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O eteno e seus derivados fazem parte de um mercado em expansao, cujas
aplicacbes e abrangéncia vém crescendo. A producdo de eteno ocorre por um
processo denominado Pirdlise ou Craqueamento Térmico, sendo esse processo
extremamente importante para uma planta petroquimica. O forno de pirélise € um
dos equipamentos mais importantes de uma planta de producédo de eteno. Por
essa razdo, é fundamental que se desenvolva um modelo que represente de
forma mais fidedigna possivel o comportamento do forno de pirélise, possibilitando
qgue futuras implementagdes de monitoracao, controle e otimizagdo do processo
possam alcancar os resultados desejados.

A modelagem do forno de pirélise da Quattor (antiga Rio Polimeros), que
processa uma mistura de parafinas e olefinas com o objetivo de produzir eteno, foi
estudada nesse trabalho. O modelo foi validado quanto aos principios de
conservacdo e em relacdo aos dados operacionais do processo industrial,
apresentando resultados satisfatérios tanto para a producdo quanto para o perfil
de temperatura do processo.

A grande maioria dos dados coletados de plantas industriais esta
corrompida por ruidos, apresentando desvios em relacdo aos seus valores reais.
Para que as estratégias de controle de processo tenham sucesso, € necessario
dispor, além de um modelo confiavel, de dados operacionais também confiaveis.
Com o objetivo de corrigir essas medidas corrompidas, esse trabalho prop6e
realizar, com o auxilio do modelo implementado, a técnica de reconciliacdo de
dados, capaz de gerar dados que retratem o processo de forma mais real. Os
resultados obtidos se mostraram satisfatérios para 0s objetivos buscados,
permitindo a interpretagéo quantitativa dos dados do processo.
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| - INTRODUCAO

O processo de producdo de etileno é um dos mais importantes em uma
planta petroquimica, sendo usualmente baseado no craqueamento térmico de
hidrocarbonetos com vapor. Esse processo € denominado Pirdlise ou
Cragueamento Térmico e pode-se dizer que o forno de craqueamento € o
“coracdo” do processo.

Etileno é o material organico com maior volume de producdo. O mercado
de etileno e derivados, ao longo de quase sessenta anos, esta em expansao e o
namero de aplicacbes, assim como a sua abrangéncia, vem crescendo. As
unidades de producdo de etileno caracterizam-se por grandes volumes de
producéo e pelo fato dos insumos (matéria-prima e energia) representarem a
maior parcela dos custos. Estas caracteristicas demonstram a importancia de se
determinar as condi¢c6es 6timas de operacéo e de controle da planta. Para achar
uma estratégia que gere condicfes Otimas de operacdo, € necessario investigar
as influéncias dos parametros de operagao.

Atualmente, com o desenvolvimento tecnologico, € possivel medir e
armazenar diversas variaveis do processo. Posteriormente, esses dados podem
ser utilizados para monitorar o comportamento da planta de processo, para
desenvolver modelos do processo e, também, para fins de otimiza¢éo e controle.
Devido ao fato de que os dados sao obtidos através de instrumentacao e rotinas
de medicdo que apresentam precisdo finita, além da existéncia de inevitaveis
perturbacdes naturais que podem ocorrer durante a medicdo das variaveis de
processo, os dados medidos podem néo resultar em informagdes precisas que
representam o processo real. Nesse contexto, a reconciliacdo de dados € um
procedimento de ajuste do conjunto de dados do processo, baseado em um
modelo do processo, de forma que os valores reconciliados respeitem as leis de
conservagao e as restricdes do processo.

Este trabalho tem como objetivo a implementacdo de procedimentos de
reconciliacdo de dados no processo industrial de producdo de etileno da Quattor
(antiga Rio Polimeros), em Duque de Caxias — RJ. Primeiramente, sera realizada

a modelagem do processo, baseada nos principios de conservacao de massa,



energia e quantidade de movimento. O modelo validado com dados reais sera
entdo usado na etapa de reconciliagéo.

Este trabalho esta organizado na forma apresentada a seguir.

O Capitulo Il fornece uma revisdo bibliografica, destacando os principais
trabalhos realizados sobre craqueamento térmico e reconciliacdo de dados
durante os ultimos anos.

O Capitulo Il descreve a modelagem matematica do processo em estudo,
apresentando as equa¢cdes matematicas que representam o modelo do forno de
pirélise da Quattor e a arquitetura do programa de simulacao.

O Capitulo IV aborda a teoria de reconciliacdo de dados e o método
utilizado para sua aplicagéo.

O Capitulo V apresenta os principais resultados obtidos quanto a valida¢cao
do modelo proposto e a reconciliacdo dos dados da planta da Quattor.

Por fim, o Capitulo VI apresenta as principais conclusdes geradas a partir

deste estudo e sugestdes para trabalhos futuros.



Il — REVISAO BILIOGRAFICA

Neste capitulo, é realizada uma revisdo bibliografica sobre os principais
trabalhos a respeito da modelagem dos fornos de pirdlise de etano e propano e

sobre reconciliagdo de dados.

1.1 — FORNOS DE PIROLISE

Durante a década de 60, os problemas relacionados a pirélise de parafinas
a baixas temperaturas (450 a 600°C) foram resolvidos por estudos detalhados da
decomposicdo de compostos C, a Cs. Era sabido que as reagbes procediam
exclusivamente via radical do tipo Rice-Herzfeld. Ainda assim, eram verificadas
discrepéancias entre os dados de diferentes laboratérios, mesmo para o inicio da
reacdo. Tais discrepancias foram atribuidas a erros experimentais e levaram a
adocao de técnicas experimentais consistentes. Dessa forma, na década seguinte,
encontravam-se boas concordancias entre os dados obtidos de diferentes
laboratérios. Essa reprodutibilidade e a compreensao sobre a natureza dos dados
permitiram que se conhecessem e entendessem as caracteristicas da pir6lise
homogénea. No inicio da década seguinte, existiam controvérsias somente sobre
o valor absoluto dos parametros de Arrhenius nas etapas de algumas reacdes e
sobre a interpretacdo detalhada de algumas reag¢des minoritarias. Assim, era
possivel prever as condi¢6es 6timas de producao e determinar até que ponto seria
possivel controlar a formagéo dos produtos (PACEY e PURNELL, 1972).

PACEY e PURNELL (1972) estudaram a pirélise de etano e de n-butano
em um reator com condi¢des semelhantes aquelas de um reator industrial. Os
autores mostraram que os estudos de pirdlise a baixas temperaturas geram um
bom ponto inicial para a predicdo do comportamento a altas temperaturas,
podendo indicar aspectos qualitativos das reacfes, assim como prever a
distribuicdo dos produtos com relativa precisédo. Uma descoberta interessante foi o
fato de o etileno poder ser considerado como um catalisador para o sistema de
producéo de propileno.

O craqueamento térmico de etano e de misturas de etano e propano é

praticado had muitos anos com o objetivo de produzir as cargas basicas da



indastria petroguimica. Até meados da década de 70, a modelagem do sistema de
craqueamento havia sido deixada para tras por causa da falta de dados cinéticos
em condicdes proximas daquelas praticadas industrialmente (FROMENT et al.
1976).

FROMENT et al. (1976) estudaram o craqueamento de etano e de misturas
de etano e propano em planta piloto, sob condi¢cfes representativas da operagéo
industrial. Foi verificado que a taxa de craqueamento do etano decresce com a
adicdo de propano, enquanto a taxa de cragueamento do propano aumenta
levemente com a presenca de etano. Foi possivel a determinagdo do
comportamento cinético e da distribuicdo dos produtos do processo estudado,
assim como a formulagcdo de um modelo molecular de reacdo do tipo radicais
livres. Dessa forma, tornou-se possivel a simulacdo do cragueamento de etano e
de misturas de etano-propano em reatores industriais.

Pode-se encontrar na literatura um grande nimero de trabalhos sobre a
cinética de radicais livres. E sabido que a maior parte das reacbes de
craqueamento térmico ocorrem via mecanismo de radicais livres (LEIDLER, 1965).
Um trabalho que trouxe consequéncias significativas para a modelagem de tais
reacOes € o de SUNDARAM e FROMENT (1978).

SUNDARAM e FROMENT (1978) desenvolveram esquemas de reacoes
radicalares para o craqueamento de etano, propano, n-butano, isobutano, etileno
e propileno. Neste trabalho foi proposto um conjunto de 133 reagfes elementares,
cujos parametros cinéticos foram obtidos pelo ajuste dos dados experimentais
obtidos em planta piloto, cujas condicdes eram préximas as praticadas em
unidades industriais. O conjunto de equacgbes de balanco gerado foi resolvido
usando o algoritmo de Gear. A confiabilidade do modelo foi testada e, segundo os
autores, o resultado era satisfatorio para o craqueamento de misturas, apesar dos
parametros terem sido estimados através de um esquema de superposicédo de
craqueamento de um Unico componente. Em trabalhos anteriores, os resultados
para os mecanismos de reagao tinham sido gerados a partir de dados obtidos a
baixas pressfes, temperaturas e conversdes, além de considerar um ndmero
muito pequeno de reagles, de 6 a 12. Portanto, SUNDARAM e FROMENT (1978)
propuseram a base fundamental para a compreensao dos dados reais de planta.

BROWN et al. (1997) realizaram simulagdes detalhadas da secdo de

radiacdo de fornos de pirdlise. Tais simulacdes fizeram uso de técnicas de



fluidodinamica computacional (CFD), combinando os elementos da mecéanica de
fluidos turbulenta, da cinética da combustdo em fase gas homogénea e
heterogénea, e da transferéncia de calor condutiva, convectiva e radiativa. Foram
apresentados exemplos baseados no conceito de que, utilizando uma ferramenta
que engloba todos os processos fisicos relevantes que ocorrem na secdo de
radiacdo, é possivel determinar as mudancas no projeto, sem a necessidade de
recorrer aos modelos empiricos simplificados, que, geralmente, sdo extrapolados
para condicbes além daquelas para as quais foram validados. No entanto, é
inviavel utilizar o modelo de BROWN et al. (1997) para interpretacédo de dados de
planta por causa do elevado custo computacional das simulagoes.

MASOUNI (2006) desenvolveu um modelo matematico que descreve as
operacgdes estatica e dinamica de um forno, em planta piloto. A simulacéo estéatica
foi usada para prever os perfis estacionarios de temperatura, de pressédo e de
vazbes de produtos, enquanto a simulacdo dindmica foi usada para prever o
comportamento transiente do reator de craqueamento térmico. Um programa
computacional usado para simular o comportamento da planta piloto de
craqueamento térmico foi desenvolvido, baseado em um modelo cinético do
processo. O software desenvolvido foi usado para simular o comportamento
estacionario do processo e para determinar os efeitos dos diferentes parametros
nas vazbes dos produtos resultantes. A comparagdo entre as simulagcbes e 0s
resultados experimentais resultou em tendéncias semelhantes. As discrepancias
obtidas foram atribuidas ao modelo dinAmico n&o-linear do forno e a erros de
medicao.

ZARONI (2006) descreveu detalhadamente a estrutura dos fornos de
pirélise de etano e propano e a planta de producao de eteno da Quattor. Partindo-
se do mecanismo cinético proposto em SUNDARAM e FROMENT (1978), a
producdo dos fornos foi estudada em diferentes condi¢cdes operacionais, sendo
desenvolvido um modelo matematico simplificado, a partir de equacdes de
balanco de massa e energia, capaz de descrever a producdo dos fornos e o perfil
de temperaturas. Uma das simplificacbes feitas foi a consideracdo de que as
cargas de entrada continham apenas etano puro ou propano puro, quando €&
sabido que geralmente sdo utlizadas cargas constituidas por misturas de
parafinas e olefinas. O estudo cinético das reacdes foi realizado e a comparagao

de resultados simulados com dados reais de planta se mostrou satisfatoria.



Um fator que possui grande influéncia no processo de cragueamento
térmico industrial € a formacédo de coque. Esse fendmeno é altamente indesejavel,
pois a sua deposicdo na superficie do reator gera isolamento (diminuindo a
eficiéncia da troca térmica) e diminuicdo da area de escoamento, limitando, assim,
o tempo de campanha dos fornos de pirdlise. Dessa forma, o estudo da deposi¢éo
de coque e de alternativas para reduzir a sua formagdo nos tubos dos fornos
constitui uma questao muito importante.

As quatro principais consequéncias da deposi¢do continua de coque sobre
a superficie do reator, serpentinas de radiacédo (a estrutura fisica de um forno de
pirélise serd explicada no proximo capitulo), podem ser resumidas na forma
(ZARONI, 2006) :

A medida que a camada de coque aumenta, o coeficiente de transferéncia

de calor diminui, causando aumento da temperatura externa do tubo.

Quando a temperatura maxima permissivel € atingida, é necessario retirar o

forno de operacdo para ndo causar danos nas serpentinas. Dessa forma,

guanto mais rapida € a formacgao de coque, menor € o tempo de campanha
dos fornos;

A continua deposicdo de coque aumenta a perda de carga durante a

operacao dos fornos, podendo modificar a seletividade do processo;

A eficiéncia do forno é progressivamente reduzida, ja que a transferéncia

de calor diminui, como mencionado anteriormente;

O volume de tubo disponivel para a reacdo € reduzido gradativamente,

mudando o tempo de residéncia da reacéo.

Apesar da existéncia de um grande numero de trabalhos a respeito da
cinética de formacgéo de coque; dos efeitos causados pelo contato da carga com a
superficie de diferentes materiais durante a pirdlise de etano e propano
(DUNKLEMAN e ALBRIGHT, 1976); do papel da superficie do reator na pirélise de
etano, propano, etileno e propileno (BROWN e ALBRIGHT, 1976); do mecanismo
de formagao do coque no craqueamento de hidrocarbonetos com vapor (LAHAYE
et al, 1977); da formacdo de coque em estado estacionario durante o
craqueamento de n-octano (SHAH et al., 1976), ainda n&o existe um consenso
sobre a modelagem cinética do processo nem sobre os efeitos paramétricos
relevantes (RENJUN et al., 1987).



RENJUN et al. (1987) desenvolveram um novo método para estudar a
deposicdo de coque durante a pirélise de hidrocarbonetos. A nova metodologia
apresentou boa estabilidade para medi¢cdes de coque, assim como confiangca na
medida da temperatura superficial de deposi¢cdo de coque. O propano foi a carga
usada nesse trabalho e foram estudados os efeitos de superficie e a cinética de
deposicdo de coque. O estudo indicou que a area superficial ativa do reator faz
com que etileno e propileno formem mais coque por reacdes de desidrogenacéo e
condensagédo. O mecanismo de deposi¢cdo de coque foi proposto e o modelo de
formacédo de coque foi desenvolvido, considerando-se etileno e propileno como
precursores do coque. Verificou-se que o etileno é um precursor de coque mais
importante que o propileno.

ALBRIGHT e MAREK (1988) propuseram explicacbes detalhadas sobre
trés mecanismos pelos quais ocorre a formagao de coque durante o processo de
pirélise na producdo de etileno. Sao apresentados resultados de coqueamento
laboratorial e industrial, mostrando que a importancia relativa de cada um dos trés
mecanismos depende das condi¢des operacionais, da carga de hidrocarbonetos e
do tipo de reator utilizado.

HEYNDERICKX (1992) desenvolveu wuma nova tecnologia de
craqgueamento térmico e propds uma nova geometria para o reator, resultando em
uma distribuicdo de temperatura mais uniforme no forno. Dessa forma, a taxa de
formacé&o de coque foi significativamente reduzida e o tempo de vida dos tubos foi

aumentado.

1.2 — RECONCILIACAO DE DADOS

As plantas quimicas modernas empregam rotinas de aquisicdo de dados
que permitem armazenar grandes quantidades de dados do processo, com a
finalidade de monitorar o processo e possibilitar tomadas de decisdes mais
confidveis em questdes de controle e otimizacdo. No entanto, como as
informagfes das variaveis de planta sdo provenientes de medi¢c6es em linha ou
analises laboratoriais, € comum que os dados estejam corrompidos com erros
(como ruidos aleatérios). Esses ruidos prejudicam a qualidade dos dados obtidos,
consequentemente diminuindo a eficiéncia das estratégias de controle e de
otimizacdo do processo. Dessa forma, medi¢cBes confiaveis sdo essenciais para

um bom desempenho do projeto de engenharia.



A reconciliacdo de dados € uma técnica utilizada para ajustar os dados
medidos do processo e os parametros do modelo, de forma que eles sejam
consistentes com os principios de conservacdo e obedecam a um modelo pré-
concebido do processo. O procedimento de reconciliagdo é realizado através da
minimizacdo de uma funcdo objetivo que contém os desvios entre os valores
medidos e os calculados pelo modelo (PRATA et al., 2008). Essa técnica reduz o
impacto dos erros de medigdo pela utilizagdo combinada de informagdes
provenientes das medigbes e dos modelos do processo (BAI et al.,, 2006). Do
ponto de vista do valor que pode agregar a um processo industrial, a reconciliagéo
de dados pode prover condigbes para melhorar a estimagcdo da distribuicdo dos
produtos finais e da qualidade dos intermediarios e produtos em diferentes
estagios da producado, por permitir a identificacdo do estado real do processo
antes das medidas laboratoriais estarem disponiveis.

