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A producao de olefinas leves por meio do craqueamento a vapor da nafta
apresenta desafios de competitividade cada vez maiores, principalmente em
funcdo do custo da matéria-prima. Na busca por condicdes que conduzam a
uma producdo mais eficiente, surge o presente trabalho. O estudo tem por
objetivo a identificacao de incrementos de rendimento e redugcdo de custos,
avaliando o desempenho atual da area de compressdo de uma unidade de
olefinas, propondo ajuste de parametros como pressdo e temperatura de
operagdo. A analise do impacto da temperatura no consumo energético da
unidade industrial se baseia nos dados de tendéncia histérica, bem como na
simulacdo da compressao para diferentes temperaturas utilizando o simulador
comercial Aspen Plus®. Revela-se que o aumento da temperatura de sucgéo do
compressor devido a formacao de incrustacdo nos trocadores é significativo e
leva a uma maior demanda de poténcia, tal que o custo global supera o custo
de limpeza dos mesmos. A andlise da relagdo entre o rendimento da pirdlise e
a pressao da saida dos fornos (COP) mostra que o rendimento em eteno é
crescente com a redugao da pressao, contudo, diante da variagdo mensal de
precos dos produtos e do custo dos insumos o0 ponto de maximo lucro pode

sofrer alteracao.
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The light olefins production through naphtha steam cracking presents
increasing competitiveness challenges, particularly related to the cost of
feedstock. On this scenario, this work aims to determine process conditions that
leads to efficiency improvements and higher profits. The main goal of this study
is to identify yield increments and cost savings, evaluating the current plant
performance of the compression unit, proposing adjustment of parameters such
as pressure and operating temperature. The temperature effect analysis on the
power demand is based on the historical data and on the compression process
simulation in different temperatures, through Aspen Plus® commercial simulator.
It turns out that the increase in compressor suction temperature, due to the
fouling formation on the heat exchangers, leads to an increased steam
consumption, such that the overall cost exceeds the cleaning cost. The process
pressure correlation with the pyrolysis yield shows that monthly price changes
of products and the cost of inputs may significantly change the point of

maximum profit.
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1. Capitulo 1 - Introducao

Neste capitulo € contextualizado o estudo, construindo o cenario
econbmico em que esta inserida a unidade produtora a ser avaliada. Desta
forma, constrdi-se ao final do capitulo a motivacao para realizagéo do trabalho,
assim como as etapas a serem vencidas para se alcancar cada um dos

objetivos propostos.

1.1. A cadeia Petroquimica e suas particularidades

A producado industrial de um pais é componente fundamental para o
desenvolvimento socioeconémico deste. Os paises desenvolvidos apresentam
uma industria mais fortalecida, exportando especialidades e assim acumulando
maiores ganhos. Dentre os diversos segmentos industriais destaca-se a
Petroquimica, a qual é dividida em primeira geragao, que consiste na producao
de petroquimicos basicos (como eteno, propeno e benzeno), segunda geracgao,
com a producao de resinas e intermediarios, e a terceira geracao que consiste
na industria de transformacao, ou seja, a obtencdo de bens de consumo. A

Figura 1 exemplifica as referidas divisdes da cadeia petroquimica.
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Figura 1. A cadeia Petroquimica.
Fonte: Adaptada de COFIC (2008)

A indastria quimica brasileira encerrou o ano de 2015 com um
faturamento liquido de US$112,4 bilhdes, conforme informacgdes da ABIQUIM,
2015, ocupando o quarto lugar em no PIB industrial. Deste montante destaca-
se a cadeia do plastico, da qual as resinas mais consumidas sao o polietileno e
o polipropileno, em aplicagdes como embalagens e objetos de higiene pessoal;
o PVC na construcdao civii e os derivados do butadieno na industria
automobilistica. Diante das inumeras aplicacbes, constata-se assim a
importancia do plastico, uma vez que este viabiliza o acesso a saude e
qualidade de vida da populagcdo em geral.

A obtencdo dos produtos relacionados anteriormente se da a partir da
reacao dos aromaticos e das olefinas advindas das unidades de insumos
basicos. Apesar da existéncia de rotas ditas “verdes”, que utilizam matérias-
primas renovaveis como o etanol, o maior volume de olefinas leves € produzido
a partir da nafta, do gas natural ou do metanol advindo do carvdo. E, sabendo-
se que as matérias-primas correspondem a maior parcela do custo de uma

unidade de insumos bésicos, os movimentos do mercado comegam a serem
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tracados. Neste ponto se destacam as questdes de disponibilidade e logistica,
de modo que se beneficiam aquelas industrias que se encontram préximas as
fontes e que estdo em paises com malhas vidrias em quantidade e qualidade
satisfatorias.

Dentre as matérias-primas mais comuns, a nafta € aquela que apresenta
menor rendimento em eteno, principal produto de uma unidade de olefinas,
gerando uma série de coprodutos que apresentam bom valor de mercado,
porém com demanda muito inferior a de eteno. Apesar do rendimento mais
baixo, a questao da disponibilidade acima descrita € essencial, de modo que as
centrais de insumos basicos no Brasil sdo em sua maioria a base de nafta.
Deve-se ainda considerar a época em que as mesmas foram construidas, na
qual o mercado nédo era tao globalizado e a matéria-prima disponivel no pais
era a nafta das refinarias. Hoje, uma parte significativa da nafta é importada,
pois a nafta das refinarias brasileiras ndo supre a demanda da industria. Assim,
com a melhor qualidade da nafta importada o rendimento em eteno obtido é
maior, apesar dos custos logisticos.

O mundo ainda nao se recuperou da crise na economia global de 2008,
de modo que o ciclo de baixa, apés leve melhora, voltou a se agravar em 2014,
com grande incerteza do cenario para os anos subsequentes - DEPECON
(2015). A Europa segue com elevado nivel de endividamento e altas taxas de
desemprego apresentando, portanto, menor demanda por bens. Enquanto isso,
nos Estados Unidos ha timido crescimento do consumo em geral somado a
exploragcédo do gas de folheio — shale gas (gas natural encontrado em regides
de rocha sedimentar compactada. Grandes volumes encontrados em territério
norte-americano), como matéria-prima e suprimento energético. Tal insumo,
que apresenta grande disponibilidade e baixo custo, além de proporcionar um
alto rendimento em eteno, eleva consideravelmente a competitividade das
unidades americanas. Com isto, os EUA vislumbram também a exportacao
para 0 mercado da América Latina, o qual é atrativo mesmo acrescendo-se o
custo de logistica, e ameacando assim a industria local.

No Oriente Médio a situagao politica se agrava mais a cada dia, surgindo

novas guerras, afetando toda a populacao da regidao. O impacto na economia
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mundial é direto, uma vez que é um grande fornecedor de petréleo, como visto

na Figura 2, que traz os fluxos de petréleo no mundo.

Origem

0% 10% 20% 30% 40% 50% 60% 70% 80% 90% 100%
B América do Norte [l Europa [l Oriente Médio [ Asia
Il América do Sul e Central I Ex-URss B ffica

Figura 2. Composicao dos fluxos de petréleo na origem e no destino em 2013.
Fonte: ANP (2015)

A China, por sua vez, se mantém em destaque, pois apesar de ainda
estar em crescimento, ja apresenta sinais de crise. Um exemplo disto é a
elevacao excessiva dos precos das acdes, com baixo retorno aos acionistas,
levando a queda do preco de diversos papéis, demandando intervengcao do
governo para evitar uma disseminacao da crise. Contudo, o grande diferencial
da China ainda é o baixo custo de producdo da industria em geral diante da
grande disponibilidade de carvao e mao-de-obra barata.

O custo do gés natural esta associado diretamente ao custo da energia,
se configurando como um bom indicador para comparagdo dos custos de
produgdo de uma industria nas diferentes regides do planeta. Um estudo
realizado pela Federacao das Industrias do Estado do Rio de Janeiro - FIRJAN
(2011) evidencia o problema de competitividade da industria brasileira e
sinaliza as mudancas necessarias para reverter tal quadro. Conforme
informacgdes do referido trabalho, a partir de dados de 2011, na Russia o milhao
de BTU (MMBtu) custava cerca de 3,00 ddlares, nos Estados Unidos a média

foi de 5,02 délares, enquanto no Brasil o valor era acima de US$16,00. Estas
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diferencas se mantém ainda hoje, e se refletem no pregco dos demais
combustiveis, levando ao acumulo de custos maiores ao longo da cadeia de
consumo, minimizando as margens de lucro. E importante considerar a grande
flutuagdo a que estdo sujeitos os valores citados, pois 0 preco do barril do
petréleo depende, muitas vezes, mais de questdes politicas do que dos
aspectos técnicos de exploragéo, processamento e distribuicdo. Exemplo desta
variagdo ocorreu no segundo semestre de 2014 quando, entre agosto e
dezembro, o pre¢o do barril de petréleo caiu cerca de 50% (como visto nos
dados de ANP( 2015)). Estas varia¢des reforcam ainda mais a necessidade de
realizar avaliacoes periddicas do ponto de operacado que gera 0 maximo lucro,
uma vez que estudos realizados em outra realidade de mercado pode nos
conduzir a conclusbes equivocadas, diante do alto grau de imprevisibilidade
deste.

Ao menor rendimento em eteno das plantas base nafta e ao elevado
custo energético brasileiro, somam-se os custos logisticos de um pais com
infraestrutura de portos deficiente e modal ferroviario de pequeno alcance
(conforme desafios levantados no Pacto Nacional da Industria Quimica-
ABIQUIM, 2010), além dos custos para atendimento as legislacées ambientais
e trabalhistas. Deste modo, a desconfianga dos investidores no
desenvolvimento do Brasil aumenta, reduzindo o volume de capital investido no
pais e consequentemente desacelerando ainda mais o crescimento.

Vistos os desafios mundiais da atualidade, Nath e Alzein (2000) elencam
as particularidades das unidades de craqueamento a vapor que levam a uma
constante mudanga de configuragdo do processo, caracterizando assim, as
questdes internas das plantas. Os principais pontos citados sdo: a necessidade
peridédica de substituicdo de fornos para o processo de remogdao de coque,
levando a disturbios na sequéncia do trem de processamento; a frequente
alteracdo das caracteristicas da carga em fungdo das oportunidades de
mercado, demandando diversos ajustes na planta para manter a especificacao
dos produtos, bem como o consumo energético minimizado; e a variacao na
demanda dos diferentes produtos, seja em funcdo de gestdo de estoques,
operabilidade de clientes ou flutuacdo de precos, conduzindo a diferentes

vazoes de carga.
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Diante deste cenario, onde as margens de lucro sdo cada vez mais
restritas, se mostra necessaria a analise técnica detalhada dos processos, de
modo a atingir o maximo rendimento com o menor custo, viabilizando a
operagdo de uma unidade de pirdlise base nafta no Brasil. Atrelado a isto foi
visto que o sistema é dinamico, susceptivel a restricdbes e necessidades
técnicas e comerciais, reforcando que os processos produtivos devem ser
avaliados periodicamente. Condi¢des como as de confiabilidade, eficiéncia do
processo, custos de matérias-primas e operacionais, entre outras, variam ao
longo do tempo de modo que para se manter sempre no ponto de maximo lucro
€ necessaria a atualizacao.

Surge assim o presente trabalho, que visa analisar a area da compressao
de uma unidade de producao de olefinas por craqueamento a vapor da nafta,
buscando compreender as limitagdes e identificar oportunidades de melhoria. A
compressao € uma secao complexa, que se interliga com diferentes subareas
da planta, apresentando varios fatores que alteram seu desempenho e
impactam no resultado global do processo produtivo. Assim, o trabalho tem o
objetivo geral de avaliar as principais variaveis de processo da area,
identificando as causas e efeitos da variacao destas, buscando a operagéao no
ponto de maior lucro para o cenario proposto. Sao elaborados modelos locais e
funcbes objetivo para encontrar o ponto de operacao de maximo lucro.

A minimizagdo do custo, que é a meta final, € alcangada por meio da
analise de diferentes aspectos, atingindo cada um dos seguintes objetivos

especificos:

= Avaliar o impacto do aumento de temperatura entre os estagios do
compressor, mostrando o custo energético de comprimir um gas a uma
temperatura mais elevada, por meio da simulacdo da é&rea da
compressao;

= Compreender o histérico de limpezas, avaliando se 0 mesmo é
satisfatério e estabelecer o intervalo adequado aos critérios de custo e
confiabilidade do sistema;

= Propor campanha de limpeza de trocadores, considerando o custo de

manutencao destes versus o incremento de custo pelo gasto energético.
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Sao priorizados os estagios que levam a uma maior perda energética,
evitando, contudo que qualquer um dos equipamentos permane¢a em
operacao continua por tempo longo demais, deixando-os vulneraveis;

= Analisar a sensibilidade da pressdo de sucgdo do compressor (variavel
controlada) no rendimento em eteno da pirélise, para matérias-primas de
diferentes caracteristicas;

= Obtencao da correlagdo entre pressao de sucg¢ao e poténcia consumida
no compressor de gas de carga, para viabilizar a comparagéao entre os
resultados antagénicos de redugdo do rendimento nos produtos de

interesse e aumento no custo energético para realizar a compressao.

A estrutura do trabalho ¢é dividida em seis capitulos descritos a seguir. No
capitulo dois apresenta-se brevemente a metodologia utilizada no
desenvolvimento do trabalho. Em seguida, no capitulo trés, é realizada a
revisdo bibliografica do tema, levando a compreensao geral da producao de
olefinas leves, com o detalhamento da area da compressado, e levantando
dados de trabalhos anteriores relacionados ao desempenho de trocadores de
calor. O capitulo quatro traz a modelagem do sistema, explicitando as
equacdes resolvidas na simulacdo para encontrar os resultados vistos no
capitulo cinco. Por fim a conclusdo, vista no capitulo seis, sintetiza o
conhecimento adquirido com o estudo, expressando como produto as melhores
condigcbes de operagéo do ponto de vista financeiro, mantendo a confiabilidade
do sistema.
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2. Capitulo 2 — Revisao bibliografica

A busca constante pela melhoria operacional das unidades ja foi descrita
como essencial. Assim, com as frequentes mudancas de algumas condicdes
operacionais da unidade de producédo de olefinas 2 da UNIB-1 (Unidade de
Insumos Basicos 1) da Braskem, justifica-se a demanda pela execucdo do
trabalho. Diante da importancia de tal andlise, e da similaridade entre as
unidades produtoras de olefinas, existe a possibilidade de replicacdo do
presente estudo.

Este capitulo tem por objetivo descrever de maneira geral o processo
produtivo, com foco nas areas correlacionadas com o escopo do trabalho, bem
como trazer os principais conceitos necessdarios as avaliagdes propostas,
reportando da literatura informagbes de trabalhos realizados em sistemas com
similaridades ao aqui apresentado.

2.1. Descricao do processo

Uma unidade de produgdo de Olefinas base nafta é dividida em trés
macro areas: fornos e fracionamento primario, compressdo e area de
separacgao criogénica. O processo se inicia com o pré-aquecimento da nafta,
que é em seguida alimentada aos fornos de pirdlise juntamente com vapor de
diluicdo, responsavel pela reducado da pressao parcial dos hidrocarbonetos,
reduzindo a formacao de coque no interior das serpentinas. Os fornos possuem
duas zonas classificadas conforme a predominancia do modo de transferéncia
de calor, a convecgao e a radiacdo. A nafta passa pelas serpentinas, sendo
aquecida na zona de conveccao e entao, na zona de radiacdo, as serpentinas
sao expostas a temperaturas por volta de 1000°C na fornalha, desencadeando
as reacbes de decomposicao térmica das moléculas maiores, chamadas
pirdlise.

A interrupcao das reagdes de pirdlise € uma etapa de grande importancia
para garantir o maximo rendimento nos produtos desejados — eteno e propeno
— e nao degrada-los a fragbes como metano e hidrogénio, ou proporcionar a
formacdo de coque. Assim, apds a saida da radiagéo, a corrente craqueada
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troca calor nos trocadores da linha de transferéncia, conhecidos como TLE
(transfer line exchangers), e em seguida sofrem segundo resfriamento pela
mistura direta do efluente dos fornos com um éleo pesado, chamado de 6leo de
quench, atingindo cerca de 200°C. Uma vez finalizada a etapa de reagbes €
necessario separar os diferentes produtos contidos na mistura.

A principal operacado de separagado € a destilagdo, assim o processo se
inicia na fracionadora primaria, na qual é retirada a fragdo de 6leo pesado pelo
fundo e intermediario pela retirada lateral. No topo desta torre de destilagéo sai
a fracdo de compostos de cadeia com dez carbonos ou menos (C1o) € 0 vapor
d’agua. Essa corrente de topo passa entdo a separagao da agua e da gasolina
de pirdlise dos compostos mais leves, na torre conhecida por torre de agua de
quench. A fracao mais leve, ja a uma temperatura de cerca de 35°C, é enviada
ao vaso de sucgado do primeiro estdgio do compressor de gas de carga. A
gasolina entao separada é dividida em duas correntes, sendo a maior o refluxo
da fracionadora primaria, e a outra, a carga da retificadora de gasolina, na qual
sao retirados leves que retornam ao processo, enviando a gasolina para as
unidades de hidrogenacéao onde sédo gerados diversos coprodutos.

Para que a separacao do corte C4 (hidrocarbonetos com quatro carbonos)
e mais leves se dé em torres com numero de estagios econdmica e fisicamente
vidvel, a temperaturas factiveis, € necessario elevar a pressdo da corrente
gasosa. A pressurizacao € feita em cinco estagios, com resfriamento entre
eles, por um compressor centrifugo conhecido como compressor de gas de
carga. A secao de compressao consiste em uma sequéncia de estagios de um
compressor com uma bateria de trocadores e um vaso de knock out (vaso de
abatimento de liquido) entre eles. A fase liquida de hidrocarboneto do vaso
apos o primeiro estagio é também enviada a retificadora de gasolina e a dos
demais retorna ao vaso anterior. Entre o terceiro e o quarto estagios €
realizada uma lavagem com soda caustica para abatimento de gases acidos,
como CO; e H.S, que sao venenos para os catalisadores da area seguinte,
além de contaminantes do produto final. Além disso, o CO, na area de
separacao criogénica poderia solidificar, levando a obstrucdo de linhas e

equipamentos.
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O condensado dos vasos apds quinto estagio é enviado a uma torre
retificadora na qual é removida a fracdo de C,/C3 (compostos de dois e trés
carbonos) enviando a corrente de fundo diretamente para o corte C3 e os leves
retornam a compressdo. O gas passa entdo pelo vaso secador, no qual é
adsorvida a umidade remanescente na peneira molecular, para posterior envio
a area fria.

