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RESUMO 

A partir do processamento dos resíduos da destilação a vácuo de petróleos 
diferentes em unidades-piloto de craqueamento térmico, foram obtidas correlações 
para determinar a qualidade e o rendimento dos produtos (gases, nafta, diesel, 
gasóleos e resíduo) em função das características da carga e da conversão. 

As serpentinas das unidades piloto foram simuladas usando estas correlações, 
e constantes dnéticas foram ajustadas aos dados experimentais. A reação na fase 
vapor foi desprezada, e a integração das equações diferendais que representam os 
balanços de massa e momento foi feita com o algoritmo Runge-Kutta de Fehlberg. A 
cada passo da integração, eram calculadas a distribuição de fases (com uma equação 
tipo SRK), as propriedades de transporte, o ho/dup e a perda de carga. O modelo 
adaptado para estimar a conversão é de primeira ordem, irreversível, e os seus 
parâmetros, do tipo Arrhenius, também foram correladonados com as características 
da carga. 

Com o modelo dnético definido, foi codificado um segundo programa que simula 
internamente os fomos das unidades de Coqueamento Retardado e Viscorredução, 
e que também pode ser usado quando não há reação para determinar perda de 
carga, vaporização, carga térmica e outras propriedades. 

Sua arquitetura foi desenvolvida prevendo uma futura incorporação ao simulador 
de processos da Petrobrás- PETROX -, como uma operação unitária do mesmo. As 
bibliotecas de cálculo deste simulador foram aproveitadas, tendo sido acrescentadas 
outras possibilidades para cálculo de equilíbrio de fases e propriedades físicas. Vários 
outros métodos estão disponíveis para cálculo de perda de carga, entalpias e calores 
específicos, temperatura de parede e regime de escoamento. 

Os resultados obtidos foram considerados bons quando comparados com dados 
reais, e o programa resultante será usado no dimensionamento de novas unidades, 
em estudos para eliminação de problemas operadonais e aumento de capaddade, 
otimização e controle de processos e etc. 

xiii 



PREFÁCIO 

A rentabilidade da refinação de petróleo é largamente influenciada peta 
capacidade que a planta possui para converter frações pesadas, de baixo valor 
agregado, em derivados leves. Embora o uso de processos catalíticos seja cada vez 
maior, os resíduos da destilação de petróleo continuam sendo craqueados 
termicamente. Esta forma de conversão de frações residuais também vem crescendo 
e a expectativa é que, especialmente no Brasil, muitas unidades novas continuem 
sendo construídas. 

Este trabalho foi desenvolvido para que se pudesse modelar o principal 
equipamento neste tipo de processo: o fomo reacional. O simulador resultante será 
usado no projeto de novas unidades, em estudos para eliminar problemas 
operacionais e aumentar capacidade, na otimização e no controle de processos. 

Urna breve descrição dos principais processos térmicos usados na refinação 
de petróleo, mostrando o seu nascimento, sua evolução - e sua importância atual -
inicia esta disserção (Capítulo 1). Aos que não tem familiaridade com o refino, porém, 
recomenda-se o início da leitura pelo Apêndice (página 179), que deve ser útil para 
localizar melhor o assunto. 

Em seguida, descreve-se como foi feita a caracterização do sistema reacional 
e a escolha de pseudocomponentes e /umps. O Capítulo 2 contém ainda algumas 
considerações sobre mecanismos reacionais de craqueamento e coqueamento. 

A descrição do aparato experimental é feita no Capítulo 3. Embora poucos 
pontos experimentais tenham sido considerados, foi possível determinar a influência 
da carga sobre os perfis de rendimentos e propriedades. 

Para obter parãmetros cinéticos, foi necessário codificar um programa para 
simular as unidades piloto. O desenvolvimento deste simulador é mostrado no 
Capítulo 4, onde estão descritas as diversas correlações e métodos considerados. 



A simulação dos fomos industriais é descrita no Capítulo 5, que contém 
também urna breve descrição das fornalhas mais usadas nos processos de 
Coqueamento Retardado e Viscorredução, alvos principais deste trabalho. 

Finalmente, o Capítulo 6 traz comentários sobre os resultados alcançados e 
apresenta sugestões para a continuação do trabalho. 



CAPÍTULO 1 

O CRAQUEAMENTO TÉRMICO E A 
REFINAÇÃO DE PE I RÓLEO 

Ao contrário do que se poderia imaginar, a introdução dos catalisadores na 
refinação de petróleo não eliminou o uso das formas puramente térmicas de 
conversão. Os resíduos da destilação de petróleo continuam sendo craqueados 
térmicamente e a importância desta forma de conversão é cada vez maior. 

1.1 -A EVOLUÇÃO OOS PROCESSOS DE CRAQUEAMENTO TÉRMICO 

Coopere Balard ( 1962) contam que a descoberta do craqueamento térmico de 
petróleo e suas frações teria ocorrido por acidente em 1861 numa pequena refinaria 
em Nova Jérsei. 

Naquele tempo, o petróleo era destilado em bateladas para produzir querosene 
de iluminação, obtendo-se também um resíduo que era usado como óleo lubrificante. 
Em certa ocasião o tacho de aquecimento teria sido exposto a temperaturas elevadas 
por um longo período de tempo; como resultado, o querosene ficou "contaminado" 
com urna gasolina de forte odor, que ninguém compraria. 

Urna investigação posterior mostrou que a densidade do destilado era inferior 
à que se obtinha antes da contaminação, indicando urna alteração química na 
composição do líquido. 

No entanto, segundo estes mesmos autores, já em 1855 um professor da 
Universidade de Vale, comentando a decomposição térmica que ocorria durante a 
destilação do "óleo de rocha" da Pensilvânia, sugeria que este fato deveria ser 
explorado para obter produtos mais valiosos durante a sua refinação. 



Histórias a parte, as primeiras patentes versando sobre o craqueamento 
térmico de petróleo surgiram em 1860 ( U S.Patent28.246, versa sobre uma destilação 
reativa para aumentar o rendimento de iluminantes) e 1865 (patente britânica que 
menciona o uso de pressão para reter os reagentes no estado líquido em 
temperaturas elevadas). Logo depois, em 1912, foi patenteado o primeiro prooesso 
comercial (figura 1). 

' 

Figura 1 - O Processo Burton. 

Na forma original do processo Burton, que surgiu em função da crescente 
demanda por gasolina, as bateladas ocorriam em um tacho horizontal de 3 m de 
diâmetro por 10m de comprimento mantido sob pressão (cerca de 6 kgf/CI'Yf) para 
reter os materiais com ponto de ebulição mais alto que o da gasolina no estado 
líquido. A temperatura do óleo era lentamente elevada por aquecimento com chama 
e a reação começava por volta de 400"C (raramente a temperatura final ultrapassava 
430"C). Em cada batelada eram processados cerca de 50 m3 de gasóleo, obtendo-se 
cerca de um terço de gasolina, um terço de querosene e um terço de óleo 
combustível residual. 

O processo evoluiu e se passou a fazer reposição de carga à medida que a 
reação avançava, mas o cido continuava limitado pela formação de coque em cerca 
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de 50 horas sendo que um transcurso completo (carga, aquecimento, resfriamento e 
limpeza) levava três dias. O aparecimento das unidades com fomos de aquecimento, 
que operavam por um período de tempo consideravelmente maior e diminuíam 
significativamente o risco da operação, provocou um rápido declínio na utilização 
deste processo. Até 1925, mil e duzentas unidades Burton haviam sido construídas, 
mas já em 1930 apenas 191 continuavam operando. 

1- i i\ ( i o I"! o <I (' r· iJ 
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Figura 2 - Craqueamento térmico com fomo de aquecimento. 

Muitas companhias já desenvolviam suas próprias inovações. A literatura 
menciona, por exemplo, os processos Holmes-Manley (Texaco), Dubbs (UOP), Tube
and-Tank (Exxon) e outros. Todos possuíam muitas características comuns e, de 
maneira geral, o processo de craqueamento térmico com forno de aquecimento é 
mostrado na figura 2. 

A carga era combinada com uma corrente de gasóleo não convertido (recido) 
e aquecida em um forno a uma temperatura suficientemente elevada para que as 
reações de craqueamento se iniciassem. Um vaso de maturação provia o tempo de 
residência necessário e a reação era interrompida com um resfriamento brusco feito 
à jusante do vaso com adição de carga fresca ou gasóleo de reciclo. A pressão era 
quebrada num vaso separador e a gasolina e os gases eram separados do gasóleo 
não convertido numa fracionadora. 

Com o passar do tempo, o vaso de maturação foi eliminado e a pressão 
reduzida, fazendo-se uso de temperaturas mais elevadas. A carga era injetada na 
seção mais quente do fomo e depois passava para a seção mais fria, seguindo então 
para fracionamento. 



O próximo passo no desenvolvimento do processo foi a integração energética 
do fracionamento, fazendo-se ampla recuperação de calor e craqueando cada corte 
sob condições diferentes, de forma a otimizar rendimentos. 

Neste ponto da descrição, é importante mencionar que o nome craqueamento 
térmico esteve por muito tempo associado à produção de gasolina; na literatura, em 
certas ocasiões, este nome é usado para referenciar exdusivamente este tipo de 
unidade. 

No passado também, a literatura dassificava os processos de craqueamento 
térmico em 

-fase líquida (alta pressão e baixa temperatura) e 
- fase vapor (baixa pressão, alta temperatura) 

Os chamados processos de fase líquida, como os citados até agora, produziam 
gasolinas de octanagem moderada em grande quantidade, podiam ser operados por 
mais tempo devido à menor formação de coque, permitiam o processamento de uma 
maior variedade de cargas e geravam pouco gás, além de serem mais facilmente 
controlados. 

Com os processos de fase vapor (Gyro, DeFiorez, True Vapor Phase ), obtinha
se uma gasolina de maior octanagem devido à maior produção de olefinas e 
aromáticos leves, mas era necessário estabilizá-la posteriormente para inibir a 
formação de goma (Stephens e Spencer, 1956). O seu desenvolvimento foi tolhido 
pela inexistência na época de materiais que resistissem às elevadas temperaturas 
necessárias. Além disso, havia uma grande perda de material na forma de gás e era 
necessário um rígido esquema de controle. Embora inadequados para a produção de 
gasolina, estes processos encontraram aplicação na petroquímíca. 

As principais cargas para craqueamento térmico iam do querosene ao gasóleo 
pesado de vácuo, pois a gasolina era o principal produto desejado, sendo o óleo 
combustível pesado e os gases subprodutos. Com o surgimento do craqueamento 
catalítico, diminuiu a disponibilidade de cargas e logo cessou a construção de 
unidades térmicas de produção de gasolina. 

Quanto ao craqueamento térmico de gasóleo, a máxima utilização nos Estados 
Unidos- país para o qual as estatísticas são fartas e facilmente disponíveis-, ocorreu 
em 1930: cerca de 55% da capacidade de processamento de cru (figura 3). Depois 
disto, ocorreu um rápido dedínio devido à crescente utilização do craqueamento 
catalítico em leito fluidizado (FCC). Muitas unidades foram convertidas para fazer 
viscorredução ou foram completamente desmanteladas. 

A viscorredução surgiu porque a destilação a vácuo, a partir de certo momento, 
passou a gerar cargas cada vez mais pesadas e limpas para o FCC, produzindo em 
contrapartida óleos combustíveis de pior qualidade. O auge da viscorredução nos 
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EUA ocorreu no final dos anos 50 (figura 4 ); na Europa Ocidental, porém, as primeiras 
unidades surgiram apenas nos anos 60, para suprir a demanda crescente de 
destilados médios decorrente do uso de aquecimento central nas moradias (figura 5). 

Já a reforma térmica, inicialmente desenvolvida para aumentar a octanagem 
de gasolinas oriundas da destilação direta e posteriormente extendida a uma ampla 
variedade de cargas craqueadas, declinou rapidamente a partir do inicio da década 
de 50, quando começaram a operar as unidades de reforma catalítica (figura 4). 

O Fluid Coking (Exxon) e o Contact Coking (Lummus) surgiram no início da 
década de 50. A primeira unidade de Fluid Coking entrou em operação em 1954 e no 
final dos anos 60 a Exxon iniciou o desenvolvimento do Flexicoking, que integrava o 
Fluid Coking a uma gaseificadora de coque, removendo enxofre e praticamente 
eliminando a produção de coque. A primeira unidade comercial entrou em operação 
em 1976. 

O Coqueamento Retardado é atualmente a forma de conversão de resíduo 
preferida pelos refinadores (figuras 6-7). As reações se iniciam num fomo de 
aquecimento,mas prosseguem em um vaso de maturação até a total conversão do 
líquido. A descrição deste e de outros processos térmicos importantes é feita mais 
adiante. 

Com exceção do coqueamento retardado, os processos térmicos são cada vez 
menos usados nos Estados Unidos (figuras 3-4), país onde existe um perfil de 
demanda acentuadamente ponderado pela gasolina automotiva, fato que favorece o 
predomínio dos processos catalíticos de conversão, notadamente o FCC. 

Não é lícito, porém, prever o fim dos processos térmicos. Possuem ainda 
grande importância na conversão de cargas pesadas, e novos processos como o HSC 
(High Conversion Soaker Cracking) e o EUREKA tem surgido. Viscorredução 
combinada com hidrodessulfurização, por exemplo, é uma forma competitiva de 
produzir óleos BTE. Na Europa Ocidental foram construídas 30 novas plantas entre 
1979 e 1989. 

A tabela I apresenta a capacidade dos diversos processos de refinação, em 
várias regiões. Nos Estados Unidos, os processos térmicos representam hoje cerca 
de 12% da capacidade de processamento de cru, enquanto que no Brasil, devido à 
baixa utilização de unidades de conversão em geral, este número não chega a 3% 
(figuras 8-1 0). 

A conversão de petróleo é muito importante para a economicidade do refino, 
pois permite o uso de petróleos pesados, de preço inferior, gerando, ao mesmo 
tempo, uma quantidade superior de derivados nobres. 

Como existe uma tendência de diminuição na demanda de óleos combustíveis 
residuais, principal forma de utilização das frações mais pesadas do petróleo, a 



expectativa é que mais unidades de conversão de resíduo sejam construídas. No 
caso do Brasil, a expectativa é ainda maior, devido ao aumento na participação dos 
petróleos pesados da Bacia de Campos no pool de refino. 

No futuro que se pode imaginar, marcado por crescentes restrições ambientais, 
escassez de petróleos leves e aumento da participação do gás natural como fonte de 
energia, os processos "verdes" destruidores de resíduo como o Coqueamento 
Retardado estarão portanto em evidência. 
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Tabela 1- Capaddade de refino, mil bpdc (Oi/ & Gas Joumal, 1991). 
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Figura 3- O craqueamento térmico de gasóleo já foi muito importante no passado. Oi/ & Gas Joumal. 
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Figura 4- O Coqueamento Retardado, ao contrário dos outros processos térmicos, vem crescendo em 
importância nos EUA Oi/ & Gas Joumal. 
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Figura 5 - O uso da Viscorredução tem aumentado na Europa Ocidental. Oi/ & Gas Jouma/. 
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Coqueamento Retardado 
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Figura 6 - No Brasil, o Coqueamento Retardado é o mais importante processo térmico. Oíl & Gas 
Jouma/, 1992. 
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Figura 7- Nos Estados Unidos, o coqueamento retardado também é o principal processo térmico. Oi! 
& Gas Joumal, 1992. 



Conversão de Petróleo - BRASIL 
o/o do processamento de cru 

Catalitíca 

(74.6%) 

Não convertido 

Figura 8- No Brasil, a conversão de petróleos é baixa. Oi/ & Gas Joumal, 1992. 

Conversão de Petróleo - EUA 
o/o do processamento de cru 

(31.9%) 

Não conv(.,TiiJo 

(11.8%) 

TL'Ilnica 

Figura 9- Conversão catalítica = FCC + Hidrocraqueamento + Hidrorrefino. Oi/ & Gas Joumal, 1992. 
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Figura 10- Na Europa Ocidental a conversão também é maior que no Brasil. Oi/ & Gas Joumal, 1992. 



1.2 • PRINCIPAIS PROCESSOS DE CRAQUEAMENTO TÉRMICO 

Faz a seguir uma breve descrição dos principais processos de conversão de 
frações residuais de petróleo. Alguns deles são bastante antigos, como a 
Viscorredução e o Coqueamento Retardado, mas muitos processos novos tem 
surgido, como o Eureka e o HSC. 

1.2.1 - COQUEAMENTO RETARDADO 

O coqueamento retardado é um processo bastante antigo usado para converter 
os resíduos da destilação do petróleo em produtos leves, de maior valor agregado, 
e coque. O aumento da produção de petróleos pesados e a necessidade cada vez 
maior de destruir resíduo tem colocado este processo em evidência. 

A carga da unidade (resíduo de vácuo, resíduo atmosférico ou óleo decantado), 
após pré-aquecimento com outras correntes do processo, entra no (undo da 
fracionadora, onde se mistura com o recido formando a carga combinada. As vezes, 
a carga fresca já vem pré-aquecida; neste caso, é enviada diretamente para a 
fracionadora, sendo o calor das outras correntes usado para gerar vapor. 

Após aquecimento no fomo, onde as reações se iniciam, a carga combinada 
e parcialmente vaporizada segue para o tambor de coque, local em que o líquido 
permanece até a conversão total em coque e hidrocarbonetos mais leves, que 
vaporizam e saem pelo topo (figura 11 ). 
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Figura 11 - Coqueamento retardado. 
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Os vapores do topo do tambor são bruscamente resfriados com uma injeção 
de gasóleo frio e seguem para a parte inferior da torre combinada, onde são lavados 
e parcialmente condensados com o refluxo circulante de gasóleo pesado e, 
eventualmente, com parte da carga fresca. A parcela condensada nesta seção 
constitui o recido de carga para o forno. 

A parcela não condensada é fracionada na seção superior da torre. Pelas 
retiradas laterais saem a nafta pesada, o gasóleo leve, o gasóleo médio e o gasóleo 
pesado. Os vapores que deixam a torre pelo topo são parcialmente condensados, 
obtendo-se �~�e� uma nafta leve que retoma à torre como refluxo de topo. 

O restante da nafta leve e a parte não condensada dos vapores de topo 
seguem para a seção de recuperação de gases, onde a nafta é retificada, o GLP 
recuperado e a o gás combustível enviado para tratamento com DEA O GLP também 
é tratado com DEA e os gases ácidos obtidos são enviados para a unidade de 
recuperação de enxofre. A nafta leve passa por tratamento cáustico regenerativo e 
em alguns casos a nafta pesada também sofre este tipo de tratamento. 

Quando o tambor de coque está cheio, o efluente do forno é desviado para 
outro tambor de modo que o coque possa ser removido e a unidade continue 
operando. A remoção do coque é feita com uma ferramenta hidráulica especial, após 
a purga com vapor d'água e o resfriamento. 

Durante a purga e resfriamento com água, o efluente de topo do tambor é 
enviado para o sistema de blowdown. O óleo pesado é recuperado no tambor de 
blowdown e o óleo leve e a água, após resfriamento com ar, são separados e 
recuperados no separador apropriado. Os gases não condensados são enviados para 
tocha ou para o sistema de topo da fracionadora pelo sistema de compressão de 
gases de blowdown. 

O coque do tambor cai num poço e de lá é removido com uma ponte rolante 
e transportado por correias até o silo. 

A água, contendo partículas de coque, é recuperada em decantadores para 
que possa ser reutilizada no próximo resfriamento e descoqueamento. 

Antes de colocar o tambor novamente em operação, é necessário purgá-lo com 
vapor e reaquecê-lo com parte do efluente de topo do tambor em operação. Os 
hidrocarbonetos condensados são removidos pelo fundo do tambor, através do 
sistema de condensado dos tambores de coque. A tabela 11 a seguir mostra um cido 
típico de operação destes tambores. 

A qualidade da carga afeta sensivelmente a qualidade e rendimento dos 
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I Operação li Duração (h) I 
Enchimento 24,0 

Purga com vapor 2,5 

Resfriamento com água 6,0 

Drenagem 2,0 

Remoção dos flanges 1,0 

Descoqueamento 4,0 

Recolocação dos flanges 1,0 

Purga e teste 1,0 

Aquecimento 5,0 

Folga 1,5 

Total 48,0 

Tabela 11 - Cido de operação dos tambores de coque. 

produtos, mas a razão de recido1 é a variável mais importante, afetando 
favoravelmente o rendimento e a qualidade do coque; influencia também o 
investimento na unidade e o custo operacional, bem como o tempo de campanha do 
fomo. 

Ao aumentar a razão de recido o rendimento de gasóleo pesado diminui em 
favor dos outros produtos; diminuem também o ponto final de ebulição, o resíduo de 
carbono e teor de contaminantes daquele gasóleo; aumenta o rendimento em coque 
e também o tempo de campanha do forno: quando a razão de recido é 10%, um 
forno processando cargas com densidade API entre sete e dez e RCC de 20 a 22% 
opera continuamente por um período que varia entre seis e nove meses. 

Ajusta-se a razão de recido fixando-se a temperatura do vapor da chaminé da 
fracionadora, que por sua vez é controlada pelo refluxo circulante inferior de gasóleo 
pesado ou pela injeção de carga fresca pela entrada superior. Razões de recido 
elevadas tendem a diminuir a diferença de temperatura entre a saída do forno e o 
topo dos tambores, pois o recido é menos reativo que a carga e atua corno fluido 

1 Razão de reddo é definida como a relação entre as vazões volumétrica de reddo e carga 
virgem. 



térmico, transferindo calor do fomo para o tambor de coque. A procura de maior 
lucratividade tem levado muitas unidades a operar com a menor razão de recido 
possível, limitada pela qualidade do gasóleo pesado produzido e pelo tempo de 
campanha dos fornos. 

Esta influência do recido sobre o tempo de campanha é explicada pela maior 
solubilidade dos asfaltenos, precursores da formação de coque, em meios de caráter 
aromático. 

Outra variável operacional importante é a temperatura de coqueamento, que 
afeta o rendimento e o teor de matéria volátil do coque. Uma parte dos 
hidrocarbonetos pesados que seriam convertidos no tambor de coque passará pelo 
topo do mesmo sem reagir quando a temperatura for aumentada. 

Esta temperatura é função do calor fornecido no forno, isto é, da temperatura 
de saída do fomo e também da razão de recido (os coques especiais exigem 
temperaturas mais elevadas). Se a temperatura do tambor for muito baixa as reações 
não se completam e pode-se ter um coque com alto teor de voláteis ou, até mesmo, 
a formação de piche. Por outro lado, temperaturas altas propiciam a formação de um 
coque excessivamente duro e difícil de ser removido do tambor pelo equipamento de 
descoqueamento hidráulico, além de favorecer o coqueamento prematuro dos tubos 
dos fomos e das linhas de transferência. 

O efeito da pressão no tambor de coque é similar ao da razão de recido. Ou 
seja, a redução da pressão de operação do tambor de coque tem o efeito de 
vaporizar mais hidrocarbonetos pesados que ficariam retidos no tambor e seriam 
convertidos em coque e produtos mais leves. Com isso, o rendimento e o ponto final 
de ebulição do gasóleo pesado aumentam. 

A unidade de coqueamento opera com urna faixa estreita de variação de 
pressão. O instrumento chave de contrde de pressão é o controlador que mantém 
constante a pressão na fracionadora. A pressão no topo do tambor de coque é fixada 
em função do tipo de operação. Na produção de coques especiais, onde o máximo 
rendimento de coque é desejado, opera-se com pressões mais altas. Na produção de 
coque esponja, onde se deseja minimizar o rendimento de coque, opera-se com 
pressões mais baixas. A faixa ótima de operação da pressão no topo do tambor 
apresentada na literatura é de 1,1 a 2,1 Kgf/cnr' man quando da produção de coque \ 
esponja. -,-. 

O tempo de coqueamento tem influência na qualidade do coque produzido. 
Uma redução neste tempo provoca o aumento da matéria volátil do coque; uma 
redução de 6 horas no cido aumenta o teor de matéria volátil em cerca de um por 
cento em massa. 

Os rendimentos obtidos com este processo variam muito em função das 
condições operacionais. A tabela 111 mostra alguns valores, obtidos na literatura. 
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I Produtos I %massa J 
Gases 8,8 

Nafta 12,1 

Diesel 22,7 

Gasóleo 25,8 

Coque 30,6 

Tabela 111- Coqueamento retardado de RV Árabe Leve (Hamilton, 1994). 



1.2.2 - COQUEAMENTO FLUIOO 

O processo de coqueamento fluido é particularmente interessante para gerar 
cargas para as unidades FCC, pois produz grandes quantidades de gasóleo pesado 
com baixo RCC (o coqueamento retardado produz gasóleos com resíduo carbono 
ainda menor). 

A carga fresca, misturada com um recido de borra, é distribuída no seio do 
reator de leito fluidizado, mantido entre 480 e 540"C. A decomposição térmica da 
carga ocorre nesta temperatura, e a corrente de hidrocarbonetos resultante sobe para 
o topo do reator, deixando sobre as partículas de coque urna camada de produto 
pesado. A deposição de sucessivas camadas acaba conferindo às esferas urna 
estrutura laminar. 

