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RESUMO

Etileno € um dos produtos petroquimicos basicos que constituem a industria petroguimica
tendo como principal via de obtencdo o processo de cragueamento térmico de
hidrocarbonetos. No presente trabalho um reator industrial de craqueamento utilizando o
etano como matéria-prima para produzir etileno foi modelado utilizando balangos
materiais por espécie, juntamente com as equacdes de conservacdo de energia e
momento acoplado a um esquema reacional com cinco reacdes e oito espécies
moleculares. O comportamento das diversas variaveis do processo como:. pressao,
temperatura, conversdo e rendimento ao longo do reator s&o previstos pelo modelo. Os
resultados obtidos estdo em concordancia com dados industriais disponiveis. O modelo
foi usado para investigar o impacto do perfil de temperatura e do diametro do reator no
processo de craqueamento.

Palavras-chave: Craqueamento, Modelagem e Simulacéo, Petroquimica, Reator, Etileno.

1. INTRODUCAO envolvendo  menores  investimentos.
[Tarafder et al.,2005]
O etileno é um dos principais Craqueamento a vapor €é um

produtos da industria petroquimica, sendo
um intermediario muito reativo utilizado na
producdo de plasticos, resinas e fibras. A
producdo mundial de etileno no ano de
2013 foi de 143 milhdes de toneladas
[True, 2013]. Craqueamento térmico de
nafta, etano ou do propano é a tecnologia
mais amplamente utilizada para producgao
de etileno [Berreni e Wang, 2011].

A escolha da matéria-prima é uma
importante decisdo do ponto de vista
econdmico, pois influéncia nos custos de
operacdo da planta. Sujeito a
disponibilidade, o etano é a melhor
matéria-prima, ja que apresenta maior
rendimento e seletividade de etileno do
que matérias-primas mais pesadas e seu
processamento € relativamente simples,

processo endotérmico onde ocorre a
guebra de moléculas grandes em
menores. O processo de cragueamento é
conduzido em reatores tubulares longos,
inserido verticalmente em grandes fornos
alimentados a gas.
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Figura 1: Forno tipico para cragueamento
a vapor de hidrocarbonetos.
Fonte: Tarafder et al. [2005]
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O forno é constituido por duas
secbes: conveccdo e radiacdo como
ilustrado pela Figura 1. A matéria prima
entra pela seccédo de conveccao de modo
gue o0 gas resultante da queima pré-
aguece a alimentacdo antes da sua
entrada na seccdo de radiagao.
Temperaturas de entrada tipicas na zona
de radiacdo estdo compreendidas no
intervalo de 500-800 °C.

Em um ponto intermediario na
seccdo de convecgdo, O vapor €
introduzido e é pré-aquecido em conjunto
com a matéria-prima. O Vapor reduz a
pressdo parcial de aromaticos de alta
massa molecular reduzindo as reacdes de
condensacao ajudando a minimizar a
deposicdo de coque nos tubos [Otzisk e
Eichman, 2014].

O reator ¢é aquecido por
gueimadores, levando o gas de processo
para a temperatura de craqueamento, que
varia de 500 a 900 ° C. A temperatura na
saida varia tipicamente 775-885 ° C.

O efluente da zona de radiacdo é
rapidamente resfriado com objetivo de
evitar reacfes indesejadas, sendo
comprimido e enviado para uma unidade
de separacdo para a recuperacdo de
etileno e outros produtos, tais como
metano, etano, propano, propileno,
buteno, e gasolina de pirélise. [McKetta e
Wesmantel, 1982]

Este trabalho consiste na
modelagem e simulacdo de um reator
industrial de craqueamento de etano, com
0 objetivo de se obter o comportamento
das varidveis de processo como
conversao, temperatura e pressao.
Posteriormente uma andlise da influéncia
da temperatura e das condicdes de
projeto do reator sao realizadas.

2. MODELAGEM DO PROCESSO DE
CRAQUEAMENTO A VAPOR

No desenvolvimento do modelo
matematico foram feitas as seguintes
consideracdes:
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|. Desconsiderados os gradientes
radiais.

. Gascom comportamento ideal.

.  Sem efeitos na regidao de
entrada hidrodindmica e
térmica.

Apartir dessas consideracdes, as
Equacgles: 1, 2 e 3, baseadas no modelo
proposto por Froment et al. [1990] foram
utilizadas na modelagem do processo.

O balanco de massa por
componente & dado pela Equacéo 1.

NR
dF;

S =) gy (Dr)2/4 [1]

J=1

O balanco de energia para um reator
tubular & dado pela Equacéo 2.

dT 1
dx ~ 3 FC,

O perfil do fluxo de calor na seccéo
de radiacado foi representado por uma
expressdo  quadratica em  fungdo
distancia da entrada do reator (X) como
mostrado na Equagéao 3.