A Figura 3 representa de forma simplificada o processo da unidade de

olefinas.
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Figura 3. Esquema representativo do processo de produgao de olefinas leves por pirdlise.
Fonte: Adaptado de Viana (2005)

Conforme visto, 0 gas seco é enviado a uma sequéncia de torres de

destilacdo e ciclos de resfriamento (cold box), realizando o fracionamento
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criogénico e a purificacdo. A reducao da temperatura é realizada por meio dos
ciclos de expansao e compressdao de metano, eteno e propeno, 0s quais
trocam calor em um complexo sistema de trocadores de placa. A configuracéao
estabelecida na unidade produtora em estudo é chamada front over, que
significa que a separacao se inicia pelo envio do gas seco para a torre
desmetanizadora, seguida da desetanizadora, despropanizadora e por fim a
desbutanizadora, sendo que em cada um desses cortes ha a fracionadora que
especifica o produto desejado na sec¢éo.

Além da separagdo, o processo contempla unidades de hidrogenacéo
catalitica do acetileno, do metilacetieno e do propadieno a olefinas,
minimizando a presenga de tais contaminantes e aumentando o rendimento
global da planta; e a unidade de purificacdo do hidrogénio que o utiliza o
principio da adsor¢éo. Ao final do processo obtém-se assim os produtos finais
puros: hidrogénio, propeno, eteno e butenos. O etano obtido no processo é
separado e enviado como carga ao forno de gas para conversao em eteno. Tal
reciclo é de grande importancia, pois o etano craqueado apresenta grande taxa
de conversdo a eteno, melhorando o rendimento da unidade, apesar de
demandar energia para tal. Enquanto o metano, por sua vez, € enviado ao

sistema de gas combustivel.

2.2. A Pirdlise

O craqueamento a vapor da nafta € um processo conhecido desde o
século passado, muito estudado ao longo dos anos, buscando ganhos em
rendimento no produto de maior interesse e reducao de custos energéticos. A
area de fornos dentro da unidade de producdo de Olefinas é aquela que
apresenta maior custo energético, uma vez que € consumida grande
quantidade de gas combustivel para promover as reacoes de pirdlise. Por este
motivo, tal area ja foi tema de diversos estudos de otimizagdo. Assim, o
presente trabalho propde a busca pela maximizacdo dos lucros, visando a
manipulagao de variaveis em outras areas da unidade.

O processo consiste na quebra de ligagdes carbono-carbono e carbono-

hidrogénio e a formagédo de olefinas, demandando para isto alto conteudo
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energético. As reacdes de pirélise sdo muito complexas, uma vez que a nafta é
composta por diversos hidrocarbonetos diferentes, e por envolver a quebra das
ligagbes das moléculas alimentadas, além das reagbes secundarias,
desencadeadas a partir dos produtos das primeiras rea¢oes. Apesar de nao ser
capaz de representar a totalidade da distribuicdo de produtos, o modelo de
radicais livres ajuda na compreensdo das reacdes que se processam. Tal
mecanismo, conforme Dente et al. (2010), envolve as etapas de iniciacao,
propagacao, terminac¢ao, condensagao e isomerizagao.

De forma simplificada, as reagdes se iniciam com a quebra da ligagdo
carbono-carbono de dada molécula, resultando em dois radicais com elétrons
para compartilhar. Deste ponto em diante as reagbes em cadeia se
desenvolvem com a estabilizacdo do primeiro radical formado, e a
decomposicao destes em novos, que por sua vez também buscardo a
estabilidade seja na formacdo de outra espécie ou realizando uma dupla
ligacéo e eliminando um hidrogénio. Ao cessar a fonte de energia pelo rapido
resfriamento na saida do forno, os radicais se combinam, realizando ligacdes
covalentes, estabilizando as espécies.

Uma vez compreendido o processo quimico e fisico do cragueamento a
vapor, é fundamental elencar os parametros que determinam o rendimento do
mesmo, para que sejam bem definidas as condigdes disponiveis para
manipulacdo na busca do ponto étimo. Assim, as principais variaveis que
afetam o desempenho da planta sdo: a composicao da carga; a temperatura de
cragueamento acompanhada por meio da temperatura de saida da fornalha
(COT — coil outlet temperature); a pressao de operagcao (COP — coil outlet
pressure), intimamente relacionada ao tempo de residéncia e a razao vapor de
diluicdo/carga de hidrocarboneto. De acordo com Kumar e Kunzru (1985), a
variagdo no rendimento de eteno pode oscilar até cerca de 10% a depender
das condi¢des de operacgao e da qualidade da nafta utilizada.

A literatura traz alguns trabalhos que avaliam o rendimento de fornos de
pirélise em funcdo das variaveis citadas anteriormente, buscando a otimizagao
da operacdo com maximo lucro. Ghashghaee e Karimzadeh (2011) reiteram
como principais aspectos os parametros de processo acima, porém como 0S

demais trabalhos encontrados, ndo investiga a influéncia da COP no produto
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obtido. Zimmermann (2012) pontua que a pressao de operacao ideal é definida
por um balanco entre o rendimento do forno e a demanda energética do
compressor (e indiretamente da turbina que o aciona), levantando a assim uma
das situagoes problema que sera avaliada pelo presente trabalho.

Leite (2013) trata as principais caracteristicas da nafta processada na
producdo de olefinas e os respectivos impactos. E importante pontuar que para
cada carga hd um determinado tempo de residéncia ideal, assim a correta
caracterizacdo daquela é fundamental para analisar a sensibilidade do
processo a este parametro. O conteudo de parafinas, isoparafinas, olefinas,
nafténicos e aromaticos (conhecido a partir da chamada anélise de PIONA -
cromatografia gasosa) ir4 determinar como ocorrerdo as reagdes de quebra,
logo o rendimento em eteno.

Sabe-se que para maximizagdo do rendimento em eteno, deve-se dispor
de uma carga com menor composicdo em aromaticos, pois sao moléculas
muito estaveis, que passam pelo forno sem reagir, fazendo parte da corrente
de gasolina de pirdlise, cuja producao nao € objetivo principal da planta de
olefinas. A carga deve ainda apresentar um maior percentual em compostos
saturados que sdo precursores de eteno. Dentre os compostos saturados,
sendo o eteno o principal produto, deve-se buscar maior quantidade de
normais parafinas, pois as isoparafinas geram mais propeno e metano, uma
vez que é mais facil quebrar a ligacdo em um carbono terciério.

A reacado de pirélise demanda grande quantidade de energia por ser
endotérmica, refletindo em uma alta temperatura de processo. E importante,
contudo, observar que a elevacao da temperatura aumenta de forma relevante
a taxa de formacao de coque, além de levar a reagdes secundarias, reduzindo
o rendimento em eteno e propeno (produtos de interesse comercial), e
produzindo metano, hidrogénio e gasolina de pirélise, os quais possuem valor
agregado muito menor, sendo composi¢cdo do sistema de gas combustivel.
Assim, para cada processo ha um valor ideal para a temperatura.

A pressao - COP impacta diretamente no tempo de residéncia, e no grau
de avango das reacoes. Tal variavel é controlada por meio da variacao da
rotacdo do compressor de gas de carga, de forma que para manter uma menor

pressdao o controlador do compressor demanda maior rotagdo do mesmo,
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elevando o seu consumo energético. Verifica-se, portanto, a existéncia de
comportamentos conflitantes sobre 0 maximo lucro: maior rendimento em eteno
com a reducdo da pressdo de sucgao, versus gasto em energia para suprir o
aumento da razdo de compressao. E importante ainda pontuar a influéncia da
maior pressao na aceleracao da formacgao de coque, afetando a campanha dos
fornos, e que ao reduzir a pressdo de succdo ha o efeito de reducdo da
densidade do gas a ser comprimido. Sendo o compressor uma maquina base
volume, ao reduzir a pressédo de sucgdo e consequentemente a densidade do
gas para um mesmo volume tem-se uma massa menor. Contudo o controle de
alimentagdo de carga aos fornos € em vazdao massica; assim, mantendo-a
constante, uma menor densidade do gas representard um maior volume a ser
comprimido, ou seja, maior consumo de vapor na turbina.

O vapor de diluicdo tem a fungdo de regular a pressdo parcial dos
hidrocarbonetos no forno, minimizando a formacao de coque, sendo a razao de
vapor por carga de hidrocarboneto o parametro controlado. A maior injegéo de
vapor é benéfica também por favorecer a formacao de leves, aumentando o
rendimento em eteno. Deve-se, porém considerar, além de possiveis
dificuldades de escoamento, o gasto energético associado ao aumento da
vazao de vapor, pois demandara mais energia na geracao do vapor € no forno
ja que a temperatura controlada envolve toda a mistura hidrocarboneto e vapor
d’agua, demandando o aquecimento da massa de vapor alimentada,
aumentando o consumo de gas combustivel.

Cada planta tem suas peculiaridades e condi¢oes tipicas de projeto e
processo relacionadas com as variaveis tratadas anteriormente e outras
influéncias. Desta forma, é fundamental avaliar para cada caso a sensibilidade
do sistema com suas caracteristicas especificas, encontrando o ponto 6timo de
operacdo. Em tal analise deve-se ainda considerar as mudangas da planta no
decorrer da campanha desta, estudando a melhor configuragdo para a

realidade estabelecida no momento.
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2.2.1. A Simulacao da pirdlise

O presente trabalho tem por objetivo avaliar a area de compressao de gas
de carga, correlacionando com a sensibilidade da pirdlise, utilizando para tal
um modelo ja validado e aceito pela comunidade que estuda o tema. Nao é
escopo do trabalho portanto, propor uma modelagem para a pirélise; Assim é
adotado o modelo de radicais, amplamente conhecido e ja implementado no
software SPYRO® (Simulation Pyrolysis) de propriedade da Technip, que
contém mais de 6600 reacdes, envolvendo 240 componentes. Goethem et al.
(2001) traz a teoria utilizada pelo SPYRO®, mostrando o método de solugéo e
os critérios utilizados, afirmando que foram comparados os resultados da
simulacdo com resultados da pirdlise em diferentes escalas (laboratério, piloto
e escala industrial), e que o simulador pode ser considerado validado.

Para proceder a simulagdo, devem ser fornecidos os dados de
composicao da carga, razao de vapor de diluicao e hidrocarboneto, a
temperatura de saida do forno (conhecida como COT), as caracteristicas
mecanicas de tal equipamento (design das serpentinas) e a pressdao — COP.
Com tais entradas de dados, o simulador elabora a complexa cinética do
processo, e apresenta como resultado a composigéo do produto, da saida do
forno. A composicao do gas resultante da pirdlise sera utilizada para avaliacao
do impacto do ajuste da pressdo no rendimento do processo e
consequentemente no lucro.

A simulagédo da pirélise permite o estudo do rendimento com a variagao
dos diversos parametros de entrada, isoladamente. Na planta, diante do grande
namero de parametros que impactam o desempenho do processo, ndao é
possivel controlar todas as varidveis simultaneamente, de forma que os dados
reais estdo sujeitos a flutuacdo de mais de um parametro ao mesmo tempo.
Com isto, justifica-se a utilizagdo dos dados de simulagao para inferir sobre a
sensibilidade da composicdo do produto & variagdo da COP. E importante
sinalizar que o modelo utilizado pelo SPYRO® apresenta melhor ajuste para a
concentracdo dos compostos mais leves. Como estas fracdes correspondem a

mais de 80% dos produtos e sao aquelas com maior valor agregado,
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representando maior influéncia na avaliagdo econdmica, o resultado das

simulacdes apresenta validade para o estudo proposto.

2.3. A Compressao

O compressor de gas de carga € uma grande maquina, acionada por uma
turbina a vapor, que para elevar a pressdo do gas a niveis suficientes para
separagdo dos diversos componentes como eteno, metano e propeno,
consome elevada quantidade de energia. A compressao é realizada em cinco
estagios, apresentando baterias de trocadores com agua de resfriamento na
descarga de cada um dos estagios, seguidos de vasos de separacdo, nos
quais € separada a fase liquida, para que esta nao seja enviada ao estagio de
compressao seguinte, podendo levar a danos no compressor. A Figura 4
apresenta o compressor em estudo, mostrando a dimensdo do equipamento
aqui abordado.

i, —\a - P i 3 -

Figura 4. Compressor de géas de carga da Unidade de Olefinas 2 da UNIB-1 BA.

A realizacdo do trabalho de compressdo se da a partir da conversédo na
turbina da energia do vapor de 120kgf/cm2, expandido até a pressdo de
15kgf/cm?, em energia cinética da rotacao do conjunto eixo-impelidor, ou seja,
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variagcao de entalpia do vapor. O eixo é comum aos cinco estagios, de forma
que o trabalho da turbina é transmitido a todos estes. Assim, a vazao de vapor
consumida, multiplicada pela diferenca de entalpia entre a entrada e a saida do
vapor e pela eficiéncia da turbina, resultar& na energia transferida ao
compressor.

O controle do compressor é feito por meio do ajuste da rotacdo do
conjunto, conferindo mais ou menos poténcia ao eixo, de modo a alcangar a
pressdo de sucgado definida como set point. A pressdo na descarga é
determinada pela area de separacgao criogénica, estabelecendo uma diferenca
de pressao a ser vencida pelo gas, de modo que viabilize o fracionamento. Ao
reduzir a pressao de sucg¢ao por meio do aumento da rotagdo do compressor, a
diferenga entre a pressao inicial e final aumenta (a razao de compresséao), e
assim € elevado o consumo de vapor para a turbina.

A presencga de olefinas, como o butadieno, no gas de carga é um fator
precursor da formagcao de polimerizacao, principalmente com o aumento da
temperatura e da pressdo, potencializando este efeito, tanto no préprio
compressor quanto nos trocadores de calor. Devido a formacao destes sélidos
€ injetado no compressor um 6éleo solvente, conhecido por wash oll,
minimizando a adesdo das particulas as palhetas do compressor, 0 que
poderia levar a maior vibracao e perda de eficiéncia da maquina.

A analise da eficiéncia do sistema de compressdo deve compreender 0s
efeitos de cada uma das etapas, avaliando os paradmetros de operacao dos
vasos, trocadores e do compressor em si. O foco se desenvolvera em variaveis
passiveis de manipulagdo durante a campanha da planta, uma vez que a
dependéncia de intervencdo com a planta parada s6 poderia ser realizada a
cada seis anos.

2.3.1.Vasos de abatimento de liquidos

Os vasos de knock-out sdo equipamentos providos de filtro removedor de
goticulas (demister), evitando o arraste destas para o compressor, onde
ganhariam maior aceleragdo, possivelmente danificando os internos da

maquina. No fundo do vaso hd um sistema de separagdo das duas fases



31

liguidas presentes: aquosa e hidrocarboneto. Esta separacdo ocorre por
diferenca de densidade, havendo um anteparo de modo a dividir dois lados,
vertendo para um deles o hidrocarboneto que por ser menos denso que a agua
permanece na fase superior. Para evitar a passagem de liquido para o
compressor e controlar a separagao existe um controlador de nivel total e um
controlador de interface que mede cada uma das variaveis, controlando tais
niveis por meio da abertura da valvula de retirada de produto de fundo. O

esquema da Figura 5 representa a configuracao descrita.

v
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Figura 5. Esquema representativo do vaso de knock-out.
Fonte: Elaboragao propria.

A garantia da operabilidade dos controladores protege o sistema, evitando
nivel alto que levaria a parada de emergéncia do compressor, além de nao
permitir a passagem de gas pelo fundo do vaso, retornando ao estagio anterior,
ou seja, uma recirculagao, uma ineficiéncia. Os vasos de sucgao do terceiro e
quarto estagios ndo apresentam separacao de fase aquosa, sendo a retirada

de fundo direcionada para o vaso de sucgao do estagio anterior.
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2.3.2.Trocadores interestagios

Os trocadores interestagios impactam em diferentes aspectos na
eficiéncia da area de compressao. Os referidos trocadores sdo do tipo casco e
tubo, com o fluido de processo passando pelo casco e agua de resfriamento
passando pelos tubos. A condicdo de operagdo destes equipamentos é
determinante na perda de carga que os mesmos impdem ao sistema, bem
como do desempenho do resfriamento e, consequentemente, na temperatura
do gas a ser comprimido.

A perda de carga e o coeficiente global de troca térmica no trocador
devem ser mantidos ao maximo préximos da condigdo de partida, na qual o
mesmo se encontra limpo. Desta forma, a temperatura na suc¢cdo de cada
estagio € mais baixa e o trabalho requerido do compressor para elevar a
pressdo do gas com determinado volume e para vencer a restricdo ao fluxo é
minimizado. Os principais efeitos, para o compressor, do aumento da
temperatura sdo: a aceleragdo do processo de polimerizacao, que pode levar a
desbalanceamento e vibragdo na maquina, e o0 aumento da vazao volumétrica
do gés, demandando maior trabalho da turbina para a mesma razado de
compressdo e vazao massica. Isto significa que além de elevar o custo de
operagdo, uma maior temperatura representa uma vulnerabilidade para o
compressor de gas de carga, o qual deve operar seis anos até que haja
intervencdo de manutencdo no mesmo, conforme histérico da unidade
industrial.

A formacdo de depésitos, conhecidos como fouling, na operacao de
trocadores de calor € um efeito indesejavel, decorrente do acumulo de matéria
organica, residuo de corrosao, coque, polimeros, entre outros. Especificamente
para o caso dos trocadores interestagios, ambos os lados estdo sujeitos a
sujeira. A Figura 6 mostra um trocador interestagio saindo de operagdo com
grande volume de polimero incrustado (€ possivel observar o lado do casco
onde passa o gas de processo). O sdlido formado funciona como isolante,
reduzindo a taxa de troca na regido em que esta aderido.
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Figura 6. Trocador de calor interestagio com camada de polimero aderida.

A agua de resfriamento, chamada AGR, circula por uma extensa
sequéncia de equipamentos e retorna para a torre de resfriamento, na qual ha
a possibilidade de entrada de diversos residuos, residuos de corrosao, areia,
entre outros, que se acumulam no espelho dos trocadores de calor,
bloqueando tubos e dificultando a troca térmica. Portanto, € fundamental
garantir a boa qualidade da AGR (controle de pH, concentracdo de ions, etc)
para evitar danos ao material dos equipamentos, linhas e acessorios. Vale
sinalizar ainda a existéncia do fendbmeno da sazonalidade da temperatura da
AGR. Este parametro é sensivel a temperatura de bulbo umido de forma que
no verdo sua temperatura é mais elevada. Com a agua de resfriamento
entrando no trocador com uma temperatura maior, a diferenga de temperatura
da AGR para o processo cai, reduzindo entdo o calor trocado. Assim, na
analise que sera realizada, serdo adotadas premissas conservadoras para
evitar investimentos em limpeza de equipamentos que estdo oferecendo menor
taxa de troca em funcao da alta temperatura da AGR e nado por presenca de
camada de sujeira.