Os vapores produzidos pela decomposição térmica são lavados com gasóleo 
na seção de lavagem do reator, para remoção de finos de coque que porventura 
tenham sido arrastados, e posteriormente são conduzidos à torre fracionadora para 
a separação das frações desejadas de hidrocarbonetos (figura 12). 
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Figura 12-Coqueamento fluido (Biaser, 1976). 
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As maiores partículas de coque concentram-se na seção inferior do reator, e 
uma parte delas é quebrada com jato de vapor para obtenção das necessárias 
partículas finas que migram preferencialmente para o topo e servem de semente de 
deposição. A outra parte, após retificação com vapor para remoção do óleo residual, 
segue para o incinerador. 

A energia necessária para o processo é obtida com a queima de uma parte do 
coque no incinerador. As partículas de coque aquecidas (540 a 620°C) são 
transferidas para o reator usando-se vapor d'água para manter uma adequada 
fluidização. 

No incinerador o coque gerado no processo é retirado. Uma corrente de água 
devolve ao leito fluidizado do incinerador as partículas finas de coque. As partículas 
maiores são resfriadas até cerca de 260°C e retiradas como coque produto. O gás 
efluente do incinerador possui altas quantidades de monóxido de carbono e partículas 
finas de coque e pode ser aproveitado numa caldeira de CO ou outro equipamento 
similar. 

O coque produto pode ser enviado a um vaso acumulador, sendo mantido num 
estado fluidizado, para então ser conduzido através de transporte pneumático para 
armazenamento. 

Como resultado das elevadas temperaturas, os produtos do coqueamento 
fluído tendem a ser mais olefinicos- mais instáveis portanto que os do coqueamento 
retardado. O coque produzido é formado por pequenas esferas rígidas e pode ser 
transportado com facilidade, pneumaticamente. 

O coque fluido é usado principalmente como combustível, embora sua queima 
seja difícil devido aos baixos teores de matéria volátil - algumas vezes é necessário 
misturá-lo a carvão betuminoso para que se consiga um combustão completa. O 
coqueamento retardado gera um produto mais propício para a fabricação de 
eletrodos. 

O rendimento de coque do processo fluido é menor, devido a elevada 
temperatura de operação. Por outro lado os produtos no processo fluido terão um teor 
de enxofre mais elevado. 

Tipicamente, o coqueamento fluido produz uma gasolina de maior octanagem 
(cerca de sete pontos) do que a do coqueamento retardado. Entretanto, em ambos 
os casos, a octanagem é baixa para os requerimentos dos motores atuais. A gasolina 
do processo fluido (75 ROM) contém também mais olefinas, o que afeta a sua 
estabilidade. 

O coqueamento fluido é bastante flexível, podendo manusear diversas 
qualidades de carga e o seu tempo de campanha é bem maior que o coqueamento 
retardado (um ano e meio aproximadamente). 



Para uma mesma capacidade de carga, o coqueamento fluido será menor e 
exigirá menor área que o retardado. O gás efluente do incinerador conterá grandes 
quantidades de monóxido de carbono. A incineração deste gás numa caldeira de CO 
não resolve o problema de emissão de produtos sulfurosos. 

Os rendimentos típicos do processo são apresentados na tabela IV a seguir. 

�~� 

' se\rco ' se""'' (% 11 (%OI • 

r &GLP 11,8 17,0 
�~� .. 

9,3 12,5 11<::1 

r:c. ·"'' Leve 18,9 18,6 

Gasóleo 32,8 17,5 

rrv.. '"' Bruto 27,3 34,4 

Coque Líquido 18,6 25,3 

Tabela IV - Rendimentos do coqueamento fluido 
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1.2.3-FLEXICOKJNG 

Um dos inconvenientes do processo de coqueamento fluido é a eventual 
dificuldade de comercialização do coque fluido produzido, além dos problemas de 
poluição atmosférica devido à presença de compostos sulfurados no gás efluente do 
incinerador. 

O Flexicoking é uma variação do Coqueamento Fluido que tenta solucionar 
estes problemas gaseificando o coque não oxidado em um vaso separado, usando 
as reações de formação de gás d'água : 

C + H20 - CO + H2 

A carga é alimentada ao reator, onde é craqueada em um leito de coque 
fluidizado (figura 12). Os produtos gasosos e os destilados são lavados para remoção 
do coque arrastado. Os produtos livres de coque são então fracionados, de modo 
similar ao processo convencional de coqueamento fluido. 

O coque circula entre o reator e o aquecedor e também entre o aquecedor e 
o gaseificador. Basicamente todo o coque líquido não oxidado no processo é 
gaseificado com ar e vapor supridos nas quantidades requeridas para oxidação do 
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Figura 13- Esquema do processo Flexicoking (Biaser, 1976). 
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coque e para as reações de formação de gás d'água. 

A corrente de topo do aquecedor é utilizada para gerar vapor de alta pressão. 
Os finos de coque são removidos num lavador especial; os metais oriundos da carga 
do processo se concentram neles e em alguns casos podem ser recuperados 
economicamente. 

A corrente gasosa efluente do lavador contém enxofre na forma de H2S e pode 
ser dessulfurizado pelos processos convencionais. O gás resultante possui baixo 
poder calorífico: 200 a 300 BTU/SCF, enquanto um gás de refinaria típico tem cerca 
de 900-1000 BTU/SCF. 



1.2.4- HSC (HIGH COMIERSION SOAKER CRACKJNGj 

Este processo, mostrado na figura 14, foi desenvolvido para valorizar os óleos 
residuais térmicamente. A primeira planta entrou em operação em 1988 na Alemanha. 

A carga é alimentada a um fomo onde a temperatura é elevada rapidamente 
de forma a minimizar a formação de coque. O efluente do fomo é encaminhado a um 
reator adiabático onde será provido um tempo de residência adequado para as 
reações de craqueamento térmico. 

Os óleos residuais pesados são sistemas coloidais nos quais asfaltenos de alto 
peso molecular são mantidos suspensos por@resinas estabilizadoras que têm X 
afinidade tanto por moléculas parafinicas como por asfaltenos. O aumento da 
severidade do craqueamento térmico toma este sistema coloidal instável pelo 
craqueamento das ramificações das resinas. 

A conversão no processo é limitada, pois, pela estabilidade do resíduo no 
reator, já que a precipitação de asfaltenos causaria sérios problemas de 
coqueamento. 
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Figura 14- O processo HSC (Gearhart, 1992). 

O reator HSC (figura 15) procura maximizar o nível de conversão pelo aumento 
da estabilidade do resíduo através dos seguintes conceitos : 

- um reator com um tempo de residência grande é utilizado para se diminuir 
a temperatura de operação, já que a formação de asfaltenos é fortemente 
afetada pela temperatura, de forma mais acentuada que a formação de 
produtos destilados; 



- vapor de retificação é injetado no 
reator para vaporizar os produtos 
craqueados tão logo sejam formados; 

- pratos perfurados são instalados no 
reator para minimizar a recirculação de 
líquido; 

- alta turbulência na fase líquida é 
mantida através do borbulhamento de 
vapor para prevenir a precipitação de 
asfaltenos. 

O tempo de residência médio no reator 
é da ordem de uma hora e a temperatura é 
mantida em tomo de 400°C. 

STEAM "t O!STILLATES 

= > 

O efluente do topo do reator é 
fracionado em gases, nafta, querosene e Figura 15- 0 reator HSC. 

gasóleo de vácuo em uma torre de 
fracionamento à vácuo; o produto de fundo do reator é um piche de petróleo. 

A tabela V apresenta os rendimentos típicos deste processo. 

I Componente I %massa 

Gás 1,7 

Nafta 3,1 

Querosene 13,2 

l " 27,0 

Resíduo 55,0 

Tabela V - Rendimentos típioos do processo HSC. 

I 



1.2.5 - VISCORREDUÇÃO 

Este processo visa reduzir a produção de óleos residuais através da 
minimização do uso de gasóleos diluentes para especificar a viscosidade de óleos 
combustíveis pesados. Ao mesmo tempo, uma pequena quantidade de derivados 
leves é gerada. Parece ter surgido nos Estados Unidos por volta de 1933, quando 
grandes quantidades de gás natural se tomaram disponíveis a preços competitivos 
para o uso industrial, havendo ainda necessidade de aumentar a produção de 
destilados. 

Na Europa, a primeira unidade apareceu apenas em 1960, devido ao rápido 
crescimento da demanda de destilados médios decorrente de mudanças no sistema 
de aquecimento residencial. Posteriormente, a evolução do perfil de demanda exigiu 
modificações na estrutura de refino a fim de reduzir a quantidade de óleos 
combustíveis pesados e aumentar a produção de destilados. 

Além das reações desejadas de quebra de ligações carbono-carbono, também 
ocorrem reações de polimerização e condensação, embora numa extensão menor. 
Estas reações, quando a severidade é elevada, são responsáveis pelos seguintes 
inconvenientes: 

- instabilidade do resíduo de viscorredução 
- aumento da viscosidade do resíduo de viscorredução 
- formação e deposição de coque 

A carga (resíduo de vácuo ou resíduo atmosférico) é aquecida num fomo e 
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depois pode seguir ainda para um vaso de maturação antes de ser resfriada 
bruscamente para interromper as reações. Na figura 16 o processo sem vaso é 
mostrado. 

A utilização do vaso de maturação fornece tempo de residência para as 
reações, e permite operar o fomo a temperaturas mais baixas, o que resulta em 
economia de combustível. Embora a redução na quantidade de óleo diluente obtida 
para especificar óleo combustível número 2 seja similar, ocorre um aumento no tempo 
de campanha da unidade (de seis para doze meses), urna redução no investimento, 
urna maior tolerância a erros operacionais e urna maior seletividade no processo. Sob 
típicas condições de viscorredução, moléculas pequenas craqueiam mais lentamente 
que as maiores e tem também maior energia de ativação. Como a temperatura média 
no processo com vaso de maturação é menor, a tendência do processo é ser seletivo 
para a formação de gasóleo em detrimento de gasolina e gases, o que é desejável. 

A fim de evitar urna recirculação indesejável no vaso de maturação, são 
instalados pratos perfurados no mesmo (a recirculação diminui a estabilidade do 
resíduo gerado). O tempo médio de descoqueamento deste vaso é de urna semana 
e os métodos podem variar entre hidráulicos (40%), pneumáticos (25%) e mecânicos 
(35%). O coque retirado pode ser incinerado. 

O aspecto mais importante em termos da qualidade dos produtos na 
viscorredução é a estabilidade do resíduo. Quanto maior a conversão, mais as 
ramificações lineares das resinas são craqueadas e mais asfaltenos são formados 
através das reações de polimerização e condensação, rompendo o equilíbrio que 
mantinha estável a suspensão dos asfaltenos provocando sua precipitação. Este 
mecanismo é descrito por Hus (1981). 

A proporção original de óleo, resina e asfaltenos na carga para a unidade é 
fator importante na determinação do nível de severidade que será possível atingir. Por 
outro lado, as interações físico-químicas que garantem a estabilidade do óleo residual 

(%massa) 

2,1 2,2 2,6 2,24 

4,4 4,8 3,0 4,76 

Gasóleo 12,3 12,5 8,4 9,49 

Resíduo 81,2 80,5 86,6 83,5 

Tabela VI - Rendimentos típicos da viscorredução (RA = resíduo asfáltico, RV= resíduo de 
vácuo). 



são bastante complexas, o que dificulta a previsão do comportamento de urna 
determinada carga no processo de viscorredução pela simples análise composicional 
da mesma. 

Plantas com baixa flexibilidade operacional, como as sem vaso de maturação 
tomam-se muito sensíveis à qualidade da carga, dificultando sua inserção num 
esquema de refino caracterizado pelo processamento de cargas de características 
muito variáveis. Na tabela VI são apresentados rendimentos obtidos com o 
processamento cargas diferentes (Bonfadini, 1992). 



1.2.6- EUREKA 

Este processo semicontínuo, mostrado na figura 17, foi desenvolvido pelos 
japoneses (Kureha-Chiyoda); a primeira planta industrial entrou em operação em 
1976. 

A carga (resíduo de vácuo) é aquecida em um fomo até uma temperatura de 
480-490°C. O efluente é dirigido a um dos reatores através de uma válvula de três 
vias operada automaticamente. 

As reações químicas tem lugar nesse reator, sendo que as frações oleosas são 
retificadas através da injeção de vapor d'água previamente superaquecido em um 
outro fomo; esse vapor é injetado através de vários bocais localizados no fundo do 
reator. 

A corrente efluente do topo dos reatores é dirigida a uma torre fracionadora 
onde é separada em gás combustível, óleo craqueado leve, óleo craqueado pesado 
e uma corrente de óleo residual que é misturada à carga recidando para o reator. 

O resíduo da reação é um piche constituído de um material altamente 
aromático praticamente livre de c:oque. 

Um cido típico de reação consiste de duas horas de alimentação e uma hora 
de reação, seguida de resfriamento brusco e descarga do piche formado. A troca de 
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Figura 17- O processo EUREKA. 
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reatores ocorre a cada duas horas de intervalo e esse cido curto permite a 
construção de reatores de dimensões bem menores que os de uma unidade de 
coqueamento retardado de capacidade de carga semelhante. 

Para estancar a reação é injetada água na forma de spray diretamente sobre 
a massa reagente. O piche então é descarregado por gravidade para um vaso 
localizado abaixo dos reatores. Esse vaso funciona como pulmão entre os reatores 
que operam em batelada e o floculador de piche contínuo que segue. 

A temperatura do piche no vaso é mantida em tomo de 250-300°C e uma 
pequena quantidade de vapor é injetada no fundo para retirar alguma fração leve 
eventualmente presente. 

Bombas de engrenagem especiais são usadas para transferir o piche. Para 
garantir a adequada fluidez, todas as linhas de transferência, válvulas e carcaças de 
bombas são mantidas em temperatura adequada através de um sistema de 
encamisamento com circulação de fluido térmico. 

O floculador consiste de uma longa correia transportadora de aço, com um 
rolete numa extremidade e um raspador na outra e um bocal de injeção de piche. A 
correia move-se vagarosamente e é resfriada por um spray de água. O piche é 
alimentado e lentamente resfriado enquanto percorre a correia, solidificando-se. Na 
outra extremidade da correia ele é triturado para formar flocos. 

As características e rendimentos dos produtos obtidos através do processo 
Eureka estão mostrados nas tabelas VIl e VIII. 

massa 

4,8 

craqueado 14,2 

craqueado pesado 50,5 

30,5 

Tabela VIl - Rendimentos típicos do EUREKA 



I I Óleo leve I Óleo pesado I 
Densidade 15/4 oc 0,7714 0,9241 

Destilação ASTM: 

PIE 40 233 

95% 238 528 

PFE 249 546 

Número de Bromo 89,4 35,0 

Índice de dienos 5,0 

Enxofre (% massa) 1,2 2,8 

Asfaltenos (ppm) 12 105 

Tabela VIII - Propriedades típicas dos produtos do EUREKA. 

1.3 - CONCLUSÕES 

Os processos térmicos de conversão são cada vez mais usados para converter 
as frações residuais da destilação do petróleo. Apesar do surgimento de novos 
processos como os mostrados neste capítulo, o Coqueamento Retardado continua 
sendo preferido pelos refinadores, e seu uso tende a aumentar em função das 
crescentes restrições ambientais aos óleos combustíveis pesados, havendo ainda 
outros fatores. 

A Viscorredução também está sendo cada vez mais usada nos países em que 
o perfil de demanda se caracteriza por um alto consumo de derivados médios e baixa 
procura por óleos combustíveis pesados. 
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CAPITUL02 

CARACTERIZAÇÃO DO SISTEMA 
REACIONAL 

Este capítulo se inicia com algumas considerações sobre as reações que 
ocorrem quando os hidrocarbonetos que constituem o petróleo e suas frações são 
submetidos a temperaturas elevadas. A caracterização adotada para o sistema 
reacional RV �~�P�R�O�D�U�T�O�S� é em seguida apresentada, e o capítulo termina com 
algumas obseNações sobre os mecanismo de formação de coque. 

- MECANISMO REACIONAL 

Os resíduos da destilação a vácuo do petróleo costumam apresentar pontos 
iniciais de ebulição bastante elevados. Entretanto, durante sua pirólise, formam-se 
todos os tipos de componentes, desde hidrogênio até coque. 

Acredita-se que a maior parte das reações de craqueamento térmico 
envolvendo hidrocarbonetos possa ser explicada pelo mecanismo de radicais livres, 
isto é, partículas eletricamente neutras mas altamente reativas formadas pela cisão 
de ligações C-C ou C-H. Quando hidrocarbonetos são expostos a temperatura 
suficientemente elevada, uma parte deles se dissocía em radicais livres: 

Dependendo do seu tamanho e das condições do meio reacional, estas 
partículas podem : 

1. Reagir com outros hidrocarbonetos. 
2. Decompor-se formando olefínas e radicais menores. 



2- CARACTERIZAÇÃO DO SISTEMA REACIONAL 31 

3. Combinar-se com outros radicais. 
4. Reagir com venenos ou superfícies metálicas. 

O hidrogênio, os radicais metila e etila são mais estáveis que os outros 
radicais; reagem com outros hidrocarbonetos pela captura de um átomo de 
hidrogênio, formando um novo radical : 

Os radicais maiores são instáveis e se decompõem formando olefinas e 
radicais menores. A cadeia de reações termina quando dois radicais se combinam ou 
quando um radical reage com um veneno ou superfíde metálica. Cadeias alifáticas 
em anéis aromáticos ou naftênicos reagem da mesma maneira. 

Stubbs e Hinshelwood ( 1938) observaram que quando urna cadeia parafí nica 
linear se decompõe, gera urna olefina �~�l�.�i�í�T�í�a�p�a�r�a�f�i�n�ã�7� sendo o fragmento 
saturado sempre o menor dos dois. Eles determinaram a probabilidade relativa de 
ruptura com relação à localização da ligação carbono-carbono para várias parafinas 
leves (tabela IX). 

�~�~� 1 e 2 2e3 3e4 

Ln-pentano 1,00 0,78 -

Ln-hexano 1,00 0,50 0,25 

! n-heptano 1,00 0,64 0,35 

n-octano 1,00 1,00 0,10 

Tabela IX - Probabilidade relativa de ruptura da ligação entre átomos de carbono. 

Observa-se que a probabilidade de ruptura é quase sempre maior entre o 
primeiro átomo e o segundo, e que diminui rapidamente no sentido de afastamento 
das extremidades da molécula. Entretanto, para moléculas parafínicas de alto peso 
molecular sob pressão, Sachanen (1940) observou que a ruptura geralmente ocorre 
no meio da molécula. Ele posteriormente estabeleceu que, a baixas pressões, 
parafinas decompõem-se termicamente para formar predominantemente metano e 
etano. Observa-se em todos os processo térmicos normais uma alta preponderância 
de metano no gás, com quantidades decrescentes de etano, e urna bem menor 
quantidade de propano. 
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Não se sabe até que ponto o craqueamento térmico de frações pesadas 
procede pelo mecanismo de radicais livres. Nos estágios iniciais do craqueamento 
térmico, quando as moléculas parafínicas são grandes, a ruptura pode ocorrer em 
qualquer ligação �~�r�b�o�n�o�-�c�a�r�b�o�n�o�,� formando-se parafinas e olefinas de comprimento 
de cadeia médio. A medida que a reação avança e se toma mais severa, as cadeias 
parafínicas menores começam a craquear, e as rupturas entre os átomos 1-2 e 2-3 
predominam. A teoria de radicais livres explica satisfatoriamente as reações de 
craqueamento mas não leva em conta a produção de materiais mais pesados que a 
carga. Estes são formados pela polimerização de olefinas e condensação de 
aromáticos, embora alquilação também possa ocorrer. 

A estabilidade térmica geralmente decresce à medida que as moléculas 
aumentam em tamanho. As taxas de decomposição diminuem na seguinte ordem : 

1. n-parafínas; 
2. isoparafínas; 
3. cidoparafínas; 
4. aromáticos. 

Moléculas altamente simétricas são mais estáveis que seus isômeros de 
cadeia aberta. Uma dupla ligação carbono-carbono também confere estabilidade; sua 
energia de ativação é maior que a de uma ligação simples, e uma ligação simples 
adjacente a uma dupla apresenta uma resistência ainda maior à ruptura. 

À medida que o peso molecular aumenta, a probabilidade de ruptura C-H 
diminui em relação à ruptura C-C; entretanto, com etano e isobutano (este último 
apresenta um átomo de hidrogênio fracamente ligado ao carbono terciário) os 
principais produtos são hidrogênio e a olefina correspondente . 

. 1 • REAÇÕES PREDOMINANTES 

Faz-se a seguir uma análise das reações predominantes em cada dasse de 
hidrocarbonetos . 

. 1.1 -PARAFINAS 

Sabe-se que a pirólise de parafinas gera parafinas menores e olefinas. Na 
faixa de 700-930°C, a parafina é menor e a olefina respectiva maior; em temperaturas 
menores as duas tendem a ficar com o mesmo tamanho. Não há evidências de 
coqueamento nos estágios iniciais e a densidade do resíduo craqueado não é muito 
diferente da carga. A formação de coque pode ser atribuída às reações secundárias 
envolvendo olefinas produzidas no craqueamento primário. A probabilidade de 
desidrogenação diminui com o peso molecular. Alquilação de parafinas com olefinas 
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pode ocorrer em elevadas pressões e temperaturas. lsomerização de parafinas é 
improvável . 

. 1 - OLEFINAS 

A reação de grandes olefinas oriundas do craqueamento primário é um fator 
importante na pirólise como um todo. 

A polimerização das olefinas produzidas é a mais importante reação. Sob 
severas condições de temperaturas, dienos podem ser formados por desidrogenação 
ou decomposição de olefinas. Uma reação secundária entre dienos e olefinas pode 
produzir olefinas cídicas as quais formam naftenos. Sob altas pressões olefinas e 
diolefinas geram naftenos por fechamento de anéis; os polímeros térmicos de etileno, 
propeno e isobuteno contém hidrocarbonetos naftênicos. Aromáticos também podem 
ser formados. 

2.1.1 - NAFTENICOS 

A estabilidade térmica dos hidrocarbonetos naftênicos é intermediária a das 
parafinas e aromáticos. Os mais comuns são aqueles com anéis de cinco ou seis 
átomos de carbono contendo cadeias alquílicas laterais. Sob condições de 
craqueamento estas cadeias rompem (desalquilação) e geram olefinas mais longas 
e grupos alquílicos menores ligados ao anel, isto é, um grupo metila ou etila. 
Desalquilação e desidrogenação são as reações mais prováveis. Os anéis naftênicos 
podem romper sob condições de degradação altamente destrutivas. Cidohexano 
começa a se decompor a 490-510°C, liberando grandes quantidades de hidrogênio, 
etileno e butadieno, e formando benzeno; também há evidência de formação de 
propeno. Não há evidência da isomerização de cidohexano formando metil
cidopentano em craqueamento térmico . 

. 1 - AROMÁ 11COS 

Desalquilaçãoe condensação são as principais reações. Desalquilação produz 
parafinas, olefinas e aromá ·cos com cadeias laterais curtas. Condensação ocorre 
entre aromáticos <e._élromátiCO§ ou entre aromáticos e insaturados para formar 
aromátic:õSj)õlu1ucrearêS quepooem posteriormente condensar formando compostos 
asfálticos. 

Sob temperaturas relativamente baixas, aromáticos simples em produtos 
craqueados derivam de moléculas aromáticas mistas da carga. Estas podem ser 
moléculas mononudeares que sofrem uma simples desalquilação ou moléculas mistas 
complexas contendo anéis naftênicos e aromáticos condensados. 
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Enquanto os aromáticos simples são estáveis em temperaturas de craquea
mento baixas, a condensação intermolecular, com perda de hidrogênio, começa acima 
de 500°C. 

Os aromáticos com longas cadeias alquílicas substituídas craqueiam de forma 
similar aos hidrocarbonetos parafínicos, gerando núdeos com menores cadeias 
associadas. Estes são muito estáveis, sendo mais refratários à medida que as 
cadeias são encurtadas; são componentes importantes dos óleos de recido. Sob 
temperaturas mais elevadas, eles se condensam e formam compostos de peso 
molecular cada vez maior até o coque. Os sistemas de anéis condensados mais 
insaturados polimerizam prontamente. Antraceno, naftaleno e fenantreno são 
formados por condensão intramolecular. 

Remoção posterior de hidrogênio por condensação gera os alcatrões pesados 
normalmente encontrados nos resíduos de craqueamento e coque. Polimerização 
pode ocorrer. Quando a temperatura é suficientemente elevada, o hidrogênio liberado 
na condensação pode ser consumido em hidrocraqueamento de outros compostos 
presentes. Com a continuação da reação, as moléculas complexas ficam cada vez 
mais complexas até que terminam como resina ou coque, enquanto os fragmentos 
de menor peso molecular formam os aromáticos, parafinas e olefinas mais simples 
encontradas nos produtos. 

- ORDEM REACIONAL 

Raramente se encontra na literatura algo diferente de uma cinética de primeira 
ordem, irreversível, descrevendo as reações de craqueamento térmico de petróleo e 
suas frações: 

As concentrações de reagentes e produtos costumam estar expressas em 
base mássica, e a constante cinética é geralmente relacionada com a temperatura 
através de uma equação do tipo Arrhenius: 

B ln (k) =A + -
T 

Nelson ( 1958) compilou constantes cinéticas obtidas por vários autores para 
a decomposição térmica de frações de petróleo (figura 18). Estas constantes 
poderiam ser usadas para reação em fase líquida ou em fase vapor, não sendo 
possível determinar a composição dos produtos. 
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Figura 18 - Constantes dnéticas compiladas por Nelson a partir de fontes variadas. 