KUEHN e DAVIDSON (1961) foram os primeiros a publicar uma analise de
reconciliacdo de dados em processos quimicos, apresentando a solugdo de um
problema de otimizacdo estacionaria que minimizava uma funcdo objetivo de
minimos quadrados ponderados, tendo os balancos de massa e energia como
restricoes.

Uma aplicagéo da reconciliagdo de dados em um processo industrial real foi
reportada originalmente por REILLY e CARPANI (1963), que formularam um teste
qui-quadrado para analise dos dados, baseando-se na distribuicdo normal
(CROWE, 1996). CROWE (1996) apresenta uma extensa revisao da teoria e da
bibliografia disponivel sobre reconciliacdo de dados

Resolver problemas de reconciliacdo de dados ndo-linear é importante em
guase todos o0s processos industriais e podem-se encontrar alguns trabalhos
nessa area.

LEE et al. (1998) propuseram uma metodologia de reconciliagdo de dados
em linha para minimizacdo do custo de energia de uma planta de utilidades,
satisfazendo as mudancas nas demandas de vapor e eletricidade. A metodologia
proposta € baseada na decomposicao de um sistema em varios subsistemas e
apresenta grande vantagem em relacdo as abordagens convencionais, como
selecdo mais flexivel das variaveis de decisdo, menor esforco computacional e
boa convergéncia. Foram apresentados varios casos nos quais a metodologia

demonstrou um bom desempenho em termos de preciséo e velocidade.



KELLY (2004) apresentou diversas técnicas para resolver problemas
industriais de reconciliagdo de dados néo-linear. De acordo com o autor, as
técnicas apresentadas sdo necessarias para resolver problemas de reconciliagédo
nao-lineares que possuem valores iniciais ruins, sdo mal-condicionados ou mesmo
inconsistentes. Nesse trabalho, um exemplo numérico relativamente grande foi
resolvido, demonstrando algumas das técnicas discutidas.

Um dos trabalhos que trata de aplicagfes industriais em unidade produtoras
de etileno para otimizacéo e reconciliagdo em tempo real € o de PIERUCCI et al.
(1996). Nesse trabalho, a funcdo objetivo considerada é a equacao de minimos
guadrados e o0s resultados reportados demonstraram que as abordagens
propostas podem gerar bons resultados.

A reconciliagdo de dados ajusta as medidas do processo contaminadas por
ruidos aleatérios, que geralmente sdo considerados normalmente distribuidos e
sdo descritos como a causa comum dos ruidos geralmente encontrados nos
dados de processos reais. Sendo assim, a reconciliagdo usualmente requer a
auséncia de erros grosseiros. Entretanto, algumas medidas podem conter erros
grosseiros resultantes de vélvulas quebradas, do mau funcionamento de
instrumentos, entre outras causas possiveis. Os erros grosseiros podem afetar o
desempenho da reconciliagdo de dados; logo, eles devem ser identificados e
eliminados antes da reconciliagdo (ZHOU, 2006).

SANCHEZ (1996) descreveu uma estratégia que permite a identificacdo de
erros grosseiros em medidas de reatores de pirdlise. A formulagdo do problema
encontra uma grande gama de aplicagdes. O trabalho mostrou que a combinacéo
de técnicas de simulacdo, de regressao de dados e de modelagem com redes
neurais permite a resolugéo de problemas industriais complicados.

OZYURT (2004) discutiu a importancia e a eficiéncia do uso de
procedimentos simultaneos para reconciliagdo de dados e deteccdo de erros
grosseiros. Os resultados comparativos dos métodos introduzidos séo fornecidos
para cinco casos da literatura e, ainda mais importante, para dois casos industriais
reais. Os meétodos apresentados mostraram resultados promissores para
reconciliacdo de dados e deteccdo de erros grosseiros com pequeno esforgo
computacional.

ZHOU et al. (2006) propuseram um novo método para resolver o problema

de estimacao robusto para reconciliacdo de dados em processos quimicos nao-



lineares, com o objetivo de diminuir o efeito dos erros grosseiros. O método utiliza
teoria de peso equivalente por causa da sua conveniéncia computacional e por
causa da analogia entre regresséo e reconciliacdo de dados. O método proposto
pode transformar o estimador robusto para reconciliacdo de dados em estimador
de minimos quadrados.

LID e SKOGESTAD (2008) utilizaram procedimentos de reconciliacdo de
dados e otimizacdo em um reator catalitico de reforma de nafta. As condi¢des de
processo em 21 pontos diferentes, adquiridas ao longo de dois anos de operagéo,
foram reconciliados e utilizadas para otimizar a operagcdo do processo em dois
estudos de caso. Os resultados apresentaram variagOes significativas nos
parametros de eficiéncia catalitica e variacbes nas temperaturas de saida do
reator, mostrando que um bom ajuste para um certo conjunto de dados nédo é
suficiente para afirmar que o modelo esta representando bem o processo.

A reconciliagdo de dados pode ser utilizada para modelos em regime
estacionario ou dinamico. Alguns trabalhos que abordam a reconciliagdo dinamica
podem ser citados.

MACBRAYER et al. (1998) utilizaram a técnica de reconciliagdo de dados
dindmica e néo linear (nonlinear dynamic data reconciliation, NDDR), que € capaz
de reconciliar dados provenientes de processos estacionarios ou dinamicos,
assim como de estimar parametros e variaveis de processos que ndo podem ser
medidas. A funcao objetivo é baseada no critério de maxima verossimilhanca e a
abordagem de janela de dados para realizar a reconciliagdo. O sucesso da
técnica foi demonstrado através da reconciliacdo de dados reais provenientes de
uma planta industrial.

BARBOSA JR. et al (2000) estudaram o problema de reconciliacdo de
dados dindmica nao-linear. O algoritmo foi testado em um reator de mistura
continuo (CSTR), no qual ocorre uma reacdo de polimerizagédo, e foi proposta
uma estratégia para o problema de otimizacao. A metodologia levou a resultados
satisfatorios para as condi¢fes dinamicas nas quais o estudo foi realizado. No
entanto, o autor ndo deixa de afirmar que os ajustes no algoritmo de reconciliagcédo
de dados foram mais criticos para as condi¢cdes dindmicas do que para as
estacionarias.

ABU-EL-ZEET et al. (2002) desenvolveram técnicas para a detecgdo e

identificacdo de desvios sistematicos e “outliers” em dados de processos
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dinamicos. Essas técnicas também foram combinadas para gerar uma estratégia
global de reconciliacdo de dados dinamica. O novo algoritmo proposto foi
implementado com sucesso e se mostrou eficiente para identificagdo de erros
sistematicos.

PRATA (2005) implementou o procedimento de reconciliagdo de dados
dindmica e ndo-linear, simultaneamente com a estimagdo de parametros, em
uma unidade industrial de polimerizagdo de propeno. A funcdo objetivo foi
baseada no critério de maxima verossimilhanca. Através da estratégia proposta
foi possivel obter os valores reconciliados das variaveis (que, em geral, se
mostraram satisfatorios), assim como estimar satisfatoriamente os parametros do
processo.

BAI et al. (2007) estudaram o impacto da estrutura do modelo na
reconciliacdo de dados dinamica (DDR) e no desempenho de controladores,
gquando a DDR é implementada juntamente com controladores classicos. Os
resultados das simulagbes, realizadas em uma coluna de destilagéo,
demonstraram que a estrutura do modelo tem uma grande influéncia no
desempenho da DDR. Esse desempenho pode ser aumentado pela utilizacao de
modelos com maior capacidade de representar a dindmica do processo. A
utilizagcdo de modelos lineares pode ser um bom comec¢o; no entanto, modelos
mais complexos devem ser utilizados, caso seja requerida uma reducao de ruidos
mais significativa.

GAO et al. (2007) propuseram um novo método robusto para minimizar a
influéncia de “outliers” durante a reconciliagdo de dados. O método introduz uma
matriz com funcao ponderal, em uma fungéo objetivo de minimos quadrados, para
garantir pesos pequenos para 0s “outliers” e pesos grandes para as medidas
normais. A eficiéncia do algoritmo proposto foi verificada através do exemplo de

um reator CSTR dinamico.

Sendo assim, apesar do grande numero de trabalhos existentes sobre
fornos de pirdlise, o Unico consenso é o de que a maioria das reacdes de
cragueamento térmico ocorre via radicais livres, e ainda assim se discute a
respeito dos detalhes de como este mecanismo ocorre. O trabalho de
SUNDARAM e FROMENT (1978) foi um marco no que se refere a modelagem de

reacdes de cragueamento, sendo fortemente utilizado posteriormente. No entanto,
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ainda néo é possivel identificar o desenvolvimento de um modelo matemético que
represente dados industriais reais em sua totalidade.

No que se refere a reconciliagdo de dados, observa-se que a maioria dos
estudos foram realizados considerando o processo operando em estado
estacionario e utilizando a tradicional fun¢cdo de minimos quadrados como func¢éo
objetivo. Ainda é pequeno o numero de trabalhos que tratam de dados industriais
reais, ndo havendo, portanto, um consenso sobre a melhor estratégia a se utilizar

para cada caso de reconciliacdo de dados industriais.
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lIl — MODELAGEM DO FORNO DE PIROLISE

A Quattor (antiga Rio Polimeros) é um complexo industrial localizado no
distrito de Campos Eliseos, no municipio de Duque de Caxias. Constitui o
primeiro complexo gas-quimico integrado brasileiro e o segundo principal
produtor de polietileno no Brasil. A Quattor utiliza uma tecnologia limpa (ABB
Lummus e Univation) capaz de fabricar polietileno a partir das fracdes de Etano e
Propano do gés natural proveniente da bacia de Campos. A planta industrial é
subdividida em duas unidades independentes: a unidade de producéao de Eteno e
a unidade de producao de Polietileno (ZARONI, 2006). Esse trabalho estudara
apenas a unidade de producédo de eteno, ficando fora do objetivo desse texto o
estudo da unidade de produgéo de polietileno.

Sabendo-se que é no forno de pirdlise que os produtos desejados séo
formados, mesmo que esses ainda precisem de etapas posteriores para
obtencao do grau de pureza desejado, pode-se dar grande destaque ao papel do
forno de pirélise em uma unidade de producdo de eteno. Por isso, a modelagem
do forno de pirdlise é essencial para as etapas de controle e otimizacdo da
unidade. Sendo assim, este capitulo tem como objetivo apresentar a modelagem
do forno de pirdlise da Quattor, que processa uma mistura de parafinas e olefinas
com a finalidade de produzir eteno. O modelo proposto consiste em um conjunto
de equacdes algébricas e diferenciais, baseadas nos principios de conservagao
de massa, energia e quantidade de movimento, e equacdes cinéticas das

reacdes em questao.

1.1 — FORNO DE PIROLISE DA QUATTOR

Uma descricdo detalhada da planta da Quattor, assim como de seu forno
de pirélise, pode ser encontrada em ZARONI (2006).

A Quattor possui seis fornos de cragueamento, sendo que cinco sao
mantidos em operagdo enquanto um fica como reserva. Cada forno tem a
finalidade de craquear seletivamente etano e propano, na presencga de vapor,
para produzir eteno e outros subprodutos, além de combustiveis que podem ser

Uteis a planta.
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Os fornos sédo constituidos por cinco regides : zona de radiagdo, camara
de combustéo, zona de convecc¢ao, regido de “crossover’ e regidao da arcada.
Para fins de estudo, neste trabalho, o forno foi dividido em duas regides :

0 zona de radiagdo ou camara de combustdo : na qual ocorre a queima do
gas combustivel para fornecer energia necessaria ao processo (na maior
parte, por radiacdo), sendo que, no interior das serpentinas, ocorrem as
reacOes de craqueamento térmico ou reacdes de pirdlise;

0 zona de conveccédo : na qual parte da energia liberada na combustéo é
reaproveitada e a carga é preparada, quanto as condi¢des de temperatura,
presséo e vazao, para a reagao.

Na Figura lll.1 pode-se observar um desenho esquematico de um tipico

forno de pirdlise.
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Figura ll.1: Desenho Esquematico de um Forno de Pir6lise. (JESUS, 2008)

A zona de radiagdo possui seis serpentinas, sendo cada uma delas
projetada em dois passes, com dezesseis tubos no primeiro (em direcao

descendente) e dois tubos no segundo (em diregdo ascendente). Os 16 tubos do
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primeiro passe sdo divididos de forma que cada metade esteja conectada a um
distribuidor inferior. Cada distribuidor inferior esta conectado a um dos tubos do
segundo passe. O efluente das serpentinas de radiacao, combinados em pares, é
enviado para os trocadores de linha de transferéncia primarios, para resfriamento
e recuperacéao de calor.

Cada serpentina da zona de radiacao possui restricbes de orificio do tipo
Venturi, com o objetivo de garantir uma distribuicdo uniforme de vazao nos tubos.
Os principais produtos da reacdo sao eteno e propeno, sendo que 0 metano e
parte do hidrogénio produzido séo reciclados como gas combustivel.

Cada forno possui uma chaminé, através da qual os gases de combustao
sao descartados para a atmosfera, e queimadores de chédo e de parede, que
realizam a combustéo e o aquecimento do forno.

As principais caracteristicas da zona de radiacdo dos fornos da Quattor

sao apresentadas na Tabela Ill.1 e na Figura lll.2.

Tabela I1l.1: Caracteristicas da zona de radiacao dos fornos de pirdlise da Quattor

Zona de Radiacéao

Caracteristicas dos Fornos Descente  Ascendente
(Entrada) (Saida)
NUmero de passes por forno 96 12
Comprimento da serpentina exposto a radiagdo(m) 13,7 13,7
Comprimento da serpentina exposto a conveccado (m) 0,4 0,4
Comprimento da serpentina adiabatico (m) 2,7
Area superficial total (m?) 262,7 80,4
Diametro externo (mm) 63,5 155,5
Espessura da parede (mm) 6,4 7,9
Temperatura maxima da parede (°C) 1110 1125
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Gras cragqueado para um
dos TLE s pnimarios

Cadauma das 6 serpentinas se divide em
16 passes na entrada da Zona de radiagio

Figura ll.2: Esquema da distribuicdo das serpentinas da radiacéo de cada forno.

1.2 — MODELO DO FORNO

1.2.1 — MODELO DO REATOR

A simulagéo da reacéo de cragueamento térmico nos fornos € baseada em
um modelo matematico aplicado a um reator tubular de escoamento uniforme
(PFR). Os reagentes sao consumidos a medida que avangcam no reator ao longo
de seu comprimento.

O modelo consiste em um conjunto de equacgdes de balanco de massa por
componente, uma equacgao para o balango de energia e uma equacdo para o
balanco de quantidade de movimento. As equacdes para o estado estacionario
sao apresentadas abaixo (MASOUMI et al.,2006, TOWFIGHI et al.,2002,
PLEHIERS et al.,1990).

Balanco material para o componente j

dF; y pd?
—1 = S.TI.
dz (,a:1 ifi) 4

(I11.1)
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Balanco de energia no lado do tubo

dF;
Upd(T - +ah ——
dT p ( tubo) a dZ
—=- (111.2)
dz S
a(Fijj)

j=l

em que, o primeiro termo a direita da Equacdo (lll.2) representa a energia
absorvida pelo fluido (tal energia é proveniente da parede do tubo), definida

como:

andbSZorvida — _Up d (T _Ttubo) (I”S)

O balanco de energia na serpentina esta descrito na Equacao (Ill.4), em
gue se admite que o calor absorvido pela serpentina é igual ao calor transferido
da combustdo na camara do forno por conveccgao e radiacdo (na Secéao 111.2.3,
encontra-se 0 modelo de combustdo, tendo como resultante a temperatura da
camara). Assim, despreza-se a dindmica da parede do tubo, devido a alta
condutividade do metal e a pequena massa dos tubos, em relacdo aos demais

volumes do equipamento.