O fluido de processo se encontra pressurizado, com temperatura elevada

e alta concentragdo de compostos diolefinicos, condicdo ideal para a
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ocorréncia do processo de polimerizagdo. Tais polimeros aderidos a superficie
de troca térmica representam uma resisténcia ao fluxo de calor, ou seja,
reduzem a taxa de resfriamento do gas de carga, bem como dificulta o
escoamento do mesmo, elevando a perda de carga. Assim como a maior
temperatura, a maior perda de carga implica em aumento do consumo
energético, pois parte da energia cinética transferida ao gas € perdida no
escoamento, logo quanto maior resisténcia ao fluxo, mais energia cinética &
perdida.

Como visto, para que o trocador de calor apresente seu maximo de
desempenho, além de integro, este deve estar limpo. A caracteristica da
instalacdo dos referidos trocadores na unidade industrial em analise é tal que
permite a limpeza destes durante a operagao da planta. Contudo, para realizar
tal limpeza, sdo necessarios recursos de mao-de-obra, produtos quimicos e
maquinas, aumentando os custos de manutencao da empresa. Sendo assim, a
limpeza de trocadores fica sujeita a disponibilidade de recursos, e se torna uma
questdo a ser ponderada. Assim, avalia-se 0s impactos do aumento da
temperatura devido a queda na eficiéncia de troca térmica com a sujidade dos
trocadores versus os custos de limpeza destes.

Madi (2005) relata os diferentes modelos de formacdo de incrustacao,
sendo eles dependentes da relacdo entre a taxa de deposicéo e a taxa de
remocdo. Para processos que apresentam como caracteristica a mudanca
periddica das condi¢cdes operacionais, como o estudado no presente trabalho,
afirma-se que o modelo que melhor representa a configuragdo da incrustagao &
o “dente de serra”. Neste modelo a trajetoria € assintotica, com oscilagées em
periodos variaveis nos valores da resisténcia a transferéncia de calor. O
referido comportamento geralmente se deve ao processo de formagdo de
polimeros, seguido do deslocamento desses por acdo mecanica do
escoamento do fluido de processo.

Diante do grande numero de fatores que afetam a formagdo dos
depositos, como temperatura, composicao, velocidade, etc, torna-se complexa
e imprecisa a utilizacao de modelos para previsao do comportamento da troca

térmica sujeita a depositos. A seguir serdo sugeridos parametros de
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acompanhamento do desempenho dos trocadores de calor, buscando a
identificacao de oportunidades de ganho energético.

Ainda em Madi (2005) é citado o desafio da aquisicdo de dados como
temperaturas, vazdes e propriedades termofisicas dos fluidos envolvidos, em
grandes redes de trocadores. Esta dificuldade é uma realidade, pois além das
oscilagdes no processo que influenciam diretamente no coeficiente global de
transferéncia de calor, algumas das variaveis ndo possuem medicdo em linha
ou dependem de analises de laboratorio. Por fim, Madi (2005) define que para
redes de trocadores, a melhor maneira de avaliagdo da perda de eficiéncia é a
diferenca de temperatura no ultimo trocador da rede ao longo do tempo. Assim,
vé-se adiante que a temperatura € utilizada como um dos critérios de definicao
do tempo de operacdo economicamente atrativo. Ishiyama et al. (2011)
também aborda os critérios para definicdo do periodo no qual se deve realizar
as intervencoes de limpeza, construindo as fungdes custo que, apesar das
particularidades do sistema do presente estudo, serviram como base para a
construcao das funcdes objetivo.

A literatura traz diversos trabalhos que avaliam diferentes aspectos como
o tempo 6timo entre limpezas de trocadores, ajuste de paréametros para
minimizar a formacao de depdsitos, como escolher os equipamentos a passar
por limpeza em determinada oportunidade, entre outros. Em tais trabalhos
encontram-se trocadores de diversas fungées em industrias de diferentes
setores. Entretanto, de maneira geral os custos operacionais estao
relacionados ao consumo de utilidades como o vapor para realizagdo do
servico de aquecimento, diferente do impacto estudado no presente trabalho,
que esté relacionado a demanda energética da compressao do gas em fungéao
de sua temperatura.

Georgiadis e Papageorgiou (2000) e Pogiatzis et al. (2012) utilizam
programagcao inteira linear mista para encontrar o tempo 6timo entre limpezas,
estando o processo sujeito a fouling severo, com intervalos da ordem de
algumas horas. Para os primeiros autores, a formagao de fouling é o tema
referente a trocadores de calor que mais apresenta aspectos nao resolvidos.
Em tal artigo ha restricbes quanto ao balangco de energia, ao tempo de

residéncia, formacao de depdsitos, tempo minimo entre limpezas e limitacdes
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de manutencéao. Diante de tais critérios é necessario criar uma funcao objetivo
para que atenda a todos estes simultaneamente.

O acompanhamento do desempenho da troca térmica ao longo da
campanha do trocador € fundamental, porém deve-se atentar aos parametros
utilizados. E preciso precaucdo na andlise dos resultados para garantir que as
conclusdes tiradas se provem coerentes. Por exemplo, ndo se pode afirmar
que um trocador interestagio esta sujo somente porque a temperatura de saida
do fluido de processo estd mais elevada; o fenébmeno pode estar ocorrendo
devido a uma temperatura de suprimento de dgua de resfriamento mais alta.
Neste exemplo, limpar o trocador levaria apenas ao consumo de recursos,
aumentando o custo de manutenc¢do da unidade, sem apresentar retorno.

Mohanty e Singru (2011) citam as diversas formas de avaliagcdo de um
trocador, desde a abertura e analise visual, sendo este um método corretivo,
custoso e muitas vezes tardio; até as medi¢cdes por ultrassom que também
apresentam custo elevado. Conforme tais autores, o método mais simples e
barato € o acompanhamento por medi¢cdes da taxa de calor e das temperaturas
de saida dos fluidos quente e frio além da entrada do fluido frio. Este método
apresenta como aspectos negativos a necessidade de disponibilidade de
diversos instrumentos em diferentes pontos, o fato de nao fornecer informacéao
sobre o lado em que esta se formando a incrustagéo prioritariamente e de estar
sujeito as variagoes naturais do processo. Apesar disto € possivel acompanhar
a tendéncia e inferir o momento a partir do qual a limpeza representara retorno
financeiro. Em sistemas que a formacéo de depdsitos ndo pode ser evitada, é
fundamental que esta seja acompanhada, alertando a queda de eficiéncia de
troca térmica, antes da degradacgéao significativa de seu desempenho.

Ainda em Mohanty e Singru (2011), os autores introduzem o
acompanhamento por um fator dependente da perda de carga imposta pelo
trocador. Apesar de se mostrar um método com boa representatividade para o
caso apresentado, nao é possivel a utilizacdo do mesmo, pois ndo se tem
dados histéricos suficientes para realizar as comparagoes.

A predicao da formacao do fouling, segundo Assis et al. (2013), é sujeita
a diversas incertezas, sendo um dos campos ainda com menores avangos no

que tange aos trocadores de calor. Ciente da dificuldade de predigdo com
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acuracia da formagdo de depésitos e das grandes variacbes a que estado
sujeitos os processos ao longo do tempo, sdo aplicados fatores a area de troca
calculada, para garantir que o equipamento atinja o fim da campanha proposta
realizando o servigo desejado. Em plantas em que é conhecido que a taxa de
formacao de fouling € muito elevada, este superdimensionamento é ainda
maior.

Em funcéo das dificuldades em definir um coeficiente de deposito em
funcdo do tempo para o sistema aqui estudado, conforme Mohanty e Singru
(2011), podem ser utilizados os dados operacionais historicos para estimar o
comportamento das campanhas seguintes, apesar das incertezas existentes
neste célculo. Desta forma, a temperatura de saida torna-se um parametro
fundamental para a determinacdo do desempenho de troca térmica para o
presente estudo.

Smaili et al. (2001) pontuam a dificuldade em elaborar um planejamento
de limpeza em uma rede de trocadores, vislumbrando as diferentes taxas de
formacao de sujeira em cada subsistema. O autor considera que a taxa de
formacdo de depodsitos ao longo do tempo pode ser regida por diferentes
funcdes, sendo sugeridos o modelo linear e o assintético. Tal trabalho avalia o
impacto da formacgao de sujeira em pré-aquecedores de carga de um forno de
processo, observando que para determinada frequéncia de limpeza, ha
economia de combustivel superior ao custo de manutencao. Tal principio sera
aplicado, avaliando o tempo étimo entre as intervencgoes.

O presente estudo, todavia apresenta uma diferenca relevante em relagao
aos trabalhos supracitados: o calculo do custo energético. O objetivo é também
maximizar a troca térmica, porém as avaliagbes encontradas de maneira geral
apresentam a variavel custo associada ao consumo do fluido de aquecimento,
além do custo de limpeza. Contudo, nesta andlise, o incremento no custo
operacional é dado pelo aumento da poténcia requerida pelo compressor para
submeter determinada massa gasosa a uma mesma taxa de compressao,
porém sob uma maior temperatura de sucg¢ao, implicando consequentemente
em volumes maiores. Na analise das referéncias observou-se que a pirdlise da
nafta e os equipamentos envolvidos diretamente nesta sdo temas frequentes

na literatura, assim como a secao de fracionamento criogénico. Contudo a
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separagcdo primaria e a zona de compressdo ainda carecem de
aprofundamento, representando, portanto uma ratificacdo da importancia do

tema.

2.3.3.A pressao de succao do compressor de gas de
carga

A pressao de succao do compressor de gas de carga € a Unica variavel
chave passivel de ajuste do ponto de controle na area da compressédo. A
pressdo de descarga pode ser manipulada, porém €& sempre mantida no
minimo necessario para garantir o fracionamento na area fria. As perdas de
carga e as temperaturas sao fungcao do desempenho dos equipamentos, sendo
alguns deles sujeitos a campanha de seis anos. A pressao de sucg¢ao € medida
no topo do vaso de sucg¢ao do primeiro estagio e seu sinal é enviado para o
controlador de velocidade do compressor. Desta forma, ao perceber uma
pressao superior ao set point, a rotacao do compressor é elevada, reduzindo a
pressao ao valor definido.

O aumento da rotacdo do compressor se da por meio da abertura da
valvula parcializadora — vélvula de controle da admissdo de vapor de
120kgf/cm? (conhecido por V-120) para a turbina que aciona o compressor. Ou
seja, para manter a pressdo de sucgdo em patamares mais baixos €
necessaria uma maior vazao de vapor e, portanto um maior consumo
energetico.

A pressdo manomeétrica de sucgao, considerando a operagdo com a carga
dos fornos em 230t/h de nafta, varia entre 0,48kgf/cm? e 0,70kgf/cm?, o ultimo
para o fim de campanha, quando o compressor ja apresenta eficiéncia baixa e
nao mais consegue manter a pressdo mais baixa dentro do seu limite de
rotagao.

Na secao que foi descrito o processo da pirdlise, inicia-se o processo de
construcdo da ponderacdo de custos em funcdo da pressao de succao:
rendimento em olefinas leves versus custo energético. Nesta avaliagdo sao

considerados qualitativamente os impactos em formacao de coque, separacao
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na area de fracionamento a quente e de esforco mecanico do compressor de
gas de carga.

Em principio ha uma condugao natural a conclusdo de que sempre deve-
se ir em direcdo ao maior rendimento em eteno e propeno, pois o valor
agregado destes produtos é muitas vezes superior ao custo de producao de
vapor. Contudo, é importante detalhar a avaliagdo numérica deste trade-off.

Cada unidade produtora apresenta suas particularidades, a exemplo dos
compressores de gas de carga das duas plantas da UNIB que apresentam
grandes diferencas de configuragdo, como o vapor exausto, que em uma é de
42kgf/cm? (conhecido por V-42) e, na outra, de 15kgf/cm? (conhecido por V-15).
Tais diferengas tornam necessaria a avaliagdo caso a caso, pois as vazdes e
os custos envolvidos sao significativamente distintos.

A configuragédo de producéo e consumo de vapor das diversas classes de
pressdao em uma unidade de craqueamento a vapor € passivel de mudancas
relevantes ao longo do tempo. Estas alteragcbes afetam diretamente as
unidades termoelétricas que muitas vezes precisam operar em condi¢des
diferentes das projetadas. Além disto, diversos clientes implementam seus
préprios sistemas de geragdo de vapor, de modo que as caldeiras passam a
operar em grande parte do tempo com vazdes préximas a minima, que significa
menor eficiéncia.

A Figura 7 ilustra o sistema de geracdo de vapor da UNIB-1,
representando também os principais consumidores. Para os niveis de pressao
de 3,5, 15 e 42kgf/cm? h&d consumidores menores ndo representados que sao
equipamentos rotativos acionados por turbinas. Atualmente, para o V-15 o
aproveitamento energético € baixo, pois ha volume excedente que é utilizado
para geragao de energia numa turbina de contrapressdo que leva o V-15 a
condensado, no qual a eficiéncia do ciclo € de aproximadamente 18%. Esta
configuragdo, contudo é circunstancial, de modo que a cada periodo €
fundamental compreender as condigdes atualizadas do sistema de vapor,

adotando as consideracdes adequadas.
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Figura 7. Sistema de vapor da UNIB-1 BA.
Fonte: Braskem S.A., Industrial de Energia e Servigos Essenciais, 2015.

O dinamismo do mercado, variando pregcos de produtos e de
combustiveis, além da demanda e disponibilidade, € um desafio a mais neste
cenario. O histérico recente de custos de producao do V-120 revela que pode
haver diferencas de até 20% em um intervalo de dois meses. Torna-se nitida
entdo, a necessidade de avaliacao de maior lucro a cada més.

Alguns estudos foram realizados a respeito do compressor de gas de
carga. Sao abordadas técnicas de redugdo da formacdo de sujeira com a
injecdo de produtos antipolimerizantes e métodos de acompanhamento de
eficiéncia. Desde 1978, Rijckaert et al. (1978) ja& propde um estudo de
otimizagdo da pirdlise, manipulando, dentre outras varidveis, a pressdo de
succao do compressor. A conclusdo de tal estudo valida o comportamento
observado com as simula¢des atuais de que com uma menor pressao tem-se
maior rendimento em olefinas leves. O autor, porém, ndo analisa 0 custo
necessario para alcangcar menores valores de pressdo na pirélise, e
consequentemente na suc¢ao do compressor.

Atualmente trabalha-se na busca por pequenas melhorias, ou seja,
aquelas que promovem ganhos incrementais. As ditas “magas no chao”, ou
seja, os projetos de implementacao simples e com grandes ganhos, de forma
geral ja foram realizados. Desta forma ganham importancia os trabalhos que

propdem pequenas melhorias agregando valor ao produto ou reduzindo custos.
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Os trabalhos relacionados a melhoria da eficiéncia energética em plantas
de producdo de olefinas em sua grande maioria estdo relacionados aos
grandes consumidores de combustivel — os fornos, e a otimizagdo de
parametros da destilagao a frio. Assim, a area da compressao ainda apresenta
diversos aspectos desconhecidos e que demandam estudos com alta
possibilidade de replicacéo.

Além dos aspectos de consumo energético, refletido na competitividade
da planta, € necessario pontuar os aspectos relacionados a confiabilidade. A
campanha esperada para a planta de Olefinas € em torno de seis anos, sendo
assim, os parametros de processo devem ser monitorados e mantidos em
niveis tais que ndo levem a vulnerabilidades, como o aumento do potencial de
polimerizacado, arraste de soda da se¢ado de tratamento caustico, qualidade do

vapor alimentado a turbina, entre outras.
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3. Capitulo 3 — Metodologia

O processo de busca pelo ponto de maximo lucro se inicia pelo
aprofundamento do conhecimento sobre a teoria das operagdes envolvidas no
processo, com foco na pirdlise e na compressdo. Com o resgate do referido
conhecimento é elaborado o capitulo de revisdo bibliografica.

E realizado entdo um levantamento das variaveis de processo, bem como
as causas e efeitos de sua variagcao, buscando compreender o comportamento
dessas ao longo do tempo. Para que a avaliacdo do sistema seja
representativa, as medicbes devem ser aferidas e validadas. Séao
caracterizados entdo os cenarios analisados, descrevendo as premissas
adotadas.

Apoés o estudo preliminar realizado, divide-se a busca pela maximizagao
dos resultados por variavel: temperatura e pressao. Esta separacdo em dois
ramos de andlise é estabelecida, pois a manipulacdo de cada uma das
variaveis se da de diferentes formas, além de apresentar efeitos também
diversos. Assim, constroi-se a funcdo objetivo com base nos custos fixos e
variaveis em funcao do tempo entre limpezas, e na maximizagdo dos lucros
com a pressao.

A avaliagdo do impacto da temperatura dos vasos interestagios no
consumo energético é realizada a partir da modelagem termodinamica do
compressor, e utilizando o simulador comercial Aspen Plus® simula-se o
processo da compressdo, com 0 objetivo de construir a curva de poténcia
consumida pelo compressor versus a temperatura de sucgdo, para cada
estagio. Tal resultado € entdo associado com a expectativa de perda de area
de troca térmica dos trocadores de calor devido a formagado de incrustacao e
assim tém-se uma estimativa do tempo a partir do qual a perda energética se
torna significativa. Analisando o histérico da planta e a teoria de campanha de
trocadores, juntamente com os dados de custo de limpeza e manutencao de
trocadores, constréi-se uma funcao-objetivo de minimo custo. A partir de tal
equacao é definido o tempo entre limpezas dos trocadores de calor a partir do
qual é financeiramente atrativo realizar tal intervencao, em funcdo incremento

no consumo de vapor. Conhecendo tais dados, elabora-se uma proposta de
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campanha de limpeza dos trocadores para os proximos oito anos, concluindo a
campanha atual e chegando até a parada geral de manutengédo de 2022, com
boa eficiéncia energética e confiabilidade para o sistema.

A realizagcdo da analise do impacto da pressao de succao se inicia pela
utilizacdo do Spyro®, simulador da pirdlise, para avaliacdo da pressdo de
operacao e carga no rendimento da reagdo de cragueamento. Neste ponto &
avaliado o comportamento do sistema para matérias-primas de diversas
caracteristicas. Os resultados gerados possibilitam a elaboracédo de um modelo
local relacionando a pressdo com o rendimento, e consequentemente com o
lucro. Uma vez identificados os pontos pertinentes ao escopo proposto,
analisa-se os impactos da alteragdo, e ai esta um grande desafio, pois €
fundamental integra-los. A unidade de Olefinas € composta de diversas areas
interligadas, de modo que as intervencdes podem levar a efeitos antagonicos,
devendo-se manter a cautela para que seja estabelecida a melhor configuracéao
global. Apesar das diversas variaveis que afetam o processo os modelos locais
elaborados neste trabalho avaliam apenas a pressao de suc¢ao do compressor
e a temperatura de compressao para cada estagio, pois na area sob estudo
estas sdo as principais e passiveis de manipulagéo.