-MODELAGEM 

No cálculo de equilíbrio de fases, é usual agrupar os inúmeros componentes 
que constituem o petróleo em faixas consecutivas de temperatura de ebulição. Com 
este artifício o sistema, na realidade bastante complexo, passa a ser caracterizado 
por um número relativamente pequeno de pseudocomponentes. 

De maneira semelhante, na modelagem de reações químicas envolvendo 
frações de petróleo é usual agrupar componentes com propriedades semelhantes em 
lumps. Geralmente a definição destes aglomerados é feita com base na temperatura 
de ebulição, mas freqüentemente o caráter químico também é considerado, 
especiamente quando se deseja conhecer o efeito da reação sobre a qualidade dos 
produtos, ou então quando se deseja considerar o efeito de cargas diferentes. 
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Para conhecer o efeito da reação sobre a octanagem da gasolina, por 
exemplo, pode-se considerar urna gasolina parafínica, outra naftênica e outra 
aromática. A qualidade final da gasolina é obtida ponderando as propriedades 
características de cada um destes três lumps com os respectivos rendimentos, 
usando alguma regra de mistura. 

A representação do sistema é, evidentemente, tanto melhor quanto maior for 
a quantidade de lumps, mas a complexidade da modelagem e o número de 
parâmetros a obter aumentam drasticamente quando se amplia este número. 

A figura 19 mostra um modelo reacional desenvolvido pela Mobil para o FCC 
onde o caráter químico distingue vários tipos de gasóleos (Jacob et ai., 1976). 

Figura 19-Modelo de 10 lumpsda Mobil parao FCC. C=coqueegasesleves, G=gasolina, l=gasóleo 
leve (220-340°C), h=gasóleo pesado (340°C+). 

�~� PSEUDOCOMPONENTES E LUMPS 

A escolha de pseudocomponentes foi feita de maneira arbitrária, de forma que 
urna boa representação do equilíbrio de fases pudesse ser obtida, sem prejudicar 
demais o tempo de computação durante a simulação da fornalha. As faixas típicas de 
ebulição dos produtos foram preservadas (fim da nafta e início do diesel @ 204°C, 
fim do diesel @ 350°C e etc.). 

Um processo de tentativa e erro foi usado; basicamente, vários cálculos de 
flash foram efetuados com composições diferentes da mistura reacional nas 
condições de pressão e temperatura existentes ao longo da fornalha. O número de 
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pseudocomponentes foi sendo aumentado até que não houvesse mais variação 
significativa na vaporização em nenhum ponto. 

Quanto aos /umps, estes foram definidos inicialmente em função dos produtos 
comumente fracionados nas unidades de Coqueamento Retardado (gases, nafta, 
diesel, gasóleos e resíduo). O modelo reacional propriamente dito, porém, comporta 
apenas dois /umps reacionais (Carga �~�P�r�o�d�u�t�o�s�)�:� 

dCcarga = -k 
dt Ccarga 

C Produtos = 1-C carga 

C carga = CGasóleos + CResiduo 

C Produtos :;;; CGases +C Nafta+ C Diesel 

C Nafta = Cc,-75 + c75-125 + c125-150 + clS0-185 + clBS-204 

C Diesel = c204-250 + c250-300 + c300-350 

Caasóleos = c3S0-400 + c400-450 + c450-475 + c475-500 + Csoo-sso 

CResiduo = Csso + 

Os Produtos são formados pelos pseudocomponentes e /umps com 
temperatura de ebulição inferior a 350°C (gases, nafta e diesel); a Carga é formada 
pelos demais (gasóleos e resíduo). A tabela XI é um resumo do procedimento de 
caracterização adotado. 

As cargas estudadas apresentam ponto inicial de ebulição superior a 350°C. 
Os Gasóleos (PIE 350°C} são, portanto, produtos da reação, apesar de induidos no 
/ump Carga. Esta temperatura divisora foi estabelecida em função da possibilidade 
de estender o modelo ao craqueamento dos resíduos da destilação atmosférica do 
petróleo, e não apenas aos resíduos de vácuo. 

Na literatura, a conversão costuma ser medida em termos do percentual 
mássico de componentes na faixa C4-204°C, provavelmente uma herança dos 
processos de craqueamento de gasóleo para produção de gasolina. Corno nos fomos 
que se deseja modelar o avanço da reação é sempre baixo (cerca de 6% em massa 
de rendimento C4-204°C, para o Coqueamento Retardado), esta forma tradicional de 
medir a conversão foi substituída por outra que gerasse valores numéricos maiores. 
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2.2.2 - PROCEDIMENTO DE CARACTERIZAÇÃO 

A caracterização de petróleo e suas frações geralmente se inicia com uma 
destilação em batelada numa coluna padronizada com muitos estágios de equilíbrio 
(20 a 100) e grande razão de refluxo (5 a 20), a fim de que um fracionamento muito 
próximo do ideal seja obtido (figura 20). 

Destilação PEV 

l. Uma quantidade razoável de petróleo, cem litros por exemplo, é colocada 
no balão mostrado na figura. 

2. Para cada litro de destilado recolhido, anota-se a temperatura inicial 
e final no balão. 

3. A curva PEV é traçada admitindo-se que a temperatura média de ebulição 
de cada litro seja igual à média aritmética, o que é válido quando o 
intervalo de temperatura é estreito. 

REGUI..AGEM 
DO 

AQUECIMENTO 

Figura 20- Destilação PEV e gráfico correspondente. 

o • 3 4 ' o/o VOLIJME 
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Além da temperatura como função da porcentagem vaporizada (curva de 
pontos de ebulição verdadeiros, ou PEV), é usual medir a densidade das frações 
líquidas coletadas (curva de densidades médias) e outras propriedades. 

A obtenção da PEV é algo trabalhosa, e por isso outras destilações 
padronizadas são mais usadas, notadamente as ASTM D-86, D-2887, D-1160 e as 
suas correspondentes brasileiras. Os resultados destas destilações podem ser 
convertidos para PEV através do API TDB e de outras correlações da literatura: 

�~� 

'l. l TBP )= a(ASTM D86)b 

Vol % destilado a b 

o 0,9167 1,0019 

10 0,5277 1,0900 

30 0,7429 1,0425 

50 0,8920 1,0176 

70 0,8705 1,0226 

90 0,9490 1,0110 

95 0,8008 1,0355 

/·· 

Tabela X- Conversão ASTM 086 �~�)�r�e�m�p�e�r�a�t�u�r�a�s� em graus Rankine). Riazi, 1986. 

Mesmo com o uso de vácuo, artifício importante que evita o craqueamento 
térmico, a temperatura no final destas destilações freqüentemente atinge valores 
elevados, sendo inútil continuar com o processo quando uma temperatura equivalente 
a cerca de soooc sob pressão atmosférica é atingida. 

Embora o resíduo não possa ser destilado, é possível determinar o seu peso 
molecular a partir da viscosidade, sendo possível também medir a sua densidade 
relativa. A temperatura de ebulição pode então ser obtida mediante extrapolação em 
alguma correlação para cálculo de peso molecular, usada de forma invertida. 

2.2.3 ·PROPRIEDADES FUNDAMENTAIS 

Temperatura normal de ebulição, peso molecular e densidade são proprieda
des fundamentais para caracterizar pseudocomponentes, e podem ser obtidas em 
laboratório pelo procedimento mostrado. Todas as outras propriedades (fator 
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acêntrico, propriedades críticas, etc) podem ser calculadas a partir delas. 

Admitindo que a curva PEV gerada a partir da destilação à vácuo ASTM 
01160 possa ser extrapolada até 550°C, as temperaturas de ebulição de todos os 
pseudocomponentes (exceto o 550°C+) podem ser obtidas. Faixas estreitas de 
temperatura de ebulição definem os pseudocomponentes, de sorte que a temperatura 
média de ebulição é igual à média aritmética entre as temperaturas que limitam cada 
faixa (tabela XI). A densidade relativa é interpolada na curva de densidade média API 
dos cortes. 

Quando se calcula equilíbrio de fases, a temperatura de ebulição com que o 
resíduo ( 550°C+) é caracterizado não deve ser importante, desde que suficientemente 
elevada para evitar a vaporização de quantidades significativas. A caracterização do 
seu peso molecular porém define a composição molar do líquido e deve ser feita com 
cuidado. Para frações pesadas, o API recomenda : 

M - 223 56 {-1,2435+1,1228SPGR) {3,4758-3,038SPGR) SPGR-0,6665 
w ·- , V1oo V21o 

Em seguida, a temperatura de ebulição do resíduo é estimada com a equação 
de Riazi, usada também para calcular o peso molecular dos outros 
pseudocomponentes : 

Mw :::;: 20, 4 86 [ el' 165E-04 Tb-'7, 78712BPGR+l, �1�5�8�2�E�~�(�)�J�T�b�S�P�G�R�J� Ti'26007 SPGR4,98308 

O volume crítico (para corrigir a viscosidade do vapor com a pressão) pode 
ser obtido com a equação de Moura (1992): 

V = 2 80 09E_07 e -1, <933E-o< rb+s, 69ass-ozsroR-1,2<16E-osTbsroRTb2, 52916 SPGR -1 , 7738 
c ' 

O cálculo das demais propriedades críticas e fator acêntrico pode ser feito 
com as equações de Lee-Kesler (1976), mostradas no quadro a seguir. 
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Cálculo de prop. críticas e fator acêntrico com as correlações de Lee-Kesler 

Te ; 341,7 + 811 SPGR+ (O, 4244 +O, 1174SPGR) Tb + 

+ (0,4669-3,2623SPGR) 
1E+05 Tb 

ln p ; 8 ' 3 6 3 4 - O ' O 56 6 - (O ' 2 4 2 4 4 + 2 ' 2 8 9 8 + O ' 118 57 ) 1 E- O 3 T + 
c SPGR SPGR SPGR2 b 

+ (1 , 4685+ 3,648 + 0,47227)1E-07 T2 _ 
SPGR SPGR2 b 

- (o, 42019 + 1 6977 1E-10 T 3 

SPGR2 b 

Para frações leves : 

lnPtr-5,92714 + 6 ' 09648 +1, 28862lnTbrO, 169347 Tgr 
Tbr 

w; �-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�~�~�~�~�~�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-
15 2518 15, 6875 -13 4721lnT +O 43577 T 6 

t T , brt br 
br 

E para frações pesadas ( Tbr < o . 8 l : 

( 1 , 4 O 8 - O , O 1 O 6 3 K,) 
w ; -7,9 04 +O, 1352 K,- O, 007 465 K,; + 8, 359 Tbr + --------,=-------"

Tbr 

41 

O fator de caracterização das cargas e dos resíduos (!<.r,) foi calculado com 
as correlações que Wxx:lle ( 1979) gerou a partir dos gráficos de \1\átson, Nelson e 
Murphy (1935): 

Kw; 8,7 + 0,0825 API + 0,82 ln ln v 37 ,s·c 

Kw; 9,4 + 0,0825 API + 0,73 ln ln v 98, 9 ·c 

As demais propriedades foram obtidas com os mesmos procedimentos usados 
para caracterizar o corte 550°C+ dos produtos. A tabela XI resume o procedimento 
de caracterização de pseudocomponentes adotado. 
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I Lump I Componente I 
�~�o� 

�~� 

�~�s� 

C1H4 

C2H4 

Gases �~�I�-�\�;� 

Csl-ls 

CsHs 

nC4 

iC4 

1C4 

C5 -75 
Produtos 75-125 

Nafta 125-150 

150-185 

185-204 

204-250 
Diesel 

250-300 

300-350 

350-400 

400-450 

Gasóleo 450-475 
Carga 

475-500 

500-550 

Resíduo 550+ 

(1) média entre Tb do C4 mais pesado e 75°C 
(2) interpolação em rurva experimental 

Tb (OC) 

100,00 

-252,80 

-60,34 

-161,49 

-103,71 

-88,63 

-47,70 

-42,07 

-11,73 

-0,50 

-6,30 

37,25 (1) 

100,00 

137,50 

167,50 

194,72 

227,22 

275,00 

325,00 

375,00 

425,00 

462,50 

487,50 

525,00 

f(M,.,,SPGR) 

Tabela XI - Caracterização de pseudooomponentes. 

I SPGR I 
1,00000 

0,07000 

0,79006 

0,30000 

0,37000 

0,35640 

0,52200 

O,óUUU 

0,56310 

0,58440 

0,60130 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

(2) 

42 

M.., I 
18,016 

2,016 

34,079 

16,043 

28,054 

30,07 

42,081 
<A ...... ,097 

58,124 

58,124 

56,108 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(Tb,SPGR) 

f(SPGR,v) 
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2.3 - FORMAÇÃO DE COQUE 

Para modelar a formação de coque, é comum caracterizar o resíduo da 
destilação do petróleo em função da solubilidade diferencial que apresenta em solven
tes parafínicos e aromáticos. 

O resíduo de vácuo, por exemplo, pode ser considerado como um conjunto 
de asfaltenos, coque e maltenos. O nome coque designa a fração formada pelos com
ponentes insolúveis em ambos os solventes. Os asfaltenos representam os compo
nentes solúveis no solvente aromático mas insolúveis no alifático. Já a fração malte
nos corresponde aos componentes solúveis em ambos os solventes. 

A figura 21 mostra um modelo cinético que faz uso deste tipo de caracteriza
ção. Note que a reação no vapor é desprezada, sendo a carga caracterizada pelos 
/umpsA HeQ. 

CRACK!NG 
REACTION$ 

POLYMEAIZA TION 
REACTlONS 

Q 

VIL 

VAPOR 
PHASE 

lJ 
�-�-�~�-�-�~�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-�-
EOUIUBRIUM .J}.. -;;-' 

LIOUID 
PHASE 

® : HEXANE SQLUBLES IN 773K'(500"C') FEEOSTOCK 

@ : GAS 

@ : NAPHTHA 

@ : KEROSENE 

@) : VACUUM GAS OIL 

@ : @) IN VAPOR PHASE 

© : @) IN LIOUID PHASE 

@ : HEXANF SOLUBLE AND QUINOLINE INSOLUBLE FRACTION 

@ : QUINOLINE INSOLUBLES 

Figura 21 - Modelo dnético para o reator HSC. 

A formação de coque a partir de resíduo de vácuo é antecedida por um 
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período de indução, o qual diminui à medida que a temperatura aumenta (figura 22). 
Este fato sugere a existência de um intermediário no mecanismo reacional (Del 
Bianco, 1993) : 

RV �·�~�I�- C 

Margaril (1968) postulou com pioneirismo que a formação de coque deveria 
ser antecedida pela separação de uma fase constituída por asfaltenos. Recentemente, 
Wehe (1993), processando termicamente resíduo de vácuo e seus respectivos 
maltenos (fração do resíduo de vácuo solúvel em n-heptano) e asfaltenos (fração 
insolúvel em heptano) separadamente num reator de bateladas isotérmico, conduiu 

Indução na formação de coque 

�~� ---------

�-�-�~�-�4�~�~�~�~�~�-�-�~�-�-�~�-�-�-�-�+�-�-
�~� �~� �~� �~�~� �1�~� 

1emoo min 
Figura 22 - Formação de coque (insolúveis em THF) 
durante aaqueamento térmico a (1) 41o•c. (2) 430•c. (3) 
450•c, (4) 470•c (Del Bianco, 1993). 

medida que a reação prossegue, a 

que a formação de coque 
(insolúveis em tolueno) a partir dos 
asfaltenos é inibida pela presença 
dos maltenos, uma vez que a 
reação dos asfaltenos a coque não 
apresenta período de indução, 
conforme se observa na figura 23. 

Durante o período de 
indução, as asfaltenos não 
convertidos formam apenas 
produtos de menor peso molecular. 
Enquanto os asfaltenos 
permanecem solubilizados, os 
maltenos provêem hidrogênio para 
os radicais livres formados, 
tornando improvável �u�m�~� 
combinação asfalteno-asfalteno. A 

concentração de asfaltenos 6o 

aumenta e a de maltenos diminui, Indução na formução de coque 

até que o limite de solubilidade é so 

atingido. Neste ponto forma-se ':: .. 
uma nova fase - pobre em g 40 

hidrogênio- onde as ligações entre �~� 
radicais livres de moléculas de ... 50 

asfaltenos toma-se freqüente, �~� 
causando uma rápida formação de E 20 

Cl 

coque. 
�~� 10 

30 60 90 120 150 ISO 
Tempo rnm 

O modelo de Wehe 
considera a distinção feita por 
Schuker e Keweshan (1980) entre 
asfaltenos convertidos-asphaltene 

Figura 23 - Formação de coque a 400•c a partir de 
A=asfaltenos, R=resíduo de váa.Jo, M=maltenos (VIIIehe, 
1993). 
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cores- e não convertidos: apenas estes últimos podem reagir formando voláteis. Os 
asfaltenos da carga são na verdade as substâncias com maior reatividade térmica no 
resíduo de vácuo (tabela XII), mas sua reação é a que alcança menor extensão. A 
desidrogenação dos asfaltenos durante o tratamento térmico (tabela) decorre da 
redução de comprimento de cadeias alquílicas e de reações de desalquilação. 

I Temperatura("C) I Tempo (min) I Peso Molecular I Relação H/C I 
410 o 2130 1,16 

410 8 1650 1,10 

410 15 1400 1,07 

410 30 1230 1,01 

Tabela XII - A redução substancial no peso molecular dos asfaltenos durante a pirólise - mesmo 
sob condições brandas- sugere uma decomposição rápida (Del Bianco, 1993). 

As reações de condensação responsáveis pela formação de coque possuem 
uma energia de ativação maior que as de termólise; em conseqüência, tomam-se 
mais importantes quando a temperatura aumenta. Este resultado converge com a 
preferência por um aquecimento moderado no fomo e a utilização de vasos de 
soaking para prolongar o tempo de residência. 

O modelo de Wehe explica também a ocorrência de um máximo na 
concentração de asfaltenos ao longo do tempo observado por outros pesquisadores. 
Este máximo ocorre justamente no final do período de indução, e é resultado da 
reação dos maltenos formando asfaltenos, que por sua vez reagem formando coque 
quando o limite de solubilidade é atingido, ocorrendo a partir daí um paralelismo nas 
curvas de rendimento dos maltenos e asfaltenos. 

Quando se inicia a formação de coque, o rendimento dos maltenos afasta-se 
de um comportamento de primeira ordem, indicando a formação de maltenos como 
subprodutos da reação de formação de coque. 

Infelizmente, Wehe não determinou a influência da temperatura sobre os 
parâmetros cinéticos, e não é possível aproveitar este trabalho publicado em 1993 no 
simulador desenvolvido nesta tese. Além disso, não se conhece o efeito da 
vaporização que ocorre ao longo do fomo sobre a solubilidade dos asfaltenos no 
líquido. 

Del Bianco (1993) usou dados obtidos num pequeno reator de bateladas (30 
ml), pressurizado com nitrogênio, e obteve parâmetros para calcular o rendimento em 
coque e destilados a partir de resíduo de vácuo de petróleo Belaym : 
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Modelo de Del Bianco 

RV 

ln k 1 = 31,973 -

ln k2 = 25, 808 -

ln k3 = 40,921-

49,4 
RT 

41,4 
RT 

63,9 
RT 

Sendo k = k1 + kz e RV0 = quantidade inicial de resíduo de vácuo. 

46 

W:lshimi (1982) também mostra vanos modelos desenvolvidos pelos 
japoneses para simular as reações térmicas do resíduo de vácuo. 

A deposição de coque nas serpentinas dos fornos depende do tipo de carga, 
da razão de recido e de outros fatores. Mas tão ou mais importante que estes fatores 
é a ocorrência de incidentes durante a operação da fornalha, particularmente os que 
envolvem os queirnadores. Quando um ou mais deles se apagam por qualquer 
motivo, os outros compensam esta perda, resultando em má distribuição de calor na 
zona de radiação do fomo, picos localizados de temperatura e deposição de coque. 
A manutenção de urna boa distribuição de chama, tanto no projeto quanto na 
operação da fornalha, é fator fundamental para a obtenção de bons tempos de 
campanha. 

Um simulador comercial utiliza a equação 

_ ( 1.1 )0,9 -s. ( �~�;� -c3) 
Rc- C1 Ct - e pV 

para obter uma taxa relativa de coqueamento que serve como indicadora do potencial 
de formação de depósitos em cada trecho da serpentina. Esta equação pode ser 
. usada para localizar pontos onde o coqueamento é mais provável, o que é útil no 
dimensionamento do fomo, e na escolha de pontos para instalação de termopares. 

Pode-se ainda determinar com ela condições operacionais que minimizem a 
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formação de coque: o tempo de campanha pode ser dobrado, por exemplo, quando 
a taxa relativa de coqueamento cai de dois para um ou de quatro para dois mediante 
a injeção de determinada quantidade de vapor d'água que pode ser calculada com 
o simulador; quando a temperatura de parede sobe num determinado ponto da 
tubulação a uma taxa de 10°C por mês, noutro local onde a taxa de coqueamento é 
o dobro a temperatura deve subir, em teoria, por volta de 20°C por mês; etc. 

Desenvolvida a partir de dados experimentais colhidos durante o processa
mento de correntes residuais pesadas, esta equação deriva do conceito de tempos 
de residência equivalentes, i.e., do tempo que o fluido teria que ser mantido a uma 
temperatura padrão (800°F) de forma a craquear com a mesma extensão que na 
temperatura e tempo de residência calculados pelo programa. Um valor por volta de 
50 kcal/gmol é fixado para a energia de ativação. A empresa proprietária do programa 
recomenda que a taxa relativa seja mantida abaixo de certo valor para que se possa 
ter certeza da ausência de problemas de coqueamento. Os valores das constantes 
são: 

c1 = 3ooooo 
�~� = 1/1,986 

C3 = 111 ,986/(825+460) 

A literatura apresenta outras opções para estimar o rendimento em coque 
(Nigam, 1990; Nohara, 1990; Speight, 1987). AD que parece, a energia de ativação 
poderia ser considerada independente da carga, embora o rendimento em coque seja 
profundamente influenciado pelas características da alimentação (Yan, 1987). 

Na prática, o coqueamento da tubulação é minimizado através de um projeto 
de fomo cuidadoso. Velocidades espaciais elevadas, boa distribuição de calor, uso 
de vapor d'água e de uma razão de recido compatível com a qualidade da carga são 
alguns dos parâmetros mais importantes. As cargas com quantidades elevadas de 
asfaltenos ou valores altos no ensaio de Resíduo Carbônico requerem uma razão de 
recido maior. 

2.4 - CONCLUSÕES 

A taxa de formação de coque depende da carga processada. As correlações 
disponíveis permitem apenas estimar uma taxa relativa de coqueamento, a qual é 
bastante útil, todavia, durante o projeto da fornalha. 



CAPÍTUL03 

OBTENÇÃO DE PARÂMETROS PARA 
O MODELO REACIONAL 

Os dados experimentais utilizados no desenvolvimento do modelo reacional 
foram obtidos por terceiros, no passado, com a finalidade de gerar informações para 
projeto básico de fomos de Coqueamento Retardado. 

Sua adequabilidade aos propósitos do trabalho atual não era tão grande 
quanto a que se imaginava inicialmente; muitos dados importantes estavam 
incompletos, de sorte que apenas os resultados de 19 corridas com cinco cargas 
diferentes foram aproveitados (Bria et ai., 1982). 

Embora o modelo reacional proposto (página 37) forneça sempre os mesmos t 

perfis de rendimentos e propriedades para um dado par temperatura-tempo de 
residência, foi possível determinar a influência das características da carga sobre 
estes perfis, bem como sobre sua própria reatividade (constante cinética para 
computar o desaparecimento de carga). 

3.1 - DADOS EXPERIMENTAIS 

Antes de serem utilizados, os dados experimentais passaram por um longo 
processo de tratamento, envolvendo a conversão de curvas de destilação ASTM, 
estimativa de propriedades não disponíveis e conversão de base (moi, volume, 
massa). Os procedimentos descritos no capítulo anterior foram usados para 
caracterizar os pseudocomponentes e Jumps. 

Os dados são oriundos de três unidades piloto, com diferentes comprimentos 
de serpentina, diâmetros de tubulação e tempos espaciais; todas as plantas são, 
porém, bastante semelhantes nos demais aspectos (figura 24). 
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3.1.1 ·DESCRIÇÃO 00 APARATO EXPERIMENTAL 

A carga, armazenada em tanque, é preaquecida e enviada ao reator, uma 
serpentina imersa em banho de fluido térmico, mantido a uma temperatura 
predefinida. O efluente do reator é bruscamente resfriado logo na saída do mesmo, 
a fim de interromper as reações. Líquido e vapor são então separados; o primeiro é 
armazenado para análises diversas e o segundo é coletado para cromatografia. 

Condellsfl\Jcu 
T a r1 q u e 

c r o ma t. 

Serpentina aquecida V a s o 

domba 

Figura 24 - Unidade piloto. 

Um termopar instalado no início da serpentina confirmou o pronto 
aquecimento da carga até a temperatura de reação, de sorte que o reator pode ser 
considerado isotérmico. Para cada carga foram feitas cerca de quatro corridas com 
temperaturas diferentes, mantendo-se fiXos todas os outros parâmetros (vazão, 
pressão, geometria, etc). 