U (T Ttu bo) Ucamara (Tcamara - Ttubo) +S (ecamaraTcamara etuboTtubo) (I I |4)
As constantes para o célculo de capacidade calorifica para cada
componente presente no meio reacional sdo mostradas na Tabela 1ll.2, em

conformidade com a Equacéo (l1I.5).
éc g ol | ée g8 ol f
Cp= 239x104|a+b /sinh:f +dL/cosh:f Y (1.5)
&/ e d e T A

Por fim, a entalpia de um dado componente, a qualquer temperatura, pode
ser calculada a partir dos calores padrbes de formacdo a 25°C, fornecidos na
Tabela 111.3, e de dados a respeito do poder calorifico, como mostrado na
Equacéo (l11.6) :

:
h =h?%®+ §C,dT (11L.6)

Pl
298K
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Tabela I11.2: Constantes de Capacidades Calorificas, Cp, para T em K e Cp em cal/(mol.K)

(PERRY, 1999)

Espécie a.10” b.10° c.10° d.10° e
H, 0,2762 0,0956 2,4660 0,0376 567,60
CH, 0,3330 0,7993 2,0869 0,4160 991,96
CoH, 0,3199 0,5424 1,5940 0,4325 607,10
CoHa 0,3338 0,9479 1,5960 0,5510 740,80
C.Hs 0,4033 1,3422 1,6555 0,7322 752,87
CsHa 0,4478 1,0917 1,5508 0,6750 658,20
CsHe 0,4339 1,5200 1,4250 0,7860 623,90
CsHs 0,5192 1,9245 1,6265 1,1680 723,60
C4He 0,5095 1,7050 1,5324 1,3370 685,60
1-C4Hg 0,5998 2,0846 1,5884 1,2940 707,30
2-C4Hs 0,5765 2,1150 1,6299 1,2872 739,10
i-C4Hg 0,6125 2,0660 1,5450 1,2057 676,00
C4H1o 0,7134 2,4300 1,6300 1,5033 730,42
i-C4H10 0,6549 2,4776 1,5870 1,5750 -706,99
CsH1o 0,7595 2,5525 1,5820 1,6660 713,00
CsHio 0,8805 3,0110 1,6502 1,8920 747,60
CeH1o 0,5817 3,1717 1,5435 2,1273 701,62
CeH1z 0,9180 3,0220 1,5742 2,0320 715
C/Hu 1,0712 3,0258 1,5273 2,0975 689,62
CeHua 1,2307 3,4942 1,5280 2,4617 694,81
c* 2,673x10° 2,617 x10°® -1,169x10°
0, 0,2910 0,1004 2,5265 0,0936 1153,8
CO, 0,2937 0,3454 1,4280 0,2640 588
H,O 0,3336 0,2679 2,6105 0,0890 1169
N, 0,2911 0,0861 1,7016 0,0010 909,79

Utiliza-se para o célculo de Cp a Equacéo (lIl.5), exceto para o carbono, C.
* Célculo de Cp segue a equagdo Cp =a+bT +cT 2.
C4He representa 1,3butadieno; 2-C4Hg representa cisbuteno2; C¢H;o representa ciclohexeno; CgHi»

representa 1-hexeno; C;Hj, representa 1-heptino; CgHi4 representa 1-octino.
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Tabela I11.3: Calor Padrédo de Formacao a 25°C (PERRY, 1999)

Especie h#® (cal/mol)
H, 0
CHy -17.811
CoHa 54.542
CoHa 12,550
CoHe -20.034
CsHq 44.193
CaHe 4.711
CsHg -25.020
CaHe 26.109
1-C4Hg -129
2-C4Hg -1.769
i-CaH -4.087
Cahhio -30.065
i-CaH1o -32.070
CsHhio 5,091
CsHiz -35.077
Cohhio -1.099
CohHiz -10.038
CrHiz 24.618
CgHi4 19.671
C 0

Balanco de momento

dél@ 1 &1 dT 0
+ — +Fr:

dP _ dzBMM3 MMET 'dz 3 7
dz E 1 P09 (-7)
MMP hG2RT3
com o fator de friccédo igual a:
-0,2
I:r:0,092.Re + 4 , (111.8)
d /R,

sendo  igual a 0 para os trechos retos do tubo e, nas curvas, aproximado-se a

equacao de curva de 180°:



L & d6
7z =87+035—%0051+019->2 1.9
g 90° & 97 (1-9)

b @

com A igual a 180° e R, a 0,016 m. A viscosidade usada para o calculo do

namero de Reynolds, como ndo varia significativamente para as mudancas de

composicdo e temperatura esperadas ao longo do reator, é considerada

constante e igual a 0,024 cp.

l11.2.2. — MODELO CINETICO DO PROCESSO

As reacg0Oes via radicais livres s8o consideradas como sendo as etapas

principais do cragueamento térmico e ocorrem em trés etapas distintas
(HEMENDRA et al.) :

1.

2.

Iniciacdo : nesta etapa os radicais livres sdo gerados através de dois
mecanismos possiveis : 0 de cisdo e o de desproporcionamento. No
primeiro caso, um par de radicais livres € produzido por causa da quebra
de uma espécie molecular. Essas reacdes sdo unimoleculares e
apresentam alta energia de ativacao, razdo pela qual a reagéo de pirdlise
requer elevada temperatura. Ja& no mecanismo de desproporcionamento
ocorre a transferéncia de um atomo de hidrogénio de espécie molecular

para outra, gerando um par de radicais livres.

Propagacéo : um dos mecanismos de propagacao de radicais livres € o de
retirada de hidrogénio, em que um radical livre remove um atomo de
hidrogénio de uma espécie molecular. Como resultado, o radical inicial
torna-se uma espécie molecular e a molécula inicial torna-se um radical.
Estas reagcOes apresentam baixa energia de ativacdo e alto fator de
freqUéncia, razdo pela qual elas sao extremamente rapidas. Ha outros
dois mecanismos de propagacdo: a decomposicdo e a sua reagao
reversa, a adicdo. A decomposicdo unimolecular de um radical livre
resulta em uma olefina e em um outro radical menor, geralmente o de
hidrogénio. Esta reacdo € responsavel pela conversdo em olefina,
enquanto a adicdo causa a inibicdo da producéo de olefina, por se tratar

de uma reacéo reversa.
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3. Terminacéo: a finalizacdo de reagdes envolvendo radicais livres ocorre
pelo mecanismo de recombinagdo de radicais ou acoplamento, reagéo
reversa da cisdo, onde dois radicais reagem entre si para formar uma

espécie molecular. Estas reacdes apresentam baixa energia de ativacao.

Uma caracteristica do mecanismo de reacao radicalar € a rapida formacao
e desaparecimento dos radicais livres, que apresentam concentragdes muito
baixas. Tal fato implica no uso de passos de integracdo extremamente pequenos,
para garantir a estabilidade do método numérico. Uma alternativa para contornar
esta dificuldade matematica € admitir a existéncia de um estado pseudo-
estacionario para os radicais livres. A partir desta premissa, as equacgdes
diferenciais para os radicais sdo substituidas por equacgdes algébricas, facilitando
os célculos do modelo (SUNDARAM e FROMENT, 1978). Essa hipétese sera
abordada adiante.

Uma hip6tese que estd sendo considerada é de que as reagfes sao
elementares e suas taxas obedecem a equacao de Arrhenius e a Lei de Agdo das
Massas (SUNDARAM e FROMENT, 1978). As constantes cinéticas das reacdes
sdo calculadas a partir dos parametros fornecidos no modelo cinético, em
conformidade com a Equacéo (111.10).

k = A eXpéeR_TEg (111.10)

As constates utilizadas neste trabalho s&o aquelas apresentadas por
SUNDARAM e FROMENT (1978), descritas na Tabela Ill.4. Para cada matéria-
prima, um conjunto de equagdes cinéticas € utilizado para representar a reagédo
de pirdlise (Tabela IIl.5). Para as misturas, foram utilizados os conjuntos

superpostos, sem o ajuste adicional dos parametros.
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Tabela 111.4: Modelo Cinético para a Pirélise de Parafinas e Olefinas (SUNDARAM e FROMENT,

1978)

Reacdes Elementares

(1) C,H, ® 2CH, x

(2 C,H, ® C,H, x+CH, x

3 nC,H,, ® 2C,H, x

(4) nC,H,, ® 1- C,H, x+CH, x
() iC,H,, ® 2- C,H, xCH, x
(6) 2C,H, ® C,H, xC,H, x
(7 C,H, ® C,H, x+CH, x

8) C,H, ® 1- C,H, x+H x

(9) 2C,H, ® 1- C,H, x+C,H, %
(100 1- C,H, ® C,H, x+CH, %
(11) 2- C,H; ® C;H, x+CH, x

(12) C,H, + Hx® C,H, x+H,
(13) C,Hy + HX® C,H, x+H,
(14) C,H, + HX® C,H, x+H,
(15) C;Hg + HX® 1- C,H, x+H,
(16) C;Hy +HX® 2- C,H, x+H,
(17)1- C,Hy, + H>X® C,H, x+H,
(18) 2- C,H; + HXx® C,H, xH,
(19) iC,H,, + Hx® Meallyl + H,
(20) NnC,H,, + Hx® 1- C,H, x+H,
(1) nC,H,, + Hx® 2- C,H, x+H,
(22) iC,H,, + Hx® iC,H{ x+H,
(23) C,H, +CH,x® C,H, x+CH,
(24) C,H;+CH,x® C,H, xCH,
(25) C,Hy +CH,x® C,H, %CH,

A, (st ou L.mol™t.s™)
A. Reacdes de Iniciacdo

4,0 x 10™
2,0 x 10"
1,5 x 10
9,0 x 10"
2,0 x 10"
9,0 x 10"
8,0 x 10"’
3,5 x 10"
3,5x 10"
8,0 x 10

2,0 x 10"
B. Reacfes de Propagacao

8,0 x 10°
1,0 x 10"
2,5 x10°
1,0 x 10"
9,0 x 10™°
5,0 x 10™°
5,0 x 10™°
3,0 x 10"
1,5 x 10"
9,0 x 10"°
1,0 x 10"
1,0 x 10"
3,8 x 10"

2,0 x10°

E (kcal/mol)

87,5
84,5
82,1
85,4
82,0
65,0
95,0
86,0
51,0
74,0

71,3

4,0
9,7
1,1
9,7
8,3
3,9
3.8
3.8
9,7
8,4
8,4
13,0
16,5

12,2
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Tabela I11.4 (continuacéo)

Reacdes Elementares A, (s ou L.mol™t.s™) E (kcal/mol)

B. Reacbes de Propagacao

(26) C;Hy; +CH,x® 1- C,H, xCH, 3,4 x 10" 11,5
(27) C,H, +CH,x® 2- C,H, x+CH, 4,0x10° 10,1
(28) 1- C,H; +CH,x® C,H, x+CH, 1,0 x 10° 7,3

(29) 2- C,H; +CH,x® C,H, x+CH, 1,0 x 10° 8,2

(30) iC,H; +CH,x® Meallyl +CH, 3,0 x 10° 7,3

(31) nC,H,, +CH,x® 1- C,H, x+CH, 3,5x 10" 11,6
(32) nC,H,, +CH,x® 2- C,H, xCH, 3,5 x 10° 9,5

(33) iC,H,, +CH,x® iC,H, x+CH, 9,5 x 10° 9,0

(34) C,H, +C,H,x® C,H, x+C,H, 3,0 x 109 145
(35) C,Hy +C,H,<® 1- C,H, x+C,H, 3,0x 10° 18,8
(36) C,Hy +C,H,x® 2- C,H, x+C,H, 1,0 x 10° 16,2
(37) iC,H, +C,H,x® Meallyl +C,H, 1,0 x 10° 13,0
(38) nC,H,, +C,H.,x® 1- C,H, xC,H, 1,0 x 10° 18,0
(39) nC,H,, +C,H,x® 2- C,H, xC,H, 8,0 x 10° 16,8
(40) iC,H,, +C,H,x® iC,H, x+C,H, 1,0 x 10° 16,8
(41) C,H, +C,H,x® CH, *C,H, 3,0 x 10° 19,0
(42) C,H, +C,H,x® C,H, %C,H, 1,0 x 10° 9,2

(43) C;H, +C,H ,x® 1- C,H, xC,H, 1,2 x 10° 12,6
(44) C,H, +C,H,x® 2- C,H, x+C,H, 8,0 x 10° 10,4
(45)1- C,H, +C,H,x® C,H, xC,H, 2,0 x 10° 8,3

(46) iC,Hy +C,H,x® Meallyl +C,H, 6,0 x 10’ 8,3

47y nC,H,, +C,H,x® 1- C,H, x+C,H, 2,0x10° 12,6
(48) nC,H,, +C,H,x® 2- C,H, x+C,H, 4,5 x10° 10,4
(49) iC,H,, +C,H,x® iC,H, xC,H, 1,5 x 10° 10,4
(50) C,Hy +C,H.x® 1- C,H, x+C,H, 1,0 x 10° 18,8
(51) C,H, +C,H,x® 2- C,H, x+C,H, 8,0 x 10° 16,2
(52) iC,H, +C,H . x® Meallyl +C,H, 2,0x10° 13,5

23



Tabela Il1.4 (continuagao)

Reacdes Elementares A, (st ou L.mol™t.s™ E (kcal/mol)
B. Reac¢des de Propagagéo

(53) nC,H,, +C,H,x® 1- C,H, x+C,H, 4,0 x 10° 18,8
(54) nC,H,, +C,H,x® 2- C,H, x+C,H, 8,0 x 10° 16,8
(55) iC,H,, +C,H,x® iC,H, x+C,H 1,0 x 10° 19,0
(56) C;H, +1- C,H,x® C,H, x+C,H, 1,0 x 10° 9,2

(57) C;H, +2- C,H,x® C,H, xC,H, 1,0 x 10° 10,2
(58) nC,H,, +1- C,H,x® 2- C,H, x+C,H, 2,0 x 10° 10,4
(59) nC,H,, +2- C,H,x® 2- C,H, x+C,H, 2,0 x 10° 12,6
(60) iC,H,, +2- C,H,x® iC,H, x+C,H, 1,0 x 10° 13,4
(61) C,H,<® C,H, +H x 2,0x10° 31,5
(62) C,H,x® C,H, + H x 3,2x10% 40,0
(63) C;H,x® C,H, +CH, x 3,0 x 10%° 36,2
(64)1- C,H,x® C,H, +CH, x 4,0x 10% 32,6
(65)1- C,H,x® C,H, +H x 2,0 x 10" 38,4
(66) 2- C,H,x® C,H, +H x 2,0 x 10" 38,7
(67) C,H,x® C,H; +H x 1,2 x 10" 49,3
(68) C,H,x® C,H, +C,H, x 1,0 x 10" 37,0
(69) Meallyl ® C,H, +CH, x 1,0 x 10" 32,6
(70) Meallyl ® C,H, +C,H, x 1,0 x 10 28,0
(71 1- C,H,® C,H, +C,H, x 1,6 x 10 28,0
(72)1- C,H,® 1- C,H, + H x 1,0 x 10" 36,6
(73) 2- C,H,<® C,H, +CH, x 2,5 x 10" 31,9
(74) 2- C,H® 1- C,H, +H x 2,0x 10" 39,8
(75) iC,H,x® iC,H, +H x 3,3x 10" 36,0
(76) iC,Hyx® C,H, +CH, x 8,0 x 10" 33,0
(77) iC,Hyx® 2- C,H, + H x 4,0 x 10" 36,6
(78) C;H,,X® C,H,, +H x 5,0 x 10" 36,6
(79) C;H,® 1- C,H, +CH, x 3,2x10" 31,5
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Tabela Il1.4 (continuagao)

Reacdes Elementares A, (st ou L.mol™t.s™ E (kcal/mol)
B. Reac¢des de Propagagéo
(80) C;H,,"® C,H, +1- C,H, x 4,0 x 10 28,7
(81) C,H, + HX® C,H, x 4,0 x 10" 1,3
(82) C,H, + HX® C,H, x 1,0 x 10* 1,5
(83) C,H, + Hx® C,H, x 1,0 x 10* 1,5
(84) C,H, + HX® 1- C,H, x 1,0 x 10* 2,9
(85) C,H, +Hx® 2- C,H, x 1,0 x 10" 1,5
(86) C,H; +Hx® C,H, x 4,0 x 10%° 1,3
(87 1- C,H, +H>x® 2- C,H, x 1,0 x 10* 1,2
(88) 2- C,Hy; +Hx® 2- C,H, x 6,9 x 10° 1,2
(89) iC,Hy + Hx® iC,H, x 1,0 x 10" 1,2
(90) C,H, +CH,,x® 1- C,H, x 2,0 x10° 7,9
(91) C,H, +CH,x® Meallyl 1,5 x 10° 7.4
(92) C,Hy +CH,x® 2- C,H, % 3,2 x10° 7,4
(93) C,H4 +CH,x® iC,H, x 3,2x10° 9,1
(94) iC,Hy +CH,x® C.,H, x 1,0 x 10° 7,2
(95) C,H, +C,H,x® C,H, x 5,0 x 10’ 7,0
(96) C,H, +C,H,x® 1- C,H, x 1,5x 10’ 7,6
(97) C,H, +C,H,x® C,H; x 1,3 x 10 7,5
(98) C,H, +1- C,H,x® C,H,, x 2,0 x10’ 7.4
(99) C,H, +2- C,H,x® C,H,, x 1,3x10’ 6,9
(100) 1- C,H,x® 2- C,H, x 5,2 x 10" 41,0
C. Reacodes de Terminacgao
(101) C,H,; x+H>® C,H, 1,0 x 10" 0,0
(102) C,H, x*tH>x® C,H, 4,0 x 10" 0,0
(103) C,H, x+tHx® C,H, 2,0 x 10% 0,0
(104) 1- C,H, x+Hx® C,H, 1,0 x 10* 0,0
(105) 2- C,H, x+H>® C,H, 1,0 x 10" 0,0
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Tabela Il1.4 (continuagao)