A variacao da pressao de sucg¢ao do compressor de gas de carga envolve
a quebra de um paradigma. Em fung&o do historico de precos altos da nafta,
resultando em margens de eteno muito apertadas, principalmente para os
crackers brasileiros, a maximizacdo da producao desta olefina seria lucrativa
em qualquer cenario mensal. Entretanto, desde o segundo semestre de 2014 o
mundo esta vivendo consecutivas mudancgas, seja na disponibilidade de novas
reservas de shale gas ou na determinacdo de pre¢os minimos histéricos do
barril do petréleo, associada a uma politica atipica de precos de combustiveis
no Brasil, e com isto as variaveis que conduzem ao maximo lucro devem ser
reavaliadas periodicamente. A Figura 8 sintetiza as etapas seguidas no

presente estudo para encontrar os resultados da avaliacao.



44
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Figura 8. Esquema representativo das etapas desenvolvidas no presente trabalho.

Fonte: Elaboragéo propria.
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4. Capitulo 4 — Modelagem do sistema

O desenvolvimento das bases tedricas, contextualizadas com suas
aplicacbes no cenario do processo, orienta a construgcdo das correlacdes
matematicas. Tais equagbes sdo necessarias para a definicdo dos parametros
utilizados na comparacao de cenérios e definicdo da condi¢cdo de operacao que
corresponde ao maior lucro.

Neste capitulo serdo construidas as relagbes entre as variaveis
disponiveis e o comportamento do sistema. Serdo elaboradas ainda as
equacoes literais para maximizagdo do lucro, a serem empregadas na
avaliacdo da temperatura de saida para cada grupo de trocadores. A aplicacéo
das correlacbes a seguir leva a um maior conhecimento do sistema,
acompanhando com mais qualidade o processo e viabilizando a operacéo

otimizada.

4.1. Formulacoes

Diante da formacao de polimeros e incrustagdo nos trocadores no lado do
processo, bem como a redugéo da transferéncia de calor devido a sujeira da
agua de resfriamento citados anteriormente, € importante realizar o
acompanhamento das variaveis para definicho do momento adequado de
retirada para manutencéo. Serdo tratados adiante os parametros de custo que
influenciam nesta tomada de decisdo, considerando o 6nus do impacto
energético. As equagOes desenvolvidas a seguir serdo utilizadas ainda na
avaliacao do aumento da poténcia consumida pelo compressor em funcao de
uma menor pressao de succao.

As equacbes (01) a (04) mostram como é calculada a poténcia total
consumida pelo compressor, utilizando como referéncia os parametros em
base massica. Partindo da primeira lei da termodinamica, que nos conduz ao

balango de energia global tem-se:
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% [m (E + u?z + 92)] = YENTRADA [H + u?z + QZ]ENTRADA

. u? SAIDA ' . .
MENTRADA — 2isaiDA [H +5t 92] "Mgaipa T Q@+ W (01)

d . . ,
onde - representa a derivada no tempo do termo seguinte, m é a massa do

processo, E a energia interna, u a velocidade, g a gravidade, z a cota, H a
entalpia, 1 a vazdo maéssica, Q o calor trocado com o ambiente e W o trabalho
realizado sobre o sistema.

Considerando o regime permanente, ndo ha variagdo com o tempo. Além
disto, os termos de energia cinética (variacdo de velocidade) e potencial
(variagao de altura, cota) sdo considerados despreziveis quando comparados a

variagao de entalpia. Assim:
0=-AH+Q + W (02)

O processo de compressdo pode ser considerado aproximadamente
adiabatico, uma vez que as trocas de energia com o ambiente sao
despreziveis, ocorrendo um aumento da energia interna. Assim, Q = 0, entdo
AH = W. Em fungdo das ndo idealidades do processo de compressio

politropica, deve-se abater as perdas, multiplicando pela eficiéncia. Desta

forma:
AMT = Ah /7 (03)
Poténcia = AMT x m (04)

onde AMT ¢ a altura manomeétrica total (termo utilizado para referir-se a energia
fornecida ao fluido, a qual é suficiente para realizar a transferéncia proposta),
Ah é a variagdo de entalpia especifica, 1 a eficiéncia politropica e m a vazao
massica do gas comprimido. O compressor sob estudo é composto de cinco
estagios de compressao, porém como visto na descricdo do processo, entre
estes estagios ha separacdo de fases e retiradas. Desta forma, a poténcia
consumida deve ser calculada separadamente como se fossem cinco
compressores independentes e somada ao final, resultando na energia cedida

pelo vapor expandido na turbina.
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A aplicacao direta da equacédo (03) depende da disponibilidade de tabela
de dados termodindmicos para o gas. Tais dados nao sao de facil aquisicao
para o sistema aqui estudado, principalmente diante do grande numero de
substancias e da frequente variagdo de composi¢cdo da mistura. Sendo assim,
torna-se necessario estabelecer relagbes para o calculo da variagdo de entalpia
a partir da temperatura e da pressao, que sao parametros de medicao direta.

Por definicdo, H = E + PV, onde H é a entalpia, E a energia interna e PV o
produto da pressdo e do volume. Logo, conforme o desenvolvimento de
equagdes de Van Ness et al. (2007):

dH = dE + PdV — VdP (05)

Processos de compressao reversiveis (ideais) sao considerados

isentropicos (adiabaticos reversiveis), de modo que:
dE =TdS — PdV — dS =0 —> dE = —PdV (06)

Sendo a variagdo de entropia representada por dS. Substituindo a
equacao (06) em (05):

dH = —VdP (07)

A precisdo do calculo da variacdo de entalpia dependera, portanto, da
representatividade do modelo termodinamico utilizado para representar o
comportamento do volume com a pressdo. O detalhamento da escolha e do
uso do modelo termodinamico sera visto no préoximo capitulo. A integracao da
equacao (07) entre as pressdes de entrada e saida do compressor resulta no
trabalho reversivel, estando pendente ainda para obtengédo do trabalho real o
calculo da eficiéncia.

Algumas definigbes advindas da termodindmica devem ser resgatadas
neste ponto para que possa-se compreender o acompanhamento da eficiéncia.
O referido efeito de aumento da temperatura com a compressao é expresso na
variagdo do calor especifico a pressédo (Cp) e a volume (Cy) constantes, que
sao definidos pelas equacodes (08) e (09):

__dH

C., =
P ar

(08)
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_dE

C., =
V" ar

(09)

Para o célculo da eficiéncia da compressdo de um gas por um
compressor centrifugo sem resfriamento interno, como o compressor objeto do
presente estudo de caso, consideramos que 0 processo € aproximadamente
adiabatico, como visto. Supondo um processo ideal, em que ndo houvesse
perdas internas como atrito, este poderia ser considerado além de adiabatico,
isentropico e reversivel, podendo ser descrito, a partir do modelo de gas ideal,
pela equacao (10):

P -Vk = constante (10)

onde P é a pressao, Vo volume e k a razao entre Cp € Cy.

O trabalho isentropico é, portanto, o minimo trabalho requerido para a
alteracdo de pressao proposta. Conhecida, porém, a existéncia das néao
idealidades do processo sabe-se que o0 processo nao é isentrépico. Para
representar a transformacgédo real, considera-se uma soma de processos:
primeiramente uma compressao reversivel, em seguida um ganho de calor do
meio, caracterizando uma politrépica.

Numa transformacao politropica ha variacdo de pressao, temperatura e
volume simultaneamente, seguindo uma relagcdo conforme visto a seguir. A
equacao (11), que representa o processo real, € similar a equagédo para o
processo ideal, pois as variagdes de pressao e volume dependem apenas dos
estados inicial e final, e ndo do caminho adotado, como as variacbes de
entalpia, entropia entre outras. Pode-se assim aplicar a equacao para

processos estaticos ou com escoamento e reversiveis ou nao.
P - V™ = constante (11)

Sendo o expoente n maior que k. Procedendo alguma manipulagéo da
equacao dos gases ideais tem-se para o processo tedrico a equagao (12):

k-1
B -0 e
Py T
De maneira similar, o processo real é representado pela equagéo (13), na
qual o expoente n é obtido a partir de dados reais.
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n-1
&=
Py T
Conhecendo-se as equagdes dos processos ideal e real, é possivel

estabelecer uma relacao entre eles caracterizando, portanto um calculo de

eficiéncia, np, como visto na equagéo (14):

k-1
Np = % (14)

n

A eficiéncia serd o parametro utilizado para acompanhamento do
desempenho da compressdo. E fundamental o conhecimento da origem dos
termos para que se possa compreender as oscilagbes, e corrigir possiveis
fatores que degradam o desempenho da troca térmica.

Com base na relacao (10), definindo a constante como A, ao substituir a
equacao de volume em fungéo da pressédo na equacao (07), tem-se o seguinte
resultado para o trabalho reversivel:

V=A-pPCVR (15)
P _
Wrev = AHggnrropPICO = fple - pCRgp (16)
k P (%)
Wrey = P1V3 "1 [(P_i) - 1] (17)

A observacao da equacao (17) evidencia a dependéncia do trabalho de
compressao com a pressao e o volume inicial do gas a ser comprimido além da
prépria razdo de compressao e da razdao Cp/Cy. Associando as equagdes de
estado, a dependéncia de PV, retrata a dependéncia com a temperatura. A
equacao de estado escolhida para representar o sistema € a de Soave Redlich-
Kwong como sera visto no capitulo 5.

A constante k, assim como o volume, é fungcdo da temperatura. A
avaliacdo proposta se mostra entdo mais complexa, pois ao alterar a
temperatura, ocorrem efeitos em cascata, levando a uma série de alteragbes:
do volume, da razdo Cp/Cy € na separacao de fase ocorrida no vaso de knock

out e consequentemente nas vazbes de retirada e de circulagdo, além da
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composicao para o estagio seguinte. O célculo de propriedades como a
entalpia e a energia interna, as quais sao utilizadas para a determinacdo do
calor trocado ou do trabalho de compressao requerido, entre outros processos,
depende das relagdes PVT — pressao, volume e temperatura.

Para viabilizar uma analise de sensibilidade da poténcia demandada do
compressor em funcao da temperatura de sucgao sera utilizada a simulagéo da
compressio de gas de carga no Aspen®. A utilizagdo de simulagdo permite a
observacdo da soma dos efeitos acima mencionados, e ainda apresenta boa
precisdo devido a aplicacdo da equagado de estado apropriada, para gases
reais e com dados para a mistura existente neste processo, prevendo ainda a
interacdo entre as diferentes substancias. No proximo capitulo sera detalhado o
emprego da simulagcao e as premissas adotadas.

Diante da relevancia da temperatura no consumo energético da maior
turbina de contrapressdo da unidade de producdo de olefinas 2, sera
investigada a forma de manté-la dentro dos niveis desejados. Conforme visto
na descricdo do processo, a temperatura do gas depende da troca térmica que
ocorre nos trocadores interestagio. Desta forma, empregando as equacdes
basicas de transferéncia de calor, estabelecem-se correlagdes para o calculo
do coeficiente global de troca térmica a partir dos dados reais disponiveis. Para
realizar a avaliagdo do desempenho.

Partindo da equacao do calor:

Q= m-Cp-AT (18)

Para um trocador, tem-se ainda que:

Q= U-A-AT,, (19)

onde U é o coeficiente global de troca térmica, A é a area de troca e AT,,; a
média logaritmica das temperaturas de entrada e saida dos fluidos.

O célculo de U se inicia pela obtencdo de Q, e para isto é necessario
verificar quais dados estado disponiveis. A composicao do gas de carga €
variavel e ndo analisada, com isso torna-se pouco preciso o valor de Cp, a
vazao por estagio ndo € medida e o gas passa por mudanca de fase, sendo
necessario somar ainda o calor latente de condensacao. Desta forma é definido

o lado da &gua de resfriamento para o célculo de Q.
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A vazdo de agua de resfriamento é funcdo da perda de carga imposta
pela rede, pois a pressdao de descarga da bomba € aproximadamente
constante, e com isso ndo deve haver variagbes expressivas em um curto
espaco de tempo. A medicdo periddica (mensal) serd considerada a principio
um dado satisfatoério, para posterior validacdo, apdés a observacdo dos
resultados. Na mesma data de medicdo das vazdes sdo medidas as
temperaturas de entrada e saida da agua de resfriamento no trocador.

O calor especifico da agua é um dado disponivel na literatura. De acordo
com Incropera e Dewitt (2008), o calor especifico varia em funcdo da mudanga
de temperatura que ocorre no sistema, e consequentemente ha variagdo no
coeficiente global de troca térmica, bem como no célculo da eficiéncia do
processo de compressdo. Porém, a variacdo observada nao é significativa,
uma vez que a diferengca de temperatura a que a agua € submetida néo é
grande. Sera utilizado nos calculos um C, médio entre as temperaturas de
entrada e saida, conforme sugestao de Incropera e Dewitt (2008).

Utilizando a equacao (18) calcula-se o calor para que este possa ser
aplicado na equacgao (19) para a obtencao do U. As temperaturas de entrada e
saida do trocador do lado do gas de carga sdo medidas por instrumentos na
linha do processo, estando tais informacdes disponiveis de forma continua.
Como a medicao da temperatura da AGR apresenta menor frequéncia, seréo
utilizadas médias das temperaturas do gas. Sendo a informagédo da area do
trocador retirada do projeto, tém-se os dados necessarios para calcular o
coeficiente global de troca térmica do processo.

O acompanhamento do U e da temperatura de saida do gas de processo
do trocador sado informagdes que traduzem a qualidade da troca térmica. Com
a perda de eficiéncia e o consequente aumento na temperatura do gas a ser
comprimido no estagio subsequente, deve-se avaliar a elevacdo do custo
energético, traduzindo-o em unidades monetarias. Assim & possivel comparar
os impactos em cada estagio e com o custo da intervencdo para limpeza do
equipamento. A reducdo da polimerizacao no interior do compressor € menor
perda de carga média sdao ganhos ndao mensurados os quais sdo utilizados
como critério de decisdo em casos em que o0s valores financeiros se

aproximarem. Assim, para buscar o tempo 6timo entre limpezas, ou seja,
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aquele que leva a um menor custo global, é preciso escrever a equagao do
custo em funcao do referido tempo. Partindo da soma dos custos encontra-se a

equacao (20):

CUSTO TOTAL = Cr = CUSTO DE LIMPEZA +
CUSTO ENERGETICO  (20)

O custo de cada intervencgao de limpeza esta sujeito a mudangas ao longo
do tempo, assim como os precos do vapor em seus diferentes niveis de
pressao. Para o periodo em estudo foram adotadas médias de tais valores,
sendo que estima-se que cada intervencao de limpeza custa R$40.000,00, com
base em dados internos da area de manutencdo da unidade. Desta forma, o
custo mensal de limpeza é obtido de:

CUSTO DE LIMPEZA = C//'mp _ 40000xNumero de limpezas por ano (21 )

12 meses

. . 12 meses 12
Namero de limpezas por ano = = (22)
TEMPO ENTRE LIMPEZAS  ts/1imp

Climp = 40000 (23)

ts/limp

O custo energético por sua vez é diretamente proporcional a poténcia de
compressao (Pot), a qual é dependente da temperatura de sucgdo de cada
estagio como € visto a seguir. A temperatura de sucgao (T) varia ao longo do
tempo, devido a formacdo de sujeira nos trocadores e consequente perda de
eficiéncia de troca logo, a temperatura sera uma funcdo do tempo entre
limpezas de cada grupo de trocadores de calor. A fungdo composta que

representa o custo energético é a seguir representada em (24):
CUSTO ENERGETICO = C; = f (Pot (T(ts/”mp))) (24)

A equacao (24) sera utilizada no capitulo cinco para cada grupo de
trocadores. O calculo do custo energético € realizado conforme as seguintes
etapas: dividindo a poténcia (obtida das correlagbes que serdo desenvolvidas a
diante) pela diferenca de entalpia entre os diferentes niveis de vapor (V-120 e
V-15). Assim, tem-se a quantidade de vapor necessaria para o referido trabalho
de compressio. E necessario proceder a conversido de unidades para que esta
quantidade calculada esteja em toneladas por més. Conhecida a quantidade de
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vapor demandada, multiplica-se pela diferenca entre os precos unitarios (em
reais por tonelada), como visto anteriormente. Caso ocorra alguma alteracao
de configuracdo do sistema de vapor da unidade, o método desenvolvido
continua valido, devendo-se apenas ajustar as premissas, como este

aproveitamento energético e a eficiéncia adotada para o compressor.

A entalpia de determinada substancia depende das condi¢des de pressao
e temperatura da mesma. A especificacdo do vapor das diferentes faixas
apresenta uma faixa de conformidade, e para questdes contdbeis e comerciais,
havendo valores padrdo de pressao e temperatura, sendo estes para o V-15
15kgf/cm?g e 268°C e para o V-120, 120kgf/cm2g e 538°C. Apesar dos mesmos
apresentarem diferencas do valor medido na proximidade da turbina, pois o
sistema de vapor € muito grande e disperso, foi definida como premissa para o
presente trabalho que a entalpia a ser utilizada sera calculada pelos dados
termodindmicos da agua nas condi¢Oes citadas. Assim, a diferenca de entalpia
obtida é de 459kJ/kg, conforme banco de dados do Aspen Plus®.

Para aplicagcdo do método desenvolvido no presente trabalho deve-se,
portanto atualizar os pregos para o periodo desejado. O custo energético &
dado entao por:

Pot T(t s )
limp ><3600><24><30

C. =
E 459 1000

X (Preco V120 —
18%Preco V15) — Cx(t = 0) (25)

A equacédo do custo total e, portanto, a fungéo objetivo, € vista entdo na
equacao (22).
40000 Pot (T(tspump)) 3600 x 24 x 30

Cr = Cy Cp = X
7 = Luimp + Cp ts/”mpJ’ 459 1000

X (Preco V120 — 18%Prego V15) — Cx(t = 0) (26)

Para encontrar o ponto extremo de uma funcao € necessario deriva-la e
igualar a zero. Assim, ao derivar a fungdo dada na equacéao (26), dependente

do tempo entre limpezas, encontra-se a inflexdo, e consequentemente o tempo
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entre limpezas tal que minimiza o custo global (soma dos custos), apesar dos
efeitos antagdnicos entre duas parcelas que compdem a fungéo custo.