À medida que a temperatura é aumentada, obtém-se uma conversão maior, 
mas o acréscimo é assintótico, pois a vaporização afeta o tempo de residência. Na 
impossibilidade de aumentar a pressão, o comprimento da serpentina é fundamental 
para que se possa obter conversões elevadas durante o processamento de cargas 
pouco reativas na planta piloto. A unidade CR-0 (figura 24), onde alguns dados foram 
obtidos, apresentava este problema. A serpentina, imersa em banho de chumbo 
aquecido por resistências elétricas, era bastante curta (230 em de comprimento, 3/8" 
x 1/8", aço 316). 
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3.1.2 - CONSOLIDAÇÃO DOS RESUL TAOOS 

A tabela XIII, a seguir, sintetiza as análises consideradas para o 
desenvolyimento do modelo; nem todas eram sempre disponíveis. Para as corridas 
com RV Arabe Leve, por exemplo, o RCC da carga foi estimado a partir do RCR, com 
o procedimento ASTM D-524. 

As tabelas XIV-XV mostram alguns dados usados para gerar os números 
consolidados na tabela XVI, que resume as propriedades fundamentais das cargas. 

Para cada corrida, a curva PEV do efluente total foi montada a partir da 
cromatografia dos vapores não condensados, do rendimento relativo entre o líquido 
e estes vapores, das destilações do efluente líquido (atmosférica e vácuo) e da 
análise do resíduo (densidade e visoosidades). A curva de densidades rridtambém 
foi gerada e, em seguida, o rendimento e a densidade dos cortes 
(pseudocomponentes e /urnps) foram obtidos. 

Carga: 

Produtos: 

Piloto: 

Dados e análises para as séries 

destilação (D-1160) 
densidade 
visoosidades (duas temperaturas) 
RCC 
enxofre 

destilação PEV do efluente e D-1160 do resíduo 
curva de densidades 
visoosidades do resíduo da destilação PEV (duas temperaturas) 
quantidades relativas de gás e líquido 
cromatografia dos gases 

diâmetro interno da serpentina 
comprimento 
temperatura 
pressão 
vazão 

Tabela XIII - Análises para o desenvolvimento do modelo reacional. 



3 - OBTENÇÃO DE PARÃMETROS PARA O MODELO REACIONAL 51 

�~�~�1�1�6�0� (o/oval) RV4 CC) RV5 CC) 

0% 239 (PI) 345 (PI) 

5% 502 468 

6% 502 (PF) -
10% - 488 

15% - 528 

16% - 535 (PF) 

Tabela XIV - Destilação das cargas. 

I Temperatura CC) I RV4 I RV5 

98,9 462,8 599 

82,2 1134 -
60,0 - 11207 

Tabela XV- Viscosidades (cSt) das cargas. 

�I�~� RV1 RV2 �~� RV4 
0API 8,60 3,73 8,46 16,40 

KuoP 11,45 11,32 11,52 12,08 

RCC (%p) 18,6 24,3 21,5 14,5' 

PM 810 1120 930 1240 

s (o/op) 4,65 5,53 2,98 0,16 

Notas: 
(1) Calculado a partir da viscosidade com a correlação de IMJodle (1979). 

Calculado a partir da viscosidade com a correlação do API ( 1987). 
Calculado a partir do RCR com o prooedirnento ASTM D-524. 

Tabela XVI - Propriedades das cargas. 

I 

RV5 

8,10 

11,42 

180 
' 
810 

4,40 
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A tabela XVII mostra que, para algumas corridas, o rendimento em gases foi 
muito pequeno quando comparado com as perdas, fato que recomenda cautela no 
uso destes dados para gerar correlações de rendimento. A cromatografia dos gases 
parece, porém, razoável (tabela XVIII). 

A tabela XIX apresenta os rendimentos consolidados dos 
pseudocomponentes, e a tabela XX as respectivas densidades, igualmente 
consolidadas. Estas duas últimas tabelas (e as similares para as cargas RV1, RV2 
e RV3) são o ponto de partida para o desenvolvimento do modelo reacional. 

:u -PARÂMETROS PARA O MODELO REACIONAL 

Os dados das tabelas XIX e XX foram colocados em forma de gráfico, e 
curvas suaves (polinômios de grau 2) foram ajustadas aos pontos experimentais. A 
figura 25 mostra como ficou o rendimento em gases (H2-C4). 

Os pontos experimentais estão numerados de 1 a 5, em referência aos cinco 
resíduos estudados. Para cada uma destas cargas, estão assinaladas quatro corridas, 
exceto no caso do RV3 (3 corridas apenas), formando um total de 19 pontos. Como 
o rendimento em gases deve aumentar com a conversão, uma das corridas com RV5 
foi excluída da análise. De maneira geral, o ajuste obtido foi bom. 

As figuras 42 e 43 mostram o rendimento em nafta (Cs-204°C), e a figura 67 
o rendimento em diesel (204-350°C). Os rendimentos de todos os componentes e 
pseudocomponentes mostrados na tabela XIX também foram analisados; a figura 28, 
por exemplo, mostra o rendimento em H2 e a figura 98 o rendimento do corte 475-
500. 

I I R\14 R\15 

Corrida 1 2 3 4 1 2 3 4 

carga (g) 9579 7033 6548 6184 11398 11760 1698 7518 

Líquido (g) 9670 6953 6266 6201 10978 11400 1580 6860 

Gases (g) 29 53 70 102 192 292 45 88 

Perdas (g) -120 27 212 119 228 68 73 570 

Prod/carga (%p) 101,3 99,6 96,8 101,9 98,0 99,4 95,7 92,4 

Tabela XVII - Balanço de perdas para as corridas com os R\ls 4 e 5. 
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Um procedimento semelhante foi aplicado para as densidades relativas dos 
pseudocomponentes. A figura 72, por exemplo, mostra o ajuste obtido para o corte 
204-250°C. 

Os coeficientes de todas estes polinômios de grau 2 que fornecem a variação 
dos rendimentos e densidades de todos os componentes, pseudocomponentes e 
lumps em função da conversão 350- foram em seguida correlacionados com as 

Carga RV4 

Com da I <' :: .{j 

\lazão (kglh) 2,28 1,24 1,24 1,24 

TempCC) 470 512 522 530 

Pres.(atm) 1 1 1 1 

H, - 0,07 0,07 0,10 

c1 14,74 15,53 12,75 10,32 

�~� 13,97 15,13 13,42 12,12 

C2" 13,30 9,66 9,36 8,89 

c3 10,98 14,47 17,34 17,74 

C" 3 25,89 25,23 21,12 22,70 

iC4 1,29 1,07 1,13 1,08 

nC4 11,69 8,20 8,70 8,95 

1C4" 8,14 7,72 8,47 8,92 

2C4"t - 0,46 0,64 0,78 

2C4"c - - 0,07 0,38 

1,3C4 - 0,14 0,08 0,41 

iCe, - - 0,11 O, 

nCe, - 2,32 3,22 3,36 

Cc,+ - I - 3,52 3,60 

Total 100,0 100,0 100,0 100,0 

Notas: 
(1) H,S: 79 ppm para RV4 e 4,17% massa para RV5. 
(2) Não foi possível coletar amostra do gás da conida RVS-3. 
(3) Temperatura da conida RVS-3 = 508°C. 

Tabela XVIII- Composição(% massa) dos gases (Bria et a/., 1982). 

RV5 

1 :) 4 

2,07 2,07 2,07 

480 500 485 

1 1 1 

0,18 - 0,13 

16,39 16,28 14,44 

15,03 16,47 13,44 

6,43 7,05 5,11 

15,94 17,93 14,49 

13,16 22,54 11,61 

1,34 1,18 1,24 

9,29 9,63 9,59 

8,22 8,92 8,62 

0,79 - 1,17 

0,50 - 0,76 

0,71 - 0,92 

1,57 - 2,10 

3,10 - 4,65 

7,35 - 11,73 

100,0 100,0 100,0 
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I Carga 11 
RV5 li RV4 

Corrida 1 2 3 4 1 2 3 

�~� 
2,07 2,07 2,07 =2,07 2,28 1,24 1,24 

480 500 508 485 470 512 522 

1) 1 1 1 1 1 1 1 

H 2,97 0,00 0,00 2,39 0,00 1,13 1,22 

\\)\ 4,17 4,17 4,17 4,17 0,00 0,00 0,00 

C, 34,00 31,36 31,36 33,31 29,73 31,37 28,00 

c 7,63 7,77 7,77 6,74 15,34 11,16 11,75 

Gases12) C, 16,63 16,93 
(%mal) 

16,93 16,54 15,03 16,31 15,72 

'< 10,41 16,55 16,55 10,21 19,91 19,43 17,68 

C, 12,03 12,57 12,57 12,16 8,06 10,63 13,85 

:C,, 0,77 0,63 0,63 0,79 0,72 0,60 0,68 

nC, 5,32 5,12 5,12 6,11 6,51 4,57 5,27 

!C 6,08 4,91 4,91 7,59 4,69 4,81 5,82 

(n•nn•. ''i '.,; 1,72 2,50 2,77 1,27 0,30 0,76 1,10 

C. i'i' 0,50 0,97 1,40 1,75 0,00 O, 11 1,18 

;•, ''"' 1,40 1,66 2,03 2,37 0,00 0,50 0,61 

1 ,,, i':;\; 0,82 0,90 1,09 1,33 0,00 0,32 0,36 

i • .,,., ! i!!· 1,10 1,24 1,50 1,90 0,36 0,42 0,54 

!!,:;·, ·i•O··i 0,72 0,71 0,81 1,09 0,30 0,30 0,33 

/•< ''ni• 1,98 1,89 2,07 2,85 0,63 0,93 0,94 

\',u "" 2,21 2,47 2,65 3,57 1,22 1,36 1,37 

!Oi: iii• 2,93 2,90 2,90 4,26 1,44 1,74 1,95 

,;•,;, ' ,, 3,58 3,72 4,08 5,54 2,21 2,66 2,86 

,1{(\ 'i\ ' 5,40 5,54 5,51 6,82 2,82 3,28 3,65 

4'\i.i•i: (', 4,63 4,73 5,00 4,97 1,91 2,13 2,42 

•!!'·'"''·' 5,61 5,82 6,55 5,76 1,92 2,17 2,45 

'''"' '''· i 
17,58 18,15 17,24 12,75 3,89 4,43 5,00 

6':!)'(>' 49,81 46,81 44,39 43,80 83,00 78,88 75,23 
'lmas: 
(1) Valores H,S correspondem a urra única medição por carga, torrada como média para todas as corridas. 
(2) Composição do gás foi nonralizada desprezando a fração C5+. 

Tabela XIX - Conidas na unidade CR-0, rendimentos consolidados (% massa). 

I 
4 

1,24 

530 

1 

1,83 

0,00 

23,70 

11,67 

14,85 

19,87 

14,82 

0,68 

5,67 

6,90 

1,62 

1,93 

0,77 

0,48 

0,83 

0,43 

1,09 

1,72 

2,28 

3,58 

5,33 

3,86 

3,93 

8,05 

64,10 
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'Carga 11 
RV5 I RV4 

I Conida I 1 2 3 4 1 2 3 4 

C5-75oC 0,5690 0,6697 0,6933 0,6560 0,6609 0,7354 0,6594 0,6609 

75-125 0,6572 0,7238 0,7328 0,7432 0,7093 0,7503 0,7194 0,7093 

125-150 0,7432 0,7678 0,7657 0,7972 0,7313 0,7682 0,7475 0,7313 

150-185 0,7905 0,7963 0,7887 0,8203 0,7339 0,7813 0,7707 0,7539 
< occ ">nA 0,8109 0,8109 0,8104 0,8443 0,7628 0,7923 0,7945 0,7753 

?fl.:L?t:;(l 0,8314 0,8294 0,8294 0,6676 0,7972 0,8054 0,8086 0,8003 

?50-::100 0,8660 0,8602 0,8529 0,8990 0,8353 0,8241 0,8265 0,8265 

�'�l�f�i�(�L�~�'�i�f�l� 0,8894 0,8855 0,8751 0,9260 0,8581 0,8398 0,8545 0,8428 

�~�~�m� 0,9141 0,9088 0,8939 0,9465 0,8783 0,8576 0,8586 0,8602 

0,9371 0,9321 0,9170 0,9600 0,8967 0,8800 0,8778 0,8833 

4'ifl.475 0,9516 0,9478 0,9358 0,9672 0,9100 0,8956 0,8944 0,9047 

47<;. """ �~� 0,9606 0,9593 0,9503 0,9712 0,9182 0,9123 0,9059 0,9218 

"'"" """ 0,9752 0,9752 0,9672 0,9765 0,9285 0,9 ,9242 0,9444 

=bou "-'"'" 0,9972 0,9979 0,9888 0,9888 0,9665 0,9847 0,9661 0,9972 

Tabela XX - Densidade relativa (SPGR) dos pseudocomponentes. 

propriedades das cargas mostradas na tabela XVI. Para o rendimento em gases, por 
exemplo, dado pela equação 

resultou (figuras 26-27): 

A = -0.956584 + 0.0654596 RCC + 0.00643207RCC2 
-

- 0.000601326 RCC 3 + 1.24557E-05 RCC 4 

B = 0.0679038 0.00364439 RCC 0.000388465 RCC2 -

-0.000601326 RCC 3 + 1.24557E-05 RCC 4 
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Para o pseudocomponente 550+, que é caracterizado pela densidade e peso 
molecular ao invés da temperatura média de ebulição, foram ajustadas retas para 
representar a variação de peso molecular ao longo da conversão (figura 114). Seus 
coeficientes angulares foram correlacionados com o KuOP das cargas para obter a 
tendência característica de redução de peso molecular de cada uma delas (figura 
115). 

A concentração relativa de H2S nos gases (figura 29) foi correlacionada com 
o enxofre total presente nas cargas (figura 30), não parecendo haver influência da 
conversão. Fato semelhante aconteceu com os rendimentos dos gases olefinicos, 
correlacionados com o RCC da carga (figuras 32-33, 36-37). 

Embora os rendimentos dos lurnps gases, nafta, diesel e etc. não sejam 
obtidos por leis cinéticas, foi considerado oportuno caracterizá-los a fim de normalizar 
os rendimentos dos pseudocomponentes dentro de cada lump. 

A tabela XXI deve ser útil para localizar as figuras. As correlações obtidas são 
mostradas nas figuras apropriadas. Os resultados alcançados são mostrados a partir 
da página 113. 
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Página �~�~� Componente '"1&11 "" �~�"�i�g�u�r�a�s� 

c:ases 58 25-27 125-150°C 77 55-59 

H:, 60 28 150-185°C 80 60-62 

H:,S 61 29-30 185-204°C 82 63-66 

c, 62 31 i)e:,ei 84 67-69 

c,= 63 32-33 204-250oC 86 70-73 

c, 64 34-35 250-300°C 88 74-77 

Co= 65 36-37 300-350oC 90 7B-81 

c; 66 38 ()utro:,; 

iC4 67 39 350-400oC 92 82-66 

nC4 68 40 400-450oC 95 87-91 

c4= 69 41 450-475°C 98 92-97 

Nafta 70 42-45 475-soooc 102 98-103 

C,75°C 72 46-49 500-550°C 106 104-108 

75-125oC 74 50-54 550+ 109 109-115 

Tabela XXI- Índice para o ajuste de rendimentos e propriedades dos vários componentes do sistema 
reacionaL 
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SPGR 00 CORTE 300-360"C 
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Figura 82 
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Figura 83 

RENDIMENTO 00 CORTE 350-400"C 

o 2 
�~�s�o�-�4�o�o� �~� R3so-4oo + A �~�s�o�- + B R35o-

11 RV1 

Â RV2 

RV3 

• RV4 

RV5 

111 

5.00 10.00 15.00 20.00 25.00 
conversão 350°C-, o/o massa 

A = 11.9833 - 1.72972 KuoP + 0.0608429 �K�~�o�P� 

11.60 12.00 
Kuop da carga 

12.40 12.8 
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B = - 1.18643 + 0.182599 KuoP - 0.00688006 KtoP 

0.03 

0.02 

CD 0.01 

0.00 

11.20 11.60 12.00 12.40 12.8 
Kuop da carga 

Figura 84 
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SPGR DO CORTE 350-400"C 

o SPGR-,50_400 = SPGR350_400 + A R-,50_ 

1.00 

0.95 
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conversão 350°C - , o/o massa 

Figura 85 

2 A = 0.297581 · 0.0474598 KuoP + 0.00188144 KuoP 
0.0040 

0.0020 

<( 

0.0000 

Figura 86 
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10.00 

8.00 

�~� 
6.00 

�~� 4.00 

RENDIMENTO 00 CORTE 400-460"C 

o 2 
R4oo-4so = R4oo-4so + A �~�s�o�- + B R3so-

11111 RV1 

Ali. RV2 

RV3 

+ RV4 

RV5 

0.00 +··············· ·r···· · ·r ···--,--·-- r 

0.00 5.00 10.00 15.00 20.00 
conversão 350°C-, o/o massa 

Figura 87 

0.40 A = 16.5823 - 34.7129 SPGR + 18.2263 SPGR2 

<( 0.20 

0.95 

Figura 88 

0.97 0.99 1.01 
SPGR da carga 

1.03 

25.0 
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1.05 
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B = -3.15089 + 0.210729 kuoP + 0.0107097 �k�~�o�P� + 

0.04 
3 4 

+ 0.00118686 kuoP - 0.00014224 kuoP 
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Figura89 
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SPGR 00 CORTE 400-450"C 

o 
SPGR4oo-4so �~� SPGR.;oo.4so + A �~�s�o�-
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• • • RV4 
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I 
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conversão 350- , % massa 
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RENDIMENTO 00 CORTE 450-476"C 

o 2 
R450-475 = R450-475 + A �~�s�o�- + B R3so-

0.00 -+--,------,-----,---,---,----,---.. , ....... . 

0.00 5.00 10.00 15.00 20.00 25.0 
conversão 350°C-,% massa 

Figura 92 
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A = 26.3139 - 4.35587 KuoP + 0.180744 KuoP 
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B = 2.40752 - 4.59719 SPGR + 2.19056 SPGR2 
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SPGR 00 CORTE 450-475ºC 

o 2 
SPGR4so-475 = SPGR4so-475 + A JSso- + B R3so-
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Figura 95 
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Figura 97 
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B = -0.280736 + 0.0244628 KUOP 

11.20 11.40 11.60 11.80 12.00 12.2 
Kuop da carga 

Figura 100 
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1.05 
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SPGR 00 CORlE 476-500"C 

o 2 SPGR475_500 = SPGR475_500 + A �~ �5�0 �_� + B R350_ 
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Figura 101 
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A = -0.0313618 + 0.00180643RCC + 0.000190591RCC2 
-

- 1.75618E-05RCC3 + 3.64472E-07 RCC4 

12.00 16.00 20.00 24.00 28.0 
RCC da carga, % massa 
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B = 8.25234 - 0.582283RCC + 0.0113675RCC2 

3.00' 

2.00 

1.00 

12.00 14.00 16.00 18.00 20.00 22.00 24.00 26.00 
RCC da carga, % massa 

Figura 103 
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conversão 350°C-,% massa 

A = 1.02728 - 0.0384019 RCC 
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o 2 SPGR500_550 = SPGR500.550 + A �~ �5�0 �_� + B R350. 
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B X lE-04 = 51.1816 - 6.53458RCC + 0.285088RCC2 
-

- 0.00417446RCC3 
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RENDIMENTO DO CORTE 550"C+ 

o 2 
Rsso+ = RSso+ + A R:Jso- + B R3So-
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Figura 109 

0.00 A = -11.358 + 1.17641RCC-0.0327833RCC2 
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Figura 110 
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B = -3.26101 + 0.492843RCC - 0.0252537 RCC2 + 

+ 0.000433542RCC3 

-+-----r'------,-------,-------,------c, --r 
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12.00 16.00 20.00 24.00 28.00 
RCC da carga, % massa 
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A = 0.00275127 - 4.55994E-05RCC + 3.68171E-06RCC2 
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Figura 113 
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PESO MOLECULAR DA FRAÇÃO 550°C+ 
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3.3 - MANUAL 00 PROGRAMA CTREND 

Para calcular os perfis de rendimento e qualidade dos produtos, foi gerado um 
pequeno programa (CTREND) que, para urna carga e conversão fixadas, determina 
o rendimento e caracteriza os pseudocomponentes que compõem os produtos do 
craqueamento térmico na fornalha. 

Além dos rendimentos e propriedades fundamentais dos pseudocomponentes 
e /urnps, o programa calcula também as curvas PEV e SPGR mid do efluente do 
fomo reacíonal. O usuário pode fornecer a conversão 350- ou então o crack per pass, 
isto é, a conversão C4-400°F desejada(% vol. da carga). 

3.3.1 - ENTRADA DE DAOOS 

�I�~� Formato Conteúdo 

1 20M Comentários 

2 F10.4, 110 Conversão I Base1 

3 6F10.4 Composição da carga2 (% massa) 

4 6F10.4 Densidade relativa dos pseudocomponentes 

�~�s�:� 
5F10.4 Propriedades da carga3 

1. Se base=O, a conversão desejada é expressa em % massa 350°C-; caso contrário, a 
conversão se refere ao rend.vol. C4-204·c (em relação a carga). 
2. Quant. rei. pseudocomponentes que formam a carga: 350-400, 400450, 450-475, 475-500, 
500-550, 550•C+. 
3. SPGR, Kx,, RCC, peso moi. da fração 550•c+ da carga e teor de enx. (%mas.) da carga. 

BAIANO+CARMÓPOLIS 
9,00 1 
2,83 2,14 
0,8715 0,8933 
0,9567 12,08 

1,09 
0,9090 
14,5 

EXEMPLO 

1,10 
0,9192 
1584 

2,24 
0,9341 
1242 

90,60 
0,9630 
0,16 
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3.3.2 • SAÍDA DO PROGRAMA 

BAIANO+CARMÓPOLIS 

PROPRIEDADES DA CARGl\ : 
%p SPGR 

350-400 2.83 0.8715 
400-450 2.14 0.8933 
450-475 1 09 0.9090 
475-500 1.10 0.9192 
500-650 2.24 0.9341 
550+ 90.60 0.9630 

SPGR: 
KUOP: 
RCC: 

0.9567 
12.08 
14.50 

PMCARGl\ 
PM 550+: 
ENX.(o/op ): 

CONVERSÃO DESEJADA , %v C4-2041CARGl\ : 9 00 

RENDIMENTOS : 
o/op 

H2-C4 1.93 
C5-204 6.24 
204-350 5.81 
350+ 86.02 
H2-C3 1.47 
C4-204 6.70 
204-400 10.83 
400+ 81.00 

C4-204, %VOL CARGl\: 

OOMPOSIÇÃO DO EFLUENTE : 
•;op 

H2 0.00 
H2S 0.01 
C1 0.28 
C2= 0.17 
C2 0.28 
C3= 0.40 
C3 0.32 
IC4 0.03 
NC4 0.20 
C4= 0.23 
C5-75 2.12 
75-125 1.33 
125-150 0.82 
150-185 1.30 
185-204 0.66 
204-250 1.25 
250-300 1.96 
300-350 2.60 
350-400 5.02 
400-450 7.10 
450-475 5.12 
475-500 5.23 
500-650 8.63 
550+ 54.91 

SPGR 
0.4373 
0.7227 
0.8314 
0.9861 
0.4046 
0.7120 
0.8422 
0.9739 

9.00 

SPGR 
0.0700 
0.7901 
0.3000 
0.3700 
0.3584 
0.5220 
0.5077 
0.5631 
0.5844 
0.6013 
0.6792 
0.7221 
0.7446 
0.7597 
0.7810 
0.8033 
0.8280 
0.8483 
0.8550 
0.8758 
0.9060 
0.9269 
0.9577 
1.0030 

PM 
2.0 

34.1 
16.0 
28.1 
30.1 
42.1 
44.1 
58.1 
58.1 
56.1 
96.4 
112.6 
130.4 
146.6 
162.0 
182.6 
218.7 
264.4 
322.9 
389.0 
440.5 
477.6 
538.3 
1554.2 

1242.0 
1584.0 
0.16 

PEVMASSA: 
TEMP(C) %p 
75 4.04 
125 5.38 
150 6.20 
185 7.50 
204 8.17 
250 9.42 
300 11.38 
350 13.98 
400 19.00 
450 26.11 
475 31.23 
500 38.46 
550 4509 
PFE 100.00 

Teb(C) 
-252.8 
-60.3 
-161.5 
-103.7 
-88.6 
-47.7 
-42.1 
-117 
-0.5 
-6.3 
59.8 
100.0 
137.5 
167.5 
194.5 
227.0 
275.0 
325.0 
375.0 
425.0 
462.5 
487.5 
525.0 
799.6 

DENSIDADES MIO : 
o/o p SPGR 

4.71 0.7221 
5.79 0.7446 
6.85 0.7597 

7.84 0.7810 
8.79 0.8033 
10.40 0.8280 
12.68 0.8483 
16.49 0.8550 
22.55 0.8758 
28.67 0.9060 
33.84 0.9269 
40.78 0.9577 
72.55 1.0030 

SPGR(TOTI\L) = 0.9168 
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3.3.3 - DIAGRAMA DE BLOCOS 

lnícíaliza propriedades fundamentais dos componentes puros e pseudocomponentes (Tb, PM, SPGR) 

Lê e imprime os dados de entrado: 

/) Conversão desejada 

2) Curva PEV da carga, normalizada 

3) Cwa SPGR mid da carga 

4) Propriedades diversos (SPGR, Kuop, RCC, PM, X S) 

Conversão 
desejada esta na 
txJse C4-400 ()F ? não 

Estima a 

!) Ca!cuta os rendimentos dos rumps gases, nafta, diesel, 

qasóteos e resíduo (550+) normaliza 

2) Calcula o rendimento de todos os componentes puros e 
pseudocomponentes 

3) Normaliza os rendimentos dos componentes dentro dos lumps 

4) Calcula o densidade relativa dos pseudocomponentes 

5) Calculo o peso molecular do resíduo (550+) 

6) Estima a temperatura de ebulição do resíduo 
e o peso molecular dos outros pseudocomponentes 

Corwersão 

não 

não 

Calcula curvas PE\1 e SPGR mid 

115 
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3.4 - RESUL TAOOS 00 MODELO REACIONAL 

As figuras 117-126 a seguir mostram como ficou o ajuste do modelo aos 
dados experimentais, para as dnco cargas estudadas. As figuras 127-128 comparam 
os resultados com dados da literatura (Sikonia, 1981). 