Reacdes Elementares A, (st ou L.mol™t.s™ E (kcal/mol)
(106) C,H, x+H>® 1- C,H, 2,0 x 10" 0,0
(107) Meallyl + H>x® 1- C,H, 2,0 x 10" 0,0
(108) 1- C,H, x*tHx® nC,H,, 1,0 x 10* 0,0
(109) 2- C,H, *+H>® nC,H,, 1,0 x 10" 0,0
(110) iC,H, x+Hx® iC,H,, 1,0 x 10*° 0,0
(111) C,H,;, x+H>® C,H,, 1,0 x 10*° 0,0
(112) CH, x+CH,x® C,H, 1,3 x 10" 0,0
(113) C,H, x+CH ;x® C,H, 3,2 x10° 0,0
(114) C,H, x+CH,x® 1- C,H, 3,2x10° 0,0
(115) 1- C,H, x+CH,x® n- C,H, 3,2x10° 0,0
(116) 2- C,H, x+CH,x® n- C,H, 3,2x10° 0,0
(117) C,H, x+CH,x® C.H,, 3,2x10° 0,0
(118) Meallyl +CH ,x® C.H,, 3,2x10° 0,0
(119) C,H, x+C,H,x® C,H, 1,3x 10" 0,0
(120) C,H, x+C,H,x® C.H,, 1,3 x 10" 0,0
(121) C,H, C,H,x® n- C,H,, 4,0 x 10° 0,0
(122) C,H, x+C,Hx® C,H, +C,H, 5,0 x 10’ 0,0
(123) C,H, x+C,H.x® C.H,, 3,2x10° 0,0
(124) 1- C,H, x+C,H,x® C,H,, 8,0 x 10° 0,0
(125) 2- C,H, x+C,H,x® C,H,, 8,0 x 10° 0,0
(126) C,H, x+C,H,x® C.H,, 3,2x10° 0,0
(127) C,H, x+C,H,x® C H,, 3,2x10° 0,0
(128) C,H, x+C,;H,x® C,H,, 1,3 x 10" 0,0
(129) Meallyl + C,H,x® C,H,, 1,3 x 10" 0,0
(130) C,H, x+C,H,x® CzH,, 3,2x10° 0,0
(131) C,H, ® 2C +H, 5,0 x 10" 62,0
(132) C,H, +H, ® C,H, 9,2 x 10° 32,8
(133 C,H, +C,H, ® C,H,, 3,0x 10 27,5

26



Tabela I11.5: Conjunto de Equagdes Cinéticas para Reacdes de Pirdlise de Componentes Puros
(SUNDARAM e FROMENT, 1978)

Componente Reacdes Consideradas
Etano 1,3,4,10, 12, 13, 23, 24, 41, 61-65, 67, 68, 71, 72, 78-82, 84, 86, 90, 95-98,
101-104, 106, 108, 111-114, 117, 119-122, 126, 128, 130, 131
Propano 1, 2,10, 12-17, 23-28, 34-36, 41-44, 50, 51, 61-68, 71-74, 78-82, 84-87, 90,
92, 95-106, 108, 109, 111-117, 119-128, 130, 131
n-Butano 1, 3,4, 10, 12-17, 20, 21, 23-28, 31, 32, 34, 38, 39, 41, 42, 45, 47, 48, 53,

54, 58, 59, 61-68, 71-74, 78-82, 84-87, 90, 92, 95-106, 108, 109, 111-117,
119-123, 126-128, 130, 131

Isobutano 5, 10-14, 17-19, 22-25, 28-30, 33, 34, 37, 40, 42, 46, 49, 52, 55-57, 60-64,
66-70, 73-80, 81-95, 97-99, 101-107, 109-114, 117-120, 125, 127-131
Etileno 1,3, 4, 6,10, 12-14, 23-25, 34, 41, 61-68, 71-74, 78-82, 84-87, 90, 92, 95-
97, 101-106, 108, 109, 111-114, 117, 119-128, 130-133
Propileno 7-10, 12-14, 23-25, 34, 41, 42, 56, 57, 61-68, 71-74, 78-82, 84-87, 90, 92,

95-106, 108, 109, 111-117, 119, 120, 123-126, 128, 130, 131

1.2.3 — MODELAGEM DA REACAO DE COMBUSTAO

A reacéo de combustédo ocorre no lado da camara da zona de radiagéo. O
combustivel € uma mistura de metano e hidrogénio, e o comburente é o ar,
ambos alimentados na temperatura ambiente. Admite-se que ocorre a seguinte
reacao global (ndo-balanceada) na camara de combustéo :

H,+CH, + Ar(0,2102 +0,79N, + Hzo(umidade))® CO, +H,0(g)+0 N,

2residual +
Na Tabela Ill.6 é apresentada a estequiometria da reacdo de combustao,

onde Fi significa a vazdo do componente j e 0 sobrescrito “0” indica condi¢cao

inicial.
Tabela I11.6: Tabela Estequiométrica para Reagédo de Combustao
Espécie Entra Variacao Sai
H, FI-?Z _ FI-(I)Z 0
CH, F(?HA - F(?HA 0
(@) 0 0 0 0 0 0
2 Fo - (0B8RS +2FS, ) FE - (05FS +2FS, )
co: ° Fo Fo
H.O 0 0 0 0 0 0
2 FHzO + (1FH2 + 2FCH4 ) FHzO + (1FH2 + 2FCH4 )
N 0 0 0
2 FNZ FNZ FNZ
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As variaveis do processo industrial que sdo medidas para a analise da
combustdo sdo: vazdo de gas combustivel, oxigénio residual do efluente da
combustdo e nimero de Wobbe, utilizado para o célculo do poder calorifico e da
composicao do gas combustivel.

O numero de Wobbe (ou Wobbe) é uma medida da quantidade de energia
liberada pela combustdo, determinada pela demanda estequiométrica de ar
necessaria para a combustao. O Wobbe é medido com auxilio de uma medida
cromatografica de oxigénio residual da queima (VERBEEK e DIJKSTRA, 1993).
O Wobbe é definido na forma :

Wobbe = Poder Calorifico (111.11)

\/rgés combustivel
rar

As seguintes premissas sdo adotadas para o calculo de vazles

volumétricas :

§ O gés combustivel € majoritariamente composto de hidrogénio e metano.
As concentragdes de cada componente séo determinadas a partir do valor
medido de Wobbe da mistura e dos componentes puros disponiveis em
literatura (apresentados na Tabela 111.7). Os demais componentes
encontrados no gas combustivel (etileno, etano e acetileno) foram
desprezados, por apresentarem composicao total inferior a 0,5% mol;

§ A combustdo é completa : ndo ha a producdo de mondéxido de carbono e
todo o gas combustivel é reagido (o que é corroborado por medidas reais);

§ O valor de umidade do ar é fixo e igual a 12,5 gramas de agua por
quilograma de ar seco ou 0,0177 mols de agua por mol de ar umido,
equivalente a umidade relativa de 65% e temperatura de bulbo seco de
25°C.

Tabela ll.7 : NGmero de Wobbe de Componentes Puros (COSTA, 2007) Encontrados no Gas

Combustivel da Riopol

Componente Numero de Wobbe Inferior(kcal/Nm3)
Hidrogénio 9.714
Metano 11.452

28



Balanco de energia no lado da camara

298K Tcamara

Quae = & OFC, dT+ &FN® + & (FC,dT (11.12)

Reagentes T Re agentes Pr odutos 298K

ambiente

onde, a capacidade calorifica € calculada a partir de Equacéao (IIl.5) e o calor de

combustdo, h’*, para os reagentes se encontra listado na Tabela 111.8. Na

7

Equacédo (l1l.12), é adotada a premissa de que a temperatura na camara é
homogénea. Essa é uma aproximacado conveniente de operacao real da camara
de combustdo, dado que a existéncia de chama claramente contradiz a hipdtese
utilizada. No entanto, a modelagem detalhada dos perfis de temperatura no
interior da camara de combustdo requer a implementacdo de modelagem bem

mais avangada, possivelmente com o uso de ferramentas de CFD.

Tabela I11.8: Calor Padréo de Combustao a 25°C (PERRY, 1999)

Espécie h2® (cal/mol)
Hs 57.798
CH, -191.759

111.2.4 — EQUACOES RESULTANTES DO BALANCO MATERIAL
De acordo com as reacOes apresentadas na Tabela lll.4 e o balango de
massa descrito na Sec¢dao Il.2.1, chega-se ao conjunto de equagdes diferenciais,

apresentado a seguir, envolvendo 21 espécies moleculares e 13 radicais livres.

o Balanco de Massa para as Espécies Moleculares

Hidrogénio
ot ([, ][+ [CoHE][H A+ [CoHL[H A+ ki [CoHy [ 4+
Kys [CsHs |[[H 4+ iy [1- CHg][H 3+ ks [2- CHG|[Hf +

Keo [1 - CoHg][H 4 +Kyo [0 - CuHyJ[H 3 +ku[n - C,H |[H -+

Ky, [i - CaHio][H 3+ Kiaa[CoH, ] - Ky [cz|44][|42])/’%2 (111.13)
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Metano

dF,
nc;eztano = (k23 [C2H4][CH3 >} + k24 [CZHG][CHS >} + k25 [CSHG][CHS >} + k26 [CSHB][CHS )] +

Kyr [CaHg ][CH; 3 + ko [1- C,Hg[CH,  +Ky6[2- C,H,|[CH, 4+

Kgo [i - C4Hg|[CH, } + K, [n - C,Hy, ] [CH, } + K, [n - CHy |[CH, f +

2
Kas [i - C,Hyo][CH, ﬂ)% (111.14)
Acetileno
dF.__. d2
aé—ezmeno = (k6l[C2H3 >]+ kes [C3H5 >]' kBl [Csz][H >]' k131 [Csz])pT (”I-15)
Eteno
dF

_c;tzeno = (' 2k6 [C2H4] - klz [C2H4][H >]' k23 [C2H4][CH3 )]+ k34 [CaHe][CzHa >}+

Kas [CoHs [[CoH3 3 + ka6 [CsH, |[CH, 4 + ks, [ - CH|[C,H, f +

Kag [N - C,H,0][C,H;  + Koo [N - CHL, J[CH, F + Ky [i - CuH0 ] [CoH, 3} -

Ky [CoH, |[CoHs 3} + ks, [CoHs F + ke, [1- C3H, F +Kgs [CH, F + Ko [Meallyl] +
Ky [1- C,Hg 3} +Keo [CsHy, 3 - Ko, [CH, ] [H % - keo [C,H. ][CH, %-

Kos [CoH, ][CoHs 3 - kos [CH, [[CHs 3 - kg [C,H, ][1- CH, }-

k99 [C2H4][2 - C3H7 >}+ klOl[CZHS >}[H >]+ 0’5k122 [Csz >]2 - k132 [C2H4][H2] -

Kyss [CzH4][C4He])pfj_2 (11.16)

Etano

dF
_(;;no = (' kl[CzHe] - k13 [CzHe][H )}' k24 [CzHe][CHa )]+ k42 [CaHe][Csz )]+

k43 [CsHs][Csz >} + k44 [CsHs][Csz >} + k45 [1' C4H8][C2H5 >} +

Ko [i - C4H8][CzH5 >}+ Ky [n - C4H10][C2H5 >}+ Kye [n - C4H10][C2H5 >}+
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k49 [I - C4HlO][C2H5 >}+ k102 [H %[CZHS >}+O’5k112 [CHS >}2 + 075k122 [CZHS >}2 +

Kis [Czi'u][Hz])pfflf2 (11.17)

Propadieno

deropadieno - pdz
— (Keo [Meallyl] - kg [CoH, |[H - koy[CoH,][CH, >])T (11.18)

Propeno
dF

%:(- K, [CoHe ] - ke [CaHe ] - Ko [CoHs]” - kua[CHs][H - ko [CoH, ][CH, 3} -
Kaq [CoHo ] [CoHs 3 + Koy [CoHL][CoHs 4 - iz [CoH6][CoHs 3 +
Kso [CaHg][CaHs F + Ky [CoHg ] [CoHs d + ke, [i - C,H,][CoH,  +
Kes [N - CyHyo|[CsHs 3+ Ky [N - C,H0][CoHs 3 + Kes [i - CuHyo|[C3Hs 3} -
ks [CsHo][1- CoH, - ke; [CoHo][2- CoH,  +Kes[1- CH, F+kes [2- C,H, A4+
Ky3[2- CuHg  + Ko [i - CuHg 3 - gy [CoHg | [H 4 - Kgs [CH ][H -

Koz [CsHs ][CH; 4 - ko3 [CsH|[CH; 3 - Koy [CsH,][C,Hs f +

Kios [C3H5 %[H %)pfj_z (11.29)

Propano

dF:jrozpano =(-k [CSHB] - Kis [CSHB][H >]' Kie [CSHB][H %' Ko [CaHa][CHa ’}'

Ko7 [CoHg ][CH, 3 - Kas [CoHG [[CH; 3 - Ky [C3Hs ][CoHs 4 - Kus [CoHs ] [CHs 3 -
Kus [CoHs ][CoHs 3 - Kso[CH,|[CsHs F - ks [C3H; |[CsHs f +
Kss [CsHs |[1- CoH, 4 +ks; [CoHg][2- CoH, F + kg [n - C,H|[1- CH, 4+

Ko [N - CiHyo][2- C3H; 3 +Kg [i - CHy][2- CH, F 4Ky, [1- CH, J[H A+

Ko [2' C;H, %[H >}+k113 [Csz >}[CH3 %)psz (111.20)
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Butadieno
dF,

gazdieno = (k67 [C4H7 >}' kse [C4H6][H >}+ 015k119 [CzHa >}2 -
d2
Kyss [CzH4][C4He])pT (1n.21)
1-Buteno
dF

e = (- Kio[1- C,Hg]- ki;[1- CHg][H 3 - K,e[1- C,Hg][CH, 4-

k45 [1' C4H8] [CzH5 >} + k72 [1' C4H9 >} + k74 [2 - C4H9 >} + k79 [CSHll >} -

d2
Ker [1- CaHg][H 3+ Kyos [CoH, A[H }+ k.., [CoHs [CH, >})/’T (111.22)
2-Buteno
dF .
—Zabzu‘eno =(-kyy[2- CHg]- kyg[2- CHg|[H}- kyo[2- CHg][CH, } +K,, i - C,H, }-
pd?
kaa [2- CoH][H D —- (11.23)
i-Buteno

dF . . .
—'abzutem = (- kyo[i - CHg][H A~ Ky [i - CHg][CH, 3 - Ky, [i - C,Hg][CH, }-

k46[i - C4H8][CzH5 >}' ksz[i - C4H8][CsH5 >}+k75[i - C4H9 >}'

Kooli - CoHJ[H - Ko [1 - CHLJ[CH ko [Mea ] [H HZE (129

n-Butano

Do = (-, [0 C |- K, [ CH] - Kag - CHJ[HA - k- b, ][H Y-
Ky [N - CyHy,][CH, - kyp[n- CHL|[CH; 3 - Kyg [N - CHL,][CoH, 4 -
Ko [N - CHyo|[CoHs 3 - Kyr [N - CHLo][CoHs F - Kug [N - CHy, ] [CHs 3 -
Kes [N - CyHyo|[CsHs 3 - Ky [N - C,Hy, ] [CoHs - kes [ - C,Hyo][1- CH, 3 -

Kso [N - CiH0|[2- CoH,  +Kygs [1- CuHg [H 4+ kygo [2- CHg F[H 4 +
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2
Kus [1- CoH; A[CH, 4+ ki [2 - CH, F[CH, 3 + 0,5k, [C,Hs ﬂz)%(m.za

i-Butano
dF

oo = (g [i- CH -k [i- CHG][H - ki [i- CHJ[CH 4-

k4o [i - C4H10][C2H3 >}' k49 [i - C4H10][C2H5 >}' k55 [i - C4H10][C3H5 >]'

Keo[i - C4Hyo][2- CsH; F+kyy [i - CH, A[H 4)”722 (11.26)
CH,,

Tt = 4, [c., AcH, HEL (1.27)
C.H,,

dF,
CTSZHlo = (k78 [C5H11 >] + k117 [C4H7 )][CHS >] + kll8 [Mea”yl][CH3 >] *

Kizs [C3H5 >}[Csz %)% (111.28)

CH

5" 12

dF
(;:SZle = k124[1- C;H, >][C2H5 >]+ Kype [2 - C,H, %[Csz >}+

klll[CSHll %[H %)pfj_z (1n.29)

CBHlO

dF ”
OTGZHN = (Ko [CoH, F[C,H; } + 0,5k, [CoHs >}2 +Ky5, [CZH4][C4H6])’OT (11.30)

C (coque)
dF, d?
s (2k131[C2H2])pT (I11.32)
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C7H12

dF, 42
dC7ZH12 = (Kypg [C4H7 %[CgHs >]+ Koo [Mea||Y|][C3H5 %)pT (11.32)
C8H14
dF d2
JBZHM = (0,5k130 [C4H7 %Z)IUT (”'33)

o Balanco de Massa para os Radicais livres

H >

ddFHx = (kg [CSHG] - Ky, [CzH4][H >}' Kig [CZHG][H >]' Kig [CSHG][H %_ Kis [CSHS][H %_

‘ kys [CoHg ][H 3 - Ky [1- CHg][H - kyg[2- CHg|[H 3} - Ky [i - C,Hg][H %-
kzo[n - C4H10][H >}' k21[n - C4H10][H >}' kzz[i - C4H10][H >}+k61[C2H3 >}+

k62 [Csz >]+ k65 [1' C3H7 >]+ kee [2 - C3H7 >}+ k67 [C4H7 >}+ k72 [1' C4H9 >}+

Kpa[2- CHg 3+ Kys [i - CuHg d +ky, [i - CHg 3 +Kpe [CoHy } - ket [C,H,][H 4 -
Koz [CoH, ] [H 4 - Koz [CsHL][H - Koo [CoHo ] [H 3 - Kes [C:H][H 4 -