O modelo para avaliacdo da pressdo de succado sera detalhado no
capitulo cinco apdés a apresentacdo dos dados obtidos da simulagéo,
expressando a poténcia em funcao da pressao. Este é construido a partir dos
resultados da simulagao da pirdlise e da compressdo. Para cada nivel de
pressao de sucgao do compressor, dentro da faixa prevista por projeto, tem-se
determinado rendimento da pir6lise, o qual é obtido a partir da simulagdo em
Spyro®. Tal rendimento, e seu respectivo lucro, é comparado com o custo
energético necessario para manter cada uma das pressoes propostas. O custo
energético por sua vez é funcdo da variacdo da poténcia obtida a partir da
simulacdo em Aspen® da area de compressao de gas de carga.

As multiplas causas de variagdo no processo, como visto anteriormente,
dificultam a constatacao dos efeitos das alteracdes da presséo e temperatura.
Apesar disto é possivel verificar com dados de planta, qualitativamente, que ao
promover um aumento da pressao de succdo, a média do consumo de vapor
na turbina reduz, conforme o esperado. Validado o comportamento, a
simulacdo sera validada a seguir para que entdo os resultados da mesma
possam ser apresentados.
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5. Capitulo 5 — Resultados

Ap6s o desenvolvimento das equacdes que correlacionam as variaveis
medidas e estabelecidos os fatores que impactam na poténcia demandada do
compressor e definem os parametros de acompanhamento dos sistemas de
compressao, estas serdo aplicadas aos dados reais da planta.

O presente capitulo vem apresentar os resultados das analises dos dados
referentes aos sistemas em estudo, comparando alternativas para prover
informagdes que levardo a definicdo da configuracdo da area da compressao

que resulta no maximo lucro global.

5.1. Definicoes gerais

Como dito no capitulo 3, uma unidade com tamanha complexidade
apresenta grande variabilidade em seus parametros operacionais, de modo
que dificilmente tem-se momentos iguais que permitam realizar as anélises de
sensibilidade a uma determinada variavel, isolando seus efeitos para realizar
as comparagdes necessarias. Para tal, serdo utilizados dados oriundos de

simulagdao em conjunto com os dados e observacgodes reais.

Diante da necessidade de utilizacdo do simulador para realizar as
analises, o primeiro passo ¢é identificar a equagao de estado mais adequada ao
sistema. Van Ness et al. (2007), orienta tal processo de escolha, mostrando o
desenvolvimento das equagdes de estado. Os principais fatores a serem
considerados devem ser a pressdao e a temperatura de operacdo e a
composicao do gas (e assim as interagdes). Deve-se ainda atentar para a
disponibilidade de dados para o sistema.

Partindo do modelo de gas ideal, sdo propostas diversas modificagbes
buscando prever as corregdes para as consideragdes de volume desprezivel
das moléculas, bem como da auséncia de interacdes entre as mesmas. No
presente trabalho tem-se uma mistura de gases com moléculas de diferentes
tamanhos e com pressdes altas, ratificando a néo representatividade do

modelo de gas ideal. O estudo proposto se concentra em analises de variagdes
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majoritariamente na fase gasosa, de forma que é essencial a adequacao do
modelo as nao idealidades da fase vapor. Assim, direciona-se para a
abordagem de equacdes de estado em funcdo do coeficiente de fugacidade.

Devido a presencga das fases liquida e gasosa no processo, é necessaria
a utilizagcdo de uma equacao de estado cubica no volume, pois, conforme visto
em Van Ness et al. (2007), estas sdo capazes de descrever 0 comportamento
das duas fases. O mesmo autor relata que os resultados da equacao original
de Redlich-Kwong nédo sao satisfatérios para a previsdo do comportamento de
misturas. Assim, uma vez que a equagdo de Soave-Redlich-Kwong é
apropriada para misturas apolares, como hidrocarbonetos, as quais
apresentam menores interagdes intermoleculares em fase liquida, e atende aos
requisitos anteriores, esta serd a equacgdo adotada. A referida equacédo de
estado € transcrita na equacgao (27).

p= R'T _ aa (27)

Vin—b Vi (Vi +b)

onde, P é a pressao, R o coeficiente universal dos gases, T a temperatura, V,

o volume molar, a, b e a séo definidas por:

_ 042747R°T,?

a
F

_ 0,08664RT,
=—

2
a= (1 +(0,48508 + 1,55171w — 0,17613w?)(1 — Tr°'5))
T, = Tl € a temperatura reduzida e w € o fator acéntrico

T. e P; sao respectivamente a temperatura e a presséao criticas da mistura

de gases.

Escolhido o modelo termodinamico mais adequado ao processo, tem-se
as correlagbes de pressdo, temperatura e volume, além da composicao
resultante da separagdo em cada etapa. Deste modo, ao variar a temperatura
da sucgcdo de cada estagio de compressdo, definida uma eficiéncia de
compressado constante, € possivel calcular o trabalho necessario em cada

condi¢ao, ja contemplando os reciclos entre os estagios. Desta maneira a
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simulacdo é desenvolvida no Aspen Plus® onde estdo disponiveis os dados
acima descritos.

Cada estagio de compressao € contemplado como um compressor
independente, sucedido do respectivo trocador e vaso de knock-out. Como
dados de entrada tém-se as condi¢cdes de pressao, temperatura, composicao e
vazdo de entrada, além da razdo de compressdo e do calor trocado nos
estagios. A eficiéncia da compresséao foi considerada constante e igual a média
real calculada de maio de 2014 a abril de 2015, sendo um periodo que engloba
diversas condi¢cdes do processo, representando bem o sistema. Nos vasos €
considerado que toda a agua condensada é separada, ja que o sistema é
provido de controle de interface, considerando desta maneira, desprezivel a
concentracao de agua que permanece solubilizada na fase organica.

Com a simulagdo estruturada, valida-se a seguir o modelo e entdo a
analise da resposta do sistema a variacao da pressdo de sucgao do primeiro
estagio e da temperatura de succao do segundo ao quinto estagios, avaliando
o custo e o beneficio de cada condicao. Tais variaveis foram identificadas como
potenciais pontos de minimizacdo de custos, pois sao passiveis de
manipulagdo e até o presente momento ndo apresentam um valor definido

como ideal.

5.2. Validacao do modelo para a compressao

Para garantir a coeréncia da simulagcdo, como esperado em funcdo do
modelo proposto, é necessario comparar os resultados da simulagdo com
dados validados. Os dados podem ser fruto do projeto da planta, bem como de
medi¢des de dados reais.

Como dito anteriormente, ha um grande ndmero de variaveis que
interferem no desempenho do processo produtivo, sobre as quais muitas vezes
ndo se tem controle ou conhecimento do valor real. Exemplo desta situacao é a
composicao do gas na entrada do compressor de gas de carga, a qual é funcao
de condi¢bes operacionais dos fornos de pirdlise e da caracteristica da nafta
cragueada, variaveis sobre as quais a manipulagao é limitada. Além disto, nao

ha uma analise continua da referida composicdo de modo que sejam
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conhecidas suas variacoes. Tendo em vista as flutuacdes dos pardmetros base
da simulacéo, definiu-se como parametros de validacdo da simulacao os dados
de projeto da planta.

Os dados de projeto apresentam como vantagem o fato de que séo
conhecidos todos os valores que sao entradas para a simulacdo, bem como as
respostas, as quais serdo utilizadas para verificar a aderéncia dos dados
simulados. Contudo deve-se pontuar que o projeto foi consolidado em 1991, e
ao longo dos anos houve mudangas na caracteristica da carga processada,
aumento de vazao e alteracdo nas caracteristicas dos fornos de pirdlise, além
das pequenas flutuacbes que ocorrem normalmente no dia a dia, como a
temperatura da agua de resfriamento, caracteristicas do vapor, entre outros.
Desta forma, a seqguir sera apresentada a validagcao com os dados de projeto e
uma analise dos resultados em condi¢cbes proximas a realidade atual da planta.
A Figura 9 exibe 0 esquema elaborado no Aspen Plus® para a area de

compressao.
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Figura 9. Esquema representativo do modelo da area de compressao de gas de carga.

Os dados de projeto utilizados como entradas de dados para a simulagao
S80: composicao e vazao de carga, pressao e temperatura de succao de cada

estagio, a pressao da descarga dos estagios e a eficiéncia politropica. A partir
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destas buscam-se as respostas para o trabalho realizado em cada estagio de
compressao e a temperatura de descarga de cada estagio.

A estratégia de calculo utilizada é baseada na estimativa da temperatura
de saida a partir na eficiéncia politrépica, seguida do calculo da entalpia da
mistura, obtendo o trabalho, como visto no capitulo 4. Apds a compressao sao
dispostos os trocadores interestdgio como um equipamento e entdo o vaso de
knock out. Neste ponto € importante registrar que a simulagdo apresenta certa
interatividade, pois o liquido condensado a partir do segundo estagio retorna
em parte ou totalmente para estagios anteriores, como pode ser visto na Figura
9, variando a separacao que ocorre € consequentemente a vazao de gas a ser
comprimida, dai a importdncia do calculo integrado utilizando a simulag&o.
Conhecidos os critérios adotados, tem-se a validacdo dos dados da simulacao
a partir do desvio entre a poténcia de projeto e a simulada, calculado na Tabela
1.

Tabela 1. Comparacao de dados de projeto e simulados para o trabalho de cada estagio.

Estagio Poténcia de Poténcia Desvio
: projeto (kW) |simulada (kW)

12 6500 6832 -5,1%
29 6000 6341 -5,7%
39 5900 5720 3,1%
49 4700 4895 -4,1%
59 5600 5325 4,9%

Fonte: Elaboragao propria.

Observa-se que os desvios se encontram abaixo de 6%, valor
considerado satisfatério para o presente trabalho, pois as recomendactes
adotadas serdo sempre conservadoras, ndo se encontrando muito préximas ao
ponto em que a diferenga seja pequena entre o custo de manutengdo dos
trocadores ou o lucro com os produtos (maior rendimento para pressdes de
succdo mais baixas), e o consumo de vapor. E importante registrar que a
simulacao sera utilizada para comparacao entre condigcdes de temperatura e
pressao, ou seja, calculo de uma diferenca de poténcia consumida em cada um

dos casos, assim os desvios se tornam ainda menos significativos.



60

Ao comparar a temperatura de descarga também é possivel ratificar a
validade da simulacdo elaborada, como pode ser visto na Tabela 2. Para
comparagoes sdo utilizados os valores absolutos e o maior desvio encontrado

foi de 1%, considerado, portanto, adequado para o trabalho.

Tabela 2. Valores de projeto e da simulagao para a temperatura de descarga de cada um dos
estagios.

Temperturade | Temperatura
Estagio descarga pelo de descarga Desvio
projeto (K) simulada (K)
19 362,55 361,8 0,1%
29 361,25 359,3 0,3%
39 362,85 357,5 0,8%
42 356,95 355,6 0,2%
59 364,65 358,6 1,0%

Fonte: Elaboragao prépria.

A Tabela 3 traz por sua vez, dados de vazao volumétrica na sucgéo de
cada um dos estégios, valores importantes diante do carater interativo do
processo. Como visto anteriormente, a vazao na sucgdo do segundo ao quinto
estagios depende do calculo adequado do fracionamento nos vasos de knock
out, bem como das propriedades da mistura, de modo que ao encontrar vazdes
volumétricas proximas as vazdes previstas pelo projeto, tem-se uma validacao
global do sistema. Para o primeiro estagio, a vazao é uma entrada de dados da
simulacao, ou seja, igual a de projeto.

Tabela 3. Valores de projeto e da simulagéo para a vazao volumétrica na admissao de cada
um dos estégios.

Vazao de Vazao
projeto simulada Desvio

(10'm?/h) | (10°m3/h)
16,6 Entrada -
8,1 8,1 0,1%
4,1 4,1 0,5%
2,1 2,1 0,4%
1,2 1,2 1,1%

Fonte: Elaboragao propria.
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5.3. Avaliacao do impacto da temperatura na eficiéncia
energética da area de compressao

Visto o potencial de impacto da temperatura do gas a ser comprimido no
consumo energético, compreende-se a necessidade da definigdo de um plano
de limpeza destes sistemas. Atualmente a limpeza ocorre sob demanda,
quando se observa uma elevacao significativa da temperatura de saida do
trocador de determinado estagio ou de sua perda de carga. Deste modo é mais
dificil o planejamento de recursos e ao efetuar a limpeza o sistema ja operou
com temperaturas mais altas por certo periodo no qual houve maior consumo
de energia.

Uma vez descritas as métricas de acompanhamento do desempenho dos
trocadores de calor, inicialmente foi calculado o coeficiente global de troca
térmica, U, para cada um dos grupos de trocadores entre os anos de 2011
(inicio da campanha apos a parada geral de manutencao) e 2015 (atualidade),
periodo referente a campanha atual da planta apdés a parada geral de
manutencao. Diante do grande numero de fatores ja citados que interferem nos
parametros de processo da area da compressao, foi necessario definir um
periodo no qual tais variagcdes fossem absorvidas, resultando em modelos da
temperatura em funcdo do tempo mais representativos. Definiu-se entdo os
meses de junho de 2012 a abril de 2013, no qual ha dados suficientes, néo
houveram variagdes de carga significativas (por questdes internas da unidade,
desde o segundo semestre de 2013 esta vem operando com carga abaixo da
maxima) e ndao houve intervengdo para limpeza em nenhum dos grupos de
trocadores interestagios, o que pode influenciar no desempenho dos demais.

A influéncia das mudltiplas variaveis do processo, mencionada
anteriormente, dificulta também a anadlise dos dados para os trocadores de
calor, pois além de que dificiimente tem-se todas as variaveis estaveis em
determinado patamar, tais flutuagcdes impactam no préprio processo de
formacgao de incrustagdes. O comportamento “dente de serra”, assim como na

literatura, é verificado também com os dados reais do processo.
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A vazdo massica e a temperatura de entrada e saida da agua de
resfriamento sdo medidas mensalmente para cada trocador do grupo.
Sabendo-se que tais variaveis dependem da configuracao de usuarios de agua
de resfriamento e da pressdo de descarga da bomba de circulagdo, sendo
estes parametros pouco variaveis ao longo do més, entende-se que a variacao
das condi¢coes de saida irdo se alterar principalmente em decorréncia das
mudangas na troca térmica.

Conhecendo-se a vazéo e a temperatura de entrada e saida da agua de
resfriamento, e sendo o calor especifico a pressdo constante da agua
dependente fracamente da temperatura, é possivel calcular o calor trocado ao
aplicar a equacdo (18). Para o lado do processo tem-se uma variacao
frequente da vazao, bem como uma continua alteracdo da composicao e
consequentemente do Cp, tornando-se muito complexo e impreciso o calculo
do calor por este lado. Outra dificuldade relacionada ao célculo do calor pelo
lado do processo é que este envolve calor sensivel e calor latente, devido a
condensacdo de uma fracdo da corrente, de modo que para realizar o
acompanhamento ao longo do tempo seria necessario conhecer com boa
precisdo a composicdo em cada periodo, calculando a fragdo condensada.
Diante desta condicdo, o acompanhamento da eficiéncia de troca se deu a
partir do calculo do calor recebido pela dgua de resfriamento.

Conhecendo-se o calor trocado, considerando a area de troca térmica a
mesma de projeto e disponiveis as medi¢cdes de temperatura de entrada e
saida do gas de processo, ao empregar a equagao (19) o coeficiente U pode
ser calculado. Assim, tal medida é obtida mensalmente para cada grupo de
trocadores de calor interestagio.

Para a andlise do desempenho dos trocadores, foram comparadas as
condicoes reais as de projeto, vistas na Tabela 4, e elaborados graficos de U e
da temperatura de saida de cada trocador ao longo do tempo. Neste grafico foi
sinalizado o periodo em que foi realizada a limpeza de algum trocador da
respectiva bateria.



Tabela 4. Dados de projeto dos trocadores interestagios.
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PROCESSO AGR
Vazdo de Ulim o(kcal/ Usujo(kcaI/h Tentrada Tsal'da Tentrada Tsal'da
Q (keal/h " Usujo/ Usi AT

(keal/h) AGR(kg/h) | h.m2°c) | .m2°C) siof Unrpo " o leal co | e

EA-4202 7.705.000 1.102.219 373 278 75%| 12,3 84| 38 31] 38
EA-4203 7.072.500 1.009.609 396 291 73%| 13,5 86| 38 31] 38
EA-4204 6.428.500 918.323 478 333 70%| 14,3 86| 38 31] 38
EA-4206 5.882.250 840.305 413 300 73%| 14,5 85| 38 31| 38

Fonte: Elaboracao propria a partir do livro de projeto da unidade.

Conhecendo o comportamento crescente da temperatura com o tempo de
campanha para cada grupo de trocadores, € necessario associar este aumento
com o custo energético decorrente do mesmo. Esta analise serd realizada
como mencionado anteriormente, por meio da simulacdo, a qual utilizara o
modelo de Soave-Redlich-Kwong, prevendo a variagdo do volume na sucgao
de cada estagio em funcao da temperatura. Com os dados de composicao, sdo
calculadas as capacidades calorificas Cp € Cy e ao aplicar as equacdes (04) e
(19) tem-se a poténcia. Utilizando a diferenca de entalpia da entrada e saida do
vapor da turbina que aciona o compressor, a poténcia € convertida em vazao
de vapor consumida. E construida assim uma curva da poténcia versus a
temperatura da succao do segundo ao quinto estagio, permitindo contabilizar
guanta energia a mais € necessaria a compressao ao perder eficiéncia de troca
nos resfriadores interestagio.

Dado que o custo mensal atual de limpeza de um trocador interestagio é
de cerca de quarenta mil reais, é possivel estabelecer o ponto a partir do qual €
financeiramente atrativo realiza-la ao derivar a equagdo do custo total em
funcédo do tempo entre limpezas e iguala-la a zero, encontrando seu ponto de
minimo.

O primeiro estagio de compressdo nao € avaliado nesta etapa, pois sua
configuragédo de succao é diferente das demais, ndo apresentando bateria de
trocadores. Na presente avaliacdo os grupos de trocadores de um mesmo
estagio serdo considerados um Unico equipamento, pois as medi¢cdes sao
realizadas para as correntes comuns, porém a limpeza sera planejada

individualmente.
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5.3.1. Succao do segundo estagio: EA-4202A/B/C/D/E

A bateria de trocadores da descarga do primeiro estagio € composta por
cinco equipamentos similares. Este € o bloco sob estudo que apresenta maior
vazao de gas, logo maior taxa de troca térmica. A Tabela 4 traz os dados de
projeto do trocador. Devido a maior vazao e presenga de compostos mais
pesados ndo condensados em etapas anteriores do processo, € necessaria
uma maior area de troca, traduzida em um maior numero de trocadores, uma
vez que para que haja maior facilidade de manutengdo e compra de
sobressalentes, os trocadores s&o mecanicamente similares.

