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RESUMO

No processo de craqueamento catalitico fluidizado (FCC), as fracdes pesadas do
petrdleo sdo convertidas em produtos comercialmente mais relevantes, como gasolina e
diesel. Uma das vantagens desse processo € sua flexibilidade, que possibilita ajustar o perfil
de produtos a demanda de mercado, através do controle das varidveis operacionais. Além
disso, essas varidveis operacionais podem ser ajustadas de acordo com a composi¢do da carga.
Desta forma, o presente trabalho avaliou a influéncia das varidveis operacionais sobre a
conversdo da carga e sobre o rendimento de diesel e de gasolina. Para tal, simulou-se um
escoamento gés-solido reativo tridimensional baseado em uma abordagem Eulerian-Eulerian.
Para representar de forma mais fidedigna o processo de FCC, os aspectos fluidodinamicos e
cinéticos do processo foram avaliados, tais como a influéncia dos modelos de arraste e de
turbuléncia, modelos de desativagdo do catalisador e a incorporacao da formagdo do coque no
catalisador. Foi possivel observar que, tanto os modelos de arraste quanto os modelos de
turbuléncia, influenciam na fluidodindmica e na performance do riser, sendo também
observado que se faz necessdrio um estudo em conjunto desses parametros. A andlise da
incorporagdo do fendmeno de formagdo do coque no catalisador mostrou influéncia nas
simulacdoes em que foi utilizado o modelo de desativacdo em funcdo do teor de coque. O
estudo de sensibilidade da performance do riser para diferentes condi¢des operacionais
mostrou que as varidveis operacionais devem ser analisadas juntas para melhor determinacao
das condi¢Oes operacionais Otimas. Além disso, foram gerados meta-modelos, os quais
relacionam o rendimento de diesel, gasolina e conversdo da carga com a composi¢ao da carga,
temperatura do catalisador, relacdo catalisador/6leo e porcentagem de vapor. Em geral, os
resultados obtidos no presente trabalho salientam a importancia do estudo dos modelos
fluidodinamicos e cinéticos a serem aplicados nas simula¢des FCC, uma vez que influenciam

o desempenho do riser.

Palavras Chaves: otimizagao, riser, modelos de arraste, FCC, gasolina



ABSTRACT

In the fluidized catalytic cracking (FCC) process, heavy petroleum fractions are
converted into more relevant commercial products such as gasoline and diesel. One of the
advantages of this process is its flexibility, which makes it possible to adjust the product
profile to the market demand, by controlling the operational variables. In addition, these
operational variables can be adjusted according to the composition of the feedstock. Thus, the
present work evaluated the influence of the operational variables on the feedstock conversion
and on the yield of diesel and gasoline. For this, a three-dimensional reactive gas-solid flow
was simulated based on an Eulerian-Eulerian approach. In order to more accurately represent
the FCC process, the fluid dynamic and kinetic aspects of the process, such as the influence of
drag and turbulence models, catalyst deactivation models and the incorporation of coke
formation in the catalyst were evaluated. It was possible to observe that both the drag models
and the turbulence models influenced the fluid dynamics and the performance of the riser,
being also observed that a joint study of these parameters is necessary. The analysis of the
incorporation of the coke formation in the catalyst showed influence in the simulations in
which the deactivation model was used as a function of the coke content. The sensitivity study
of the riser performance for different operating conditions showed that the operational
variables should be analyzed together for better determination of optimal operating
conditions. In addition, meta-models were generated, relating the diesel, gasoline and feed
conversion to feed composition, catalyst temperature, catalyst/oil ratio and steam percentage.
In general, the results obtained in the present work emphasize the importance of the study of
the fluid dynamic and kinetic models to be applied in the FCC simulations, since they

influenced the performance of the riser.

Keywords: optimization, riser, drag models, FCC, gasoline
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1. INTRODUCAO

O petréleo € considerado um dos recursos de maior importancia mundial da atualidade,
uma vez que alguns dos seus derivados (gasolina e diesel) s@o responsdveis por movimentar a
maioria dos meios de transportes. Além disso, seus derivados apresentam grande diversidade
de uso, sendo usados desde a fabricacdo de plastico até a construcao de rodovias. Dentre esses
derivados, os combustiveis fosseis s@o os principais produtos de interesse, com maior
destaque para a gasolina e o diesel. Inicialmente, toda a producdo de gasolina era oriunda da
destilacdo do 6leo cri, dependendo, desta forma, de sua composicdo. Devido a crescente
demanda por este produto, surgiu a necessidade de novas tecnologias que suprissem essa

demanda.