Kgs [CaHs |[H 4 - Koy [1- CoHg][H 4 - keg[2- CHg][H % Kgo[i - C,Hg|[H 3 -
Kioa[CoH3 A[H 4 - Kupo [CoHs F[H 3 - Kios [CsHs A[H 3} - Kyoa[1- C;H, A[H 3 -
Kios [2 - CsHy F[H 3 - Kyg [CH, A[H } - kyo; [Meallyl][H 3} -

Kios [1- CoHs A[H 4 - Kugo [2- CoHy A[H 4 - Kya [CoH, A[H 3 -

kllO[i - C,H, %[H %)pr (11.34)

CH, x

dF.,,, |
257 = (2K, [C,H, ] + o [CoHG ] + Ky [+ o]+ K [i - Cubho ]+ [CoHe] o [L- CH ]+
kll[z ) C4H8] Kz [CZH“][CH?' >}_ Kzq [CZH6][CH3 >}' Kas [CsHs][CHs >]'

Ko [CoHs | [CH; 3 - Ky [CoHG|[CHS 3 - kys[1- C,H,][CH, 3 -
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Kpo[2- CyHg|[CH, } - Ky [i - C,Hg][CH, 3 - Koy [n - C,H,,][CH, %-

Kg [N - CiHyo|[CH; 4 - Ky [i - CHy, ] [CH, 4+ Kk, [CH,][C,Hs f +

Kos [CaHs 3 +Keq [1- C;H, } +kgo [Meallyl] +k,5[2- C,Hg 3} + Ky [i - C,Hg 4+
Kyo [CsHuy d - Koo [C,H,][CH, 3 - Koy [CoH,|[CH; 4 - ko, [CsH|[CH, %} -

Kes [CHs ] [CHs 3} - Koo [i - CHa][CH, 3} - Kuia [CHL F - Kuus [C,H, F[CH, 4 -

Kiys [CsHs F[CH, } - kyys [1- CoH, [CH, 3 - Ky [2- C,H, 4[CH, 4 -

Kiir [CaHs A[CH, 3+ Ky [Mealiyl][CH, 4)”722 (111.35)

CZHS s

dFe,, .
— 2 =(0,5k, [CH, ] +k, [CoHe] +Kin [C,H,][H 3} + kys[C,H, ] [CH, 3 -

k34 [CsHe][Csz >} - k35 [CsHs][Csz >} - k36 [CsHs][CzHa >] -
k37 [i - C4H8][C2H3 >}' kss [n - C4H10][CZH3 >}' k39 [n - C4H10][CZH3 >]'
Ky [1 - CuHio][CoH; 3 - Koy [CoH, F + Keg [CLH, o} + ko [Meallyl ] +

Kea [CoHa ][H 3+ Kes [CoHL][CoHs F+ Kioa[CoHs H[H 3+ Kuse [CoH, ¥ -

Ky20 [C4H7 >}[CzHa >]),0sz (111.36)

C2H5 x

% = (K, [CHg ] + 2K, [N - C,Hy0] +0,5ks[C,H,]” +Kys [CoHG |[H 4 + Ky [CoHG | [CH, 4 -
Ki[CoH,][CoHs 4 - Kz [CsHs][CoHs F - Kus [CsHg ] [CHs 3 -
Kus [CoHs][CoHs 3 - Kys[1- CuH,][CoHs F - Kyo [i - CiH;][CoHs %} -
Kyr [N- CoHy|[CoHs 3 - Kyg [N - CHLo][CoHs 4 - Kuo [i - CiHyo][CHs 3 -
Koz [CoHs 4 +Kyu[1- CHg 3+ K, [C,H, |[H 4 - K [CoH,][CHs 3 -
Koy [CsHs ] [CoHs - Kuon [H H[CoHs 4 - Kuus [CoHs F[CH, - Kpaa[CoHs f -

k122 [Csz >]2 - k123 [CsHs %[Csz >}' k124 [1' CaH7 %[CZHS >}'
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k125 [2 - C3H, >}[C2H5 >]' k126 [C4H7 >}[CzH5 %)ijZ (11.37)

CSHS s

dF.,, .
dC;HS = (kg [C3H6] +0,5K, [CsHe]Z +kyo [1' C4H8] + k11[2' C4H8] +ky, [C3H6][H >}+

Kys [CaHs |[CH3 4 + Ky [C3H ] [CoH3 3 + Ko, [CH ] [CoHs 3 - Kso [CoHg ] [CoHs 3} -
Ks; [C3Hs |[CaHs 4 - K [i - C,Hg|[CoHs 4 - kes [N - C,H,][CiHS 3 -

K [N - C,H,0][CaHs 3 - Kes[i - CuHio][CoHs 4+ ke [C3H |[1- C,H, o} +

ks [CsHs][2 - CoH, 3 Keg [CoHs  + Kag [CoHL][H 3 - Kuos [CoHs A[H 3} -

k114 [C3H5 )}[CHs )}' k123 [C3H5 )][CZHS )]' k127 [CSHS )}2 - k128 [C4H7 )}[CSHS )]'

Kys [Meallyl][C,H, >])"’To'2 (111.38)

1- C,H, >

dF. ¢«
;;3H7 =(k, [n - C4H10] +0,5k, [C3H6]2 +Kys [CSHB][H >}+ Kz [CSHB][CH3 >}+

k35 [CsHs][Csz >}+ k43 [CsHs][Csz >}+ kso [CsHs][CsHs >]'
Kss [CsHs |[1- CoH, - keg [N - CHyo][1- CoH, 3 - Koy [1- CH, 4 -
k65 [1' C3H7 >}+ kso [C5H11 >} + k84 [CsHs][H >] + k90 [C2H4][CH3 >}'

Kes [CoH,|[1- CH, - kyos [1- C3H, A[H 3 - kyi5[1- C;H, }[CH, 3 -

Kpa [1- CoH, 3[C,Hs 4)”722 (111.39)

2-C,H, >

dF, ¢ . _
=== (ks[l ) C4H10] + le [CSHS][H >}+ k27 [CSHS][CHS )}+ kSG[CSHB][CZHS )}+

dz

k44 [CsHs] [Csz >} + k51 [CsHs] [CsHs >] - k57 [CsHs] [2 - CsH7 >] -
k59 [n - C4H10][2 - CsH7 >}' keo [i - C4H10][2 - CsH7 >]' k66 [2 - CsH7 >}+

Kes [CaHe |[H 2} - koo [CH,][2- CiH, - kygs [2- CoH, f[H A -
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FC4H7

== (k,; [1' C4H8][H >]+ k18[2 - C4H8][H >}+ k28[1_ C4H8][CH3 >]+

dz

Kio[2- CHy H[CH, 3+ Kyps [2- CoH, F[CoHs >])/’T°'2 (111.40)

C,H, >

Kpo[2- C,Hg|[CH, 4+ Ky [1- CuH,][CHs 3 - Ko [CH; } - kg [CH, 4+
Kes [CaHs ] [H 3 +Kos [C,H,|[C,H; F - kios[CiH, F[H }- Ky, [CH; F[CH, 3 -

klZO [C4H7 %[CzHa >}' k126 [C4H7 %[Csz >}' k128 [C4H7 >][C?,H5 >]'

d2
Kys0[CoH; >]2)'DT (I11.41)

1- C,H, >

dF, ..
—= = (K [0 - CyHy J[H A+ kg [0 - CH, J[CH, F+ kg [N - CH, J[CH, 4+

dz

dF

k47 [n - C4H10][CZH5 >}+ k53 [n - C4H10][CsH5 >}' k71[1' C4H9 >}'

k72 [1' C4H9 >]+ k96 [CzH4][CzH5 >]' klOO [1' C4H9 >] -

Kyos[1- C,Ho A[H %)psz (111.42)

2- C,H, x

Z;AHQX = (kzl[n B C4H10][H >}+ Ky [n B C4H10][CH3 >]+ Kso [n B C4H10][CZH3 >]+

k48 [n - C4H10][CZH5 >}+ k54 [n - C4H10][CsH5 >}+ k58 [n - C4H10][1' CsH7 >}+
ksg[n - C4H10][2' CsH7 >}' k73 [2' C4H9 >}' k74 [2' C4Hg >}+

Kez [1- CoHg |[H 4 +kgs[2- CoHg][H 3+ Kgp [CsHe | [CH, 3 + Koo [1- C,H, 3 -

Kioo [2 - C,H, %[H )])psz (11.43)
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CsHy, >

drF. ., . |
J;Hll =(-kyg [C5H11 >] - Koo [Can >} - Kqgo [Can >} +K,g, [| - C4H8][CH3 >]+

k97 [CaHG][CzH5 >} + k98 [CzH4][1' CsH7 >} + k99 [CzH4][2 - CaH7 >} -

Kua[CsHy 4[H >])'0%2 (111.44)

Meallyl

dF, | - |
B = ([ - CoHpJ[H A+ koo [i - CHG][CH, Ak [i - CHGJ[CH, 3+

Ko [1 - CoHg][CoHs F + ke, [i - CHg][CoHs } - Koo [Meallyl] - ko [Meallyl] +

Ko [C3H, [[CH, 3} - kyo; [Meallyl|[H } - ky,q [Meallyl[[CH, % -

Kys [Meallyl][C,H, >])"’TOIZ (111.45)

i- C,Hg >

dFi- x . . ]
chAHg = (Kp[i - C,Hyo][H d +Kys [i - CHio][CHs A+ Ky [i - C,Hy][CH, 4+

k49[i - C4H10][CZH5 >}+k55[i - C4H10][CsH5 >}+ keo[i - C4H10][2' CsH7 >}'
Kys [ - CoHg %} - Koo [i - CuHg 4 - Kyp [i - CuHg  +Kgo [i - CHg|[H 4+

Kga [CaHe][CHa >]' kllO[i - C,H, %[H %)pr (111.46)

1.3 — ARQUITETURA DO PROGRAMA DE SIMULACAO DO FORNO

A Figura 1.3 apresenta o fluxograma do programa de simulagéo do
processo. A primeira etapa do procedimento fornece uma estimativa inicial para a
temperatura da camara de combustdo e para a pressdao de entrada. S&o
fornecidos os valores reais (variaveis medidas da planta industrial) de
temperatura, vazao e composi¢cdo na entrada da serpentina, dos parametros da
combustdo (vazdo de gas combustivel, excesso de oxigénio e numero de
Wobbe), da razdo de diluicdo (razdo entre a vaz&do de vapor e a vazédo de

hidrocarbonetos) e da pressao de saida da zona de radiagdo. Os valores das
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emissividades da camara de combustdo e do tubo da serpentina foram ambas
fixadas em 0,94 (valor medido em planta).

A estimativa da temperatura da camara é utilizada no balanco de energia
na serpentina, Equacao (lll.4), para que seja possivel a determinacdo da
temperatura da parede do tubo ao longo do comprimento do mesmo no presente
passo de integracdo. Os valores das demais varidaveis sao utilizados como
valores iniciais nas equacOes diferenciais que representam os principios de
conservacgao (Equacdes lIl.1, 111.2 e IIl.7). A cada passo de integragédo ao longo
do comprimento do reator, a temperatura da parede do tubo é calculada com o
auxilio da Equacédo (lll.4). Dessa forma, obtém-se a energia absorvida pela
serpentina (proveniente da camara) e os perfis de temperatura, composicéo e

presséo ao longo do comprimento do reator.

‘ Inicio }

Transferéncia de
calor no tubo

_, Temperatura da cémaral
Presséo de entrada j

Temperatura nal I Temperatura do
parede do tubo processo
Re acéo de Pir6lise
Temperatura de entrada Balanco de massa"'lﬂi Temperatura de saida
z
Composigao de entrada T Composicao de saida

Balanco de energia,—
Iz

Vaz&o molar de entrada P Presséo de saida
Balango de momento,ﬂ—
z

Calor transferido
para o processo

v

Excesso de O,
Cémara de Combustao

Numero de Wobbe Estequiometria
Balanco de energia

Vazao combustivel

Nova estimativa de
— temperatura da camara e
presséo de entrada

Figura 1.3 : Fluxograma do programa de simulacéo do processo (JESUS, 2008)

O numero de Wobbe e o excesso de oxigénio sdo utilizados para a
determinacdo da composi¢do do gas combustivel. Assim, a composicdo do gas

combustivel, a energia absorvida pela serpentina e a vazdo de gas combustivel

39



sdo utilizadas na Equacéo (111.12) para o célculo do novo valor da temperatura da
camara de combustéo.

A estimativa inicial da temperatura da camara de combustéo é comparada
com o valor obtido pela Equacéao (111.12) e a presséao resultante da integracao é
comparada com o valor real da pressao de saida. Foi aplicado o método de
Newton-Raphson (ver Sec¢éo Ill.3.1) para resolver o problema, determinando a
temperatura da camara de combustdo e a pressdo de entrada. A simulagdo é
interrompida quando o critério de convergéncia é satisfeito.

Quando foi considerada a hipotese de estado pseudo-estacionario (em
relacdo ao comprimento do reator), em cada passo de integracdo, para 0S
radicais livres, verificou-se que o sistema algébrico resultante admitia solucdes
fisicamente inconsistentes (valores negativos, por exemplo) e multiplas solugdes,
gue podem prejudicar a integracdo correta do conjunto de equagbOes que
descrevem o sistema. Dessa forma, decidiu-se adotar o integrador numérico
Dassl| (PETZOLD, 1989) para resolver as equagOes diferenciais resultantes dos
balancos de massa dos radicais livres e das espécies moleculares. Tal estratégia
se mostrou mais robusta e menos sujeita a problemas de integracdo nas
condicbes em que foi testada. O modelo foi implementado em linguagem
FORTRAN 90, sendo o computador utilizado um PC com ambiente Windows XP
(32 bits), processador Athlon XP 2400 + (2.0GHz) de FSB (333MHz) e memdria
cache L2 (256KB), placa mde ASUS chipset ViaKT600, e 512 MB de memodria
DDR (400MHz)

111.3.1 — METODO DE NEWTON-RAPHSON

O método de Newton-Raphson é uma poderosa técnica para resolucdo
numeérica de equagdes. Ele pode convergir rapidamente se o chute inicial estiver
suficientemente proximo do valor da solugdo desejada. Definir o quanto é

“rapidamente” e o quanto é “suficientemente proximo”, no entanto, depende do

problema que se esté resolvendo.

Seja f(x) uma funcdo continua no intervalo [a,b] e x* seu Unico zero nesse
intervalo (a raiz que se estd procurando). Deve-se admitir também que as
primeira e segunda derivadas também sdo continuas. A partir de uma expanséo
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em série de Taylor, truncada no 2°. termo, encontra-se uma aproximagao, Xg,

para a raiz X:
f(x)=F(x,)+fqx,)(x- x,)=0 (111.47)
A solucéo da Equacao (I1.47) é dada por :

f
X=X, - M (111.48)
fqx,)
O método de Newton-Raphson segue um procedimento iterativo, e pode

ser representado, de modo geral, da seguinte forma :

Xop = X, - f(x”) (111.49)

n+l
fqx,)
O critério de convergéncia adotado é que a diferenca entre dois valores de

iteracOes consecutivas, X, € X.,,, seja menor do que uma tolerancia admitida.

n+l?
Quando o critério for satisfeito, o procedimento é interrompido, e admite-se que o

valor referente & x_,, € uma boa aproximagcéo para o valor real x”.

n+l

Este método também pode ser aplicado para o caso em que se tem um
sistema de equacdes nao-lineares, ao invés de somente uma equacdo. A
expansdo em série de Taylor é realizada de forma anéaloga, porém o termo da

derivada em x, € calculado atraves da matriz Jacobiana. Nesse caso,

| % o
axy [ Ox,|, Oy |

, o, L9

f'(x,)=J(x,)=| ox ox, ox,,
Hx, =1x, N I,

6 N Ef \ ﬁ N
ax |, Ox|, OxXy |,

(11.50)
Assim, para o caso multivariavel, o0 método de Newton-Raphson pode ser
representado da seguinte forma :

Xo = X, - 37 (%) (x,) (111.51)

Sendo que, na Equacéo (Ill.51), f(xn), X, € X,,, Sao vetores cuja dimenséo &

n+l

igual ao numero de variaveis do problema em questao.
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No problema proposto, a temperatura da camara de combustédo e a

pressédo de saida do reator (T_,,P,) podem ser calculadas a partir das estimativas

cl?

(T,

«01Pp) Iniciais, obtidas a partir de medidas experimentais. As equagdes sao

resolvidas na forma :

£ (TenP) =Ty (Too,Py) =T, =0 (111.52)

f, (TeP) = Py(Te0,Py) = Prgiaa = O (111.53)

saida
ou seja, a partir de estimativas iniciais da temperatura da camara de combustéo e
da pressdo de entrada, obtém-se novas estimativas para a temperatura de
combustdo e para a pressao de saida. As Equacdes (111.52-53) obrigam que as
temperaturas de combustdo sejam idénticas e que a pressao de saida seja igual

a medida experimental disponivel.