Ao comparar os parametros de projeto aos dados reais verifica-se que o
valor do coeficiente global de troca térmica calculado é significativamente
menor que o projetado. A expectativa € que o valor seja de fato menor, tendo
em vista a condi¢cdo atual de longos tempos entre limpezas dos trocadores,
aumentando a deposicao de polimeros e consequentemente a resisténcia a
troca térmica, o que se reflete na queda da taxa de troca térmica. Contudo, ao
observar o calculo do U, verifica-se que a média logaritmica das temperaturas
por vezes é maior que a de projeto, de forma que reflete no valor obtido para o
calor. Além disto, as temperaturas previstas tanto para a AGR quanto para a
corrente do processo variam ao longo da campanha e sado diferentes das
observadas no projeto. Assim, em fungéo das incertezas as quais esta sujeito o
U calculado, das diferengcas das condi¢des atuais do processo em relagdo ao
projetado, e a baixa frequéncia de limpeza, o valor atual para este coeficiente &
menor que o esperado na presenca de sujeira.

A importancia do acompanhamento simultdneo dos parédmetros como
temperatura e calor trocado é ratificada ao se verificar que apesar de um U
menor, o calor trocado calculado se encontra pouco abaixo do valor de projeto.
No gréafico da Figura 10 podem ser vistos os dados de acompanhamento
mensal dos trocadores da descarga do primeiro estagio de compressao,
contemplando a sinalizagdo em verde dos periodos em que ao menos um
trocador da bateria se encontrava indisponivel.

O periodo em que estao disponiveis os dados engloba as duas limpezas
de trocadores desta bateria, com isto torna-se mais sutil a tendéncia de
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formacdo de sujeira no sistema. Verifica-se que ap6s as primeiras limpezas
dentro do periodo analisado a temperatura de saida do gas cai na sequéncia
cerca de 3°C, apesar da sobreposicdo do efeito da sazonalidade, observando
meses similares € possivel verificar a diferenga na temperatura (comparando
julho de 2011 com julho de 2012, apds as limpezas). Ao longo do tempo, a
medida que a temperatura de saida vai novamente subindo, o U reduz em um
perfil “dente de serra”, como esperado.
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Figura 10. Gréafico de acompanhamento mensal dos EA-4202.
Fonte: Elaboragao prépria.

A temperatura ndo apresenta comportamento continuamente ascendente,
caindo em alguns momentos mesmo sem haver limpeza nos trocadores do
grupo. Isto é atribuido as variacées dos parametros de processo como vazao e
composicao de produto, e principalmente a variagdo da temperatura da agua
de resfriamento em funcdo da temperatura ambiente. O fendmeno observado
esta relacionado a natureza sazonal desta variavel. Nos periodos de junho a
agosto sabe-se que a temperatura ambiente € mais baixa que nos demais
meses do ano, e com isso a AGR também esta mais fria, melhorando a troca
térmica nos interestagios. Por este motivo é importante avaliar o U em conjunto
com a temperatura, e adotar critérios conservadores ao elaborar o
planejamento de limpezas.



66

Em funcdo desta flutuacdo ndo é possivel observar uma tendéncia
crescente da temperatura a partir dos dados reais, sendo o efeito da formacéao
da sujeira sobreposto pelos demais fatores. E necessario, portanto tomar como
base para a elevagdo um periodo restrito como visto a seguir, criando uma
tendéncia para a elevagao da temperatura com o tempo. Assume-se assim que
na média a temperatura sofrera elevagdes, apesar da sazonalidade. A diante
podera ser observado um caso no qual o grupo permanece por um longo
periodo sem intervencgdes, possibilitando a observagcdo do aumento médio da
temperatura de saida dos trocadores.

A observacgao dos dados historicos mostra que a temperatura deste ponto
do processo varia entre 31 e 37°C, aproximadamente (valores abaixo do
projeto, em funcao de periodos com a temperatura da AGR por volta de 26°C).
Com isto foi feita a simulagdo variando apenas a temperatura de sucg¢ao do
segundo estagio no intervalo acima. Para cada temperatura do gas na succao
obteve-se a poténcia do segundo estagio correspondente. As poténcias dos
estagios subsequentes (terceiro, quarto e quinto estagios) sofrem variacao,
pois a vazao ira variar, assim como o equilibrio liquido-vapor nos vasos de
knock-out, porém a diferenga € proporcionalmente pequena e sera considerada

desprezivel. E construida assim a curva vista na Figura 11.
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Figura 11. Grafico da poténcia do 2° estagio de compressao.
Fonte: Elaboragao propria.
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A equagao (17) mostra uma relacdo do trabalho, e consequentemente da
poténcia, diretamente proporcional ao volume do gas. O volume, por sua vez, é
predito por meio da equacao de estado de Soave-Redlich-Kwong, a qual é uma
equacao cubica. Contudo, sendo a faixa de temperatura estudada inferior a
10°C, a relacdo linear observada na Figura 11 se mostra adequada,
respondendo ao modelo linear (ndo sdo dados reais sujeitos a variabilidade do
processo). Este comportamento sera observado também para os demais
estagios.

O comportamento da temperatura ao longo do tempo, diferente dos dados
resultantes da simulagado, apresenta oscilacées, ou seja, nao &€ exatamente
linear. Porém é possivel utilizar um periodo estavel entre limpezas (também
sem limpezas em outros estagios) para estimar a equacao da temperatura em
funcdo do tempo e com isto verificar em aproximadamente quanto tempo o
custo de limpeza seria alcancado pelo custo energético. Dadas tais
imprecisdes, a definicdo do tempo minimo entre limpezas serd conservadora,
adotando este valor como um limite inferior e se afastando do prazo em que o
custo da intervencao é mais representativo.

O periodo escolhido para a construgdo da curva da temperatura em
funcdo do tempo, como dito anteriormente, foi entre junho de 2012 e abril de
2013, periodo no qual nado foram feitas intervengbes em trocadores
interestagio. De maneira similar sdo elaboradas as curvas para os demais
grupos, neste mesmo periodo estavel. Na Figura 12 tem-se a referida curva e
linha de tendéncia correspondente. O ajuste ao modelo linear apresenta um
coeficiente de correlagéo de 0,95, valor considerado satisfatorio para o estudo.
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Figura 12. Gréfico da temperatura de saida dos EA-4202 em fungéo do tempo.
Fonte: Elaboragao prépria.

O desejo no presente estudo é avaliar o impacto da formacao de sujeira
na temperatura, de modo que na média a temperatura deve ser sempre
crescente e caso ocorra uma inversdo, esta € decorrente de mudangas no
processo, como a queda na temperatura da agua de resfriamento, ou mesmo
na vazao de gas de processo, e ndo de uma regressao no processo de
formacéao de sujeira, como visto anteriormente.

A partir da equacado da linha de tendéncia da Figura 12, associada a
correlacao da poténcia com a temperatura encontrada na Figura 11 é possivel
encontrar a funcdo custo total, equacdo (28), e entdo subtrair o custo de
operagdo com o trocador limpo (com temperatura de saida igual a inicial) e
aplicar a derivagdo em funcéo do tempo entre limpezas a mesma.

Cer = (39,3 % (0,43 X (t/1mp) + 30,98) + 5.344,5) X

3600x24%30

Tooomass X (Preco V120 — 18%Preco V15) — Cg,(t = 0) (28)

O resultado da derivagéao da funcao (28) mostra que, para este grupo de
trocadores, o tempo entre limpezas de trés meses representa o minimo custo
global, ou seja, entre o aumento do custo energético e a reducdo do custo
mensal de limpeza, a partir do terceiro més o aumento do primeiro supera o
segundo. Desta forma, trés meses se torna o tempo minimo para que o custo

de manutencdo ndo seja o mais representativo. Como dito, ha uma limitagao
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dos recursos de manutencao, de forma que deve ser programada a limpeza de
até cinco trocadores interestdgios em um mesmo ano, pois ha concorréncia
com outras demandas da planta. Para o presente estudo foi considerado
desprezivel o efeito de aumento da temperatura durante o periodo de
manutencao, no qual o sistema opera com um trocador a menos, bem como o
efeito de aumento da perda de carga em fungdo de trocadores sujos no
sistema. Assim é avaliado isoladamente o efeito da maior temperatura de
compressdo em funcéo de perda de eficiéncia de troca térmica nos trocadores

interestagio.

Além das premissas citadas, é importante ainda observar o critério de
tempo maximo de operagdo continua de um trocador isoladamente. Este limite
serd estabelecido em funcdo da observagdo do histérico do sistema.
Anteriormente ao estudo os trocadores eram limpos sem ciclos definidos, ou
seja, apenas de forma reativa as condigbes do processo, ou ainda por
calendério de inspe¢cdo que demanda abertura a cada oito anos. Caso algum
estagio apresentasse temperatura ou perda de carga elevada procedia-se a
retirada do mesmo para intervencdo de manutengdo. Como cada estagio
apresenta mais de um trocador e a medicao das variaveis de processo € em
pontos comuns, poderia ser retirado um equipamento do grupo em melhor
condicao operacional que outro.

Desta forma observou-se que alguns equipamentos apresentaram uma
grande quantidade de incrustagéo, dificultando a retirada e limpeza do trocador.
Ha registro da condicdo de trocadores dos diferentes grupos em intervalos
variados de limpeza. Conhecendo-se tais informagcdes, de modo geral, os
trocadores ndo devem permanecer mais de quatro anos sem passar por
limpeza. A priorizacdo sera vista ao final deste capitulo, viabilizando a
elaboragdo do calendario de limpeza, atingindo assim um dos objetivos do
trabalho.

A seguir sera realizada andlise similar para os trocadores da descarga
dos demais estagios. Estabelecendo-se o intervalo minimo do ponto de vista
econdbmico e o maximo frente as limitagbes supracitadas, sera elaborado

calendario buscando a minimizagéo de custos globais.
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5.3.2. Succao do terceiro estagio: EA-4203A/B/C/D

A succgao do terceiro estagio de compressao apresenta quatro trocadores
de calor iguais operando em série. Assim como os demais trocadores, 0s
dados de projeto de U, temperatura e vazdes, encontrados na Tabela 4 de
maneira geral apresentam diferencas da realidade destes equipamentos,
porém a taxa de calor global se encontra na ordem de grandeza esperada. A
Figura 13 representa o comportamento da troca térmica na bateria dos
trocadores EA-4203, com a sinalizagdo do periodo em que foram realizadas
limpezas em trocadores deste grupo.
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Figura 13. Grafico de acompanhamento mensal dos EA-4203.
Fonte: Elaboragao prépria.

Apesar do comportamento oscilatorio, em fun¢cdo da sazonalidade e das
variagbes de processo ja mencionadas, é possivel constatar que apds a
limpeza houve variagdo na temperatura de saida do trocador. E possivel
observar ainda que a trajetéria de queda do U € revertida, ratificando a
efetividade da limpeza realizada.

Observando a faixa de temperaturas em que operam os trocadores, a
simulacdo elaborada no Aspen® para avaliagdo da poténcia em funcdo da
temperatura foi feita entre 33 e 40°C, e os resultados séo vistos na Figura 14.
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Figura 14. Grafico da poténcia do 3° estagio de compressao.
Fonte: Elaboragao propria.

A partir da correlagédo obtida na Figura 14, utilizando a entalpia e o custo
do vapor, € possivel verificar que para o acréscimo de um grau Celsius ha o
incremento de cerca de vinte mil reais a0 més em energia. E importante o
conhecimento do incremento de custo para cada um dos grupos, pois caso seja
necessario reajuste dos recursos, esta disponivel um critério de priorizagao. Ao
comparar a relacao da poténcia com a temperatura dos trocadores da descarga
do primeiro e do segundo estagio de compressdo observa-se coeficientes
angulares proximos, o que significa um impacto similar da elevagédo da
temperatura no aumento do custo energético. Apesar de o terceiro estagio
possuir uma menor vazao volumétrica, sua razdo de compressao é maior que a
do segundo estagio, havendo uma compensacgao dos efeitos de modo que as
relagbes da poténcia com a temperatura ndo apresentam grandes
divergéncias. A influéncia da vazdo e da razdo de compressdo na poténcia
consumida foi analisada com base na equacao (17), vista no capitulo 4.

Conhecida a correlagdo da poténcia com a temperatura, € necessario
construir a curva da temperatura em funcdo do tempo, realizando andlise
similar a vista anteriormente para o grupo de trocadores EA-4202. Assim é
obtido o grafico da Figura 15. A linha de tendéncia encontrada apresenta
aderéncia aos pontos, considerada satisfatéria para dados reais, com
coeficiente de correlagéo linear superior a 0,9.
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Figura 15. Gréfico da temperatura de saida dos EA-4203 em fungéo do tempo.

Fonte: Elaboragao prépria.

Ao comparar a evolugcdao da temperatura de saida dos trocadores EA-
4203 e dos EA-4202, observa-se que a primeira apresenta maior inclina¢ao.
Isto se deve principalmente a dois pontos: demanda de troca ainda elevada em
funcdo da presengca de pesados; e a existéncia de um trocador de calor a
menos em relacdo a bateria de sucg¢ao do segundo estagio. Apesar de a vazao
ser menor, o calor trocado nos EA-4203 é cerca de 10% inferior ao dos EA-
4202, contudo enquanto esta bateria apresenta cinco equipamentos, aquela
possui apenas quatro. Desta forma, a perda de eficiéncia de um trocador do
grupo se torna mais representativa, levando a uma maior taxa de elevagéo da
temperatura de saida. Apés a comparacao das correlagdes da poténcia com a
temperatura e desta com o tempo, sera definida a priorizacdo para as
intervengdes de limpeza.

Definidas as equagdes de poténcia em funcao da temperatura e da ultima
variando ao longo do tempo em meses, € possivel transformar a poténcia em
custo financeiro e assim calcular o tempo necessario para que o custo
operacional seja superado pelo custo de manutengédo. Assim como na analise
do grupo anterior, substituindo na equagédo (26) os coeficientes encontrados
nos graficos das figuras 14 e 15, e derivando, encontra-se que o tempo minimo
para que o custo de limpeza seja menos representativo € de apenas trés
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meses. Este limite inferior sera utilizado adiante ap6s o calculo destes dados
para cada um dos grupos, definindo a ordem de intervencdes de limpeza nos
trocadores. Como os EA-4203 apresentam uma menor area total de troca e
maior impacto da temperatura na poténcia, apesar de apresentar 0 mesmo
tempo minimo, estes serao priorizados em relacdo aos EA-4202.

5.3.3. Succao do quarto estagio: EA-4204A/B/C

Ap6s os dois primeiros estagios de compressao, parte significativa dos
pesados ja foi condensada nos vasos de knock-out. Com isto, a taxa de troca
térmica é menor que nos estagios anteriores, demandando apenas trés
trocadores operando em paralelo. A Figura 16 traz os dados histéricos desde
2011 até 2015. Utilizando o sistema de registros de manutencado da Braskem
verifica-se que este grupo de trocadores permaneceu quatro anos sem
intervencao alguma para limpeza, sendo que um dos trocadores passou seis
anos operando continuamente. O comportamento da temperatura de saida €
coerente com tais dados, assim como do coeficiente global de troca térmica, de
forma que comparando os meses de janeiro dos anos de 2012, 2013 e 2014
verifica-se elevacao de cerca de 4°C, 0 que veremos que representa aumento

relevante no consumo de vapor, logo, no custo operacional da area.
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Figura 16. Gréafico de acompanhamento mensal dos EA-4204.
Fonte: Elaboragao propria.
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A Figura 16, por representar um grupo com poucas intervencdes de
limpeza, traz uma informacao interessante, pois apesar da sazonalidade visivel
da temperatura, na média € possivel observar um aumento da temperatura
com o avango do tempo sem intervencdes. A observagdo dos dados da Figura
16 evidencia que apds a limpeza de um dos trocadores ha uma queda
expressiva da temperatura meédia nos proximos meses, demonstrando melhoria
além das variagdes do processo. Neste caso torna-se clara a eficiéncia da
limpeza, revertendo a tendéncia de aumento da temperatura de saida e
levando a um maior coeficiente de troca térmica médio, pois seu
comportamento geral segue o perfil “dente de serra”.

Para o calculo do custo operacional em fungdo da menor troca térmica,

verifica-se na Figura 17 o gréafico da poténcia em funcao da temperatura.
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Figura 17. Gréfico da poténcia do 4° estagio de compressao.
Fonte: Elaboragao prépria.

Observando o coeficiente angular da reta do grafico da Figura 17
identifica-se que este é significativamente menor que tal parametro dos dois
estagios avaliados anteriormente. Isto retrata que variagbes na temperatura
influenciardo em menor grau no aumento da demanda de poténcia e

consequentemente no custo energético.
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A diferenca na relacdo da poténcia é explicada a partir da equacao de
estado, que neste caso € Soave-Redlich-Kwong (27) e da equagao (17).
Calculando o volume por meio da equacao (27) e aplicando na equacao (17),
verifica-se que quanto menor o volume comprimido, menor o impacto do
aumento da temperatura no aumento da poténcia requerida. Além disto, ha que
se considerar a menor razdo de compressao do 4° estagio e a variagdo na
composicao, alterando a razao Cp/Cy. Assim para o 5° estagio, apesar do
impacto da poténcia ainda ser menor que nos 2° e 3° estagios, hd um
incremento em relacdo ao 4°, pois a razao de compressado é cerca de 13%
superior.

Desta forma, tais trocadores ndo serdo priorizados no momento da
elaboracado do calendario de intervencdes para limpeza. A definicdo do tempo
minimo para que o custo de manutencédo seja alcangado, depende ainda da
funcéo da temperatura com o tempo, a qual é vista na Figura 18.
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R?=0,93

B
o

|

o
(]
5 36
<
£
()]
=32
30 T T T T T T T T T T

Numero de meses

Figura 18. Gréfico da temperatura de saida dos EA-4204 em fungéo do tempo.

Fonte: Elaboragao propria.

A partir das equacgdes obtidas por meio das tendéncias dos graficos das
figuras 17 e 18 define-se a equacgado do custo total andloga a equacao (26),
aplicando em seguida a derivada para encontrar o ponto de extremo o qual
representa o tempo no qual a ponderacdo do custo de limpeza e o custo

energético conduzem ao menor custo global. O tempo encontrado foi de quatro
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meses, como esperado, tempo superior aos estagios anteriores, visto que o

impacto da temperatura no aumento de poténcia é menor.

5.3.4. Succao do quinto estagio: EA-4206A/B/C

A succgao do quinto estagio, em funcao das retiradas de hidrocarboneto
condensado anteriormente, apresenta menor vazado de gas, demandando,
portanto, uma menor taxa de resfriamento, a qual € atendida por trés
trocadores iguais operando em paralelo. De acordo com o histérico de
manutencéao, estes trocadores, entre 2011 e o final de 2014, nao passaram por
intervencdo de limpeza. Ao observar o perfil de temperatura no periodo
estudado, verifica-se comportamento correspondente ao esperado diante de
um longo periodo de operagado continua, apresentando elevacdo de mais de
seis graus Celsius.