As correlações obtidas devem ser extrapoladas com muito cuidado. A tabela 
XXIII resume os limites dos resíduos de vácuo estudados: 

I I mínimo I máximo I 
SPGR 0.9371 1.0464 

f<uop 11.3 12.1 

RCC, %massa 13.0 24.3 

PM 810 1250 

Enxofre, o/omassa o 5.5 

Tabela XXIII - Umites para as correlações de rendimentos e propriedades dos pseudocomponentes 
elumps. 

As densidades mostradas na figura 125 diferem bastante dos dados 
experimentais na faixa dos pseudocomponentes mais pesados (350°C+). As 
diferenças decorrem da má caracterização da carga: as densidades relativas foram 
estimadas a partir do fator de caracterização (f<u0 p), admitido constante. 
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CAPÍTUL04 

MODELAGEM DAS 
UNIDADES. 

PilOTO 

Para obter parâmetros cinéticos para a reação Carga �~�P�r�o�d�u�t�o�s� (página 37), 
foi necessário simular a operação das unidades piloto com as correlações de 
rendimentos e propriedades determinadas no capítulo anterior. Este capítulo descreve 
o desenvolvimento deste simulador e mostra os parâmetros cinéticos obtidos. 

4.1 • BALANÇO MATERIAL 

As reações de craqueamento térmico ocorrem tanto no líquido como no vapor, 
mas as substâncias mais leves e menos reativas tendem a se concentrar nesta última 
fase. 

Quando a pressão e a porcentagem vaporizada são baixas, é razoável 
desprezar a fase vapor como reagente, embora seja necessário considerar a 
distribuição de fases para calcular o tempo de residência ou a velocidade espacial no 
reator. Estes fatores foram considerados no desenvolvimento do programa de 
simulação. 

A distribuição de fases pode ser calculada supondo equilíbrio termodinâmico, 
mas para determinar a perda de carga e o tempo de residência do líquido num 
elemento de tubulação é necessário conhecer o holdup do sistema. 
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4.1.1 - HOI..DUP 

Quando há escoamento bifásico, líquido e vapor caminham com velocidades 
diferentes pela tubulação, como se houvesse um escorregamento entre as fases. A 
fração de área transversal de tubulação preenchida com líquido- holdup- é diferente 
da que se calcula com as vazões mássicas de líquido e vapor e as respectivas 
densidades (figura 128). 

Existem diversas correlações para 
cálculo do ho/dup de líquido em urna 
tubulação: Agrawal et a/. (1973), Dukler 
(1969), Beggs & Brill (1973); etc. Neste 
trabalho, optou-se pela correlação de 
Hughrnark (1962), muito usada pelas 
grandes projetistas para escoamento 
horizontal ou vertical ascendente, e 
particularmente eficaz para os regimes 
de escoamento tipo bolha, sluge anular. 

Figura 128- O ho/dup não é função exdusiva das 
vazões volumétricas de líquido e vapor. 

Ao longo da serpentina reacional ocorrem estes e/ou outros tipos de 
escoamento, mas o uso da correlação é mantido. O quadro na página a seguir mostra 
a sistemática de cálculo proposta por Hughrnark (1962) para cálculo do holdup de 
líquido na serpentina. O procedimento é iterativo, conforme indicado. Para obter o 
parâmetro K sem realizar interpolações pode-se usar a equação: 

K" 
1 

ln[-o. 00231515' 16 · 9508 -21.4233 e 21z + 8. 79667 e 
[ln ( Z)] 2 

válida na faixa (1.3 < Z < 100). 
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Cálculo do ho/dup com a correlação de Hughmark 

1. Arbitra-se um valor para o holdup de líquido, RL. 

2. Calcula-se o número de Reynolds para fluxo bifásico com base no 
valor arbitrado para RL: 

3. Calcula-se o número de Froude com a velocidade homogênea Vm: 

4. Calcula-se o parâmetro Z a partir da fração volumétrica de líquido (yL): 

z y 

5. Obtém-se o parâmetro de Bankoff K a partir da figura: 

6. Calcula-se o holdup com a equação: 
p 

l 

7. Se Rv é diferente de 1- RL reinicia-se o cálculo. 
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4.1.2 - FASES REACIONAIS 

Para obter as constantes cinéticas mostradas no final deste capítulo foram 
desprezadas as transformações químicas que ocorrem na fase vapor. Entretanto, 
mesmo quando se considera que toda a massa contida em um certo trecho de 
serpentina reage de maneira uniforme, o cálculo do holdup continua sendo 
necessário. 

4.1.2.1 - REAÇÃO NO LÍQUIDO 

Seja um elemento de tubulação como o mostrado na figura 128. Para o 
componente i, supondo fluxo empistonado, tem-se: 

Entra: 

Sai: 

A variação corresponde ao efeito da reação, e a vazão mássica total é 
constante: 

A taxa de reação r para o componente i está expressa em termos da variação 
da fração mássica desta espécie por tempo e os subscritos 11, L e T referem-se às 
fases vapor, líquido e ao total, respectivamente. 

Esta é uma forma de realizar a integração do reator, sendo possível ainda 
considerar modelos reacionais distintos para o líquido e o vapor : 

Quando porém se despreza a reação no vapor bem como a variação nas 
quantidades relativas de líquido e vapor dentro do elemento de tubulação, obtém-se, 
a partir de um balanço material para o líquido, 

. dCiL 
WL dx dx = riL (RâL) AT dx 

e, a partir de um balanço material para a mistura, 
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de onde se condui que 

Para uma reação irreversível de primeira ordem A -+ B : 

Esta é uma das equações disponíveis para simulação do reator piloto no 
programa CISOR. As constantes cinéticas foram geradas apenas com este modelo. 

Ao invés de calcular o avanço da reação com a última equação, é possível 
também computar os tempos de residência do líquido em cada trecho da tubulação, 

dt = dVr _ RrATdx 
L WjpL 

resolvendo o balanço de massa no reator através da soma das contribuições dos 
diversos elementos: 

Esta última forma foi preferia para simular as fornalhas industriais, pois os 
tubos destas costumam estar ligados entre si por diversos acidentes (curvas em "U", 
cabeçotes, etc.). 

Água pode ser introduzida no forno como líquido ou vapor, mas é altamente 
improvável que chegue a formar uma fase líquida distinta. Existindo água, livre ou 
não, deve-se subtrair sua participação no holdup : 

RL = RL, total RI '' 'I �J�2�0 �1 �.�L�l�q�U�~�(�0� 

Quando ocorre água livre na simulação da fornalha industrial, a execução é 
interrompida e uma mensagem de erro é impressa. 
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4.1.2.2- REAÇÃO EM AMBAS AS FASES 

O balanço material em um elemento de volume de tubulação de comprimento 
dx, supondo escoamento empistonado, pode ser escrito como: 

w A-B····}::' v 

w 

Entra: 

Sai: 
l 

A variação corresponde ao efeito da reação (primeira ordem, irreversível). O 
fluxo rnássico total é constante e então 

Tomando PT = RLPL + RvPv (densidade local) obtém-se 

Esta é outra equação disponível no simulador CISOR para simulação dos 
reatores piloto. Considera o escorregamento relativo das fases, ou seja, que líquido 
e vapor possuem velocidades diferentes. Como se demonstra mais adiante, o uso 
desta equação equivale a ponderar os tempos de residência do gás e do líquido no 
elemento de volume com as respectivas vazões rnássicas. 

4.1.2.3- DENSIDADE LOCAL (in place density) 

O holdup só desaparece do balanço material quando, ao invés da densidade 

local, a densidade média PM = WT/ QT é considerada na dedução da equação 

anterior, o que equivale a desprezar o escorregamento das fases (no-slip). A seguinte 
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equação é deduzida: 

Esta equação também pode ser obtida ponderando os tempos de residência 
das fases com as vazões volumétricas correspondentes no elemento de tubulação, 
conforme se demonstra a seguir: 

Tempo de residência do gás : 

Tempo de residência do líquido: 

Média (massa) : 

Média (volume): Ovdtv + QLdtL 
dtv = = 

O r 

Seja agora dCAr = -kc ; tomando dt = dtw tem-se: 
dt AT 

Esta foi a equação derivada para o caso de reação em ambas as fases. 

Tomando agora dt = dtv na expressão anterior obtém-se 

expressão onde o holdup não aparece. 

4.1.3 ·SOLUÇÃO OOS BALANÇOS DE MASSA E MOMENTO 

Para integrar as equações diferenciais que representam os balanços de massa 
e momento foi usado o procedimento Runge-Kutta-Fehlberg descrito por Johnston 
(1982). O erro local é estimado com um procedimento de meio passo, e a execução 
é interrompida sempre que esta estimativa ultrapassa o limite máximo fixado. 
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Isto resulta numa enorme economia de tempo. Se fôsse usado o procedimento 
de Gill descrito por Finlayson (1980) a integração numérica do balanço material seria 
um pouco mais rápida (cerca de 33%em relação ao Fehlberg de dois meios passos), 
mas a pesquisa do passo de integração destruiria este ganho. Davis ( 1972) descreve 
bem a vantagem do método de Fehlberg em relação ao de Gill quando se deseja 
computar o erro local. A tabela XXIV talvez esclareça melhor esta vantagem: 

Ambos os 
métodos são de quarta 
ordem, mas o de 
Fehlberg requer que a 
função a integrar seja 
calculada 5 vezes em 
cada passo, enquanto 

RK-Gill 

RK-Fehlberg 

1 passo 

4 

5 

2 meio-passos 

11 

6 

que o de Gill requer Tabela XXIV - Número de vezes que a função a integrar é calrulada 
apenas 4. Quando se com procedimentos Runge-Kutta. 
deseja estimar o erro 
local, a vantagem do método de Fehlberg é grande. O quadro a seguir descreve o 
procedimento RK de Fehlberg. h é o passo, x é a variável independente (posição 
axial da tubulação) e c é a estimativa do valor integral da função f. O asterisco 
distingue a estimativa calculada usando dois meios passos da obtida com passo 
inteiro. 

Solução do balanco material com o método RK de Fehlberg 

I 25 _1408 k 2197 k 1 ; 
ci+l = c, + --k + + - -k j 

. 216 1 2565 3 4104 4 5 " 

' [ 25 k 1408 k 2197 k l .. , 
ci+l :;:: c, + + + -'.}(_ I 

216 1 2565 J 41 o 4 •J 5 �~� 

k 1 = 11 f(X.i, C;) 

3 3 9 k 3 = 11 f(x,+-11, c,+-k1 +-k) ' 8 �~� 32 . 32 2 

k , 11 f(x ..• + 1211 c,+ 1932 k _ 7200 k + 7296 k.)· 
4 

• 13 ' ' 2197 1 197 " 197 ' 

k =h f(x .• +h c+ 
439 

k -8k + 
3680 k �-�~�k�)� 5 ' ' 16 1 2 513 3 4104 4 

k =h f(x,+.'l:.h c .. - _!}_k +2k - 3544 k + 1859 k - 11 k) 
6 " 2 ' ' 27 1 2 2 56 5 3 41 o 4 4 4 o 5 
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Numa rodada típica do programa, alguns milhares de cálculos de flash são 
realizados; o tempo de execução não é porém muito grande (poucos minutos num 
computador com processador lntel484 DX2- 66 MHz). 

4.2 - CÁLCULO DE PROPRIEDADES FÍSICAS 

Sendo o craqueamento na unidade piloto isotérmico, não é necessário calcular 
entalpias, calores específicos e condutividades térmicas. Densidades e viscosidades 
são porém requeridas para caracterizar o escoamento da mistura reacional. 

4.2.1 - DENSIDADE DO LÍQUIDO 

fls equações de estado cúbicas não são adequadas para calcular a densidade 
do líquido. Ao invés de computar volumes parciais molares com outro tipo de equação 
(BVVR ou Lee-Kesler, por exemplo), preferiu-se estimar esta propriedade a partir das 
densidades dos diversos componentes e pseudocomponentes supondo ideal idade de 
mistura. Os métodos de Gunn-Yamada (1971) e Rackett (1970) foram considerados. 

A densidade dos componentes supercríticos é estimada com a equação 

Alguns coeficientes de expansão são mostrados na tabela XXV: 

Coef.exp. Coef.exp. 

Comp. cloo'F/60'F 1 ( av) v ar p 
Comp. d60'F/60'F 1 ( av) v ar p 

(a 60'F, por 'F) (a 60'F, por" F) 

HP 1.0000 - propeno 0.5220 0.001890 

H2 0.0700 - propano 0.5077 0.001520 

H2S 0.7901 - isobutano 0.5631 0.001190 

metano 0.3000 - n-butano 0.5844 0.001190 

eteno 0.3700 - 1-buteno 0.6013 0.001160 

etano 0.3564 - n-hexano - 0.00075 

Tabela XXV- Coefidentes de expansão volumétrica do APITOS (1987). 
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Como os supercríticos encontram-se sempre em quantidades relativamente 
pequenas no líquido, o resultado global não é afetado quando se toma valores 
arbitrários para os demais componentes não listados ( �~�.� H2S, C1H4, etc.), como por 
exemplo, uma correlação entre o peso molecular ou a temperatura de ebulição e o 
fator de expansão. 

Os quadros a seguir apresentam as equações para cálculo de densidade dos 
componentes subcríticos pelos métodos mencionados. 

Cálculo da densidade do líquido com o método de Gunn-Yamada 

VBC = Rrc (0,2920-0,0967<..>) 
PC 

r= 0,29607-0,09045rr-0,04842r;', 0,2:>rr:>1,0 

O, 2 :> r r:> O, 8 : 
v?l = o, 33593-o, 33953 rr + 1, 51941 r; -2, 02512 r; +1, 11422 r; 

O, 8 :> r r:> 1, O : 
v;ol = 1, O +1,3 ( 1-rr) 112 log ( 1-rr) -0,50879 ( 1- rr)

-O, 915 3 4 ( 1 - r r ) 2 

É possível calcular o volume especifico a partir do valor conhecido em 
uma outra temperatura : 

V = V} 0 l (rr) [1-wr(rr)] 

vref v;o) ( r;ef) [ 1-wr ( r;ef) l 
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Cálculo da densidade do líquido com o método de Rackett (modificado) 

1, O + ( 1, O - Tr ) 217 

ln p = ln p ' 
r, r, 1 O + ( 1 O - T ) 2 / 7 ' 

, ' rl 

A densidade dos componentes subcríticos pode ser calculada com a 
equação acima, facilmente deduzida a partir da equação mostrada no API TDB: 

O efeito da pressão é desprezado ( P "P s l · 

4.2.2 - DENSIDADE 00 VAPOR 

Esta propriedade é calcula aproveitando o fator de compressibilidade obtido no 
cálculo de equilíbrio de fases : 

4.2.3 - VISCOSIDADE 00 VAPOR 

A viscosidade de cada componente é calculada com as equações mostradas 
nos artigos de Dean-Stiel (1965) e Yoon-Thodos (1970), calculando-se porém a 
viscosidade da mistura com a equação: 

flv = 
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Cálculo da viscosidade do vapor com o método de Dean-Stiel 

11° = 34,0E-05T:19 /I; Tr<1,5 

11° = 166,8E-05 (0,1338Tr-0,0932)519 j/,; Tr;,1,5 

Cálculo da viscosidade do vapor com o método de Yoon-Thodos 

134 

11° = ( 4' 610E-04 �T�~�' �6�1�8 �- 2' 04E-04 e -0
'
449 

Tr + 1' 94E-04 e -4
'
058

Tr +lE-05) I ç 

Para o hidrogênio, há urna correlação especial : 

Quando a pressão é alta (maior que 5 atm), faz-se a correção sugerida por 
Dean e Stiel (1965): 

4.2.4 - VISCOSIDADE DO LÍQUIDO 

Esta propriedade é usada para calcular perda de carga e holdup. Para estimá
la, foi feita urna rápida verificação dos métodos disponíveis nos simuladores de 
processos comerciais. Todas as correlações existentes mostraram-se muito ruins para 
modelar os sistemas deste trabalho, exceto as de Twu (1985). 

Na programação, a contribuição dos supercríticos foi desprezada (devido às 
baixas concentrações) e a viscosidade obtida é portanto maior que a real, o que é 
conservativo quando se estima perda de carga para o fomo. Na simulação da unidade 
piloto, a perda de carga é muito pequena (geralmente desprezível). 
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A variação da viscosidade de frações de petróleo com a temperatura é 
representada linearmente em cartas ASTM (1981), que se tomaram um padrão na 
indústria. Wight (1969) fez urna revisão na correlação original do método, 
acrescentando parâmetros empíricos de forma a ampliar a faixa de linearidade para 
valores baixos de viscosidade (menor que 2 cSt): 

loglogZ �~� A-BlogT, Z"' v+0,7+C-D+E-F+G-H 

A e B são constantes características da fração de petróleo e os termos de C 
a H são funções exponenciais que se acrescenta gradativamente à medida que a 
viscosidade diminui até 0,21 cSt. Manning (1974) simplificou o uso da equação acima 
fazendo 

z Si! v+ o I 7 + e-1,47-1,84V-Q1 51V2 

No método de Twu, mostrado a seguir, obtém-se - a partir da SPGR e da 
temperatura normal de ebulição- duas viscosidades (a 100°F e 210°F) que são 
usadas para determinar as constantes A e B. A viscosidade em qualquer temperatura 
pode ser calculada com as equações acima. 

Para calcular a viscosidade da mistura, atribui-se a V\kight o método que 
pondera as constantes A e B de cada componente com a fração volumétrica. Rahmes 
& Nelson (1948), e também Farah (1991) mostram que se obtém bons resultados. 
Apesar disto, a seguinte equação foi preferida: 
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Cálculo da viscosidade do líquido com o método de Twu 

-1 (o 450)( 1+2f1)
2 

- n v1 +--
Tb 1-2 f 1 

_ 1 (o 450)(1+2f2)
2 

- n v 2 +--
Tb 1-2 f 2 

�1�n�(�v�~�)� = �0�,�8�0�1�6�2�1�+�1�,�3�7�1�7�9�1�n�(�v�~�)� 

�1�n�(�v�~�+�1�,�5�)� = 4,73227-27,0975a+49,4491a2 -50,4706a4 

f = I IASPGR-21 1141 ASPGR
2 

2 X ' 1/2 
Tb 

X= 1 99873-56,7394 
I 1/2 

Tb 

T/} = Tb (O. 533272 +O. 191017 E-03 Tb +O. 7796 81E-07 Ti, 

-0.284376E-10T3+ 0.95948E28 
b 13 

Para componentes puros : 

ASPGR = õ( 1 + 2 h)2 

1-2h 

Tb 

h= (-21.6364+ 844.687)ô-(458.199-7543.00)ô2 
TÊ/2 TÊ/2 

ô = ( SPGR- SPGR 0 ) ( 1. 49 546-SPGR) 

e para frações de petróleo : 

i:lSPGR = SPGR- SPGR 0 

SPGR 0 = 0.843593-0.128624 a- 3.36159 a3 13749.5 a 12 

136 
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4.3 - PERDA DE CARGA 

Normalmente, a perda de carga em unidades piloto é desprezível. Entretanto, 
quando o comprimento da serpentina é elevado e a pressão é baixa, pode ser 
importante estimá-la. 

Na temperatura da fornalha, a carga encontra-se inicialmente no estado líquido. 
À medida que a reação evolui, quantidades crescentes de vapor vão se formando e 
vários regimes de escoamento ocorrem (bolha, slug, etc.). 

4.3.1 - ESCOAMENTO MONOFÁSICO 

Gregory e Fogarasi ( 1985) compararam várias equações para cálculo de fator 
de atrito com a equação de Colebrook e Wlite (1939), considerada corno padrão, 
porém implícita para calcular fator de atrito. Sua condusão é que a equação de Chen 
(1979) reproduz muito bem a perda de carga nos regimes de transição e turbulento. 

Apesar de improvável em fomos, a possibilidade de escoamento laminar deve 
ser verificada. Os quadros a seguir mostram as correlações consideradas para os 
vários tipos de escoamento: 

Perda de carga - escoamento monofásico 

a) regiões turbulenta, de transição e crítica (Chen, 1979): 

1 lo ( E/D 
f1/2 = -

2 g10 3, 7065 
5, 0452 A

4 
) log1o R e 

A
4 

= (E/D) 1,1098 + ( 7 •;:9 )0,8981 

2,8257 

b) região laminar: f = 64 
R e 
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4.3.2 - ESCOAMENTO BIFÁSICO 

As grandes projetistas parecem preferir o método de Dukler (1964) para 
calcular perda de carga em escoamento bifásico: 

onde: 

A 1 + 

âP :::;: flPatrito + flpeleva.ção + flpaceleração 

Atrito: 

y 

1,281 - 0,478 y + 0,444 Y2 - 0,094 Y3 + 0,00843 Y4 

Y = - ln (Â) 

Pv (1- ).)2 

Pb (1- RL) 

f 1 é o fator de atrito (Darcy) para tubos lisos, calculado a partir de 

4 w 
Re = t B 

tp 1t D llh 

llh = llL Â + llv (1-Â) 

Ph = PL Â + Pv (1 - Â) 
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Elevação: 

a) Fluxo ascendente: 

( /1P) = (RLpL + RvPv) sen 6 
11L el 

b) Fluxo descendente: 

( 
11P) _ O 
11L el -

Aceleração: 

Um outro método pode ser usado para calcular a perda de carga em fomos: 

11P = f G2 1 
11L 2gcDP (1- G2 /PgcP] 

Nesta expressão, p é a massa específica da mistura nas condições do 
escoamento (vazão mássica de vapor e líquido sobre vazão volumétrica de vapor e 
líquido). O fator de atrito costuma ser fixado num valor entre 0,0015 e 0,030. 

4.4 DISTRIBUIÇÃO DE FASES 

A distribuição de fases é calculada pelo programa admitindo que a reação 
química é lenta em relação ao estabelecimento de um equilíbrio na transferência de 
massa entre as fases. Apesar das pressões serem baixas, estando o sistema na 
verdade bastante próximo de um comportamento ideal, a equação de estado de 



4- MODELAGEM DAS UNIDADES-PILOTO 140 

Redlich-Kwong modificada por Soave (1972) foi considerada para calcular a 
distribuição de fases. A convergência do cálculo é obtida com um procedimento 
Newton-Raphson com a equação de Rachford-Rice (1952), mostrado no quadro 
abaixo: 

Convergência do cálculo flash 

L L L (K.-1)z. 
f- y- x- L L -o 
n- , í , í- �(�K�.�-�1�)�~�'�~� +1-

�~� �~� , ..1 Pn 
L 

Houve, inicialmente, alguma dificuldade para convergir os cálculos. Na parte 
inicial da serpentina, a reação produz quantidades pequenas de componentes leves, 
o que dificulta a determinação do estado da mistura. O problema foi resolvido com a 
adição de um procedimento que verifica se a mistura não se encontra subresfriada 
antes que se inicie o cálculo de flash isotérmico. Sempre que a solução trivial é 
encontrada (Yi=>G para qualquer i) assume-se que a mistura esteja no estado líquido, 
urna vez que não é possível vaporizá-la completamente. 

O quadro a seguir mostra as regras de mistura e as equações consideradas 
para cálculo dos coeficientes de fugacidade: 
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Equíbrio de fases com a equação RK-Soave 

Bi A( AJ'
5 

Bi) ( Z+B) (Z--1)-- ln(Z-B) -- 2---- ln --
B B Ao.s B Z 

p. 
A = 0.42747a. n i �~� 2 

Tri 
p. 

Bi = O. 08664 ---E2 
y2. 

n 

A= _E_Eyiyj{1-Ki) {AiAj) 112 

" ] 

B =_E YiBi 
" 

-[ { 1/2)]2 ai- 1+mi 1-Tri 

a H 0 = [ 1 + o . o 6 6 2 ( 1 -r;· 8 
) ]

2 

2 H-;.0 

mi = 0.480+1.574wi-0.176wf 

141 
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4.5 - MANUAL DO PROGRAMA CISOR 

As equações de balanço, as correlações e expressões necessárias foram 
acomodadas em um programa de computador escrito em linguagem Fortran/77, 
denominado CISOR (Craqueamento Isotérmico de Resíduo). Com este programa é 
possível realizar a simulação do craqueamento térmico na unidade piloto. Em resumo, 
tanto o balanço de massa quanto o de momento são considerados e o método de 
solução empregado consiste na integração de um reator tubular com escoamento 
empistonado através do algoritmo Runge-Kutta-Fehlberg mostrado na página 130. 