111.3.2 — PROCEDIMENTO NUMERICO DASSL
A rotina Dassl é um codigo numérico capaz de resolver sistemas implicitos
de equacgbes diferenciais e algébricas, através de métodos BDF (Backward
Differenciation Formulas). As equacdes sdo escritas na forma :
Fg?,y,‘;—i'g:o (I11.54)

dy . o ~ . . ~
onde, F,y e d_>t/ sao vetores cuja dimensdo é equivale ao numero de equacdes

de balango a serem resolvidas.
Sistemas de equacdes algébricas / diferenciais aparecem em diversas

aplicacbes de sistemas fisicos. A Dassl é util para resolver problemas quando

néo é possivel escrever explicitamente a Equagéo (I11.54) na forma z—%[/ =f(t,y). A

idéia do procedimento usado para resolver os sistemas de equacdes algébricas /

diferenciais consiste em propor uma aproximacgdo polinomial para a funcao y(t),

através de polinbmios de Lagrange, gerando um sistema de equacdes néo-

lineares, que pode ser resolvido por métodos iterativos do tipo de Newton. Por
n n 0

exemplo, se FEtJ,éakt}‘,ékakt}“lgzo, j=0,..,n, entdo & possivel definir um

sistema com (n+1) incognitas (a,,a,,...,a, ) € (n+1) equacdes.
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IV — RECONCILIACAO DE DADOS

Obter valores confiaveis, e de forma rapida, para as variaveis operacionais
é de fundamental importancia para as tomadas de decisdes e para que sejam
alcancadas condi¢des 6timas de operacdo de uma planta industrial. No entanto,
na maioria dos casos, ndo é possivel obter essas medidas com a precisdo
necessaria. As imprecisdes nas medidas, comuns em ambientes industriais e
geralmente identificadas como ruidos, sdo provenientes de imperfeicées ou mau
funcionamento dos instrumentos de medi¢ao, falhas nos equipamentos mecanicos
e das flutuagbes naturais do processo. Dessa forma, € de se esperar que 0S
dados coletados das plantas industriais estejam sempre corrompidos, com desvios
em relag&o aos seus valores reais, seja em maior ou menor grau.

A técnica de reconciliagdo de dados pode ser utilizada para gerar dados
mais precisos, capazes de retratar o processo de forma mais real. A reconciliagao
consiste em aplicar um tratamento matematico ao conjunto original de dados com
0 objetivo de minimizar os impactos dos erros de medicao, ajustando os dados de
processo de forma que eles respeitem o0s principios de conservagdo e as
restricdbes impostas pelo modelo. A estimacdo dos valores reais das variaveis
corrompidas € realizada através da minimizagdo de uma funcdo objetivo,
geralmente uma funcao de minimos quadrados que representa as diferencas entre
os valores medidos e os preditos pelo modelo.

Os dados reconciliados sao mais préximos dos valores reais, aumentando a
confianga no desempenho das estratégias de monitoramente, controle e
otimizagdo do processo. No entanto, deve-se ressaltar que para esses objetivos
serem alcancados é fundamental que se tenha um modelo matematico confiavel
que represente o processo de forma mais fidedigna possivel. Assim, além de
ajustar os valores das variaveis medidas, geralmente também é necessario obter
algum parametro presente no modelo, cujo valor é desconhecido por néo ter sido

realizada a sua medic&o ou por ndo ser fisicamente pratico fazé-lo.
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IV.1 — FORMULAGAO DA RECONCILIACAO DE DADOS DO CASO EM
ESTUDO

No presente trabalho, os valores dos coeficientes globais de troca térmica
da camara de combustdo e do tubo da serpentina sdo desconhecidos. Por isso, a
técnica de reconciliacdo de dados é realizada juntamente com a de estimacao de
parametros. A determinacdo do valor desses parametros é extremamente
importante, uma vez que eles sdo altamente influenciados pela formacdo de
coque, efeito indesejavel que causa a diminui¢cdo da eficiéncia do processo.

A deteccdo de erros grosseiros pode ser realizada antes ou durante a
reconciliacdo de dados. Neste trabalho é feita a suposicdo de que o0s erros séo
normalmente distribuidos, ndo existindo erros grosseiros durante a etapa de
reconciliacdo. Essa hipétese é corroborada pelos dados disponiveis.

A reconciliacdo de dados pode ser utlizada tanto para modelos
estacionarios quanto para dindmicos. O modelo utilizado para a reconciliagdo de
dados no presente trabalho é estacionario, porque os termos de acumulo no
processo sdo despreziveis. Os tempos de residéncia nas serpentinas e na camara
de combustéo sdo da ordem de alguns poucos segundos. Sendo assim, mesmo
gue o processo sofra alguma perturbacéo, ele atinge rapidamente um novo estado
estacionario. Quando se leva em consideracéo o efeito da deposi¢do de coque no
coeficiente global de transferéncia de calor, o modelo deve ser considerado
dinamico, pois o coque possui alta influéncia nesse parametro. Dessa forma, para
fins de otimizagdo de processo, as trajetérias dindmicas devem ser levadas em
consideragcdo. No entanto, essa abordagem nao sera feita no presente trabalho,
no qual as simulagdes séo realizadas para o caso de estado estacionario.

O modelo utilizado para a reconciliacdo de dados foi descrito no Capitulo 111
(Equagbes (l11.1-111.12)). A funcdo objetivo é baseada no critério de maxima
verossimilhanca (na forma da Equacéo (1V.9)), apresentada na Secéo 1V.1.1, com
as variancias das variaveis de entrada e saida obtidas a partir dos dados reais do
processo industrial, em um periodo de tempo considerado em estado estacionario.

Antes da determinacao das variancias das variaveis, € necessario saber se
0os dados obtidos sado realmente independentes ou se podem estar
correlacionados entre si. Para tanto, sdo definidas funges de autocorrelagdo, que

fundamentalmente mostram se existe uma memoaria entre dados que se sucedem

44



em uma série. A avaliacdo quanto ao estado estacionario da variavel € um
exemplo tipico de aplicacdo dos espectros de autocorrelacdo (Espera-se que a
hipétese de estacionariedade leve a coeficientes de autocorrelagdo nulos). A

funcdo de correlacdo a ser utilizada neste trabalho esta na forma:

C = i (IV.1)
X T ok 05 ok
g\lo (Zi - Zo )Zl:l 4

_yu
aad ua -ea (Zi+k - Zk) u
€i=1 u ei=x1 u

em gue é calculada a correlacdo de dados amostrais deslocados de k unidades

no tempo, onde Z, é a média amostral dos primeiros N-k valores amostrados,
enquanto Z, é a média amostral dos Gltimos N-k valores amostrados.

O algoritmo numérico utilizado para realizar a reconciliagdo de dados e a
estimacdo de parametros do modelo foi o programa MAXIMA, apresentado na
Secao IV.1.2.

IV.1.1 — METODO DE MAXIMA VEROSSIMILHANGA

A discussdo apresentada na presente secdo se baseia fortemente na
referéncia SCHWAAB e PINTO (2007).

A funcao de minimos quadrados tradicional pode ser aplicada como funcéo
objetivo para diversos problemas praticos de estimacédo, no entanto, ela apresenta
algumas limitacbes. Uma hip6tese implicita € a de que todas as variaveis
analisadas pertencem ao mesmo conjunto amostral, ou seja, sdo medidas de uma
mesma variavel, obtidas com a mesma precisdo em qualquer condicao
experimental. Essa hipétese pode ndo ser verdadeira em muitos casos, como
quando variaveis diferentes estdo sendo medidas ou quando uma mesma variavel
€ medida por instrumentos que possuem erros diferentes, dependendo da
condicdo de trabalho, ou ainda quando flutuagcbes de uma variavel podem
influenciar a medi¢cdo de uma outra variavel.

Uma alternativa para contornar as limitacbes da funcdo de minimos
quadrados tradicional € utilizar o método da maxima verossimilhanca. O método
permite a analise de problemas experimentais de forma rigorosa, desde que se

conheca de forma apropriada como se comportam os erros de medi¢c&o na regido
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experimental. O método de méxima verossimilhanca se baseia em trés

pressupostos relativamente simples, sendo eles :

o0 Admite-se que as distribuicbes dos erros experimentais na regido de

experimentacdo sdo conhecidas

Supbe-se que a curva de densidade de probabilidades, A(ze;z,vz),

descreve as probabilidades de se encontrarem as medias experimentais z°,
dados os valores reais, e desconhecidos, z e uma medida da variancia dos erros

experimentais V,. O vetor z contém as variaveis independentes e as
dependentes. Obviamente, os desvios, e, = (ze - z), S&0 0s erros experimentais.

Varias curvas de distribuicdo sdo conhecidas, como a binomial, Poisson,
exponencial, normal. A determinacdo de qual distribuicdo melhor representa os
erros experimentais ndo é trivial e necessita de uma correta caracterizagdo dos
erros de medi¢cao em laboratério. Em um grande nimero de casos, assim como
nesse trabalho, é adotada por hipétese a distribuicdo normal, caso em que a curva
de densidade de probabilidade apresenta a seguinte forma :

A (ze;z,VZ) :;exp ¢ l(ze - z)T Vz'l(ze - z)u (IV.2)

2pdet(V,) g2 i

Freqlentemente, assim como nesse trabalho, admite-se que o0s
experimentos séo realizados de forma independente, o que para o caso industrial
significa que os dados coletados em momentos diferentes em um processo Sao
independentes um do outro. Nesse caso, a curva de densidade de probabilidades

pode ser descrita na forma :
~ M
A (ze;z,VZ) =0A, (ze;z,VZ) (IV.3)
i=1

Sendo assim, a Equacéao (IV.2) pode ser reescrita na forma :

N

c (e &1 1 € 1 o (e \ib
A(z ’Z’VZ)_QT—Zpdet(VZ)expS 2(2- zi)VZ (zi zi)% (IV.4)

Muito frequentemente, pode ser conveniente tratar as variaveis
dependentes e independentes de forma distinta. Admitindo-se que as medi¢des

das variaveis independentes ndo estdo correlacionadas com as medi¢cGes das

46



variaveis dependentes, chega-se a uma nova expressao para a curva de

densidade de probabilidades :

x |
A(zzV,)=Qi——

eng % . yi)TVy_l(yie : yi)g’“

1 VZp det(v (IV.5)
1 e _ T -1 e _ @E
'—Zpdet exp A——( . xi) V, (xi Xi)l’fpé

o Admite-se que o modelo é perfeito

Considerando conhecida a natureza das flutuacbes experimentais e que
existe um modelo que descreve eficientemente as relagcdes existentes entre as
diferentes variaveis, pode-se admitir que os valores reais e desconhecidos nas
Equacdes (IV.2-1V.5), sdo aqueles previstos pelo modelo. Dessa forma, € razoavel

admitir que x =x° e y =y°(z =z°), onde c denota que o valor é calculado a partir

de um modelo. Fica implicito, assim, que as medidas experimentais flutuam em
torno dos valores previstos pelo modelo, ja que se admite que o modelo é
perfeitamente capaz de descrever as relagcdes existentes entre as diferentes
variaveis do problema. Sabe-se que, de fato, nenhum modelo é capaz de
representar todos os detalhes de um problema real. No entanto, parece razoavel
admitir que o usuario esteja utilizando o melhor modelo encontrado para tratar o
problema em questao.

Assim, o modelo pode ser definido genericamente na forma :
y® =f(x".q) (IV.6)
onde f indica as equag¢fes do modelo e g € o vetor dos parametros do modelo.
A partir da suposigédo de que existe um modelo perfeito capaz de descrever
como as Vvariaveis dependentes respondem a mudancas das condicdes

experimentais e dos parametros, a curva de densidade de probabilidades,

Equacéo (IV.5), pode ser reescrita na forma :
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o Admite-se gue o experimento foi bem feito

Quando os experimentos sdo conduzidos de forma apropriada, é razoavel
admitir que os dados experimentais obtidos sejam altamente provaveis e que a
repeticdo das medidas experimentais conduziria a resultados experimentais
semelhantes. Essa argumentacdo permite considerar valida a hipétese de que os
dados experimentais obtidos apresentam a maxima probabilidade de ocorréncia.

A consequéncia fundamental do experimento bem feito é a definicdo do

problema como a maximizacdo da fungéo A(ze;zc,vz), gue pode ser escrita na

forma:

E

N
IngA(z :Z¢ V In9 2

ngpT ; %E{S(y' () ity v (xea))ie
g(xie - XiC)TVX'l(Xie - xlc)&

(Iv.8)
Como o primeiro do lado direito da Equacao (IV.8) ndo depende do valor
dos parametros, procurar o ponto de maximo dessa fungcdo € o mesmo que

procurar o ponto de maximo do segundo termo do lado direito da equacéo (IV.8) :

F= {N‘SlE{gy. e () vy (v - v () o - e ) v (o - X)g (IV.9)
i=1
A Equacdo (IV.9) é conhecida como fungdo de minimos quadrados
ponderados. Sendo assim, pode-se concluir que a funcdo de minimos quadrados
€ também uma funcdo de maxima verossimilhanca, quando o0s erros s&o
normalmente distribuidos, ndo estéo relacionados, sdo constantes e quando as
variaveis independentes nao estdo sujeitas a erro, desde que as hipoteses de

experimentos bem-feitos e modelo perfeito possam ser consideradas.

IV.1.2 — O PROGRAMA MAXIMA

O programa MAXIMA foi desenvolvido pelo Instituto Alberto Luiz Coimbra
de Pds-Graduacao e Pesquisa de Engenharia (COPPE) da Universidade Federal
do Rio de Janeiro (UFRJ). O programa utiliza o método de Gauss-Newton
(SCHWAAB e PINTO, 2007), com acelerador de convergéncia de Law e Bailey
(LAW e BAILEY, 1963).
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O programa consiste em um procedimento iterativo de minimizacdo da
funcdo de verossimilhanga, fungcéo objetivo, escrita na forma recursiva. Utilizando
as equacdes do modelo, a fungcdo objetivo (Equacdo (IV.9)) pode ser escrita
como funcdo somente de x (variaveis dependentes de cada experimento) e g
(parametros do modelo), de forma que as condicdes necessarias para um minimo

E—O, E:O, k=1...NE, onde NE é o nUmero de

se tornam =
X fig
experimentos realizados.

Antes da condicdo de minimo ser aplicada, as equagdes do modelo sao
linearizadas por uma expansao em série de Taylor, de primeira ordem, em torno
do mais recente ponto estimado dos parametros e das variaveis independentes,
como descrito na Equacgéo (1V.10).

Yi =f (kaQ) =f (kaC/)r + l (Xk - XL)"'E‘ (C/‘ qr) (IvV.10)
fix], g1,
onde o subscrito k representa um experimento especifico e o sobrescrito r
representa o ponto atual da estimacgao.

Substituindo a Equacéo (IV.10) na Equacéo (IV.9) :

v

E

(fkr - ye+E (% - %)+, (g- qr))T

Vv, (fkr -y (xk - X;i)J’qu (q— q' )) (IV.11)

Qo

F =

=
1
iy

NE

+ ké__l(xk - ¢ )T Vx'kl(xk - xlf)
Aplicando as condi¢bes de minimo na Equacao (IV.11) :
BV —ye +E (Xt =x)+f, (a7 =) V() - %) =0, (IV.12)

k=1,.,NE

NE

AV, (1 - e+t (= x) +f, (a7 =q7))) =0 (IV.13)

O sobrescrito r+1 representa uma nova estimativa dos parametros e dos
valores verdadeiros das variaveis independentes.

A solucdo das Equagdes (IV.12) e (IV.13) é obtida através da solucdo da

Equacéo (IV.12) para (XL"l - X;i)’ cujo resultado é substituido na Equacao (1V.13),

que é resolvida levando a uma solugéo para (qr+l - qr) :
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_fTV‘l(f yk)+f +fTV f, (q q)+V ( x[j)

X, — x| = Dx, =2 kavyklka v
3 |
gaqu Vi ( yk) H
k=1 I
§ r - y
B R VN Gl ha AN G-
: k:lE vV, +(kavyjka) 5H
=g =Dy} u (IV.15)
& VY S (quVyIlqu) (qIVV lf )
g G Vi ka:l- Vx:l +( kaVyklka)

Dessa forma, a solugéo do problema consiste em realizar a minimizagao,

de forma iterativa, utilizando as equagdes recursivas definidas da seguinte forma :

g=q" +1.Dq (IV.16)
X, =X, +1Dx, , k=1,..,NE (IvV.17)
onde 1 é o tamanho do passo usado para controlar a convergéncia do algoritmo.
As Equagbes (IV.16) e (IV.17) sao aplicadas recursivamente a partir de uma
estimativa inicial, até que a convergéncia seja atingida.
O controle de convergéncia é realizado baseando-se no algoritmo de LAW
e BAILEY (1963). Para avaliar o andamento do procedimento de estimacéo, a
cada iteracdo a variacdo real da funcao objetivo € comparada com a sua variagao
calculada por uma aproximacao linear, de forma a dar maior robustez ao método,
j& que sempre que a aproximacdo € considerada ruim, o passo da direcdo
determinada pelas equagdes recursivas € reduzido.
A aproximacdo linear, através da expansao em série de Taylor, fornece a
seguinte expressao para a variacao linear da funcao objetivo (dada pela Equagéo
(IV.9)) :

zZ
m

DF, =

L

Qo

NE NE
(v —ye) V., Dg+ & (¥ - v¢) V, H,Dx, + & (x —x¢) V,'Dx, (IV.18)
k=1 k=1

=
|
i

O valor de DF_ pode ter o sinal negativo ou positivo. No primeiro, a busca
anda na direcdo de um minimo; ou seja, o valor da funcdo objetivo esta
diminuindo. Caso contrario, o valor da funcdo objetivo estd aumentando e os
valores de Dx, Dg e DF_. sdo multiplicados por -1, invertendo-se a direcdo da

busca.
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Em seguida, o valor de DF_ é comparado com a variagcdo real da funcao
objetivo. Sempre que forem verificadas diferencas significativas, a aproximagao
pode ser considerada ruim e os valores de Dx e Dg sdo diminuidos, até que a
gualidade da aproximacao seja considerada boa. A diminuigcéo é feita dividindo o
passo por um numero maior que 1. Este controle evita que a busca de passos
muito grandes baseados em uma aproximagao ruim, aumentando a robustez do
procedimento de minimizagéo.