Nexte contexto, o processo de craqueamento catalitico fluidizado (FCC) tem-se
destacado, sendo estimado que 45% da gasolina mundial provém deste processo. Segundo
Fahim (2010), na unidade de FCC as fracdes pesadas do petréleo de baixo valor comercial sdo
convertidas em produtos de maior valor agregado, principalmente gasolina e diesel, através do
contato do gasdleo com o catalisador em um regime de leito fluidizado. Além disso, este
destaca-se pela sua flexibilidade, ajustando o perfil de produtos a demanda de mercado,

através do controle das varidveis operacionais.

Dentre os diversos equipamentos que compdem a unidade de FCC, € no reator,
denominado riser, onde ocorre o contato entre o gaséleo e o catalisador, e consequentemente
as reagdes cataliticas. O riser € descrito como um cilindro de elevada relacdo altura/didmetro e
tem como funcdo propiciar o contato entre a carga e o catalisador por um tempo especifico.
Devido a sua importancia, diversos grupos de pesquisa tém buscado formas de melhorar o
processo, uma vez que pequenas melhorias geram ganhos significativos no processo. Segundo
Mccarthy et al. (1997) um aumento de apenas 1,3% no rendimento da gasolina e 1,2% na

conversao da carga ja sdo capazes de gerar ganhos significativos.

Os fendmenos que ocorrem no interior do riser sdo de extrema complexidade, em vista
das reacdes heterogéneas envolvendo a transferéncia de massa, momento e energia entre as
fases, desativacdo do catalisador pela deposi¢cdo de coque e expansdo volumétrica. Além
disso, o riser opera sob condi¢des de alta temperatura e pressdo, o que torna seu estudo,
especialmente experimental, muito dificil. Neste sentido, a fluidodinamica computacional

(CFD) vem sendo usada como ferramenta de predi¢do e andlise dos fendmenos que ocorrem
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neste tipo de escoamento. Esta técnica vem ganhando espago, uma vez que € utilizada na
melhoria de processos, seja no desenvolvimento de novos equipamentos (novas geometrias)

ou no estudo de condi¢des operacionais, em um tempo menor € com um custo reduzido.

Dada a importancia econdmica do riser de FCC para a industria do refino de petrdleo e
o fato de que a unidade de FCC ¢ utilizada para atender a necessidade do mercado, na qual
pequenas mudancas podem acarretar em grandes ganhos ou perdas, o presente trabalho
prentende fazer uma andlise estatistica da influéncia das condi¢des operacionais sobre o
rendimento dos produtos, verificar quais varidveis exercem influéncia sobre o processo e
gerar modelos de equacdes que possibilitem encontrar as melhores condi¢des de operagdo

para maximizar um determinado produto usando técnicas de simulacdo numérica em CFD.
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2.  OBJETIVOS

O objetivo principal deste trabalho consistiu em incorporar o maior niimero possivel de
fendmenos reais a modelagem para simulacdo do riser deFCC, tornando-a mais detalhada,
além de realizar uma andlise estatistica para verificar a influéncia das varidveis operacionais
na performance do riser, a fim de obter meta modelos que fossem capazes de maximizar a

producdo de um determinado produto para atender a demanda de mercado.
2.1  Objetivos Especificos

e Incorporar o modelo de desativacao do catalisador em funcio do teor/concentragcdo de
coque utilizando um esquema cinético de 12-lumps.

e Descrever a formagdo de coque na fase sélida.

e Validar a modelagem CFD de um riser industrial com dados disponiveis na literatura.

e Implementar e verificar a influéncia do modelo de arraste e de turbuléncia na
estimativa do rendimento dos produtos nas reacdes de FCC.

e Analisar de forma estatistica a influéncia das varidveis operacionais sobre o
desempenho do riser de FCC e, assim, determinar as varidveis que mais afetam o
rendimento e definir as melhores condi¢des para maximizar a producao de gasolina.

e Gerar meta modelos relacionando o rendimento da gasolina, diesel e conversdao da
carga com a composicdo da carga, temperatura do catalisador, relacdo

catalisador/carga e porcentagem de coque.
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3.  FUNDAMENTACAO TEORICA

Neste capitulo é feita a descricio do funcionamento da unidade de craqueamento
catalitico fluidizado, ressaltando alguns aspectos chaves que possam auxiliar no entendimento
dos fendmenos de transporte que ocorrem nesse tipo de equipamento. Além disso, € feita uma
revisdo sobre a fluidodindmica do escoamento bifdsico (gds-sdlido), necessdrio para a
modelagem numérica dos fendmenos envolvidos, bem como, salientar o uso da
fluidodinamica computacional como ferramenta de otimizacao e melhoramento de processos.
Também sdo apresentados os modelos de arraste e cinético utilizados, visto que existem

diversos modelos disponiveis na literatura.
3.1 Craqueamento Catalitico no Refino de Petrédleo