O cálculo da constante cinética da reação Carga �~�P�r�o�d�u�t�o�s� é feito com um 
procedimento Newton-Raphson baseado na conversão alcançada na saída do reator, 
que deve ser idêntica à obtida na planta-piloto. 

O fluxo de cálculos é mostrado a seguir, juntamente com urna descrição dos 
dados de entrada e urna saída típica. 

4.5.1 - DIAGRAMA DE BLOCOS DO PROGRAMA CISOR 

O cálculo da composição da mistura a partir da conversão 350- e das 
características da carga é feita com as subrotinas do programa CTREND (página 
115). O diagrama a seguir mostra a rotina de cálculos. 
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T 
[tnicíaliza propriedades dos componentes puros: Tb, SPGR, PM, Te, Pc, w, Ce \ 

+ 
Lê e imprime os dados de entrada: 

�~� número de posses paro integração nurOOríca 
�~� erro focal admissível (para integração numérica) 
- geometria da serpentina (Di, L) 
- condições operacionais (W, T, P) 
- estimativa da constante cinética 
- característicos da carga (Kw, SPGR, PM, RCC, X S) 
. composu,;ão do carga e característicos dos seus pseudocomponentes ( Zi • SPGRt, PMi) 

+ 
�[�~�a�/�c�u�i�a� as propriedades fundamentais Mo fornecídas (SPGR, PM, Tb) \ 

+ I Admite uma constante cínéttca ( Newton-Raphson) 

+ 
Inicia a integração numérica do reator ( Runge-Kutta-F ehfberg ): 

- co/cuia a composição da mistura a partir do COrNersõo 350- e caracterisficas da cargo 
- calculo propriedades críticas e fator acêntrico dos pseudocomponentes 

- calcula o estado da mistura a partir da composição. temperatura & pressão (distribuição de fases • SRK) 
- calcula as densidades do vapor e do t/quido 

- calcula as viscosidades do vapor e do líquido 

- calcula o hotdup, a perda de carga e a velocidade de reação 

- quando a estimativa do erro local (composisção ou pressão) é superior ao !imtte fixado. Interrompe a execução 

CO!Wersõo 350-
calculada é igual à obtida 

não na unidade-piloto? 

&<m 

Imprime os resultados: 

composição 
- propriedades dos pseudocomponentes e 'tumps' 

�~� 
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4.5.2 - ENTRADA DE DADOS PARA O PROGRAMA CISOR 

1) Comentário (20A4) 
2) Opções de cálculo (815): 

2.1 IKIJ (=1 lê kij's Soave) 

Cartões: 

2.2 IFRAC (1 =lê composição massa, 2 =volume, outro valor= molar) 
2.3 !CHOLO (1 = aplica dnética ao líquido e faz cálculo de ho/dup) 
2.4 IPREAD (1 = imprime o input) 
2.51CK (1 =calcula a constante dnética) 
2.61DEN (=1 dens.Uq.Rackett, senão Gunn-Yamada) 
2. 7 ISPGR (=1 densidade API, senão SPGR) 
2.81W (=1 visc.Vap. Yoon & Thodos, senão Dean & Stiel) 

3) Parâmetros de integração (2110,F10) : 
3.1 Número de passos de integração 
3.21mprime a cada NPRINT passos de integração 
3.3 Erro abs. Adm. Para as var. Dep. (Pressão e fração mássica de reagente) 

4) Dados geométricos (5F1 O) : 
4.1 Diâmetro interno (in) 
4.2 Espessura de coque (mm) 
4.3 Comprimento da serpentina (m) 
4.4 Comprimento de serpentina sem reação (m) 
4.5 Fator de atrito (sugestão= 0.0054) 
Se fator de atrito--o, o fator de atrito é automaticamente calculado. 
Para desprezar a perda de carga, usar um valor muito pequeno e diferente de zero. 

5) Condições operadonais (4F10): 
5.1 Vazão (kg/s) 
5.2 Temperatura (•C) 
5.3 Pressão de entrada (kgf/cm2 abs) 
5.4 Estimativa inidal da constante dnética (s·') 

6) Características da carga (4F10): 
6.1 Kuop 
6.2 SPGR 
6.3RCC 
6.4 o/op enxofre 

7) Frações mássicas de reagente (resíduo) (2F10) : 
7.1 Na carga 
7.2 No produto 

8) Caracterização da carga e produtos (3F1 O) : 
8.1 Fração do componente i na carga 
8.2 Densidade do componente i (•API ou SPGR) 
8.3 Peso molecular do componente i 
Esta linha (8) deverá ser repetida para cada componente. 
Os itens 8.2 e 8.3 não predsam ser fomeddos para os componentes puros. 
O item 8.3 é recomendável para o último pseudocomponente (550+) 
Os componentes puros são sempre os 10 primeiros da lista. 
A composição deve serfomedda na ordem H2/H2S/C1/C2=/C2/C3=/C3/IC4/NC4/C4= 

9) Parâmetros de interação kij (Soave) (2110,F10) 
10) Unha em branco 

144 



4- MODELAGEM DAS UNIDADE8-PILOTO 

Entrada de dados - exemplo 

BAIANO+CARMÓPOLIS 2 - CONVERSÃO 350- = 6.45 o/oP 
o 111101 
200 10 0.005 0.005 
0.125 O. 2.300 O. 0.0054 
0.0003444 512. 1.033 0.00290 
12.08 .9567 1242 14.5 0.16 
100.00 93.55 
O. 
O. 
O. 
O. 
O. 
O. 
O. 
O. 
O. 
O. 
o. 
O. 
O. 
O. 
O. 
O. 
O. 
O. 
2.83 0.8715 
2.14 0.8933 
1.09 0.9090 
1.10 0.9192 
2.24 0.9341 
90.60 0.9630 1584. 

opções de cálculo 
parâmetros de integração 
geometria 
condições operacionais 
características da carga 
o/op 350+ início/fim 
1 H2 
2H2S 
3 C1 
4 C2= 
5 C2 
6 C3= 
7 C3 
8iC4 
9 nC4 

10 C4= 
11 composição,SPGR,PM 
12 
13 
14 
15 
16 
17 
18 
19 
20 
21 
22 
23 
24 

145 
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4.5.3 • SAÍDA DO PROGRAMA 

BAIANO+CARMÓPOLIS 2 - CONVERSÃO 350•e- = 6.45 o/oP 

PARÂMETROS GEOMÉTRICOS : 

DIÃM.INT.(in) : .1250000 
ESPESSURA DE COQUE (mm): .0000000 
COMPRIMENTO TOTAL DE SERPENTINA (m) : 2.3000000 
COMPRIMENTO DE SERPENTINA SEM REAÇÃO (m): .0000000 
FATOR DE ATRITO: .0054000 

CONDIÇÕES OPERACIONAIS : 

VAZÃO (kgls) : .0003444 
TEMPERATURA (•C): 512.00 
PRESSÃO (kgf/an2 ABS) : . 1.0330000 
ESTIMATIVA DA CONSTANTE CINETICA (s-1): .0029000 

CARACTERÍSTICAS DA CARGA : 

KUOP : 12.080 
SPGR : .95670 
RCC : 14.500 
o/oS : .160 

%MASSA 350+ ENTRADA: 100.00 
% MASSA 350+ SAíDA : 93.55 

O MODELO CINÉTICO SERA APLICADO APENAS AO ÚQUIDO 
SERÁ EFETUADO CÁLCULO DE "HOLDUP' 

DENS. LIQ. : RACKETT 
VISC. VAPOR : YCON & THODOS 

PARÂMETROS DE CÁLCULO : 

NUMERO DE PONTOS DE INTEGRAÇÃO: 200 
O RESULTADO SERA IMPRESSQ A CADA 10 PASSO(S) DE INTEGRAÇÃO 
ERRO ABS. ADM. PARA PRESSAO : .0050 
ERRO ABS. ADM. PARA %P 350+ : .0050 

SERÁ FEITO O CALCULO DA CONSTANTE CINETICA 
PARÂMETROS DE INTERAÇÃO (SOAVE) SERÃO DESCONSIDERADOS 
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COMPOSIÇÃO DA CARGA: 

% MASSA %VOLUME % MOL SPGR PM TEB(C) 

350400 2.83 3.11 11.05 .8715 318.17 375.00 
400450 2.14 2.29 6.95 .8933 382.63 425.00 
450475 1.09 1.15 3.08 .9090 439.20 462.50 
475-500 1.10 1.14 2.84 .9192 481.38 487.50 
500-550 2.24 2.29 5.04 .9341 552.24 525.00 

550+ 90.60 90.01 71.05 .9630 1584.00 792.84 

ITER K1 RES.CALC. 

o .002900 .031552 
1 .006489 .002189 
2 .006m .oooooa 

IT COI\IIPTO PRES '*P 350+ '*P VAP"A>HLDUP DENSV DENSL PM(V) PM(L) V(V) V( L) 

o .000 1.033 100.00 .64 
10 .115 1.033 99.38 3.46 
20 .230 1.033 98.93 4.71 
30 .345 1.033 98.53 5.71 
40 .460 1.033 98.16 6.58 
50 .575 1.033 97.82 7.39 
60 .690 1.032 97.49 8.14 
70 .805 1.032 97.18 8.85 
80 .920 1.032 96.87 9.55 
90 1.035 1.032 96.57 10.24 

100 1.150 1.032 96.28 10.92 
110 1.265 1.031 95.99 11.60 
120 1.380 1.031 95.71 12.28 
130 1.495 1.031 95.43 12.95 
140 1.610 1.031 95.15 13.63 
150 1.725 1.030 94.88 14.31 
160 1.840 1.030 94.61 14.99 
170 1.955 1.030 94.34 15.67 
160 2.070 1.029 94.07 16.36 
190 2.185 1.029 93.81 17.05 
200 2.300 1.028 93.55 17.74 

81.47 5.946 660.9 366.5 1261.4 .010 .43 
41.63 4.856 667.5 304.0 1314.6 .010 .46 
34.98 4.543 670.2 285.6 1329.9 .010 .47 
31.81 4.346 672.2 273.8 1339.1 .010 .47 
29.64 4.201 673.9 265.2 1345.7 .010 .47 
27.89 4.089 675.4 258.5 1350.5 .010 .48 
26.40 3.999 676.7 253.0 1354.3 .010 .48 
25.38 3.924 677.9 248.5 1357.3 .010 .48 
24.82 3.859 679.1 244.61359.7 .011 .48 
24.34 3.802 680.2 241.2 1361.7 .011 .48 

23.90 3.752 881.3 238.2 1363.4 .011 .48 
23.51 3.708 682.3 235.6 1364.8 .011 .48 
23.16 3.688 683.3 233.2 1366.0 .011 .48 
22.83 3.633 684.3 231.1 1367.0 .011 .48 
22.52 3.600 885.2 229.1 1367.8 .011 .48 
22.24 3.571 686.2 227.4 1388.5 .011 .48 
21.97 3.544 887.1 225.8 1369.0 .011 .48 
21.71 3.520 688.0 224.4 1369.5 .011 .48 
21.47 3.498 688.9 223.1 1369.8 .011 .48 
21.24 3.477 889.7 221.9 1370.1 .011 .48 
21.02 3.458 690.6 220.8 1370.3 .011 .48 

COMPOSIÇÃO DO PRODUTO(% MOL): 

MISTURA LÍQUIDO VAPOR NBP(C) SPGR PM 

H2 0.25 .00 .44 -252.80 . 0700 2.02 
H2S 0.07 .00 .11 -60.34 . 7901 34.08 
C1 4.66 .07 8.09 -161.49 .3000 16.04 

C2= 1.64 .03 2.83 -103.71 .3700 28.05 
C2 2.55 .05 4.42 -88.63 .3564 30.07 
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C3 2.57 .06 4.46 -47.70 .5220 42.08 
C3= 1.96 .05 3.40 -42.07 .5077 44.10 
iC4 0.12 .00 .20 -11.73 .5631 58.12 
nC4 0.94 .03 1.62 -.50 .5844 58.12 

1C4= 1.10 .03 1.90 -6.30 .6013 56.11 
CS-75 5.30 .19 9.13 59.75 .6792 96.41 
75-125 1.87 .08 3.21 100.00 .7221 112.56 

125-150 1.00 .05 1.72 137.50 .7446 130.39 
150-185 1.94 .11 3.30 167.50 .7597 146.64 
185-204 .99 .07 1.68 194.50 .7810 161.98 
204-250 3.29 .27 5.54 227.00 .8033 182.62 
250-300 4.29 .49 7.12 275.00 .8280 218.69 
300-350 4.70 .79 7.62 325.00 .8483 264.38 
350-400 5.89 1.52 9.16 375.00 .8639 320.37 
400-450 6.16 2.54 8.86 425.00 .6852 385.59 
450-475 3.53 2.08 4.60 462.50 .8998 443.21 
475-500 3.26 2.43 3.68 487.50 .9121 464.89 
500-550 6.49 6.72 6.32 525.00 .9273 556.19 

550+ 35.43 82.33 .38 795.68 .9815 1570.23 

H2-C4 15.86 .32 27.48 
CS-204 11.11 .49 19.04 

204-350 12.27 1.56 20.28 
350-500 18.84 8.58 26.50 

500+ 41.92 89.05 6.70 

COMPOSIÇÃO DO PRODUTO(% MASSA): 

MISTURA ÚQUIDO VAPOR 

H2 .00 .00 .00 
H2S .00 .00 .02 

C1 .11 .00 .59 
C2= .06 .00 .36 

C2 .11 .00 .60 
C3 .15 .00 .85 

C3= .12 .00 .68 
iC4 .01 .00 .05 

nC4 .08 .00 .43 
1C4= .09 .00 .48 

CS-75 .72 .01 3.99 
75-125 .30 .01 1.64 

125-150 .18 .00 1.01 
150-185 .40 .01 2.19 
185-204 .22 .01 1.23 
204-250 .84 .04 4.58 
250-300 1.32 .08 7.00 
300-350 1.74 .15 9.12 
350-400 2.65 .36 13.28 
400-450 3.33 .71 15.47 
450-475 2.19 .67 9.24 
475-500 2.22 .86 8.52 
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500-550 5.07 2.73 15.91 
550+ 78.09 94.35 2.69 

H2-C4 .73 .01 4.06 
CS-204 1.82 .04 10.06 

204-350 3.90 .27 20.75 
350-500 10.39 2.60 46.52 

500+ 83.16 97.08 18.61 

COMPOSIÇÃO 00 PRODUTO(% VOLUME): 

MISTURA ÚQUIOO VAPOR 

H2 .01 .00 .05 
1-128 .00 .00 .02 
C1 .33 .00 1.63 

C2= .16 .00 .81 
C2 .29 .00 1.40 
C3 .28 .00 1.35 

C3= .23 .00 1.11 
iC4 .02 .00 .08 
nC4 .12 .00 .60 

1C4= .14 .00 .67 
CS-75 1.00 .02 4.87 

75-125 .39 .01 1.88 
125-150 .23 .01 1.13 
150-185 .50 .02 2.39 
185-204 .27 .01 1.31 
204-250 .99 .04 4.73 
250-300 1.51 .09 7.07 
300-350 1.95 .18 8.92 
350-400 2.90 .40 12.75 
400-450 3.56 .79 14.49 
450-475 2.31 .73 8.52 
475-500 2.30 .92 7.75 
500-550 5.17 2.87 14.23 

550+ 75.34 93.89 2.27 

H2-C4 1.57 .02 7.71 
CS-204 2.39 .06 11.58 

204-350 4.44 .31 20.71 
350-500 11.08 2.84 43.51 

500+ 80.51 96.77 16.51 

CONVERSÃO C4-204°C, %VOL CARGA: 2.70 
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4.6 - RESUL TACOS 

A tabela XXVI mostra as constantes cinéticas (k) calculadas pelo programa. 
Estas constantes foram correlacionadas com a temperatura através de uma equação 
do tipo Arrhenius (ln(k)=A+BIT). A figura 131 mostra corno ficou o ajuste: uma das 
corridas com a carga RV4 foi desprezada, bem corno todas as corridas com a carga 
RV5. O paralelismo das retas (parâmetro B na equação de Arrhenius) foi forçado em 
função de outros resultados publicados na literatura (Nelson, 1958). 

Temperatura dcJdt "'- kcA In (k) = A - BIT 
carga (O C) k (S'1) A B 

485 0,002953 

RV1 495 0,005506 27,178 24961 
500 0,000639 

515 0,009844 

490 0,004334 

RV2 495 0,005177 27,288 24961 

500 0,007260 

477 0,002539 

4 0,003734 
RV3 

505 0,006393 
27,004 24961 

512,5 0,009218 

470 0,006368 

RV4 512 0,006581 26,765 24961 
522 0,009459 

530 0,013845 

480 0,028697 

RV5 500 0,035691 24961 
508 0,042555 

485 0,049785 

Tabela XXVI - Constantes dnétícas obtidas com o programa CISOR, que simula as unidades 
piloto (serpentinas isotérmicas). A reação na fase vapor foi desprezada. 
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-3.7 

-4.2 

IJl -4.7 

-5.7 

-6.2 ..... 

0.00124 

27.3 

27.1 
<( 

26.9 

In (k) = A + B I T 

�~�'�-�-�-�-�+�-

0.00126 0.00128 0.0013 

1/T[K] 
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Figura 132 

151 



4- MODELAGEM DAS UNIDADEs-PILOTO 152 

O parâmetro A foi correlacionado com o fator de caracterização de Watson das 
cargas, conforme mostrado na figura 132. Este fator de caracterização, repetindo, não 
foi calculado a partir da sua definição (KuOP = VTb I SPGR), mas obtido a partir das 
viscosidades das cargas com as equações de Wxx:lle (1979) mostradas na página 
41. Não se deve, pois, conduir, a partir da figura, que uma carga parafinica (f<uap 
grande) seja menos reativa que uma aromática equivalente. 

A densidade relativa da carga é medida com menores incertezas que as 
viscosidades, sendo talvez preferível considerá-la em lugar do KuoP• apesar do pior 
ajuste obtido. Quando não forem conhecidas as viscosidades da carga (em duas 
temperaturas pelo menos) ou quando seus valores forem suspeitos, pode-se usar a 
correlação 

CONCLUSÕES 

A= 21.188+5.8355SPGR 

27.4 

27.2 "' 
<t 27 

26.8 

26.6 �~� -·----------t-----------;----------j----------;---------t----------·-------+-- ----<-------- 1--------· --- - ·--j 

0.94 0.96 0.98 1 1.02 1.04 1.06 
SPGR carga 

Figura 133 - Influência da densidade relativa da 
carga sobre o parâmetro A 

A análise dos resultados obtidos permite conduir que os dados cinéticos 
obtidos estão coerentes com a lei de Arrhenius, principalmente considerando as 
condições de obtenção dos dados e também sua disponibilidade em termos de 
quantidade. Com as constantes cinéticas é possível, através de modelos 
matemáticos, simular a operação de fornalhas industriais e analisar o seu 
desempenho. Para projetar unidades novas, será necessário, após a validação do 
modelo, estabelecer critérios adequados. 
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CAPITUL05 

MODELAGEM 00 CRAQUEAMENTO 
TÉRMICO NOS FORNOS 

INDUSTRIAIS 

Nos capítulos anteriores, mostrou-se como o sistema reacional foi 
caracterizado, e como seus parâmetros cinéticos foram obtidos. Este capítulo trata do 
desenvolvimento de um modelo de simulação para os fornos industriais de 
coqueamento retardado e viscorredução; inicia-se com uma breve descrição das 
principais caracteristicas destas fornalhas; em seguida, os métodos de cálculo 
envolvidos na simulação são expostos e os principais resultados alcançados são 
mostrados. 

5.1 • FORNOS DE COOUEAMENTO RETARDAOO E VISCORREDUÇÃO 

De maneira geral, os fornos de aquecimento são equipamentos fundamentais 
em qualquer tipo de unidade. O seu custo é elevado (cerca de 15% do custo total da 
unidade de coque, exduindo os off-sites) e por isso o projeto é feito com folgas 
apertadas e raramente contemplando o uso de equipamento reserva. Estima-se que 
os fornos de uma unidade de coque de capacidade nominal5.000 rrr/d custem cerca 
de 11 milhões de dólares (equipamento, materiais e serviços). 

Os processos de Coqueamento Retardado e Viscorredução são muito 
parecidos no que se refere ao forno reacional. Na Viscorredução, a carga é 
craqueada levemente para especificar a viscosidade do resíduo de vácuo para venda 
como óleo combustível, evitando o uso de óleo de diluição, de maior valor agregado. 

No Coqueamento Retardado, o controle da operação está centralizado no 
projeto do forno, onde se deseja na verdade evitar que a reação ocorra a fim de 
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Figura 134 - Fomo de coque tradicional (EIIiot, 
1987). 

entre eles e os queimadores, evitando 
que a chama "toque" os tubos. Para 
evitar problema semelhante decorrente 
de algum descontrole operacional, 
algumas projetistas não instalam tubos 
no teto das caixas de radiação. 

O escoamento da carga ocorre 
de cima para baixo, em sentido oposto 
aos gases de combustão, o que 
assegura um aquecimento gradativo e 
evita a ocorrência de picos prematuros 
de temperatura. A reação ocorre 
praticamente apenas na zona de 
radiação, pois a temperatura da carga 
na saída da seção de convecção não é 
muito alta (cerca de 400°C). 

minimizar a deposição de coque nas 
paredes dos tubos. A carga é aquecida 
até sooac e uma conversão branda 
(cerca de 6% C4 - 204°C ASTM) ocorre. 

O fomo de coqueamento é 
geralmente do tipo caixa (ou cabine), 
sendo freqüente o uso de caixas 
múltiplas de radiação com uma seção 
de convecção comum (figura 134). Os 
tubos da seção de radiação estão 
dispostos horizontalmente junto às 
paredes laterais, e são aquecidos com 
chama oriunda de uma fileira de 
queimadores situada no centro do piso 
(o fomo da figura 134 apresenta caixas 
de radiação divididas por altares de 
refratário, com duas fileiras de 
queimadores junto a eles). Para obter 
uma boa distribuição de calor, passes 
múltiplos de carga são arranjados 
simetricamente, e um espaçamento 
generoso é deixado entre os tubos e 

I 
I 
I 
I 
I 
I 
I 
I 
I 
I 
é 
I "--1111'-

Figura 135- Uma recente inovação (EIIiot, 1993). 
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5.2 - SIMULADORES C(')MERCIAIS 

É fácil perceber a importância de simuladores comerciais de fornos como Fihr 
(HTFS, 1991) e FRNC-5 (PFR Engineering Systems, 1989). Com eles é possível 
calcular e prever eficiências, avaliar projetos, otimizar condições operacionais, estudar 
modificações em equipamento existente para ampliar capacidade ou resolver 
problemas operacionais; verificar a tendência de formação de coque, otimizar o 
controle, prever efeitos de pré-aquecimento de carga, mudança de combustível, 
injeção de vapor e mudança de carga. 

Razoavelmente complexos e caros (uma cópia pode custar cerca de US$ 
70.000, com tempo de uso limitado), estes programas lidam com vários tipos de 
geometria e colocam à disposição dos usuários várias opções de cálculo de perda 
de carga e coeficientes de película. Geralmente usam os métodos de Lobo-Evans 
(1939) ou Hottei-Sarofim (1967) para calcular a transferência de calor na zona de 
radiação, mas obtém a distribuição de fases e propriedades físicas do líquido e vapor 
mediante interpolação numa série de matrizes de propriedades calculadas 
previamente (antes do cálculo do forno em si, ou seja, antes que se saiba o perfil de 
temperatura, pressão, entalpia e composição bem como a distribuição de fases ao 
longo da tubulação). Esta simplificação resulta numa grande economia de tempo de 
computação e produz resultados satisfatórios quando não há reação química. 

Os fornos das unidades de coque e viscorredução podem ser calculados por 
estes simuladores mediante a utilização de arquivos de dados em que os efeitos da 
reação são incorporados às matrizes de distribuição de fases e propriedades físicas 
fornecidas ao programa. O cálculo é iterativo, uma vez que não se conhece como a 
reação avança ao longo da serpentina de aquecimento antes que o fomo tenha sido 
calculado. 

Existem programas especific:os que acoplam um modelo cinético ao cálculo do 
fomo; pirólise de nafta e gases, reforma catalítica e craqueamento térmico são alguns 
dos sistemas modelados por simuladores que são propriedade das empresas onde 
foram desenvolvidos e que não podem ser livremente acessados, o que motiva o 
desenvolvimento deste trabalho. 

5.3 - DESENVOLVIMENTO 00 SIMULADOR 

O programa FCTR foi construído para simular internamente as serpentinas das 
zonas de radiação e convecção dos fornos de coqueamento retardado e 
viscorredução. O fluxo de calor, fornecido pelo usuário, é aplicado à massa reacional 
em cada trecho de tubulação; as propriedades e o estado da mistura são calculados 
e a conversão ao longo da fornalha é obtida. 

A figura 136, a seguir, mostra o esquema de integração numérica dos balanços 
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de massa, energia e momento ao longo do reator. A conversão 350°C- (C350-) é 
calculada a partir do tempo de residência do líquido no trecho. 

w<1) 

21 (1) 

T<1l 

p(1) 

H (1) 

<::---dx--> 

i 
Figura 136- Integração dos balanços de massa, momento e energia. 