A qualidade da aproximacéo é verificada pela seguinte equacao :

DF - LB(2/ - /2)DF, <0 (IV.19)

LB é conhecido como parametro de Law e Bailey, sendo sempre um

numero entre 0 e 1. Normalmente, assim como nesse trabalho, utiliza-se LB
0,25. Esse parametro indica o grau de confianga na aproximacao; ou seja, se a
razao entre a variagao real e a variagéo linearizada for maior que LB, entdo a
qualidade da aproximacao € aceita e 0s novos valores dos parametros e variaveis

independentes s&o aceitos.
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V — RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo, serdo apresentados os resultados referentes a validagéo do

modelo em estudo e a reconciliagdo de dados do processo industrial.

V.1 - CARACTERIZACAO DOS DADOS

Para que fosse possivel a validacdo do modelo, foram coletados dados da
planta da Quattor referentes as entradas e saidas do modelo, com o objetivo de
realizar a comparacao entre os valores reais e resultados simulados.

Os fornos da Quattor trabalham com dois tipos de cargas : cargas ricas em
etano e cargas ricas em propano. A composicao de entrada da zona de radiacdo é
uma das variaveis de entrada do modelo e a mesma depende de qual € o tipo de
carga.

Para a carga rica em etano, tém-se como variaveis de entrada a
composicao (em porcentagem molar) referente aos seguintes componentes :
Metano
Etano

Propano

O O O o

Eteno

Para a carga rica em propano, tém-se como variaveis de entrada a
composicao (em porcentagem molar) referente aos seguintes componentes :
Etano

Propeno

o O O

Butano

o Propano

O valor da porcentagem molar de propano ndo é um dado lido na planta,
sendo calculada, no programa, subtraindo-se de 100% a soma da porcentagem
dos demais componentes. Em cada um dos casos, a composi¢do dos demais
componentes € nula na entrada da zona de radiacéo.

As demais variaveis de entrada sdo comuns aos dois tipos de carga, sendo

elas:

o0 Tipo de carga (rica em etano ou rica em propano)
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o Temperatura de entrada de uma serpentina da zona de radiacédo (OC)

0 Vazdo total de entrada de uma serpentina da zona de radiagéao (kg/h)

(@)

Razao de vapor/hidrocarboneto
0 Pressdo na saida da serpentina (kgflcm?2)

indice de Wobbe (kcal/Nm3)
Concentragéo de oxigénio residual na camara (%)

Vazédo de gas combustivel (kg/h)

O O O O

Temperatura ambiente (considerada constante e igual a 303 K)

Devem ser realizadas algumas manipulacfes matematicas com os dados
de planta para que tenhamos os valores das variaveis a serem utilizadas nas
equacbes do modelo. Vale ressaltar que as unidades também devem ser
consistentes.

Para a escolha do tipo de carga, criou-se uma variavel a qual deve ser
atribuida, pelo usuério, o valor 1 se a carga for rica em propano ou valor 2 se a
carga for rica em etano. Dessa forma, a inicializacdo das variaveis é feita de
acordo com o tipo de carga.

A vazao de hidrocarbonetos e a vazdo de agua podem ser facilmente

obtidas a partir da vazao total e da raz&o de diluicdo da seguinte forma :

razdo* F
] = fola V.1
a4 1+razéo V1)
I:HC = Ftotal - Fégua (V2)

onde, F,. representa a vazéo de hidrocarbonetos.
Assim, a partir da vazdo de hidrocarbonetos (F,.), em kg/h, e da
porcentagem molar dos componentes presentes na carga (X, ), pode-se calcular a

vazao molar (em mol/h) de cada componente :

£ _ X *Fic *1000

5 (V.3)
a xMM,

i=1
onde, N é o nimero de componentes presentes na carga e MM, é a massa molar

do componente i.
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O calculo das concentragcdes molares dos componentes a serem utilizadas
nas equacdes de balanco foi realizado baseando-se na hipétese de que o gas de
processo se comporta como um gas ideal. Sendo assim :

F*P

C =t V.4
' F  *R*T v-4)

total
onde, P representa pressao, T, temperatura e R, a constante universal dos gases.

Como foi descrito no Capitulo Ill, a carga € dividida em seis conjuntos de
serpentinas antes de entrar no forno. Os medidores de temperatura e vazdo mais
proximos da entrada da zona de radiagcdo encontram-se localizados nesses seis
conjuntos; logo, sdo obtidos seis valores de temperatura e vazao de entrada. A
partir da observacdo do comportamento das varidveis em questdo para os seis
conjuntos e dos resultados de algumas simulacdes, que serdo apresentados
adiante, decidiu-se considerar que a temperatura e a vazao na entrada da zona de
radiacdo sdo dadas pela média aritmética dos valores medidos pelos seis
conjuntos.

O modelo simula a composicao e o perfil de temperatura dentro do reator.
Dessa forma, para que seja possivel a comparacdo entre modelo e dados de
processo sao necessarios valores reais da temperatura de saida da zona de
radiacdo e da composicao do efluente. Sendo assim, as variaveis de saida do
modelo que ser&o utilizadas para a validagdo do mesmo séo :

o Temperatura de saida da zona de radiagcéo
Porcentagem molar de hidrogénio no efluente
Porcentagem molar de metano no efluente
Porcentagem molar de eteno no efluente
Porcentagem molar de etano no efluente

Porcentagem molar de propeno no efluente

O O O O O o

Porcentagem molar de propano no efluente

Foram coletados dados reais de planta em dois momentos distintos. Um
conjunto de dados foi coletado de 19 de fevereiro de 2008, a 1h, a 29 de fevereiro
de 2008, a 1h, com intervalo de 1 minuto. O segundo conjunto de dados foi
coletado de 25 de julho de 2008, a 1h, a 10 de agosto de 2008, a 1h, com
intervalo de 1 minuto. Vale lembrar que a amostragem da coleta dos dados é a

cada minuto e a atualizagdo do cromatdgrafo € a cada 10 minutos. O que ocorre €
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a repeticao do valor das composi¢cdes por 10 minutos, até que o cromatografo faca
uma nova medigao.
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Figura V.1 : Temperatura de entrada de um dos fornos para os seis conjuntos de serpentinas
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Figura V.2 : Vazao de entrada de um dos fornos para os seis conjuntos de serpentinas
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Figuras V.3-4 : Excesso de oxigénio na cAmara; Temperatura de saida de um dos fornos para os
seis conjuntos de serpentinas
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Figuras V.5-6 : Composicao da carga de entrada e do efluente, respectivamente, de um dos fornos

Analisando as Figuras V.1 e V.2, pode-se observar que a diferenca entre os
valores medidos por cada um dos seis conjuntos de serpentinas permanece
sempre a mesma. Além disso, as medidas dos seis conjuntos apresentam o
mesmo comportamento, as mesmas variagdes, durante todo o tempo de
amostragem. Essa observacgéo justifica a premissa de considerar a temperatura e
a vazdo de entrada como sendo a média das medidas obtidas pelos seis
conjuntos, jA que esses dados estdo obviamente correlacionados. O
comportamento dos dados parece sugerir a existéncia de desvios sistematicos,
associados a inevitaveis diferencas entre os medidores e o0s sistemas de
calibracdo. Outra justificativa para utilizar o valor médio € o fato de, no modelo,
ndo haver nenhuma caracteristica explicita que considere a diferenca entre os
seis conjuntos; logo, ndo existiria nenhum motivo para considerarmos que eles
apresentam comportamento diferentes.

Observando as Figuras V.1-6, podem ser identificados varios estados
estacionarios de operacdo da planta, nos quais os valores medidos permanecem

praticamente constantes. Se considerarmos a ordem de grandeza nas quais as
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medidas séo obtidas, poderiamos dizer, a despeito de alguns pontos discrepantes,
gue as flutuagbes nos valores medidos sé&o pequenas em todo o tempo de
amostragem, 0 que significa que a operagdo apresenta comportamento

praticamente estavel.

V.2 — VALIDACAO DO MODELO

V.2.1 — PRINCIPIOS DE CONSERVACAO

Primeiramente, deve-se avaliar a consisténcia do modelo matematico no
que se refere aos principios de conservacdo. A validacdo numérica do modelo
realizada a partir da avaliacdo individual de determinados critérios foi realizada por
JESUS (2008). O primeiro critério avaliado pelo autor foi a conservagéo de massa,
pelo qual a massa total ao longo do reator deve se manter constante. A reacdo de
pirélise foi simulada para diferentes cargas (etano, propano, n-butano, i-butano,
eteno e propeno), em condi¢cdes de transferéncia de energia semelhantes as
condi¢cdes operacionais. Na Figura V.7 sao apresentados os graficos para as
simulac¢des realizadas com carga de etano e propano, a partir dos quais é possivel
verificar a conservacdo de massa do sistema. Os gréaficos para as demais cargas
apresentaram 0 mesmo comportamento. Além disso, observa-se também que as
parafinas de baixa massa molecular alimentadas sao consumidas, a medida que

sdo produzidas olefinas, outras parafinas e hidrogénio, como era de se esperar.
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Figura V.7 : Balanco de massa ao longo do reator de pirélise para as matérias-primas Etano (a) e
Propano (b) (JESUS,2008)
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A segunda simulagédo realizada pelo autor teve como objetivo avaliar a
reacdo para condicdo de regime adiabatico, admitindo-se que o coeficiente global
de transferéncia de calor (Uj) € nulo. Como a reagdo € endotérmica, caso o

processo nao troque calor com uma fonte quente, a temperatura do mesmo deve
cair, a medida que a reacdo ocorre. A simulagdo foi realizada para as
temperaturas de alimentacéo de 600, 700 e 800°.C. A Figura V.8 ilustra o perfil de
temperatura ao longo do reator, a medida que o reagente (considerado como
sendo uma mistura de etano e propano) € consumido, na qual pode-se observar a
reducdo das temperatura de reacédo ao longo de uma mesma trajetéria, como era

de se esperar.
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Figura V.8: Perfil de Temperatura e Conversao para a Reacdo em Regime Adiabatico (JESUS,
2008)

A terceira e Ultima avaliagédo realizada por JESUS (2008) foi a analise do
comportamento da reacado de pirélise para o caso em que o coeficiente global de
transferéncia de calor tende a infinito. Quando um gas escoa ao longo de um tubo
cujas paredes estdo em uma temperatura maior do que a do gas, ocorre
transferéncia de calor do tubo para o gas. Quanto maior o valor do coeficiente de
troca térmica, menor € o0 tempo necessario para que a temperatura do gas atinja o
valor da temperatura da parede do tubo. Sendo assim, se o coeficiente de troca

tender a infinito, a temperatura do gas tenderda a temperatura do tubo. Foram
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realizadas quatro simulagcées, com uma mesma carga, para diferentes valores do
coeficiente global de troca, sendo todos os valores de grandeza elevada. A Figura
V.9 ilustra que a diferenca entre a temperatura do processo e a da camara diminui
com o aumento do coeficiente global de troca, o que significa que a transferéncia
de calor foi mais intensa para maiores valores desse coeficiente, sendo esse o

resultado esperado.
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Figura V.9: Perfil de Temperatura da Reacéo e Temperatura da Camara para o Coeficiente Global
de Transferéncia de Calor tendendo a Infinito. (JESUS, 2008)

V.2.2 — DADOS OPERACIONAIS

Para que as estratégias de monitoramento, controle e otimizacdo de
processos apresentem alto desempenho é fundamental que se trabalhe com um
modelo que reproduza os dados operacionais da forma mais fidedigna possivel.
Por essa razéo, é crucial que o modelo seja devidamente validado, para que se
tenha sucesso nas etapas seguintes.

Para a realizacdo da validacdo do modelo em relacdo aos dados
operacionais, foram selecionados conjuntos de dados nos quais observou-se que
a planta se encontrava em estado estacionario. Tendo em maos o conjunto
selecionado, foi tirada a média aritmética de todos os valores do conjunto para
cada uma das variaveis, sendo essas médias os valores utilizados como entrada

do modelo e como saida, a serem comparadas com o0s resultados simulados.
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No presente estudo, como ja foi dito, o valor dos coeficientes globais de
troca térmica ndo sao conhecidos e serdo estimados como parametros do modelo.
Primeiramente, foram realizadas algumas simula¢cfes variando-se os valores
desses coeficientes, mantendo-se a estimativa inicial dos valores de temperatura
da camara de combustdo e pressdo de entrada. A partir de alguns resultados
preliminares, observou-se que a resposta do modelo era pouco sensivel as

variacdes no valor do coeficiente global de troca da camara de combustao (Uyg).

Sendo assim, decidiu-se continuar as simulagées mantendo esse valor constante

e igual a 5.106 cal/m2.h.K, enquanto variava-se o valor do coeficiente global do
tubo (U;). As simulacdes foram feitas observando-se, principalmente, as respostas

do modelo quanto aos valores de temperatura de saida da zona de radiacdo e
composicao de eteno, produto de maior interesse, no efluente. Quando valores

razoaveis dessas duas medidas foram obtidos para um certo valor U;, sendo esse

valor de 5.10° cal/m2.h.K, realizaram-se as simula¢des variando-se a estimativa
inicial da temperatura da camara até que fossem obtidos valores mais proximos
possiveis dos dados de planta.

Para os dados referentes a carga rica em propano, foram selecionados
cinco estados estacionarios; ja para os de carga rica em etano, foram
selecionados dois estados estacionarios. Os resultados das simulagbes sé&o

apresentados nas Tabelas V.1 e V.2, nas quais EE significa estado estacionario.

Tabela V.1 : Comparacao dos dados do modelo com os do processo para a carga de etano

Variaveis Dados reais de Resultados Dados reais de Resultados
planta (EE1) simulados (EE1) planta (EE2) simulados (EE2)

Hidrogénio no 35,23 35,9 31,8 32,8

efluente (%)

Metano no 5,16 6,6 3,8 5,16

efluente (%)

Eteno no efluente 32,7 29,7 30,5 28,2

(%)

Etano no efluente 19,3 27,2 25,9 33,3

(%)

Propeno no 0,565 0,43 0,43 0,46

efluente (%)

Propano no 0,05 0 0,05 0

efluente (%)

Temperatura de 832,6 830,4 810,1 809,1

saida do forno

°0)
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Tabela V.2 : Comparacéo dos dados do modelo com os do processo para a carga de propano

Dados Dados Dados
reais de Resultados reais de Resultados reaisde Resultados
planta  simulados planta  simulados planta  simulados

Variaveis (EEA4) (EE4) (EE5) (EE5) (EEL) (EE1)

Hidrogénio

no efluente

(%) 18,4 15,9 18,5 16,0 20,0 171

Metano no

efluente (%) 36,5 41,2 36,4 41,1 32,58 40,8

Eteno no

efluente (%) 29,3 31,4 29,4 31,4 30,1 31,6

Etano no

efluente (%) 3,21 0,82 3,33 0,88 6,10 0,98

Propeno no

efluente (%) 6,04 8,28 6,02 8,19 5,06 7,42

Propano no

efluente (%) 2,5 2,33 2,58 2,27 2,30 2,02

Temperatura

de saida do

forno (°C) 847,9 848,4 847,5 847,2 847,0 858,1

Resultados
Dados reais Resultados Dados reais simulados
de planta (EE2) simulados (EE?2) de planta (EE3) (EE3)

19,9 17 21,3 17,0
33,6 39,2 31,7 39,2
29,9 31,6 30,7 31,6
5,39 1,39 7,02 1,38
5,15 8,15 4,25 8,08
2,22 2,6 1,72 2,58
849,6 848,3 851,1 848,7

Para que se pudesse ter uma visdo mais geral dos resultados apresentados
nas Tabelas V.1 e V.2, foram gerados graficos, Figuras V.10 e V.11,
representativos desses dados.

Na Figura V.10, o simbolo quadrado representa o estado estacionario 1
(EE1), enquanto o triangulo representa o EE2. Na Figura V.11, o simbolo triangulo
representa o EE1, cruz representa o EE2, quadrado representa o EE3, losango
representa o EE4 e o circulo representa o EES.