Os valores de U calculados da Figura 19 ndo seguem uma tendéncia
acentuada de queda. Os dados de taxa de calor trocado revelam que esta, com
0s equipamentos limpos, € menor que a de projeto, e ao longo da campanha, a
temperatura de saida da AGR aumenta, retirando mais calor do gas de
processo. Este comportamento revela que ha certo grau de
superdimensionamento nestes trocadores, compensando 0 aumento da
resisténcia com a polimerizacao. A reducéo da eficiéncia de troca de calor nos
trocadores EA-4206, incorre na elevagédo na temperatura da sucgdo do quinto
estagio e leva diretamente a um efeito na temperatura de descarga deste
mesmo estagio. Compreende-se, portanto que como dito, a andlise do grau de
sujidade do equipamento deve considerar ndo apenas o U, mas também a
temperatura de saida dos trocadores e a taxa de calor trocado ao longo do
tempo. Com isto, a definicdo da campanha de cada um dos grupos se torna
mais adequada a realidade do processo. Para este grupo de trocadores
também é possivel observar o efeito de elevacao da temperatura média apesar
da sazonalidade do processo.
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Figura 19. Gréafico de acompanhamento mensal dos EA-4206.
Fonte: Elaboragao propria.

O grafico do perfil da poténcia do quinto estagio de compressao com a
variagdo de sua temperatura de succado € visto na Figura 20. A partir da
equacao obtida desta correlagdo e daquela construida com base na tendéncia
da temperatura com o tempo da Figura 21, encontra-se o numero minimo de
meses necessarios para que o custo de operacao seja maior que o custo de

manutengao para limpeza do trocador, conforme procedimento ja descrito.
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Figura 20. Grafico da poténcia do 5° estagio de compressao.
Fonte: Elaboragao prépria.
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A relagdo da Figura 20 mostra um menor impacto da temperatura na
poténcia deste estagio em relacdo ao segundo e terceiro. Isto ocorre, pois
assim como para os trocadores da bateria dos EA-4204, a pressédo de sucgao
neste ponto é mais elevada que no inicio. Contudo, a dependéncia da
temperatura aqui € maior que no estagio imediatamente anterior devido a sua
maior razao de compressao.

A Figura 21 foi construida com os dados do periodo de junho de 2012 a
abril de 2013, assim como nos demais grupos.
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Figura 21. Grafico da temperatura de saida dos EA-4206 em fungao do tempo.
Fonte: Elaboragao prépria.

A manipulacado das correlagbes dos graficos anteriores resulta em um
periodo minimo de quatro meses para o custo operacional com a temperatura

um grau e meio acima da temperatura de saida em caso do trocador limpo.

5.3.5. Definicao da campanha

As informacdes do impacto financeiro do aumento da temperatura do gas
em cada estagio de compressao sado o ponto de partida para a elaboragao do
planejamento das intervengdes de limpeza nos trocadores de calor interestagio.

Sao definidos ainda os seguintes critérios: devido a disponibilidade de
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recursos, diante da demanda de toda a unidade industrial, devem ser alocados
no maximo cinco equipamentos em um mesmo ano; em anos de parada geral
de manutengao da planta (PGM) devem ser planejados preferencialmente até
trés trocadores; e o0s prazos de inspecdo para avaliagdo da integridade
mecanica devem obrigatoriamente ser respeitados.

Definidos os critérios, sabendo que a priorizagdo por ordem de maior
impacto financeiro é: EA-4203 > EA-4202 > EA-4206 > EA-4204. A sequéncia
de prioridade acima se deve a observagdo dos coeficientes angulares das
relacdes de poténcia com a temperatura e da temperatura com o tempo para
cada um dos estagios. Ao encontrar a equacao da poténcia em funcao do
tempo para cada um dos grupos de trocadores obtém-se o0s coeficientes
angulares para cada uma delas. A inclinagdo da resposta da poténcia com o
tempo caracteriza o impacto financeiro, de forma que o grupo com maior
coeficiente angular é aquele com maior prioridade de intervengdo. A partir
deste conceito foi elaborada a ordem vista acima.

O maior tempo entre limpezas de um mesmo trocador foi de quatro anos,
lembrando que ao operar longos periodos, por vezes, a limpeza se torna mais
dispendiosa em fungcdo do acumulo de um quantitativo maior de sujeira. Para
garantir um tempo acima do minimo econémico (irés meses para trocadores do
grupo dos EA4202 e EA4203 e quatro meses para trocadores dos grupos
EA4204 e EA4206) e abaixo da frequéncia de quatro anos sao definidas as
seguintes restricées aos intervalos de limpeza:

4 < tpasz04 < 3

4 < tpasz06 < 3

onde t é o intervalo em meses entre limpezas de trocadores de determinado
grupo. O minimo de cada inequagédo foi definido pelo minimo econémico

calculado anteriormente e o maximo é dado por quarenta e oito meses
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(referente ao periodo de quatro anos), dividido pelo numero de trocadores na
bateria, de forma que se garanta que nenhum equipamento permanec¢a sem
limpeza por um intervalo superior a quatro anos. Este maximo foi definido com
base na observacdo da condicdo de saida de alguns equipamentos com
campanhas variadas e ao permanecer cinco ou mais anos o volume de sujeira
€ muito intenso, dificultando a remocéo e limpeza do trocador, além de ja estar
representando uma perda de carga e resisténcia a troca térmica muito

significativas.

Para limitar o numero de intervencdes por ano em cinco € construida a

equacao (29):

12 12 12 12

<5 (29)

tEA4202  tEA4203  tEA4204  TEA4206

Ao dividir os doze meses do ano por f, tem-se o numero de limpezas
daquele grupo dentro do ano. Como a soma nao deve superar cinco, por
questdes de disponibilidade de recursos, a equacao 25 deve ser atendida, além
das restricbes anteriores.

A equacao 29 possui varias solugdes possiveis, porém buscou-se um
namero tal que se afastasse dos intervalos minimos de forma a amortecer o
efeito de possiveis flutuagdes dos resultados da simulagéo e de alteragbes da
configuragédo do sistema de vapor. Adotou-se como solugéo dentro dos limites
supracitados o tempo de oito meses para os trocadores dos grupos EA4202 e
EA4203 e doze meses para os grupos EA4204 e EA4206. Com tais intervalos é
proposta uma frequéncia de limpeza maior que a atual, caracterizando uma
melhoria para o consumo energético, além do ganho em confiabilidade, sem
impactar de forma relevante na demanda por recursos, estando estes previstos
com antecedéncia. A definicdo minimiza o impacto das incertezas do processo
como as variagcées de composicao e da sazonalidade da AGR, uma vez que os
intervalos propostos superam muito o minimo estabelecido (minimo de trés
meses para os EA4202 e EA4203 e tempo real de oito meses, ja para os
EA4204 e EA4206 o minimo é de quatro meses e o intervalo proposto € de
doze meses). Conhecidos assim os critérios o cronograma de limpezas

proposto pode ser observado na Tabela 5.
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Tabela 5. Calendario de limpeza dos trocadores Interestagio.
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O calendario nao é rigido, sendo ajustado caso surja alguma necessidade
especial, ou se atingir o prazo planejado de limpeza sem apresentar variacao
na temperatura significativa. Ajustes na frequéncia sdo necessarios para
permitir a gestdo adequada dos recursos. A preferéncia é para manutencao em
periodos de baixa carga programada por causas como reducao de consumo de
clientes, ou em meses de inverno, quando a temperatura da agua de
resfriamento € menor, melhorando a troca nos demais equipamentos da
bateria. Apés a observacdo do resultado das primeiras limpezas com a
frequéncia recomendada é importante realizar analise critica dos resultados,
propondo melhorias caso necessarias.

Com a implementacao do planejamento de limpeza dos trocadores busca-
se atingir uma menor temperatura média de succdo dos estagios do
compressor. Considerando uma redugédo de 1°C na média da temperatura de
succao do 2°, 32 42 e 52 estagios de compressao, estima-se uma economia por
volta de R$65.000,00 por més, ao reduzir o consumo de vapor na turbina,
conforme tendéncia dos graficos da poténcia em fungdo da temperatura.
Abatendo-se o custo de manutencdo, o ganho anual projetado em funcédo da
reducdo da temperatura média em 1°C é de aproximadamente R$600.000,00.
Para estimar este ganho, calculou-se a soma do aumento de poténcia com a
elevacdo de um grau Celsius de temperatura do processo; com esta soma,
divide-se pela diferenca de entalpia do vapor na entrada e saida da turbina,
encontrando-se a vazao de vapor consumida. Conhecendo-se o custo
associado ao vapor e o aumento de vazdo, bem como o custo de limpeza para
manter a temperatura mais baixa (em funcdo da frequéncia de intervengéao),
obtém-se o montante acima relatado.

O cronograma de limpezas elaborado a partir das premissas de custo e
confiabilidade colaborara no planejamento anual de recursos de manutencao
para os anos subsequentes. Como visto, o resultado encontrado deve ser uma
referéncia, de modo que é fundamental seguir com a andlise periddica dos
dados de processo, ratificando o aumento de temperatura em conjunto com a
queda no coeficiente global de troca térmica, para entdo confirmar a
expectativa de necessidade de limpeza. Uma vez que a correlacdo do aumento

da poténcia com o aumento da temperatura é linear, ao observar uma
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temperatura superior aos valores tipicos de operacdo com trocadores limpos
(saida da corrente de processo acima de 36,5°C), e avaliando se ha efeitos de
sazonalidade, sugere-se planejar a limpeza de um trocador da bateria,
observando a ordem do calendario elaborado.

5.4. Avaliacao do impacto da pressao da eficiéncia
energética da area de compressao

A elevagcdo da pressdao € o objetivo final da area, o que significa a
elevacdo da entalpia do gas. Como visto anteriormente, a poténcia demandada
do compressor € calculada a partir da diferenga de entalpia especifica entre a
succao e descarga, multiplicada pela vazdo massica de gas e dividida pela
eficiéncia da maquina. Neste ponto é identificada qual a pressao de sucg¢ao do
compressor que leva a maximizagao do lucro da empresa.

Como dito anteriormente, a analise do impacto da variacao da pressao de
succao do compressor de gas de carga é composta de duas etapas: a primeira
€ a variacao do rendimento da pirélise nos diversos produtos; e a segunda é o
incremento na poténcia demandada no primeiro estagio do compressor ao
mudar a taxa de compressao.

Uma planta petroquimica e o desempenho de seus diversos indicadores
sdo fungdes de inumeras variaveis, muitas das quais ndo sdo controladas.
Desta forma, um momento € diferente do imediatamente seguinte e para
viabilizar a andlise de um parametro isolado, como a pressao de sucg¢ao, foi
adotado como metodologia o uso das simulagées.

Para realizar a andlise do impacto da variagdo da pressao no rendimento
dos fornos de pirdlise foi utilizado o SPYRO®, simulador validado pela literatura,
como visto no capitulo 3, e com uso abrangente na unidade sob estudo,
apresentando resultados coerentes com os dados reais. Foram mantidas
constantes a vazdo de carga, sendo esta a média do forno, temperatura de
saida da fornalha (COT) e a razado de vapor de diluicdo e hidrocarboneto
(DS/HC) proporcional a carga, além das caracteristicas geométricas das
serpentinas. Para completar a entrada de dados falta a composicao da nafta e
a COP.
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A caracteristica da nafta processada vem mudando ao longo dos anos, e
a depender das condicdes de preco e disponibilidade as variagcdbes podem se
afastar significativamente da condicdo de projeto da planta. Como um dos
objetivos do trabalho € definir a configuragdo mais rentavel de operacao, &
fundamental analisar a sensibilidade da variavel resposta com a composi¢cao da
nafta, adequando o resultado encontrado a realidade atual. Para tal, foram
feitas simulagcées com naftas comuns a planta, apresentando trés composi¢oes
diferentes. A Tabela 6 mostra a caracterizagdo quanto a familia dos
componentes das naftas estudadas.

Tabela 6. Caracterizagéo das naftas analisadas.

PARAMETRO | NAFTA1 | NAFTA2 | NAFTA 3

Parafinas (%) 40,23 35,97 37,35
Isoparafinas (%) 30,29| 35,00 43,29
Olefinas (%) 2,27 1,26 1,51
Nafténicos (%) 19,86 19,50 13,54
Aromaticos (%) 7,36 8,27 4,30

Ponto final de

e e 162,0 168,1 140,8
destilacdo (°C)

Fonte: Elaboragao propria.

Uma vez completa a entrada de dados (a Figura 25 em anexo exemplifica
a entrada de dados utilizada), a pirélise foi simulada para cada uma das trés
naftas variando a COP 0,01kgf/cm2 na faixa 1,90 a 1,99kgf/cm2a, valores
equivalentes a 0,48 e 0,57kgf/cm? respectivamente, na succdo do compressor,
ponto em que € realizado o controle. Obteve-se assim a composi¢gdo dos
produtos da reagdo nos diferentes casos (pode-se verificar um exemplo da
composicao resultante da simulagcao na Figura 26), permitindo a comparacao
entre eles. E verificada queda na producao de eteno e propeno com o aumento
de pressao, como esperado pela teoria cinética da reagado, porém para avaliar
a magnitude deste impacto, comparada ao aumento do consumo de vapor, &
necessario colocar as diferengas na mesma base, a monetaria.

Para calcular a diferenca de rentabilidade, € preciso multiplicar a
quantidade produzida de cada produto por seu preco, sendo que o preco do
metano e do hidrogénio sdo dados em func¢do do gas natural, corrigindo para o
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poder calorifico equivalente de cada um. Neste ponto se encontra uma questao
critica, a variagao de precos. Ao realizar o levantamento de dados, observou-se
que o preco de alguns produtos pode variar mais de 30% entre dois meses
consecutivos. Assim, se mostrou importante a avaliagdo mensal do ponto
6timo, periodo no qual ha variacdo de precos. Adiante serdo comparados
casos que validam esta necessidade. As variagbes de mercado alteram
significativamente os resultados, pois a avaliagdo proposta consiste em um
trade off entre precos e custos. Oscilagbes cambiais, mudangas no custo de
matérias-primas, e demanda de produtos, entre outras tantas varidveis,
envolvem questdes de politica global, por vezes imprevisiveis a longo prazo.

A Figura 22 apresenta a correlagdo da receita normalizada gerada com os
produtos no més de junho de 2015, sendo as trés naftas de composicdes
diferentes, como visto na Tabela 6. Para os demais meses ha diferen¢a nos
valores encontrados, porém o comportamento linear € mantido. A comparacao
dos resultados com diferentes naftas foi feita fixando os precos de trés meses
com diferentes perfis de valores. Calculou-se entdo a diferenca percentual
entre o lucro que seria obtido com cada uma das cargas. A resposta
encontrada foi uma variagdo abaixo de 1% para todas as combinagdées em
todos os meses avaliados. Deste modo, pode-se afirmar que as conclusdes
das analises que serdo realizadas a seguir para um determinado perfil de
composicao de nafta podem ser extrapoladas para os demais perfis, dentro da
faixa de caracteristicas estudada, assumindo-se que as diferengas podem estar

dentro da margem de 1%.
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Receita x Pressao
6.480
= 6.475
4 6.470 y =-87,15x + 6.515,23
= R?=1,00
T 6.465 -~
(1]
% 6.460 91,03x + 6.506,2
y=-91,05x + 6. ,
§ 6.455 R =100 & NAFTA 1
g 6450 B NAFTA 2
& 6.445
= y =-92,82x + 6.487,97 NAFTA 3
Y 6.440 RT=T00
Q -4
&£ 6.435
6.430
0,48 0,50 0,52 0,54 0,56 0,58 0,60
Pressdo de sucgio (kgf/cm?g)

Figura 22. Impacto da pressao de sucg¢ao no comportamento da receita para diferentes naftas.
Fonte: Elaboragao prépria.

A nafta 1 apresenta caracteristicas medianas dentre as cargas
processadas na planta e serda adotada como a referéncia para os proximos
passos. Desta forma, o modelo local da receita (normalizada) em funcdo da
pressao de sucgao do compressor é dado pela equacao (30):

Receita normalizada = -91,03x(Pressao de sucg¢ao) + 6506,29 (30)

Apbs o calculo da sensibilidade do rendimento da pirdlise a variagéo da
pressao de succao, foi avaliado o impacto desta no custo energético da
compressao. Para tal, tomando como base a composi¢cao obtida com a pirélise
da nafta 1, sera calculada a poténcia do primeiro estagio de compressao para
cada valor de pressédo de succao, variando 0,01kgf/cm? entre 0,48kgf/cm?g e
0,57kgf/cm?2g.

Partindo da equacao da poténcia desenvolvida anteriormente (equagao
19), verifica-se que para o célculo do trabalho de compressdo devem ser
conhecidas as pressdes de sucgao e descarga, o volume inicial, a constante k
(razdo entre 0 Cp e 0 Cy) e a eficiéncia do processo. A pressao de descarga €
medida e a de sucgdo € medida e manipulada. O volume e k dependem da
composicao, de forma que o primeiro € calculado a partir da equagéo de estado
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que representa a mistura, uma vez que é medida a temperatura nesta
condicao. Ja k é obtido por meio de dados termodinamicos.

O simulador Aspen Plus V8.4 apresenta um vasto banco de dados de
substancias, viabilizando o calculo das variaveis acima mencionadas para o
gas de carga, que é formado pela mistura de varios componentes. Desta forma,
conhecida a metodologia e as equacOes utilizadas pelo programa para
encontrar os dados de saida do processo de compressdo, foi montado o
sistema contemplando cada estagio como um compressor independente, os
trocadores interestagio e os vasos de knock-out, além das correntes de
entrada.

Sao variaveis conhecidas a composi¢cao e vazao de entrada no primeiro
estagio de compressao, da corrente de eteno que entra no terceiro estagio e da
corrente de retorno da retificadora de condensado que entra na suc¢ao do
quarto estagio. Sdo medidas ainda as temperaturas e pressées na descarga de
cada estagio e apds os trocadores. Com estas variaveis é possivel calcular a
eficiéncia de cada um dos estagios, conforme visto no capitulo anterior.

Com o objetivo de validar a simulacdo, calculou-se a eficiéncia dos
diferentes estagios e comparou-se com a temperatura de saida obtida pela
simulacao. Realizados pequenos ajustes na eficiéncia a simulacdo mostrou-se
compativel com os dados reais, podendo ser utilizada nas analises que se
seguem. A validagdo da simulacdo pode ser verificada no inicio do presente
capitulo.