5.3.1 - BALANÇO IIIIA TERIAL 

w<z) = w<1) + w 
água 

21 (2) �=�f�(�~�,� prop. carga) 
T<Zl =f (H<zl, p<2l) 

p<Zl = (dp/dx) dx 

�H�(�2�)�=�H�< �1 �l�~�-�~�+� 
+ (Q/A)1tDedx 

Ao invés de realizar a integração das equações que representam os balanços 
de massa, momento e energia com um algoritmo Runge-Kutta no qual a variável 
independente é o comprimento, como no caso do simulador das unidades piloto 
(programa CISOR), outra forma de integração foi preferida para os fomos industriais. 

A serpentina de aquecimento, em cada simulação, é dividida em pequenos 
trechos, calculados individualmente e em seqüência, obtendo-se a variação da 
composição dos produtos da reação diretamente da sua definição cinética, na forma 
integrada, a partir do tempo de residência do líquido: 

(saida) (ent;xadal k 
C3so+,L = C3so+,L e- t: 

Esta forma mostrou-se conveniente um função da existência de acidentes entre 
os tubos da serpentina (curvas em "U" e cabeçotes); nestes acidentes, um 
comprimento equivalente é considerado para cálculo da perda de carga, enquanto 
outro valor é usado para cálculo do tempo de residência. 

A conversão na saída do fomo não é tão afetada quanto a perda de carga pelo 
número de trechos em que a serpentina é dividida. A execução do programa é, de 
qualquer forma, algo lenta (alguns minutos em microcomputador com processador 
Intel 486 DX-2/66MHz). 



5- MOD. DO CRAQ. TÉRMICO NOS FORNOS INDUSTRIAIS 157 

5.3.2 - BALANÇO ENERGÉTICO 

Nelson (1958) apresenta algumas formas para obter o calor de reação 
(&-lreaçao); geralmente, um valor de 180 a 190 kcal por kg de gases e gasolina 
formados pela reação (C1 - 204°C p.f.e. ASTM) é considerado. O estado de referência 
é o de líquido saturado@ -129°C. 

O cálculo de entalpias usa bibliotecas FORTRAN do simulador de processos 
da Petrobrás (Petrox, 1994). As entalpias são calculadas a partir das equações de 
Lee-Kesler (1976) ou Redlich-Kwong-Soave (1972). 

5.3.2.1 • TEMPERATIJRA DE PAREDE 

A temperatura de parede é calculada a partir do fluxo de calor e do coeficiente 
de transferência do fluido de processo. Este coeficiente pode ser obtido com as 
equações recomendadas pelo API (RP 530, 1988), que não devem ser usadas 
quando o escoamento é laminar (fato bastante incomum em fomos de aquecimento): 

Coefidentes de transferênda de calor - 530 

líquido: ( k ) ( )o, 14 h = O 023 ___!: Reo,a Pro,33 ILf,L 
L ' v. L L ll 

�~� r-w,L 
(Re;:, 10000) 

vapor: 
h = O 021 ___!: Re 0

•
8 Pr0 •4 _.!. 

( 
k ) ( T )o,s 

v ' v. v v T (Re <: 15000) 
> w 

Quando o escoamento é bifásico, os coeficientes hv e hL são calculados com 
as propriedades do vapor e do líquido, mas o fluxo mássico usado é sempre o total: 

V.GT Re = _,-
L ILL ' 

V.G 
Re = _2_I 

v ILv 

O coeficiente da mistura é obtido ponderando hv e hL com os respectivos fluxos 
mássicos: 
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h!> projetistas parecem preferir uma equação diferente para estimar coeficientes 
de película: 

( ReL/V;, 5000) 

Na verdade, o coeficiente da mistura dependeria do regime de escoamento 
(anular, bolha, estratificado, névoa, etc.) e também do regime de ebulição (nudeada, 
pool, etc). 

Na eventualidade de escoamento laminar, a equação de Hausen pode ser 
considerada: 

hDi O, 0668RePr (Di/ L) ( 1.1. )
0

•
14 

- = 3,65 + -
k 1 + O, 04 [RePr (DjL) ] 213 !.l.w 

E em regime de transição: 

h _ h + [ Re - 2100 l h _ h ) 
- laminar Re _ 2 1 00 ( lam turb 

turb 

Reruro é o limite inferior de utilização das equações para cálculo de ""ro (para 
as equações em questão �R�~�u�r�o�=� 5000, 10000 ou 15000). 

A máxima temperatura de parede (para cálculo da temperatura de projeto da 
tubulação) não é computada pelo programa. Geralmente, as projetistas seguem o API 
RP 530, com variações. 

5.3.3 - PERDA DE CARGA 

Os métodos considerados para estimar a perda de carga foram mostrados no 
capítulo anterior. Entretanto, os tubos do equipamento industrial estão ligados por 
curvas em "U" ou cabeçotes de vários tipos, conforme o que se procura mostrar na 
figura 137. 

Para calcular a perda de carga nestes acidentes de tubulação, pode-se 
considerar um comprimento equivalente a 50 diâmetros para cada curva em "U" e 1 00 
diâmetros para cada cabeçote. Ao usário do programa é oferecida a possibilidade de 
alterar estes valores, caso disponha de dados especificas para o tipo de cabeçote em 
consideração. 

Normalmente, para especificação da pressâo de projeto do equipamento, um 
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grande fator de segurança é adicionado 
ao valor obtido para a perda de carga. 
Considera-se ainda urna outra parcela 
para cobrir o acréscimo decorrente do 
coqueamento da tubulação. 

5.3.4 • REGIME DE ESCOAMENTO 

kJ longo da serpentina de 
aquecimento, a reação avança gerando 

Figura 137- Cabeçote mu/e-ear 

quantidades crescentes de gases, e o regime de escoamento é variável. Na literatura 
existem vários mapas que permitem determinar o padrão de fluxo em função das 
condições operacionais, das proprieadades dos fluidos e da geometria da tubulação, 
bem corno da indinação da mesma (Baker, 1954; Griffith e Wallis, 1961; Taitel et ai., 
1980; Dukler e Taitel, 1982 e 1984); as figuras 138 e 139 mostram alguns destes 
mapas. 

Corno a caracterização do regime de escoamento é feita visualmente, o que 
acrescenta ao processo urna certa dose de subjetividade, os trabalhos dos 
pesquisadores geram dassificações diferentes, com alguns detalhando ao máximo os 
padrões de fluxo, enquanto outros procuram agrupar configurações similares em urna 
única dassificação. 

L:l..yr c; 
Figura 138- Mapa de fluxo de Baker (1954) para escoamento horizontal. 
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Figura 139-Mapa de fluxo de Griffith et ai. (1961) para escoamento vertical. 

Cindrid et ai. (1987) descrevem os vários padrões de fluxo bifásico 
caracterizados pelo DI MP (AIChE Design lnstitute for Multíphase Processing, 1984). 
As figuras 140 e 141 mostram os regimes considerados. 

Os mapas de fluxo valem somente em faixas estreitas de condições nas quais 
os dados experimentais foram obtidos. Um grau de incerteza grande existe quando 
são feitas extrapolações para condições de fluxo muito diferentes das experimentais. 

t 1 

BU61::t.LE St.!JG 

I 
:··: :l ··· . ... 
::.; . . ' . . 

�~� ... : 

.,".• . . : • . .. 
CH'Uf\N 1\t../llllll.AA 

Figura 140 · Regimes de escoamento 
vertical ascendente (Cindrid, 1987). 
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Nos fomos de coque, repetindo, 
os tubos são dispostos horizontalmente, 
ocorrendo o fluxo, ao longo da 
serpentina, em contracorrenteaos gases 
de combustão, ou seja, de cima para 
baixo. 

5.3.5 • FORMAÇÃO DE COQUE 

S.TRA T:r ;CD SMOOfh 

�F�~�~�~�~� 
S:lf!ATIF-Itr.:' WA.V"rr 

�&�-�:�:�:�.�_�~� �-�i�{�t�~�C�-�- ?d--
INJERMITTE'n- SLUG 

g:.: ::., : .. ::::. : �.�.�:�~� .. ·. ;;:;:·.:3 _,_ 
�A�N�N�U�L�~�~� 

�&�;�:�d�l�,�_�_�_�_�_�_�_�_�~�g� �~� 

Ot SPE A SE D l!lJOI>L E 

Figura 141 - Regimes de escomento horizontal 
(Ondric, 1987). 

A deposição de coque nos tubos do fomo, fato que limita o tempo de 
campanha dos fomos, é minimizada através do uso de uma boa e moderada 
distribuição de calor. Altas velocidades espaciais e relações superfície-volume 
elevadas são fatores igualmente importantes que minimizam o tempo de residência 
da carga no fomo, sendo usual ainda fazer uso ou prever injeção (injeções) de vapor 
ou água. O tempo de campanha dos fomos situa-se entre seis e nove meses, e está 
diretamente associado à razão de recido praticada e à quantidade de asfaltenos da 
carga. O tempo de campanha da unidade é de cerca de dois anos, fato que gera 
preocupação com a manutenção de um tempo de campanha razoável para os fomos. 

Quando a unidade de coque opera com capacidade máxima, ou quando não 
há tancagem para armazenamento de carga durante a parada, o resíduo de vácuo 
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o 

Figura 142- Transferência de calor para os tubos da fornalha. O afastamento entre os tubos aumenta 
a incidência direta de chama (Kem, 1950). 

excedente é especificado para venda como óleo combustível. O lucro cessante 
decorrente desta operação gira em tomo de 22 dólares por m3 de resíduo. O tempo 
de parada para descoqueamento de um fomo gira em tomo de 10 dias, o que 
significa uma perda da ordem de 400.000 dólares por parada para uma unidade com 
capacidade nominal 5.000 m3/d (este valor supõe que a unidade opere com 60% de 
sua capacidade durante a parada de um dos fornos). 

O forno mostrado na figura 135 é mais caro que os fornos tradicionais, mas 

RerQ'di«ling w«ll . • 

�P�l�o�f�o�f�d�i�~�c�t� radiltnf 
mie disfrilll!fion on fllóe J-T 
�c�i�n�:�t�H�f�l�f�e�r�e�n�c�t�!�.�~�n�t�t�d�t�i�t�#�o�n� 
pfof is simi!lffr 

7-T 

Figura 143- Distribuição do fluxo de calor ao longo da drrunferência do tubo (Kem, 1950). 
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apresenta um tempo de campanha significativamente maior. Os tubos são irradiados 
pelos dois lados, gerando um perfil de temperaturas mais homogêneo ao longo da 
coordenada angular, fato que diminui o coqueamento dos tubos. 

A existência de um modelo capaz de prever a formação de coque nas paredes 
dos tubos tem, portanto, repercussão imediata sobre o projeto do equipamento, seu 
custo de instalação e também sobre o seu custo operacional. 

Embora os modelos mostrados no capítulo 2 (página 46) sejam considerados, 
deve-se destacar sua insensibilidade às características de cada carga, o que constitui 
um severa limitação. A formulação rigorosa do problema exigiria ainda que a 
distribuição diferencial de fluxo térmico ao longo da coordenada angular dos tubos 
fôsse considerada: a incidência de calor das parede de refratário para os tubos é 
muito pequena; as temperaturas de parede são mais elevadas nas faces frontais ao 
plano de radiação (figuras 142 e 143). 

O programa considera apenas o fluxo médio de calor para os tubos; sabe-se 
porém que algumas firmas usam um modelo semelhante para o projeto dos seus 
fomos, especificando um valor máximo para a taxa de coqueamento relativa ( Janssen, 
1984). 

5.4 - III'IANUAl 00 PROGRAMA FCTR 

Na codificação do programa FCTR foram usadas as mesmas bibliotecas e 
subrotinas FORTRAN codificadas para compilação do simulador de processos 
PETROX É necessário fornecer dois arquivos de dados; o primeiro é idêntico ao 
usado pelo programa CTREND (página 113), exceto pela segunda linha, que deve 
estar em branco. O segundo arquivo é descrito na página 165. 

6.4.1 - DIAGRAMA DE BLOCOS 

O cálculo da fornalha é feito dividindo a serpentina em grampos formados por 
(meio) cabeçote de ida, tubo de ida, curva em "U", tudo de retomo e (meio) cabeçote 
de retomo, conforme indicado na figura 144 (página 170). Os tubos, por sua vez, 
podem ser divididos em mais trechos para efeito de integração numérica. 

Cabeçotes e curvas em "U" são tratados pelo programa como trechos retos de 
tubulação, com comprimentos equivalentes diferentes para efeito de cálculo da perda 
de carga e do tempo de residência. 
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jln/cio j 

j Lê dados de entrada I 

I Verifico se o entrado de dados é consistente e alerta ao usudrio I 

' ! Lê o banco de dados de componentes puros j 

I Divide a serpentina de aquecimento em trechos e inicia a integração num&rica dos balanços (mossa, momento, energia) I 

' Em cada trecho: 

1) Em função da corwersão e das propriedades da carga, calcula a compostçaa 
do mistura reacional e caracteriza seus pseudocomponentes 

2) Calcula o estado da m1stura a (XIrlir da com(XJS!ÇÕo, enta!pio e pressao 

3) Calcula as propriedades do liquido e vapor 

4) Calculo o regime de escoamento 

5) Calculo o coeficiente de transferência de calor (interno) 

6) Calcula a temperatura de parede a partir do fluxo de calor 

7) Calcula a perda de cargo no trecho 

8) Calculo o tempo de residência do líquido no trecho 

9) Calcula a corrversão no trecho (/. mossa 350°C-) 

10) Calcula o calor de reação e fecho o balanço energético no trecho 

11) lmpnme os resultados do trecho 

I Gero arquivo contendo a caracterização do efluente ,u,,u,uu I Jl 

1 nm 1 
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6.4.2 • ENTRADA DE DADOS 

11 Unoo Ítan Fonnato ""'"\!lO 

1 1 Cru<ler CorneniOrlos 

2 1 Inteiro Distritxlição de fase'> ( 1=0rao-Seader, 2=Grayson-Streed, ::F-SRK, 4=SRK-2, S=SRK--3) 

2 Inteiro Erta!pia { 1=Le&Kesler, 2=Redlich-Kwong-Soove ) 

3 1 Inteiro caracterização de p;eudocorrp;Jnees ( 2=Loo-Kesler, 3=-Twu, 4=Riazi, 5=cavat ) 

2 Inteiro Peso rrd€CUlar ( 1=Hariu-8age, 2=Lee-Kes!er, :FTwu, 4=Riazi, 5=Prop_ ) 

4 1 Inteiro censidade do liquido ( 1=Rackett, 2=o::atald, 3=Eiy+ianley) 

2 Inteiro D:!nsiOOde do vaçor ( 1=Lee-Kesler, 2=Eiy-Han!ey) 

5 1 Inteiro Viscx:sidade do lfquido ( 1=API, 2=Twu, 3=-By-Hanley} 

2 Inteiro Vistmidade 00 vap:x-( 1=API, 2=Eiy-Hanley) 

6 1 Inteiro Condutividade témica do líquido ( 1=API, 2=TEMA 3=Mallan, 4=E!y-Hanley) 

2 Inteiro Condutividade témica do vapor ( 1::o:AP!, 2-:=Eiy-Hanley) 

7 1 Inteiro Tensao sup::rlicial ( 1=API, 2=Brock-Bird) 

8 1 Ra3l Conversêo 350"C (% rrassa) 

9 1 Ra3l Fraçêo rrássica água carga 

10 1 Ra3l T errperatura da C8lll" 

2 Cru<ler Unidade ( C, F, K ou R) 

11 1 ReeJ Pressêo na entrada 

2 caracter Unidade { tar, kgflcrd-, psia) 

12 1 ReeJ Vazf:Jn de C8J9él 

2 Cru<ler Unidade ( kglh, rri1/d, bjx.!) 

13 1 Ra3l �T�~�u�r�a� iniclal da reaçêe 

2 caracter Unidade (C, F, R ou K) 

14 1 ciente de transferên::ia de calor ( 1 Prop., 2=API, 3=-Prop. ) 

15 1 Ra3l Diêrretro interno da tubulaçêo ( in ) 

ReeJ Dêrretro externo ( in) 

Ruxo de calor ( Btuo'h/it?f'F) 

17 1 ReeJ c:::oo-pnrrento do tuoo ( m) 

2 Real �~�o� entre os tut:os ( m) 

18 1 ReeJ Esçessura de CO".'jue ( m ) 

2 Real Condtlividade témica do �~�u�e� ( kcal/hltni'C) 

19 1 ReeJ Resistência à transferência de calor, deçósitos ( riT hOC/kcal ) 

20 1 Reel I no i roçao da tut:x.iaçêo ( gracs 1 

21 1 ReeJ Fatcr rrultiplicativo da. perda de carga, escoamento rn:rofâsioo ( CP= tp x f) 

I 2 ReeJ Idem, esc.x.:errento bifásico 

(Continua ... ) 
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( ... conti.-) 

Llnl'a item FOITTErt Oesctiçllo 
o 

22 1 Inteiro Mttcx:b r-ara cálculo da �~�d�e� carga ( 1=fatcr de atrito CC!l'"Sante; 2=Prop. ) 

2 Inteiro Méto:b para cálculo do hddup ( 1=Hughmark) 

23 1 Inteiro nço de headE.'f ( 2=dols furos, 4::quatro furos ) 

2 Inteiro Núrrero de QfB01X1S 

24 1 Inteiro Núl'l"e'' de intervalce p31a integraçêo nurrérica 

25 1 Inteiro Núrrero de p::ll1l:os �~�i�n�j�e�ç�ã�o� de águalvaJ:x:lr 

26 1 Inteiro Ponto de inje;êa de águalvaJ::or 

2 Real Vazão ( 'flh ) 

3 Real Terrperetum ('C) 

4 Real Pr"""" ( kgf/cm' ) 

"lOia 
o oonteúdo da linha 26 deve 92f repetido çera cada JXl!lf:o de injeção de água especiflcacb na linha 25. 

Tabela XXVII - Entrada de dados para o programa FCTR. 

ENTRADA DE DADOS· EXEMPLO 

1 SIMULAÇÃO DA REAÇÃO NA CÂMAAA DE RADIAÇÃO 
2 5 1 
3 2 2 
4 1 3 
5 2 1 
6 3 1 
7 1 
8 0.0 
9 o. o 
10 740. F 
11 14.4 bar 
12 36644. kg/h 
13 -200. F 
14 1 
15 3.314 4.000 
16 8200. 
17 13.183 0.207 
18 o. 4.17 
19 0.0000 
20 o. 
21 1.0 1.0 
22 1 1 
23 2 18 
24 1 
25 1 
26 1 146. 105. 15. 
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5.4.3 • SAÍDA DO PROGRAMA 

SIMULAÇÃO DA REAÇÃO NA CÂMARA DE RADIAÇÃO 
RV KUWAIT (1000"F+) 

CARACTERIZAÇÃO DA CARGA: 

CORTE %P SPGR NBP("C) 

350-400 0.00 0.8899 375.0 
400450 0.41 0.9111 425.0 
450-475 1.61 0.9260 462.5 
475-500 2.56 0.9340 487.5 
500-550 8.87 0.9433 525.0 
550+ 86.55 1.0191 

PROPRIEDADES DE TRANSPORTE: 

LÍQUIDO VAPOR 

Densidade: RACKETT SRK 
Calor específico LEE-KESLER LEE-KESLER 
Viscosidade: 1\M..J API 
Condutividade Térmica: MALLAN API 
Tensão superfídal: API 

%Massa PM SPGR T eb("C) 

1 0.0000 18.02 1.0000 100.00 
2 0.0000 2.02 0.0706 -252.77 
3 0.0000 34.08 0.7992 -60.28 
4 0.0000 16.04 0.2999 -161.52 
5 0.0000 28.05 0.3808 -103.73 
6 0.0000 30.07 0.3562 -88.61 
7 0.0000 42.08 0.5227 -47.70 
8 0.0000 44.10 0.5076 -42.08 
9 0.0000 58.12 0.5632 -11.79 
10 0.0000 58.12 0.5844 -0.51 
11 0.0000 56.11 0.5990 -6.24 
12 0.0000 96.15 0.6875 59.75 
13 0.0000 111.97 0.7328 100.00 
14 0.0000 129.12 0.7615 137.50 
15 0.0000 144.38 0.7841 167.50 
16 0.0000 159.15 0.8001 194.50 
17 0.0000 179.83 0.8236 227.00 
18 0.0000 213.78 0.8552 275.00 
19 0.0000 257.97 0.8759 325.00 
20 0.0000 312.73 0.8899 375.00 
21 0.4100 375.96 0.9111 425.00 
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22 1.6100 431.63 0.9260 462.50 
23 2.5600 474.01 0.9340 487.50 
24 8.8700 546.82 0.9433 525.00 
25 86.5500 800.00 1.0191 640.18 

CONDIÇÃO DA MISTURA REACIONAL NA ENTRADA 

Graf11ID Trecho Coov. - T""l'. Vazão Entatpia P.!\lbt. Veloc, T. 
('%p 3f"'fl..) (Bar) cq (l<glh) (J/g) (m1s) 

o EF o,ro:o 14,40 393 36644 1<R5 743 �~�3� ""' o Hquicb 
1 Hl o,ro:o 14,40 393 36644 1<R5 743 2,3 ""' o Hquicb 
1 TI O,OOJ5 14,38 393 36644 1<R5 743 2,3 412 o Hquido 
1 cu 0,0184 14,31 397 36644 1100 742 2,3 3i)7 o l!qtjdo 
1 TV 0,0189 14,28 w 36644 1100 742 2,3 416 o lfqui<b 
1 HO 0,0400 14,21 400 36644 1116 741 2,3 400 o lfquido 
2 Hl 0,0414 14,19 400 36644 1116 741 2,3 400 o liquido 
2 11 0,0421 14,16 400 36644 1116 741 2,3 419 o lfquido 
2 cu O,ffi'/5 14,09 404 36644 1127 740 2,3 404 o Hquido 
2 TV O,CX!l2 14,07 404 36644 1127 740 2,3 422 o !!quiOO 
2 HO 0,1010 14,00 <ID7 36644 1137 738 2,3 407 o Hquido 
3 Hl 0,1022 13,97 407 36644 1137 738 2,4 <ID7 o líquido 
3 11 o, 1CG3 13,95 407 36644 1137 738 2,4 426 o Hquido 
3 cu 0,1416 13,88 411 36644 1148 737 2,4 411 o lfquido 
3 TV 0,1427 13,85 411 36644 1148 736 2,4 429 o Hquido 
3 HO 0,1887 13,78 414 36644 1158 734 2,4 414 o lfquido 
4 Hl 0,1003 13,76 414 36644 1158 734 2,4 414 o lfquido 
4 TI 0,1919 1373 414 36644 1158 734 2,4 432 o Hquido 
4 cu 0,2471 13,ffi 418 36644 1169 7:52 2,4 418 o Uquido 
4 TV 0,2487 13,64 418 36644 1169 7:52 2,4 436 o !iquicb 
4 HO 0,3145 13,56 421 36644 1179 729 2,4 421 o lfquido 
5 Hl 0,3163 13,54 421 36644 1179 729 2,4 421 o Hquido 
5 TI 0,3100 13,51 421 36644 1179 729 2,4 439 o !!quiOO 
5 cu 0,3973 13,44 425 36644 1190 725 2,4 425 o liquido 
5 TV o, :ma 13,42 425 36644 1190 725 2,4 442 o líqu1do 
5 HO 0,4925 13,34 428 36644 1200 721 2,4 428 o líquido 
6 Hl 0,4957 13,32 428 36644 1200 721 2,4 428 o liquido 
6 TI 0,4989 1329 428 36644 1200 721 2,4 445 o Hquido 
6 cu O,ro37 13,22 432 36644 1210 716 2,4 432 o lfquido 
6 TV 0,6119 13,20 432 36644 1210 716 2,4 448 o líquido 
6 HO 0,7413 13,12 436 36644 1221 711 2,4 436 o líquido 
7 Hl 0,7457 13,10 436 36644 1221 711 24 436 o llquicb 
7 TI 0,7001 13,07 436 36644 1221 711 2,4 451 o lfquido 
7 cu O,S021 13,00 438 36644 1231 704 24 438 o !lquido 
7 TV 0,9066 12,97 438 36644 1231 704 2,5 455 o Hquido 
7 HO 1,0042 12,00 442 36644 1241 fHi 2,5 442 o lfquido 
8 Hl 1,00J2 12,87 442 36644 1241 007 2,5 442 o liquido 
8 TI 1,0062 12,85 442 36644 1241 600 2,5 458 o Hquido 
8 cu 1,3033 12,77 445 36644 1251 688 2,5 445 o !fquido 
8 TV 1,2lll3 12,75 445 36644 1251 688 2,5 451 o !!quiOO 
8 HO 1,5497 12,67 448 36644 1261 678 2,5 448 o llq<.OOO 
9 Hl 1,5578 12,64 448 36644 1261 678 2,5 448 o llqudo 
9 TI 1,5858 12,62 448 36644 1261 678 2,5 464 o lfquiOO 
9 cu 1,8437 12,54 451 36644 1270 ffi1 2,5 451 o liquido 
9 TV 1,8516 12,52 451 36644 1270 ffi1 2,5 467 o llquida 
9 HO 2,1713 12,44 454 36644 1200 688 2,5 454 o liquido 