As Figuras V.10 e V.11 ilustram que o modelo representa o processo real
de forma satisfatéria, principalmente quando se leva em consideracdo que
nenhuma estimacao de parametros foi realizada até esse momento. Vale ressaltar
que os erros presentes nas variaveis medidas ndo estdo sendo considerados
nessa etapa. Somente os resultados simulados obtidos para a composi¢céo de

metano e de etano no efluente apresentaram alguma discrepancia, enquanto que,
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para as demais variaveis, os resultados se mostraram concordantes com os dados

operacionais.

60
50 A
40 -
3
o
<
3
£
@ 304 .
o
‘g |
S
3
14
20 A
10 4
|
0 T T T T T
0 10 20 30 40 50 60
Dados de planta
Figura V.10 : Dados de planta versus Resultados simulados para a carga de etano,
50
45
[ 4
40 - - %
35 A
» exnm
é 30
3
£
o 251
o
T
g
3 20 1
14
X =m
@
15 4
10 4
mXxe
5
|}
X ]
0 hd T T T T T T T T T
0 5 10 15 20 25 30 35 40 45 50

Dados de planta

Figura V.11 : Dados de planta versus Resultados simulados para a carga de propano

62



Com o objetivo de justificar, com mais um argumento, o fato de serem
usadas as médias para a temperatura e para a vazao na entrada da zona de
radiacdo, foram realizadas simulacdes para cada um dos seis conjuntos. Os
resultados foram comparados e analisados estatisticamente. Para cada variavel,
foi calculada a média aritmética e o desvio padrdo. Em seguida, estipulou-se uma
faixa valida baseada no critério de que o limite inferior da faixa equivale ao valor

de m-2s, enquanto o limite superior equivale ao de m+2s, onde mrepresenta a

média aritmética e srepresenta o desvio padrdo. Para evitar uma longa lista de

dados, somente os resultados para o EE4 sdo apresentados na Tabela V.3.

Tabela V.3 : Resultados simulando para os seis conjuntos de serpentinas

Variaveis Conjuntol Conjunto2 Conjunto3 Conjunto4 Conjunto5 Conjunto6
Hidrogénio no 15,97 15,83 15,78 16,23 15,81 15,93
efluente (%)
Metano no 41,33 40,99 40,85 41,98 40,9 41,28
efluente (%)
Eteno no 31,43 31,42 31,42 31,42 31,44 31,42
efluente (%)
Etano no 0,81 0,85 0,87 0,73 0,85 0,83
efluente (%)
Propeno no 8,19 8,45 8,55 7,7 8,5 8,24
efluente (%)
Propano no 2,27 2,46 2,54 1,94 2,51 2,29
efluente (%)
Temperatura 849,22 846,92 846,02 853,67 847,81 847,28
de saida do
forno (°C)
Média Desvio Padréao Limite Inferior Limite Superior
15,925 0,166343 15,59231 16,25769
41,22167 0,420829 40,38001 42,06332
31,425 0,008367 31,40827 31,44173
0,823333 0,050067 0,7232 0,923467
8,271667 0,314923 7,64182 8,901513
2,335 0,223853 1,887295 2,782705
848,4867 2,751637 842,9834 853,9899

Analisando os resultados apresentados na Tabela V.3, observa-se que 0s
seis conjuntos geraram respostas muito semelhantes, estando todas elas dentro
do intervalo delimitado pelos limites inferior e superior. O Unico conjunto que se
apresentou nao tao proximo dos demais foi o0 4, indicando que talvez a valvula de
controle desse conjunto ndo seja tao confiavel quanto a dos demais. Quando
foram realizadas andlises estatisticas mais rigorosas, baseadas em testes T e F,

comprovou-se que, estatisticamente, os dados dos seis conjuntos sdo diferentes.
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No entanto, analisando os resultados com uma visao critica, baseando-se no fato
de que os resultados para o efluente sdo pouco sensiveis as variacbes nesses
dados, ja que os seis conjuntos apresentaram respostas semelhantes, pode-se
dizer que é razoavel admitir que a temperatura e a vazéo da entrada do forno séo

bem representadas pelas médias das medidas dos seis conjuntos.

V.3 — RECONCILIACAO DE DADOS

As variaveis de entrada e saida para a reconciliagdo de dados séo as
mesmas ja utilizadas para a realizacdo da validacdo do modelo, a despeito de
algumas excecbOes. As varidveis de entrada a serem reconciliadas sdo a
composicao da carga (com excecao do propano para a carga rica em propano, ja
gue essa é uma variavel calculada e ndo medida), a temperatura e a vazado de
entrada da zona de radiacdo, a razao de diluicdo, o indice de Wobbe, o oxigénio
residual na camara e a vazao de gas combustivel. As variaveis de saida a serem
reconciliadas sdo a composicéo do efluente, a temperatura e a presséo de saida
da zona de radiacdo e a temperatura da camara. Na reconciliagdo, os dados
utilizados foram aqueles coletados no periodo de 25 de julho de 2008, a 1h, a 10
de agosto de 2008, a 1h.

A principio, os parametros a serem estimados seriam o0s coeficientes
globais de troca térmica. No entanto, como ja foi abordado, verificou-se que os
resultados simulados eram pouco sensiveis a varia¢cdes no valor do coeficiente
global de troca do lado da camara. A partir de alguns resultados preliminares da
reconciliacdo de dados, o mesmo comportamento foi observado. Sendo assim, foi
decidido utilizar um valor constante, igual a 5.106 cal/m2.h.K, para esse
parametro, deixando somente o coeficiente global de troca do tubo como
parametro a ser estimado durante a reconciliagdo de dados.

As variancias das variaveis de entrada e saida, necessdarias para a
reconciliacdo de dados, sdo apresentadas na Tabela V.4. Esses dados foram
obtidos a partir da caracterizacao estatistica de dados operacionais em condi¢cbes

estacionarias.
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Tabela V.4 : Variancias das variaveis de entrada e de saida

Variavel Carga rica em etano Carga rica em
propano
Metano na carga 1,09.107°
Etano na carga 0,00164 0,000982
Propano na carga 2.76.10°
Eteno na carga 8,02.106
Propeno na carga 4,13.10°
N-butano na carga 0,0123
Temperatura de entrada 0,156 0,179
Vazao de entrada 336,2 203,3
Razéo de diluicdo 1,77.106 5,09.107
indice de Wobbe 383,1 383,1
Excesso de oxigénio 0,122 0,0216
Vazao de combustivel 2747 136,7
Hidrogénio no efluente 0,00133 0,00528
Metano no efluente 0,00185 0,0121
Eteno no efluente 0,00149 0,00170
Etano no efluente 0,000483 0,0100
Propeno no efluente 0,114 0,00370
Propano no efluente 0,0297 0,00357
Temperatura de saida 0,326 0,582
Temperatura da camara 1,259 0,8121071
Presséo de saida 5,59.10°2 4,72.10-

Foram realizadas varias reconciliacdes, utilizando dados em diferentes
condicOes de operacéo, para os dois tipos de carga. Nenhum filtro preliminar foi
utilizado para a escolha do conjunto de dados, nem condi¢cfes estacionarias da
planta de etileno, visto a observacao do regime quase-estacionario ao qual o
processo se encontra. As reconciliagdes foram realizadas considerando dois
experimentos. Um ndmero maior de experimentos ainda estd demandando tempo
computacional elevado. Os principais resultados obtidos s&o apresentados nas
Tabelas V.5-8, nas quais deve-se considerar que Param se refere aos dados do
parametro, Ui é o coeficiente global de troca térmica do tubo, X representa o
conjunto de variaveis independentes, Y representa o conjunto de variaveis
dependentes, o subscrito m indica dados de planta, enquanto o c indica valores

calculados pelo modelo. T é a temperatura do forno, F € a vazao do forno, P € a
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presséo, o subscrito e indica valores de entrada, enquanto o s indica valores de

saida. O2x representa o excesso de Oo na camara de combustédo e Tcam indica

a temperatura da camara.

Tabela V.5 : Resultados de reconciliacdo para carga rica em etano, dados de 25/07/08

Param Ui Variavel Xm Xc Varidvel Ym Yc

Valor

estimado 364700 | Te (°C) 672,19 672,18 |H2s (%) 34,18 38,49

Limite

Inferior 285016 | Fe (kg/h) 5778,35  5778,47 |CHas (%) 4,67 6,013

Limite

Superior 444383 |Razdo 0,3014 0,3016 |C2Hss (%) 32,19 32,5
Wobbe
(kcal/Nm3) 11000 11003 | C2Hgs (%) 21,4 22,67
Oox (%) 3,984 3,073 |CsHes (%) 0,8081 0,3243
Fg (kg/h) 3770,31  3769,73 |C3Hgs (%) 0,0290 0,00129
CHge (%)  0,2631 0,2642 |[Ts(°C) 825,88 849,42
CoHge (%) 99,97 99,97 | Tcam(°C) 991,11 986,94
CzHge (%) 0042 0,046 |Ps(kgflcm?)  0,8721 0,872
CoHge (%)  0,1956 0,1961

Tabela V.6 : Resultados de reconciliacdo para carga rica em etano, dados de 28/07/08

Param Ui Variavel Xm Xc Variavel Ym Yc

Valor

estimado 410042 | Te (°C) 672,29 672,28 |H2s (%) 33,88 39,49

Limite

Inferior 398981 |Fe (kg/h) 484508  4846,34 |CHgs (%) 4,365 6,017

Limite

Superior 421102 |Raz&o 0,6308 0,6309 | C2Hzs (%) 32,07 33,65
Wobbe
(kcal/Nm3) 10890 10889 | C2Hgs (%) 21,65 20,57
Oox (%) 6,413 6,413 |[C3Hes (%)  0,5201 0,2647
Fg (kg/h) 2892,19  2891,17 |C3Hgs (%) 0,212 0,1946
CHge (%) 02424 0,2427 |Ts(°C) 827,94 849,67
CoHge (%) 98,89 98,89 | Tcam(°C) 939,95 923,01
CgzHge (%) 0,151 0,1522 | Ps(kgf/cm?) 0,7894 0,7894
CoHge (%) 0,7279 0,7272

Tabela V.7 : Resultados de reconciliacéo para carga rica em propano, dados de 25/07/08

Param Ui Variavel Xm Xc Variavel Ym Yc
Valor
estimado 420696 | Te (°C) 614,69 614,73 |H2s (%) 17,73 19,19
Limite
Inferior 364953 |Fe (kg/h) 6479,76  6470,65 |CHas (%) 31,99 43,7
Limite
Superior 476440 |Razéo 0,2987 0,2987 | C2Hgs (%) 29,11 31,27
Wobbe
(kcal/Nm3) 10978 10946 |CoHgs (%) 3,832 0,5498
Opx (%) 2,931 3,259 |C3Hes (%) 6,964 4,498
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Tabela V.7 (continuacéo)

Fg (kg/h) 3620,31  3620,34 |C3Hgs (%) 2,914 0,7869
CoHge (%) 4911 5023 |[Ts(°C) 846,67 891,66
C3Hgs (%) 00,1025  0,002178 |Tcam(°C) 967,99 965,15
C4H10e Ps

(%) 5,566 5439 | (kgf/lcm?) 1,235 1,235

Tabela V.8 : Resultados de reconciliagéo para carga rica em propano, dados de 08/08/08

Param Ui Variavel Xm Xc Variavel Ym Yc

Valor

estimado 2834680 |Te (°C) 678,39 677,65 |H2s (%) 17,56 16,21

Limite

Inferior 342573 | Fe (kg/h) 2800,83  2994,33 |[CHgs (%) 31,75 36,7

Limite

Superior 5326780 |Raz&o 2,899 2,899 |CoHgs (%) 28,65 31,77
Wobbe
(kcal/Nm3) 10673 10972 |CoHes () 3,392 0,755
O2x (%) 5,219 11,8 |C3Hes (%) 8226 9,109
Fg (kg/h) 1320,31  1319,06 |C3Hgs(%) 4,076 5,454
CoHge (%) 4083 4521 |Ts(©cC) 827,88 806,91
C3Hgs (%)  0,0890 1,04 |Tcam(°C) 801,45 809,77
Cy4Hq0e Ps
(%) 3,829 3,872 | (kgflcm?) 0,3296 0,3295

Para todos os conjuntos de dados, 0 programa convergiu para resultados
coerentes, sendo sempre observada a diminuicdo da funcdo objetivo. Foram
necessarios ajustes na ordem de grandeza das perturbacdes do procedimento
numeérico de derivadas. O tempo de processamento para um conjunto de dados
com 10 experimentos foi de 2,5 horas, enquanto que para conjuntos com 2
experimentos, o tempo era de, aproximadamente, 1 hora, e a convergéncia
ocorria, em média, em 2 iteracdes.

Os resultados obtidos para a reconciliacdo de dados, com estimagcao de
parametros, se mostraram satisfatérios levando-se em conta as consideragfes
feitas durante o procedimento. A estimacdo do parametro gerou valores
consistentes para o coeficiente global de troca térmica do tubo, com faixas
relativamente estreitas para o mesmo. Os resultados gerados para as variaveis de
saida também se apresentaram suficientemente bons, levando-se em conta os
erros esperados para o procedimento realizado.

Observando as Tabelas V.5-8, verificamos que as respostas ainda se
encontram um pouco discrepantes para composicdo de metano e etano no

efluente, comportamento que ja havia sido observado durante a validacdo do
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modelo, e para temperatura de saida. Um resultado que chama bastante atencéo
€ o fato de, na grande maioria das simulagcfes, os valores reconciliados das
variaveis de entrada (Xc) terem sofrido pouca alteracdo quando comparados com
os valores medidos (Xm). Uma das causas desse resultado pode ser a utilizagdo
de variancias muito pequenas para as variaveis de entrada, levando o
reconciliador a confiar mais nas variaveis de entrada do que nas de saida, fator
que deve ser estudado por trabalho futuros. Os resultados, apesar de satisfatorios
para o0s objetivos buscados, indicam que melhorias no programa ainda sé&o

necessarias, e, para isso, estudos futuros devem ser realizados.
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VI — CONCLUSAO

Neste trabalho, foi realizada a modelagem e simulagdo do processo de
producdo de eteno da planta da Quattor, localizada no municipio de Duque de
Caxias. O modelo do forno de pirélise é constituido tanto pelo lado do processo
guanto pelo lado da camara de combustdo, sendo as reagdes de craqueamento
térmico, assim como suas constantes cinéticas, provenientes basicamente de
SUNDARAM e FROMENT (1978). O modelo foi confeccionado para simular a
pirélise de cargas compostas por misturas de parafinas e olefinas, tipicamente
encontradas em unidades industriais de producéo de eteno.

O modelo foi validado quanto aos principios de conservacdo e em relagao
aos dados operacionais do processo industrial. Os resultados da validagao
demonstraram que o modelo matematico desenvolvido € capaz de prever o
comportamento do processo real, gerando resultados satisfatorios tanto para a
producdo quanto para o perfil de temperatura do processo.

O modelo desenvolvido, apresentado no Capitulo lll, foi empregado para a
reconciliacdo de dados. Para realizar essa etapa, utilizou-se o programa MAXIMA,
desenvolvido no Instituto Alberto Luiz Coimbra de Pés-Graduacao e Pesquisa em
Engenharia (COPPE), da Universidade Federal do Rio de Janeiro (UFRJ). O
problema de reconciliagdo tem a dimensao de nove variaveis de entrada para a
carga rica em propano, dez variaveis de entrada para a carga rica em etano, nove
variaveis de saida e um parametro, sendo os dois Ultimos comuns aos dois tipos
de carga.

A etapa de reconciliagao foi realizada juntamente com uma estimagéo de
parametros, através da qual foi possivel estimar o coeficiente global de troca
térmica do tubo, pardmetro de grande interesse para o controle do processo. A
despeito de discrepancias na composi¢éo do efluente quanto a metano e a etano
e na temperatura de saida, os resultados para as variaveis de saida também
foram satisfatorios.

Sendo assim, pode-se concluir que o objetivo do presente trabalho foi

alcancado, visto que foi desenvolvido um modelo matematico representativo do
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processo em estudo, cuja validacdo se mostrou bastante satisfatoria, e a etapa de
reconciliacdo de dados pode ser implementada com o0 sucesso previsto.

No entanto, ndo se pode deixar de ressaltar que, em trabalhos futuros,
podem ser alcancados resultados bem melhores se estudos mais profundos forem
realizados na etapa de reconciliagdo de dados. Recomenda-se que sejam feitas
novas simulagdes, com outros conjuntos de dados, buscando melhorar a
reconciliacdo e diminuir o tempo computacional necessario. Uma das
aproximacdes realizadas foi a utlizagdo de médias para as variancias das
medidas dos seis conjuntos, além de se considerar que a variancia de todas as
variaveis, de entrada e de saida, era constante. Recomenda-se que, em trabalhos
futuros, o ajuste das variancias a serem utilizadas na reconciliagdo seja feito de
acordo com as mudancas sofridas pelo processo.

Uma outra sugestdo para futuros trabalhos € a implementacdo de
estratégias de otimizacdo em linha, funcionando em tempo real, etapa precedida
pela construcdo de modelos para o processo e pela reconciliacdo dos dados
industriais. Essa é uma estratégia utilizada com o objetivo de manter o processo
operando o mais préximo possivel das suas condi¢cdes 6timas, obtendo, dessa

forma, a maximizag&o do ganho financeiro operacional.
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