2

1@ =a+p(7)+r(3) [3]

Sendo «, f e y sado coeficientes
ajustados apartir de dados industriais
fornecido por Froment e Bischoff [1990]
com os seguintes valores: 96, -85,91 e
42,955, respectivamente em kW/m?.

O balango de momento € dado pela
Equagao 4.

ap Zx (i) + (12 * ) i
dx P
(7,7 - 7777)

W\VW.COHBPBUO.COI“.')!’



O fator de friccdo € calculado de
acordo com a Equacédo 5. Para a secao
reta o coeficiente da curva (¢) dado pela
Equacao 6 é nulo, e para a secao curva é
calculado de acordo com a Equagéo 6.

_ 0.092Re™2 ¢

Fr= 5
4 Dr i Ry [5]
Onde:
—(o7+ 0'35/\)(0 051+019Dr) 6
f = = 900 . . Rb [ ]

3. MODELO REACIONAL

O mecanismo de reacdo de
craqueamento de hidrocarbonetos a vapor
para formar etileno pode ser formulado de
diferentes maneiras, com reag0es
envolvendo apenas espécies moleculares
e com mecanismos envolvendo radicais
livres.

O modelo cinético utilizado no
presente trabalho para a pirélise do etano
apresentado por Froment [1976], consiste
de cinco reacdes envolvendo oito
espécies moleculares como mostrado na
Tabela 1.

Tabela 1: Esquema reacional para o
craqueamento do propano
N° Reaces
. CoHeg = CoHs+ Ho
II. 2Co,Hg — C3Hg + CH4
. CsHg = CyH, + CHy
IV. CoH, + CoHs — C4Hg
V. CoH4 + CoHg — C3Hg + CH4

Fonte: Froment, [1976)].

4. DADOS INDUSTRIAIS

A fim de validar o modelo, os
dados industriais de Froment e Biscchoff
[1990] para um reator de cragueamento
mostrado na Tabela 2 foram utilizados na
modelagem.
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Tabela 2: Dados Industriais

Parametro/variavel Valor
Vazao de entrada 0,6277[kg/s]
Presséo de entrada 2,99 [atm]
Pressdo de saida 1,2 [atm]

Fator de diluicdo 0.4*

Temperatura de entrada 680 [°C]
Temperatura de saida 829 [°C]
Comprimento total do tubo 95 [m]

Numero de tubos retos** 10
Numero de curvas*** 10
Raio das Curvas 0,178 [m]
Diametro do reator 0,108 [m]

*[kg de C,Hg/kg de H,0O]; ** 8,941 m (cada
tubo); ***0,559 m (cada curva)

5. RESULTADOS E DISCUSSOES
A Figura 2 ilustra a evolucdo da

conversdo ao longo do reator, uma
conversao de 60% ¢é alcancada na saida.
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Figura 2: Perfil de conversao ao longo do
reator.

A Figura 3 ilustra o perfil de
temperatura do gas. Observa-se que o
gas é aguecido rapidamente no inicio, até
0s dez metros iniciais do reator onde néo
ocorrem reagOes. A partir deste ponto a
temperatura aumenta lentamente porque
a maior parte do calor é utlizado no
cragqueamento térmico de etano.
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Figura 3: Temperatura do gas ao longo do
reator

O etano entra no reator a
aproximadamente 650 °C e o
craqueamento  inicia-se de  forma
significativa para temperaturas acima de
700 °C como pode-se ser observado na
Figura 4.
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Figura 4: Conversao de etano versus
temperatura do gas.

A queda de pressdo ao longo do
reator apresentada na Figura 5 deve-se a
percas de cargas distribuidas ao longo do
reator e a percas de cargas localizadas

devido as mudangcas de direcOes
consequéncias das diversas curvas
presentes no reator, cada degrau

corresponde a uma curva em formato U.
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Figura 5: Presséo ao longo do reator.
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51. Impacto do perfil de
temperatura
O objetivo deste estudo é

compreender o impacto do perfil de
temperatura do gas sobre o desempenho
do processo.

A temperatura do gas na saida do
processo (ou seja, Temperatura de Saida
do Reator - TSR) sera usada como uma
variavel para avaliar os rendimentos do
etileno (C,Hg), propeno (C3Hg) e metano
(CH4) assim como a converséao global do
processo. O intervalo da TSR escolhido
para o estudo é de 829 °C até 944 °C
baseado em estudo realizado por
Tarafder et al., [2005].

Os perfis de temperatura do gas
para as diferentes TSRs séo ilustrados na
Figura 6, sendo obtidas a partir de
variacdes na carga térmica do reator.
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Figura 6: Perfis de temperatura do gas.
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A Figura 7 ilustra as conversoes

obtidas para as diferentes TSRs, 0
aumento da temperatura acarreta em uma
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elevacdo da conversdo, isso ocorre
devido as reacfes de cragqueamento
serem altamente endotérmicas.
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Figura 7: Conversao global do sistema
para diferentes TSRs.