10 Hl 2,1820 12,41 454 36644 1200 688 2,6 454 o lfquido 
10 TI 2,1926 12,39 454 36644 1200 ffi4 2,6 469 o líquido 
10 cu 2,5587 12,31 458 36644 1289 641 2,6 458 0,12 """' 10 TV 2,5885 12,28 458 36644 1289 641 2,7 472 0,13 """' 10 HO 2,9666 12,20 461 36644 1298 627 2,7 461 0,3 """' 11 Hl 2,9791 12,17 461 36644 1298 626 29 461 0,31 """' 11 TI 2,9915 12,14 461 36644 1298 626 2,9 475 0,31 """' 11 cu 3,4187 12,04 464 36644 1308 611 2,9 464 0,53 """' 11 TV 3,4301 12,01 464 36644 1308 611 3,1 478 0,54 roha 
11 HO 3,8834 11,91 467 36644 1317 500 3,1 467 0,82 """' 12 Hl 3,ro:J5 11,87 467 38344 1317 500 �~�4� 467 0,83 bdha 
12 TI 3,9145 11,84 467 38344 1316 500 3,4 481 0,85 """' 12 cu 4,3962 11,72 470 36644 1:525 580 3,4 470 1,19 """' 12 TV 4,4088 11,68 470 36644 1:525 580 3,7 483 1,2 """' 12 HO 4,9162 11,56 473 36644 1334 585 3,7 473 1,61 """' 13 Hl 4,9317 11,51 473 36644 1334 """ 4,0 473 1,63 """' 13 Ti 4,9472 11,47 473 36644 1334 """ 4,0 486 1,65 """' 13 cu 5,4700 11,32 475 36644 1343 549 4,0 475 2,13 """' 13 TV 5,4693 11,27 475 36644 1343 548 4,3 489 2,15 """' 
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GtaJl1lO Trecho Comr. Pressão T""l' Vazão Enlalpla P.MoL Veloc. T. par. 
1"""351·) (E'Br) ('q (kfl'h) (.Yg) (rn's) CC) 

13 HO 6,0407 11,12 478 3ffi44 1351 533 4,3 478 2,71 Wha 
14 Hl 6,C673 11,00 478 3ffi44 1361 533 4.7 478 2,74 Wha 
14 TI 6,(J12fJ 11,00 478 3ffi44 1351 532 4.7 491 2.77 Wha 
14 OJ 6,6419 10.83 481 3ffi44 1360 518 4,7 481 3,42 Wha 
14 TV 6,ffff5 10,76 481 3ffi44 1360 517 5,1 493 3.45 Wha 
14 HO 7,2433 10,00 483 3ffi44 1368 003 5,1 483 4,18 Wha 
15 Hl 7,'2HXJ 10,49 483 3ffi44 1368 EIJ2 5,5 483 4,23 Wha 
15 TI 7,2784 10,42 483 3ffi44 1368 EIJ2 5,6 496 4,27 Wha 
15 OJ 7,8774 10,19 486 3ffi44 1377 487 5,6 486 5,1 Wha 
15 TV 7,0027 10,11 486 3ffi44 1376 487 6,0 493 5,15 Wha 
15 HO 8,fa32 9,86 488 3ffi44 1385 473 6,1 488 6,08 Wha 
16 Hl 8,5245 9,76 488 3ffi44 1385 473 6,6 486 6,15 Wha 
16 TI 8,5427 9,67 486 3ffi44 1385 472 6,6 = 6,21 Wha 
16 OJ 9,1620 9,38 491 3ffi44 1393 459 6,7 491 7,26 Wha 
16 TV s,1m 9,27 491 3ffi44 1393 459 7,2 5a2 7,33 tdha 
16 HO 9,0C68 8,94 493 3ffi44 1401 448 7,3 493 8,5 Wha 
17 Hl 9,8244 8,81 493 3ffi44 1401 448 7,8 493 8,6 tdha 
17 TI 9,8428 8,69 493 3ffi44 1401 445 7,9 = 8,7 tdha 
17 OJ 10,4679 8,:<l 495 3ffi44 1408 432 80 495 10,01 tdha 
17 TV 10,4835 8,15 495 3ffi44 1408 432 8,6 5'15 10,13 tdha 
17 HO 11,1004 7,70 497 3ffi44 1417 420 8,8 497 11,62 tdha 
18 Hl 11,1267 7,53 497 3ffi44 1417 420 9,5 497 11,78 Wha 
18 11 11,1448 7,36 497 3ffi44 1417 420 9,7 ror 11,00 Wha 
18 OJ 11,7517 6,80 493 3ffi44 1425 408 9,8 493 13,00 né.K:a 
18 TV 11,71Xô 6,58 498 3ffi44 1425 408 10,8 500 13,91 né.K:a 
18 HO 12,3fffl 5,00 500 3ffi44 1433 398 11,0 = 15,97 né.K:a 

SF 12,3737 5,63 500 3ffi44 1433 393 12,2 500 16,34 né.K:a 

< líquido vapor-----" 

<lr""ll" lrecho lici<Wp Dens. Cp Vise, Cond.t Ten.sup. De!ts, Cp Vlsc. Good!. 
(%vol) (kgfm') (J!g/K) (d") (,1/slm) (dyn/cm) (kglm') (.Vgik) (CP) (JIWm) 

EF EF o 788 2963 0,637 O,Offff5 
1 Hl 100 788 2963 0,637 O,Offff5 

11 100 788 2963 0,637 O,Offff5 
OJ 100 785 = 0,621 0,00ffi4 

1 TV 100 785 = 0,621 0,00ffi4 
1 HO 100 763 = 0,6::6 0,08543 
2 Hl 100 763 = 0,6::6 0,08543 
2 TI 100 763 = 0,6::6 0,08543 
2 OJ 100 780 = 0,589 0,06532 
2 TV 100 780 = 0,589 0,06532 
2 HO 100 m :<l18 0,573 0,08520 
3 Hl 100 m :<l18 0,573 o.= 
3 TI 100 m :<l18 0,573 0,05520 
3 OJ 100 774 :<l26 0,558 O,OO"i:B 
3 TV 100 774 :<l26 0,558 O,OO"i:B 
3 HO 100 771 :<)34 0,543 0,00497 
4 Hl 100 771 :<)34 0,543 0,00497 
4 TI 100 771 :<)34 0,543 0,00497 
4 OJ 100 768 :<)42 0,528 0,00484 
4 TV 100 768 :<)42 0,528 0,00484 
4 HO 100 764 = 0,514 0,00472 
5 Hl 100 764 = 0,514 0,00471 
5 11 100 764 = 0,514 0,00471 
5 OJ 100 761 = 0,499 0,06458 
5 TV 100 761 = 0,499 0,06458 
5 HO 100 70/ = 0,484 0,06444 
6 Hl 100 70/ = 0,484 0,06444 
6 TI 100 701 = 0,484 0,06444 
6 OJ 100 753 :<l73 0,470 0,064:<l 
6 TV 100 753 :<l73 0,4ffi 0,00429 
6 HO 100 749 = 0,4ffi 0,00414 
7 Hl 100 749 = 0,4ffi 0,00414 
7 TI 100 749 = 0,454 0,06414 

7 cu 100 744 :rei 0,440 O,fiDJI 
7 IV 100 744 21:131 0,4::ll O,r:tml 
7 HO 100 739 = 0,424 O,C6379 
8 Hl 100 739 = 0,424 0,03379 
8 TI 100 739 = 0,424 O,C6379 
8 OJ 100 734 3100 0,409 0,033..'59 
8 TV 100 734 3100 0,400 0,00359 
8 HO 100 729 3106 0,393 0,05338 
9 Hl 100 729 3106 0,393 O,C6337 



- Tr<lcho 

9 TI 
9 cu 
9 1V 
9 1-D 

10 Hl 
10 ll 
10 cu 
10 1V 
10 1-D 
11 Hl 
11 ll 
11 cu 
11 1V 
11 1-D 
12 Hl 
12 TI 
12 cu 
12 1V 
12 1-D 
13 Hl 
13 TI 
13 cu 
13 1V 
13 1-D 
14 Hl 
i4 TI 
14 cu 
14 1V 
14 1-D 
15 Hl 
i5 TI 
15 cu 
15 1V 
15 1-D 
16 Hl 
16 TI 
16 cu 
16 1V 
16 1-D 
17 Hl 
17 ll 
17 cu 
17 1V 
17 1-D 
i8 Hl 
18 TI 
18 cu 
18 1V 
18 1-D 
SF SF 
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Ho/<iip !lens Cp 
(%vol) (kglm1} (J/giK] 

10J 729 3100 
10J 723 3112 
10J 723 3112 
10J 717 311'7 
10J 717 3117 
100 717 3117 
10J 714 3122 

94,48 714 3122 
94,25 711 3127 
88,47 711 3127 
88,21 711 3127 
87,, 7CB 3131 
82,17 7CB 3131 
81,92 707 3135 
76,24 707 3135 
75,00 707 3134 
75,E8 700 3138 
70,23 700 3138 
00,97 703 3141 
64,8 703 3141 

64,51 703 3141 
64,22 7(12 3144 
59,4 7(12 3143 

59,13 701 3148 
54,64 701 3146 
54,35 701 3146 
54,00 70J 3148 
49,94 701 3147 
49,00 70J 3149 
45,87 70J 3i49 
46,57 701 3149 
46,26 70J 319J 
41,8 70J 3100 
41,5 70J 3151 

38,31 701 3151 
37,99 701 319J 
37,67 701 3151 
34,74 7(12 319J 
34,41 7(12 3151 
31,68 703 3100 
31,33 703 319J 
30,97 700 3149 
28,42 700 3149 
28,00 707 3148 
25,61 700 3147 
25,19 700 3147 
24,76 711 3145 
22,39 712 3144 
21,9 715 3142 

19,47 717 3141 

Fluxo--7 

Para curva 
em"U" 

lfquloo 

Vise. 
(cP) 

0,393 
0,377 
0.377 
0,3'JJ 
0,3'JJ 
0,3€0 
0346 
0,346 
0,334 
0,334 
0,334 
0,327 
0,327 
0,318 
0,318 
0,318 
0,3CB 
0,3CB 
0,3)1 
0,001 
0,001 
0,294 
0,294 
0,287 
0,287 
0,287 
0,281 
0,281 
0,275 
0,276 
0,276 
0,271 
0,271 
0,2ffi 
0,267 
0,267 
0,263 
0,264 
0,200 
0,261 
0,261 
0,259 
0,200 
0,258 
0,259 
0,200 
0,258 
0,200 
0,261 
0,263 

< V"'l"f 

Cond.t Ten.wp. !Jens. Cp Vise. Cood.t 
(Jis'm) (dynlcm) (kglm.l) (,.1/g/1<) (á') (Jfslrn) 

0,00337 
0,03313 
0,03313 
0,03286 
0,002136 
Q00285 
0.03283 10.00 12,178 3084 0,016 0,07072 
0,00284 10,80 12,100 3084 0,016 0,07038 
0,00285 10,58 12,920 3J83 0,016 O,r:J"im 
0,032136 10,58 12,920 3J83 0,016 0,03987 
0,00287 10,513 12,921 :m2 0,016 O,C6983 
0,00292 10,37 13,613 3J83 0,016 O,a:B17 
0,00293 10,37 13,e::6 3J83 0,016 O,f1iH26 
0,(;63:)1 10,17 14,254 Kffj 0,015 0,00933 
0,00302 10,17 14,243 Kffj 0,015 O,cm31 
O,C<'ro4 10,18 14,233 3084 0,015 O,f1iH26 
0,00315 9,93 14,824 2ffi7 0,015 0,00858 
0,03317 9,93 14,805 2ffi7 0,015 O,OE854 
0,00332 9,82 15,343 2ffi9 0,015 0,00815 
0,00334 9,83 15,319 2ffi9 0,015 0,00811 
0,00335 9,83 15,294 2ffi9 0,015 O,OOECB 
0,00354 9,67 15.768 = 0,015 0,00784 
0,032Eil 9,E8 15,733 3CB1 0,015 0,00779 
O,C6379 9,53 16,147 0094 0,015 O,C6752 
�0�,�~�1� 9,54 16,103 0094 0,015 0,00748 
0,00364 9,55 16,C69 0094 0,015 0,00744 
0.(6410 9,42 16,400 = 0,014 0,00724 
0,00413 9,42 16,343 3:m 0,014 0,00720 
0,03443 9,31 16,615 0093 0,014 O,C6701 
O,C6447 9,32 16,546 0093 0,014 0,()'36g) 
0,06450 9,33 16,476 0093 0,014 �0�.�~� 
0,06485 9,23 16,634 3101 0,014 0,00346 
0,06459 9,24 16,577 3101 0,014 O,í.XE40 
0,05528 9,15 16,682 31CX3 0,014 O,O':B19 
0,00533 9,17 16,577 3103 0,014 O,C€613 
0,001538 9,18 16,470 31(]2 0,014 0,(J:flJ7 
0,00582 9,11 16,471 3104 0,014 O,OS584 
0,00388 9,13 16,341 3104 0,014 O,CX3571 
0,001538 9,00 16,237 31C6 0,014 0,00554 
0,0'3645 9,10 16,079 31CE 0,014 0,03547 
0,00352 9,12 15,918 3104 0,014 O,ffi540 
0,00710 9,10 15,671 31C6 0,014 0,05494 
0,00718 9,12 15,473 3100 0,014 0,03470 
0,00784 9,13 15,074 31C6 0,014 0,05436 
0,03795 9,16 14,828 3100 0,013 0,00424 
0,000013 9,20 14,573 3104 0,013 0.00415 
O,C6887 9,24 13,940 3103 0,013 0,00395 
O,C6003 9,29 13,612 3102 0,013 0,03421 
0,07001 9,39 12,689 3101 0,013 0,03343 
0,07(]25 9,46 12,243 0093 0,013 0,053:9 

HO 

TV 

TI 

HI 

Figura 144 - Nomenclatura atribuída aos trechos da serpentina. 



5- MOD. DO CRAQ. TÉRMICO NOS FORNOS INDUSTRIAIS 171 

5.5 RESULTADOS 

O programa FCTR foi usado para simular a operação de um fomo de 
Coqueamento Retardado com as características geométricas mostradas na tabela 
XXIX (zona de radiação). 

Carga: 

densidade API: 

resíduo carbônico Conradson: 

Peso molecular (a partir da vise.) 

KuOP (a partir da visoosidade) 

Enxofre 

Tabela XXVIII - Características da carga. 

Comprimento efetivo dos tubos: 

Diâmetro interno: 

Diâmetro externo: 

Espaçamento entre os tubos: 

Número de tubos (radiação): 

Interligações: 

RV Kuwait (1000°F+) 

7,9 

20,1 

860 

11,51 

5,21 %massa 

13,183 m 

3,314 in 

4,000 in 

0,207 m 

36 por passe 

curvas em "U" e cabeçotes "2-ho/e' 

Tabela XXIX- Geometria da serpentina (zona de radiação). 

Vazão 

Temperatura de entrada na 
radiação: 

Temperatura de saída: 
Pressão de saída: 

Tabela XXX - Condições operacionais. 

145.000 kg/h + 4 passes 

393°C 

500°C 
4,6 kgf/crrr abs. 
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fos características da carga e as condições operacionais estão mostradas nas 
tabelas XXVIII e XXX. fos figuras 145-150 mostram alguns resultados obtidos com o 
programa FCTR (linhas contínuas) em comparação com o que a projetista do 
equipamento em questão previa. 
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Figura 147 - Vaporização ao longo da 
serpentina. 
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Figura 149 - Velocidade média ao longo do 
oomprimento. 
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A tabela XXXI resume os resultados alcançados. Para as mesmas condições 
de saída (930°F, 65 psia), a conversão C4 - 204°C obtida foi semelhante, o mesmo 
ocorrendo com o perfil de temperatura. A vaporização foi bastante inferior, fato que 
acarretou em uma perda de pressão menor e uma carga térmica bastante reduzida. 

Projetista Modelo 

Tsalda CF) 930 935 

,P clean(psi) 200 150 

Conversão C4- 204°C (% massa) 6.0-6.5 6.78 

&irad (kcal/h) 15.6 12.2 

Miramo (kcal/h) 20.2 16.8 

fluxo (Btu/hlff) 9860 7711 

Tabela XXXI - Simulação do fomo 23-H-1 (RPBC). 

Parte das diferenças pode ser explicada pelo fato da projetista usar dados de 
viscorredução de resíduo atmosférico (e não de vácuo) para gerar o efluente do fomo. 
As figuras 151 e 152 mostram as diferenças entre o que o modelo prevê e o que a 
projetista considerou. 
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Figura 151- Efluente do fomo; rendimentoarumulado (pseudocomponentes). 
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Figura 152 - Efluente do fomo; densidades médias das frações 
(pseudocomponentes). 

Com base em um fluxo máximo admissível igual a 10.000 Btu/h!ft2, haveria um 
excesso de área da ordem de 20% decorrente dos procedimentos de cálculo da 
projetista do equipamento. Este resultado converge com o sentimento generalizado 
que se tinha sobre estes procedimentos de cálculo: folgas exageradamente grandes. 

É possível estimar, a partir deste número, que o uso do programa FCTR pode 
gerar uma economia da ordem de um milhão de dólares no custo total de instalação 
(equipamento, materiais e serviços) dos fomos de uma unidade de Coqueamento 
Retardado com capacidade nominal 5.000 rrr/dia. Antes de mais nada, é preciso 
deixar daro, porém, que o resultado econômico mostrado depende da validação do 
modelo com dados operacionais das unidades industriais. Um fator de amortecimento 
exponencial igual a 0,6 foi considerado neste cálculo, não havendo estimativa de 
redução nos custos associados à bomba de carga do fomo. 

5.6 CONCLUSÕES 

Neste capítulo foi mostrado o desenvolvimento de um programa de simulação 
para o craqueamento térmico nos fomos das unidades de Coqueamento Retardado 
e Viscorredução. Os resultados do programa foram comparados com a operação 
prevista pela projetista na Refinaria Presidente Bemardes. em Cubatão (U. Coque 11). 

Ainda é preciso validar o modelo com dados operacionais, mas o programa 
parece confirmar a existência de folgas grandes resultantes do procedimento de 
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cálculo normalmente usado para projetar este tipo de equipamento. 



CAPÍTULOS 

CONClUSÕES E SUGESTÕES PARA 
TRABAlHOS FUTUROS 

O modelo reacional reproduziu os dados experimentais obtidos nas unidades
piloto e também alguns dados publicados na literatura (rendimentos e propriedades), 
conforme mostrado no capítulo 3. A validação do modelo de simulação envolve, 
porém, a superação de algumas dificuldades. 

Nas unidades de Coqueamento Retardado, os tambores de coque estão à 
jusante dos fornos, não sendo possível determinar até que ponto a reação avançou 
entre estes equipamentos. O rendimento e as propriedades dos produtos da reação 
no forno teriam que ser comparados com dados industriais de viscorredução. 

Outra dificuldade para validar o modelo é a presença de recido. No 
Coqueamento Retardado, vale lembrar, é usual recidar os produtos mais pesados do 
efluente de topo dos tambores de coque para evitar o coqueamento prematuro dos 
tubos dos fornos (página 12). Sabe-se que cargas virgens são menos refratárias ao 
craqueamento, mas a inexistência de dados impede que a influência da razão de 
recido sobre o perfil de produtos seja investigada. Corno a razão comumente 
praticada é baixa, o erro na simulação não deve ser grande. 

A alteração dos procedimentos de cálculo atualmente vigentes requererá urna 
exaustiva análise comparativa. Não será imediata a substituição de urna ferramenta 
que, embora inferior, é consagrada e confiável. De imediato, a maior contribuição 
deste trabalho é a capacidade de gerar afluentes para o antigo procedimento de 
projeto. 



6- CONCLUSÕES E SUGESTÕES PARA TRABALHOS FUTUROS 177 

6,1 TRABALHOS FUTUROS 

O alto custo dos simuladores de fomos e suas limitações constituem um 
grande incentivo para o desenvolvimento de programas similares. Pretende-se, pois, 
investir mais recursos na continuação deste trabalho. 

A indusão de mais opções de cálculo e de um ambiente interativo para entrada 
de dados é desejável. Um modelo cinético mais fundamentado, capaz de prever a 
influência da presença de leves (nafta, gasóleos, etc) na carga, também- em função 
do perfil da demanda local de derivados e das características da carga, pode ser 
vantajoso recidar nafta ou diesel para o fomo de coque (Grafe Janssen, 1985). 

6. U • TERMODINÂMICA E CINÉTICA DE SISTEMAS CONTÍNUOS 

hJ invés de agrupar os componentes das frações de petróleo em faixas de 
temperaturas de ebulição para realizar cálculos de equilíbrio de fases 
(pseudocomponentes), é possível representar as misturascontinuamentecomfunções 
estatísticas de distribuição de propriedades como o peso molecular e a temperatura 
de ebulição. 

Os velhos problemas de escolha de pseudocomponentes desaparecem com 
esta representação, e a rapidez dos cálculos também é maior, urna vez que o 
equilíbrio de fases é definido por apenas urna equação de igualdade de potenciais 
químicos, e não mais por urna equação para cada componente (Cotterman e 
Prausnitz, 1985) : 

Também as reações químicas podem ser caracterizadas para misturas 
contínuas. Aris e Gavalas estabeleceram as bases para a modelagem de sistemas 
reacionais contínuos (estequiometria, termodinâmica e cinética de um número infinito 
de reações com infinitos componentes) em 1965, embora já em 1931 De Donder 
descrevesse urna termodinâmica de misturas com componentes infinitos e fases nas 
quais um número infinito de reações poderia ocorrer. 

A modelagem feita desta forma parece bastante conveniente para representar 
os sistemas reacionais envolvendo petróleo e suas frações. 

6, 1.2 • TRANSFERÊNCIA DE CALOR NA FORNALHA 

Sabe-se, de maneira informal, que algumas companhias consideram taxas 
relativas de formação de coque - como a mostrada no capítulo 2 (página 46) - para 
projetar seus fomos de coqueamento retardado. Um valor máximo é estabelecido, e 
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os parâmetros de projeto são modificados para respeitar este valor. 

O modelo proposto neste trabalho funcionará de forma similar; entretanto, 
parece importante saber como a temperatura de parede varia nos tubos ao longo da 
coordenada angular. O fluxo de calor também varia ao longo do comprimento. 

Estes são, pois, outros pontos para investimento de esforços. A modelagem 
dos fenômenos de transferência de calor na parte externa dos tubos permitirá 
determinar com maior rigor a taxa de formação de coque, muito importante para o 
tempo de campanha da fornalha. No capítulo 5 (página 161) mencionamos a 
importância de um tempo de campanha prolongado. Os métodos de Lobo-Evans 
(1939) e/ou Hottei-Sarofim (1967) devem ser considerados. 
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APÊNDICE 

REFINAÇÃO DE PETRÓLEO 

O objetivo deste apêndice é apresentar, aos que não conhecem, como é feita 
a refinação de petróleo, localizando as unidades de processamento, e mostrando seu 
impacto sobre o perfil de produção de derivados. 

Os números apresentados nas figuras variam muito em função do petróleo que 
a refinaria processa, e também dependem bastante das características de cada 
unidade; valem, no entanto, para o que se propõe esclarecer. 

Normalmente, o rendimento em derivados nobres é baixo quando o petróleo 
é destilado, obtendo-se, por exemplo, 49% de resíduo na destilação (fig.A1). Este 

'. r-

Figura 153 - Refinaria pobre. 
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Figura 154- Impacto do FCC. 

resíduo é processado em unidades de destilação a vácuo, gerando uma corrente de 
gasóleo pesado que pode ser enviada a uma unidade de craquearnento catalítico 
fluido (FCC), conforme mostrado na figura A2. 

�-�~�-�-�-�-

Nesta unidade, quantidades adicionais de GLP, gasolina e destilados médios 
são produzidas, melhorando o desempenho econômico da refinação. O resíduo da 
destilação, que tem baixo valor comercial (óleo combustível), reduz-se agora, no 
exemplo mostrado, a 27,4% do petróleo. 

Para converter o resíduo da destilação a vácuo em derivados de maior valor 
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Figura 155- Desasfaltação aumenta a disponibilidade de carga para o FCC. 
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Figura 156-O Coqueamento Retardado destrói frações residuais. 

agregado, existem basicamente duas opções. A primeira é a desasfaltação do resíduo , 
(extração líquido-líquido), que gera uma quantidade adicional de carga para o FCC " 
(fig.A3). 
�·�"�"�"�"�'�-�"�"�'�-�~�"�-�-�'� 

A segunda opção é craqueamento térmico do resíduo em unidades de 
Coqueamento Retardado �Q�i�Q�,�~� l Nestas unidades, o resíduo é totalmente destruído, 
gerando quantidades adiaonaTs de destilados. 

A Viscorredução seria uma terceira opção para converter resíduos, evitando o 
uso de gasóleos para enquadrar a viscosidade dos óleos combustíveis e gerando, ao 
mesmo tempo, pequenas quantidades de derivados leves. 

As restrições ambientais à queima de óleos combustíveis e a competição com 
o gás natural tem criado dificuldades para o mercado de óleos combustíveis, 
causando crescimento na utilização do Coqueamento Retardado. 
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ABSTRACT 

Correlations to simulate the therrnal cracking of petroleum vacuum residues 

were developed through pilot plant data analysis. Reaction was considered to occur 

only in the liquid phase, and the correlations deterrnined consider charge properties 

like specific gravity, viscosity, sulfur content and initial boiling point range to gíve the 

yield and quality of products as a function of conversion (350°C- NBP products wt. %). 

Kinetic parameters were also found as a function of charge properties and a 

computer program was developed to simulate Visbreaker and Coker fired heater 

operation. 