O petréleo € um recurso natural composto por uma mistura de hidrocarbonetos que
abragem desde a gasolina e GLP até hidrocarbonetos de alto peso molecular, com pontos de
ebulicdo superiores a 350 °C. Este recurso, na sua forma natural, ndo apresenta grande
utilidade, servindo apenas como 6leo combustivel. Neste sentido, para que seu potencial possa
ser aproveitado ao maximo, o petrdleo € enviado para refinarias onde é submetido a uma série
de processos fisicos e quimicos, e assim possam ser obtidos seus derivados. A primeira dessas
etapas € a destilacdo atmosférica e a vdcuo, na qual o petréleo € separado fisicamente
conforme a volatilidade de seus componentes, em suas fracdes bdsicas. No entanto, a
quantidade de derivados obtidos desse processo ndo € suficiente para atender a demanda de
combustiveis no mercado, sendo necessdrio o uso de processos quimicos para converter
fracdes pesadas em fracdes mais leves. Dentre esses processos, tem-se o Craqueamento
Catalitico Fluidizado, também conhecido como FCC (Fluid Catalytic Cracking), que € a

unidade de conversdo primdria.

O processo de FCC é uma importante tecnologia utilizada em refinarias de petréleo pelo
mundo, principalmente em paises que possuem exploracdo de petréleo pesado, o qual €
constituido em sua maioria de hidrocarbonetos de elevado ponto de ebulicdo, o que torna
dificil a obtencao de derivados de petréleo pela destilagdo. Assim, segundo diversos autores
as principais caracteristicas desse processo sdo: reaproveitamento de fragcdes de menor valor
comercial oriundas do processo de destilacdo e sua grande flexibilidade, ajustando o perfil de
produtos a demanda de mercado através de varidveis operacionais como a temperatura de

reacdo, relagdo catalisador/carga, tempo de residéncia, entre outras, sem necessidade, para
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tanto, de novos investimentos (CASTILHO, 2007; ERTHAL, 2003; FAHIM, 2010). Desta
forma, este processo visa aumentar a producdo de derivados de petréleo de alto valor

agregado a partir de fragdes pesadas do petrdleo.

Na Figura 1 € ilustrado de forma simplificada o processo de craqueamento catalitico, o
qual segundo Abadie (1997) consiste basicamente na quebra de moléculas pesadas, composta
de cadeias carbOnicas longas presentes no gaséleo, em moléculas menores, compostas por
cadeias de 3 a 12 atomos de carbonos, através do seu contato com um catalisador.
Concomitantemente a quebra das fracdes pesadas, ocorre a formagdo do coque, o qual se
deposita no catalisador, desativando-o, assim como o overcracking de produtos de interesse

(i.g.: gasolina e diesel).

, GASOLEO GASOLINA
GASOLEO

CALOR ”H GAS COMBUSTIVEL

y . % &
.. O @% CATALISADOR COM COQUE

CATALISADOR

Figura 1- Tlustragdo do processo de craqueamento catalitico. (Fonte: ERTHAL, 2003)

A unidade de craqueamento catalitico fluidizado (UFCC) é formada por vdrias se¢des,
sendo cada uma de suma importancia para a unidade; contudo, a se¢do de conversdo é
considerada por varios autores como sendo a estrutura basica da UFCC, por ser onde acontece
o processo de craqueamento catalitico (FAHIM, 2010, LOPEZ, 2012; CHANG et al., 2012;
ALVAREZ-CASTRO, 2014).

3.2  Descricao da secio de conversao do processo de craqueamento -catalitico

fluidizado

A secdo de conversdo opera, no que concerne a fluidodinamica, como um reator de leito
fluidizado circulante, o qual € utilizado devido a rapida conversdo da carga e desativacao do
catalisador. Desta forma, esta se¢cdo é composta por um reator-riser, um sistema de separacdo
e um regenerador, como apresentado na Figura 2. As reacdes de craqueamento catalitico
propriamente ditas acontecem no interior do riser, o qual € o equipamento de interesse do

presente trabalho.
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> Produto
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Gases de <«—
combustio
( Catalisador R STRIPER
desativado
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C
| ﬂ Gaséleo

Catalisador
regenerado

T Vapor
Figura 2 - Seccao de conversao da unidade de FCC.(Adaptado de VOGT e WECKUYSEN, 2015)