As Figuras 8, 9 e 10 mostram o0s
rendimentos do etileno, propeno e metano
respectivamente na saida do reator para
diferentes TSRs. Os resultados mostram
que ocorre uma reducdo no rendimento
do etileno e propeno, sendo mais
acentuada para o etileno em torno de 2%
como observado na Figura 8.
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Figura 8: Rendimento de etileno para
diferentes TSRs.
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Figura 9: Rendimento do propeno
para diferentes TSRs.

| Congresso Nacional de Engenharia de
Petroleo, Gas Natural e Biocombustiveis

Il Workshop de Engenharia de Petrdleo

Em contrapartida o rendimento do
metano apresenta um aumento de
aproximadamente 0,5 % alcangando valor
maximo de 2,9 % para uma TSR igual 944
°C como mostrado na Figura 10.
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Figura 10: Rendimento do metano
para diferentes TSRs.
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5.1. Andlise de projeto do reator

Com o objetivo de se avaliar a
influéncia das condicbes de projeto do
reator foi realizada uma andlise de
sensibilidade no didmetro do PFR
variando de 10,8 cm para 12,8 cm
(aumento de 18,5%), os resultados
mostraram um aumento na conversao de
60 % para 77% na saida do reator como
observado na Figura 11.

O aumento da conversdo causado
pelo aumento no didmetro do reator
ocorre devido ao aumento no tempo de
residéncia do PFR (aumentando de 1,6 s
para 1,9 s) tendo assim o0 reagente um
maior tempo de craqueamento no interior
do reator.
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Figura 11: Perfil de converséo ao longo do
reator para diferentes diametros.
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Nos primeiros metros (0-8m) do
reator a um leve aumento de temperatura
em relagdo ao didmetro original como
observado na Figura 12, isso ocorre
devido ao fluido ter um maior tempo de
aguecimento.
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Figura 12: Temperatura do gas no inicio

do reator para diferentes diametros.

A partir dos oito metros iniciais a um
declinio da temperatura em relacdo ao
didametro original como ilustrado na Figura
13, esse fato acontece devido a um maior
consumo de energia por parte das
reacoes.
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Figura 13: Temperatura do gas ao longo
do reator para diferentes diametros.

O aumento do didmetro do reator
causa uma redugcdo no rendimento do
etileno no processo como mostrado na
Figura 14, como também ocorre uma
elevacdo na conversao (Figura 11), assim
um acréscimo nas dimensdes do reator
causa um favorecimento da producdo de
subprodutos.
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4. CONCLUSOES

Neste trabalho a modelagem e
simulacdo do craqueamento do etano
implementado no software Matlab® foi
realizada com sucesso.

O modelo mostrou-se capaz de
representar o fendbmeno que ocorre no
cragueamento do etano, fornecendo o
comportamento das diversas variaveis
envolvidas no processo como:
rendimento, temperatura e pressao.

A avaliacdo de diferentes perfis de
temperatura mostrou que a operagcdo em
faixas de temperaturas mais elevadas
proporciona um ganho na conversao,
porém diminui a quantidade de etileno
produzida sendo este o principal produto
desejado, mostrando-se ser inviavel.

Uma andlise de sensibilidade no
projeto do reator utilizando o diametro
como variavel foi realizada com éxito,
sendo observado que um aumento do
volume do reator para as condi¢cdes de
operacbes utilizadas na simulacao
acarreta em um decréscimo no
rendimento do processo em relacdo ao
produto principal.

O modelo pode ser utilizado para
otimizar o processo de craqueamento de
etano para diversas condicdes de
alimentacao e de funcionamento.
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6. NOMECLATURA

C,; Capacidade calorifica a presséo constante.
(kJ/kgK)

D,  Diametro interno do reator. (m)

F; Vaz&o molar. (kmol/s)

n;;  Coeficiente estequiométrico. (-)

Fr  Fator friccdo. (m™)

R, Raio de curvatura. (m)

G Fluxo massico. (kg/m?s)

L Comprimento total do reator. (m)

M, Massa molecular média. (kg/kmol)

NR  Numero de reagdes. (-)

P

Presséo. (atm)

PFR Plug Flow Reactor. (Reator Tubular)

Q
R

Re
T

Fluxo de calor. (kw/m?)
Constante dos gases ideais. (J/molK)

namero de Reynolds. (-)
Temperatura Interna do Reator. (°C)

TSR Temperatura de Saida do Reator. (°C)

X
A

AH;

§
a

B
Y

Distancia da entrada do reator. (m)
Angulo de curvatura, igual a 180. (°)
Entalpia de reacdo. (kJ/kmol)

Fator de curvatura. (-)

Parametro fluxo de calor. (kW/m?)
Parametro fluxo de calor. (kW/mz)

Parametro fluxo de calor. (kW/mz)
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