A comparagao do custo energético com as receitas em maior rendimento
de produtos mais nobres depende do calculo da poténcia do primeiro estagio
de compressdao em fungédo da pressdo. Sabe-se que ao elevar a pressao de
succ¢ao, a condicao da area de separacao primaria, que ocorre entre o efluente
dos fornos de pirdlise e o compressor, também muda, variando a vazao de
carga e consequentemente a poténcia do compressor. Porém, a referida secéo
apresenta diversas incertezas e modelos pouco representativos e, de forma
conservadora, € considerada a vazao fixa ao elevar a pressao de sucg¢ao, nao
calculando a reducado da poténcia incremental em fungcédo deste fator. Assim,

definida a composigao e vazao de entrada, de maneira similar a avaliacao da
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sensibilidade do rendimento com a pressdo de succéo, foi realizado o estudo
de sensibilidade da poténcia demandada do primeiro estagio com tal pressao.

As receitas arrecadadas com a variagdo do rendimento dos diversos
produtos precisam ser comparadas com os custos de compressédo, logo, a
variacdo de poténcia encontrada deve ser transformada em unidades
monetarias.

A energia cedida ao gas de carga ao comprimi-lo vem da expansao do
vapor de 120 para 15kgf/cm?3g. Para calcular a vazdo de vapor necesséria para
realizar o trabalho acima mencionado deve-se dividir a poténcia de compressao
calculada pela diferenca de entalpia na admissdo e no exausto da turbina,
como visto no capitulo 4. Calculada a entalpia do vapor, divide-se a poténcia
por esta, encontrando a vazao total admitida na turbina. Ao longo dos anos de
operagdo a turbina apresenta pequena queda na eficiéncia, porém em
magnitude significativamente menor que o compressor. Devido as incertezas
no célculo desta eficiéncia mecanica da turbina, adota-se também neste ponto
uma posicao conservadora (ja& que minimiza os ganhos aqui propostos): nao
sdo consideradas as ineficiéncias da turbina, ou seja, é aplicada apenas a
eficiéncia do compressor, de modo que o consumo real é ainda maior que o
aqui estimado, pois ha perdas relacionadas a turbina nao contabilizadas.

Encontrada a vazdo de vapor, para obter o custo operacional
correspondente a cada presséo de succao, multiplica-se esta vazao pelo valor
do V-120 e de 18% do V-15. Apenas 18% do V-15 sao considerados, devido as
questées de configuragdo do sistema de vapor, ja discutidas anteriormente:
somente 18% da energia do vapor de 15kgf/cm? sdo aproveitados na turbina
condensante da planta para gerar energia elétrica.

A andlise mensal ja se mostrou importante, diante do numero de variaveis
que mudam neste periodo. Para simplificar esta tarefa, foi elaborada uma
planilha (a entrada de dados do pode ser vista na Figura 27) na qual sdo
colocados os dados de preco dos produtos e do vapor, bem como a entalpia
média do referido més. Com estes dados sdo entdo calculados os ganhos em
vendas e os custos de operacdo. E possivel entdo comparar as opgoes.

Os resultados de dois casos de meses diferentes serdo agora

apresentados. A comparacao de valores de meses com diferentes precos dos
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produtos e diferentes custos do vapor permite compreender que tais fatores
irdo determinar o melhor nivel de pressao de succdo do compressor para
maximizar os lucros da empresa.

O comportamento da receita em fungéo da pressao de sucgao € linear, de
modo que um incremento constante na pressdo de sucgao resulta num mesmo
aumento no lucro. Desta forma define-se que a comparacao entre resultados
sera realizada entre dois pontos de operagéo: pressao de sucgao alta ou baixa.
Para o nivel de pressdo mais alta foi adotado o valor de 0,57kgf/cm?, pois ha
registro histérico de operagao continua neste patamar, sem identificar mudanca
na campanha dos fornos. Ja para o nivel de pressdao mais baixa foi definido o
valor de 0,48kgf/cm?, pois € 0 minimo valor em que a maquina tem operado
com estabilidade, para o nivel de carga adotado.

Definidos os niveis de pressdo e conhecendo a composi¢ao resultante da
operacao em cada um dos patamares, calcula-se a diferenca de producao de
cada uma das substancias, multiplicando pelo valor correspondente a cada
produto. Os precos utilizados sdo os marginais, dos quais sao abatidos os
custos de producdo. Como o principal custo de producao é referente ao gas
combustivel consumido nos fornos, sendo o custo de compressao pequeno ao
ser comparado com 0 primeiro, € uma aproximacao adequada o uso do valor
marginal.

Sabendo-se ainda a poténcia requerida pelo conjunto turbina-compressor
para manutengdo das pressdes acima escolhidas, € possivel calcular o custo
do vapor. Com estas duas parcelas construiu-se a equagao (30) na qual &
possivel avaliar qual o ganho ao elevar a pressao de suc¢ao do compressor de
0,48 para 0,57kgf/cm2g. Na Tabela 7 calcula-se a diferengca do rendimento
entre o0 caso de baixa pressdo para o de mais alta e consequentemente a
diferenca de massa entre eles. Multiplicando a diferenca de massa pela
margem de cada um dos produtos gerados encontra-se a diferenca de receita.
Para o hidrogénio, o metano e o GLP séo considerados 0s precos equivalentes
de gas combustivel (em funcao do poder calorifico da substancia), pois nao sao
vendidos. Ja para o etano, considera-se 75% da margem do eteno, pois o

mesmo é reciclado aos fornos gerando eteno. Os hidrocarbonetos com mais de
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nove carbonos por sua vez sao utilizados como 6leo combustivel, sendo

utilizado o preco deste.

Tabela 7. Tabela de resultados da simulagdo da pirdlise para os dois niveis de COP

abordados.
Pressao de succao de 0,48 | Pressao de suc¢ao de 0,57
kgf/cm2 kgf/cm2
Rendimento Vazao Rendimento Vazdo | Diferenga
Componente | em percentual | massica | em percentual [ massica | de vazoes
massico (%) (t/h) massico (%) (t/h) (t/h)
Hidrogénio 0,9089 1,9996 0,9075 1,9964 0,0032
Metano 14,1140 31,0508 14,2830| 31,4226 -0,3718
Eteno 29,6290 65,1838 29,5000] 64,9000 0,3029
Etano 3,1923 7,0231 3,2632 7,1790 -0,1560
Propeno 15,4920 34,0824 15,4040| 33,8888 0,2223
Propano 0,3965 0,8722 0,4021 0,8847, -0,0125
Butadieno 5,5899 12,2978 5,5166| 12,1365 0,1613
Butenos 4,8322 10,6308 4,7601| 10,4722 0,1851
Total C5-C9's 19,6960 43,3312 19,7300| 43,4060 -0,0748
Total C10+ 4,1160 9,0552 4,2328 9,3122 -0,2570,
Fonte: Elaboragao prépria a partir da simulagdo em Spyro®.

A partir das diferencas de producao entre os niveis de pressao é possivel
construir a equacao (31), na qual multiplica-se as diferencas pelo valor
associado a cada produto da pirélise como descrito anteriormente. O custo por
sua vez é calculado por meio da equagao (32), onde dividindo a poténcia pela
entalpia encontra-se a vazao de vapor consumida e ao multiplicar pela

diferenca de custos do vapor, obtém-se o custo.

DIFERENCA DE RECEITA = (0,0032 x Prego eq Hy) +
+(-0,3718 x Preco eq CH4) + (0,3029 x Margem CzHy) +
+(-0,1560 x 0,75 x Margem C2Hy) +

+(0,2223 x Margem CgzHs) +

+(-0,0125 x Preco eq GLP) + (0,1613 x Margem C4Hg) +
+(0,1851 x Margem Cy) +

+(-0,0748 x Margem Ponderada Cs a Cg) +

+(-0,2570 x Preco Oleo combustivel)



91

CUSTO = POTENCIA/459 *
*(Custo do V-120 — 0,18*Custo do V-15) (32)

A subtracao da diferenca de receita pela diferenca de custo em cada nivel
de pressdao permite comparagdo tal que se verifica a melhor condicdo
operacional no més, ou seja, resulta na funcdo de maximo lucro da unidade
para a pressao de sucgao (que interfere na poténcia demandada).

CASO 1 — Novembro de 2014

Em novembro de 2014 o cambio do ddlar adotado para o més foi de
R$2,55, valor que nos meses subsequentes sofreu grande elevacao. Com este
cambio e a economia mundial em situacdo mais branda que a de marco de
2015, as margens dos principais produtos estavam boas. Seguindo o método
de célculo descrito, foram obtidas as diferencas entre o custo e o lucro de

operar nos niveis baixo e alto de pressdao de sucgdo. Os resultados
normalizados podem ser vistos na Figura 23.

NOVEMBRO - 2014

R$(2.118,91)

RS 1.142,48
R$(2.169,53) R$ 1.151,01
R$(2.296,33) R$ 1.159,67
R$(2.233,57) RS 1.168,43
R$(2.223,72) RS 1.177,32
R$(2.106,35) RS [1.186,33
R$(2.196,85) R$(1.195,47
R$(2.113,44) R$(1.204,73
R$(2.285,32) R$|1.214,13
R$(2.258,95) R$/1.223,65
R$(2.106,67) R$ 1.233,31
R$(2.083,44) R$ 1.243,11
-R$ 2.500,00  -R$ 1.500,00 -R$ 500,00 RS 500,00 R$ 1.500,00 R$ 2.500,00

m Dif Receita m Dif custo

Figura 23. Resultado financeiro normalizado para novembro de 2014.
Fonte: Elaboragao prépria.
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Para o referido més, operar com uma pressao de succao mais alta leva a
prejuizo financeiro devido a diferenca de receitas e de custos, ou seja, a
composicao dos produtos da pirlise a uma pressdo maior gera um lucro
inferior aquele obtido com a producdo a uma pressdo menor. Além disto, do
ponto de vista da maximizagdo da campanha dos fornos, ha uma tendéncia a
uma maior formacao de coque. Assim, para 0 més de novembro de 2014 a
recomendacao seria de operar a uma menor pressao de sucgao do compressor

de gas de carga.

CASO 2 - Janeiro de 2015

Em janeiro de 2015 o cenario global se mostrou diferente do
anteriormente descrito. Para a petroquimica, houve uma brusca mudanca nos
precos dos produtos, principalmente devido a queda do preco do barril de
petroleo. A variacao ocorrida neste periodo € um marco histérico e gerou
oscilagées em todo mundo. Deste modo, ao avaliar os custos e as receitas nos
dois niveis de pressao de sucgao propostos, para o referido més, observa-se o
resultado da Figura 24.
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JANEIRO - 2015

R$(322,5 RS 1.142,48
R$(398,08 R$ 1.151,01
R$(438,14) R$ 1.159,67
R$(418,82) RS 1.168,43
R$(430,53) R$ 1.177,32
R$(329,0 RS 1.186,33
R$(416,41) RS 1.195,47
R$(346,2¢ R$ 1.204,73
R$(456,74) R$(1.214,13
R$(456,85)

R$|1.223,65
R$(1.233,31
R$ 1.243,11

RS 1.500,00 RS 2.500,00

R$(342,32
R$(341,6

-R$ 2.500,00 -R$ 1.500,00 -R$ 500,00 R$ 500,00

M Dif Receita m Dif custo

Figura 24. Resultado financeiro normalizado para janeiro de 2015.
Fonte: Elaboragao prépria.

Para garantir a competitividade, ganhos de 0,1% se mostram importantes,
principalmente em plantas de grande dimensdo, onde tais incrementos
representam valores relevantes de orgamento.

Apesar de reais, 0s ganhos sao incrementais na planta, seja no aumento
da producédo de produtos de interesse, seja na reducao do consumo de vapor.
Assim, € dificil computar os ganhos a partir de dados reais. Deste modo,
realizando célculo similar ao realizado nos estudos de caso acima para 0s
meses de outubro de 2014 a marco de 2015 (periodo de seis meses), verifica-
se que a média de diferenca de lucro entre as opcdes de operar com a pressao

de 0,48 ou 0,57kgf/cm?, neste periodo é de cerca de 130.000 reais. Sendo a
média mensal de ganhos pela escolha da condigdo operacional de maximo

lucro de R$130.000,00, anualizando obtém-se a cifra significativa de
R$1.560.000,00.
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6. Capitulo 6 — Conclusoes e sugestoes

O presente trabalho desenvolveu e aplicou com sucesso um método de
analise técnica para o processo de compressao do gas de carga em uma
unidade de producdo de eteno. A resposta do sistema a variagdo dos
parametros foi investigada, levantando-se as possiveis causas de tais

oscilagdes. Com isto, as seguintes conclusées puderam ser observadas:

1. A temperatura de compressdao mostrou-se uma variavel importante para
o desempenho energético do sistema. A andlise do efeito da operagao
em diferentes temperaturas permite observar que a magnitude muda a
depender do estagio, de forma que a poténcia, e consequentemente o
custo operacional, sdo mais impactados pela temperatura da suc¢éo do
segundo e terceiro estagios, devendo ser prioritaria a limpeza dos

respectivos trocadores.

2. Observa-se, por meio da curva do aumento da temperatura ao longo do
tempo, pequena diferenca entre os estagios, indicando apenas para os
EA-4202 que o aumento da temperatura é pouco mais lento, uma vez
que a area total de troca térmica é maior para este grupo.

3. A reducado na temperatura de sucgdo média, considerando todos os
estagios, revelou-se uma estratégia interessante. O estabelecimento da
campanha para limpeza permite um gerenciamento do parametro e dos
recursos de forma a minimizar o custo operacional global. Estima-se, a
partir de um célculo conservador, que ganhos superiores a meio milhao
de reais por ano sdo alcangados com a reducao de 1°C na média das

temperaturas.

4. A analise do comportamento do sistema com a pressdo de succao,
contrariando o senso comum pré-existente, evidenciou que este
parametro pode apresentar diferentes pontos 6timos, ndo devendo ser

sempre 0 minimo possivel. Isto se deve a uma conjuntura particular do
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cenario brasileiro, onde os precos dos combustiveis sdo regulados pelo
governo, nao se comportando como os pre¢os dos produtos como eteno
e propeno. Uma vez que o rendimento nos produtos de interesse
aumenta com a redugdo da pressdao de sucgdo, o0 preco dos
combustiveis é portanto, variavel chave para esta analise. Ao observar a
funcdo objetivo do maximo lucro identifica-se que além da presséo, ha
outros dados varidveis: as margens de cada um dos produtos da
unidade de producdo de olefinas, por isto a comparagcdo de meses
diferentes se tornou rica na analise. Concluiu-se que com as flutuagées
atuais de precos, é importante o estudo a cada més, o qual com a
utilizagdo do algoritmo desenvolvido em Excel® é uma atividade simples,
demandando apenas entrar com dados de margem dos diferentes
produtos e o custo do vapor no periodo em andlise. O custo do vapor
deve ser atualizado em periodos curtos, pois a configuracao do sistema
de vapor, com seus excessos € aproveitamentos, € frequentemente

atualizada.

A definicdo da presséo de succao ideal mensal, de acordo com a fungéao
acima mencionada, pode levar a ganhos de cerca de 1,8 milhdo de
reais. Ou seja, trabalhar a pressédo dentro de uma faixa em que nao ha
histérico de formar coque de maneira mais acelerada nos fornos é

atrativo do ponto de vista financeiro.

O estudo desenvolvido possibilitou a compreensédo das respostas dos

sistemas a diferentes parametros da unidade de produgcédo de eteno. Alguns

aspectos relacionados ao desempenho energético da area nédo foram escopo

do presente trabalho, além de haver oportunidades para tornar os calculos

menos conservadores, se caracterizando como sugestées para trabalhos

futuros:

1. Realizar replicagao do estudo para outros trocadores de calor que hoje
nao apresentam campanha definida, calculando para estes o tempo tal

que se torna financeiramente atrativa a manutencao para limpeza;
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Abrangéncia do trabalho realizado para as demais unidades
produtoras de eteno, atentando para as diversas particularidades de

cada planta;

Atualizacdo da estimativa de custo energético ao longo do tempo,
contemplando o declinio esperado da eficiéncia do compressor e da

turbina, em vez de utilizar valores médios;

Avaliar a sensibilidade da pir6lise a pressdo de saida de fornos cuja

matéria-prima € gasosa (etano e propano).

Recomenda-se ainda aprofundar os estudos a respeito do otimizador
em tempo real, disponivel para as unidades de olefinas, e uma vez
adequados os modelos a realidade da planta, habilitar o controlador da
pressdo de succado em funcdo do resultado da maximizacao do lucro

na unidade em questao.
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ANEXO

Radiant Coil Feed /Flow l Coking Data ] Co-cracking feeds ]

Feed specification Edit Explore | Original filename  |nafta marrocos 26-02-1

Feed Description |NAI-—I'A Bruta UO2

|Detailed feed
Hydrocarbon flow rate 604,72 kgh Coil inlet temperature 615 =C
Cilution steam ratio 0,5201 - Coil outlet pressure 1,90 kagffam?

Dilution steam flow rate 314,5 ko TLE inlet pressure * 1,89 kaffem?

Nitrogen flow rate * ka/h Transfer line pressure drop
(" Instantaneous " Gradual

Key compaonent name MC5 Select

Figura 25. Entrada de dados para a simulagdo da pirdlise, retirada do Spyro®.
Fonte: Imagem da simulagdo em Spyro®.

Effluent Composition Summary ] Detailed Spedfication C4, C5, C6+ cut ] Complete Component List | Feed Classification

Day |0 Effluent location |After the transferline volume J

Summary wt%e (dry) |vul% {dry) | Weight percentage steam in effluent [2%] 34,127
Hydrogen 0,9225 13,386 Severity of methane over propylene: MjP 0,87305
Methane 14,085 25,686 Severity of propylene over ethylene: PfE 0,53248
Acetylene 0,56793 0,63812 Severity of C3 over ultimate ethylene 0,52391
Ethylene 30,299 31,597 Decomposition of key component [-] 0,92831
Ethane 3,1891 3,1027 Average hydrogen to carbon atomic ratio 2,1915
Methyl-Acetylene 0,54566 0,40137 Average H to C atomic ratio without CO and CO2 2,1937
Propadiene 0,36378 0,26564 Average molecular weight of wet effluent [ka/kmol]| 24,109
Fropylene 16,134 11,217

Propane 0,46098 0,30582

Vinyl-Acetylene 0,06991 0,039275

Butadiene 5,7581 3,1143

Butene (sum) 5,1908 2,7066

Butane (sum) 0,43279 0,21734

Total C5-C9's 18,451 65,5905

Total C10+ 3,441 0,526

Carbon Oxide 0,080653 0,19645

Carbon Dioxide 0,003434  0,008486

Figura 26. Composigdo do produto da pirdlise
Fonte: Imagem da simulagdo em Spyro®.
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1 HIDROGENIO | RS -
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Figura 27. Entrada de dados da planilha de comparagdo mensal de pontos de operagdo para a COP.

Fonte: Imagem da planilha em Excel®.