Segundo Castilho (2007) o riser pode ser descrito como um cilindro vertical com
elevada relac@o altura/diametro, o qual tem como func¢do propiciar as condi¢des Gtimas para
que as reagdes desejadas ocorram e evitar as reagdes indesejadas, como a formagdo do coque
e 0 craqueamento excessivo da gasolina. Neste sentido, tanto as dimensdes do riser quanto as
condi¢des operacionais sdo varidveis que influenciam no rendimento. Por exemplo, o tempo
de residéncia da mistura reativa, que tem uma estreita relacdo com a altura do riser, é uma
variavel importante na cinética das reacdes de FCC, uma vez que, se as reagdes ndo fossem
interrompidas, os produtos finais seriam carbono, oxigénio e hidrogénio. O riser pode ser
dividido em trés regides: zona de prelift, zona de mistura e zona de reacdo. Na Figura 3
podem ser melhor visualizadas as regidoes do reator-riser, bem como as dimensdes e condicdes

tipicas de operagdo de um riser industrial.
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Dimensdes
| Altura 30-40 m
Didmetro 1-3m
|
Zona de Numero de injetores 4-12
reagio ‘ Condicdes operacionais
Temperatura de entrada da 150-300 °C
carga
Tcmpcratura de entrada do 675-750 °C
| catalisador
— 1 Relagio catalisador/carga 4-10
[ Porcentagem de vapor s
Zona de d"dgua 0-7%
mistura f? g “ Velocidade 12-15 mls
N 4 Carga 2
= '\ Pressio 150-300 kPa
\ Catalisador + R
Vapor d’igua Tempo de residéncia fase 2.3
gas
Tempo de residéncia fase
5 . 2-5
: solida
Prelift — / y Propriedades do catalisador
\II Didmetro médio 65 um
: 1200-1700
I Densidade kg/m?

1\ Vapor d’dgua

Figura 3 - Geometria, dimensdes e condi¢des operacionais tipicas do riser de FCC.(Fonte:Do autor)

O prelift € a regido de fundo do riser, sendo composta por uma entrada na base, por
onde € introduzido o vapor d’4dgua, e uma entrada lateral logo acima da base, por onde é
introduzido o catalisador aquecido em torno de 913 K, o qual € fluidizado até a zona de
injecdo pelo préprio vapor d’agua. Na zona de inje¢do, a carga € introduzida através de bicos
injetores e, ao entrar em contato com o catalisador aquecido, € vaporizada quase
instantaneamente. Segundo Souza (2004) este fendmeno equivale a 3% do tempo de
residéncia da mistura, e por esse motivo muitos autores desprezam esse fendmeno. Na zona
de reacdo, a carga vaporizada penetra nos poros do catalisador onde acontecem as reagcdes de
craqueamento, a0 mesmo tempo em que o coque formado se deposita na superficie do
catalisador, desativando-o. A vaporizagdo e o craqueamento da carga em produtos mais leves
geram uma expansao volumétrica da mistura reativa, aumentando sua velocidade no interior

do reator, causando o arraste do catalisador até o topo do riser com um tempo de contato em

torno de 2-3 s.

O riser termina dentro de um vaso separador dotado de ciclones de separacdo ripida, os

quais tém a funcdo de promover a rdpida separacio entre os produtos gasosos e o catalisador
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desativado, a fim de evitar o craqueamento dos produtos desejados. O catalisador separado
ainda contém quantidades considerdveis de produtos desejados adsorvidos em seus poros,
desta forma, este € enviado ao stripper, onde ¢ injetado vapor d’agua em contra-corrente ao
fluxo de catalisador, minimizando o arraste destes produtos valiosos. Em seguida, o
catalisador € enviado ao regenerador, onde o coque, depositado na sua superficie, € queimado.
Esta operacdo faz-se necessdria pois ao se depositar no catalisador, o coque causa a
desativacdo do mesmo, diminuindo sua eficiéncia. Além disso, a queima do coque fornece
energia necessdria para a vaporizacdo da carga e para o calor de reacdo das reagdes de

craqueamento.
3.2.1 Caracteristicas do escoamento gas-sélido do Riser

O riser de FCC opera sob regime de fluidizacdo rapida, devido a necessidade da retirada
do catalisador desativado e ao curto tempo de reacdo. Este regime € caracterizado pela
distribuicao ndo homogénea dos sélidos tanto na direc@o radial quanto na axial, com regides
de alta e baixa concentracdo de sélidos, e na aglomeracdo de particulas (clusters), como
apresentado na Figura 4 (Harris et al., 2002, Agrawal et al., 2001). Sabe-se que as condigdes
operacionais e diferentes geometrias de equipamento afetam o escoamento no interior do
riser, o qual tem forte influéncia sobre as taxas de reagdo e transferéncia de massa e calor.
Neste sentido diversos estudos em leito circulante a frio tém sido realizados a fim de

compreender melhor o escoamento gas-sélido.

Na fase diluida:
Fluido domina

e

Na fase densa:
Particula domina

-

Ocorre na interface
entre a fase diluida e P
a fase densa:

Interagao particula fluido

Figura 4 - Distribui¢do da fase sélida e formacao de cluster. Adaptado de George (2005).
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O perfil radial de fracdo volumétrica da fase sélida para leito fluidizado circulante foi
estudado por diversos pesquisadores, como Bai et al. (1992), Zhang et al. (1991), Parssinen e
Zhu (2001). Estes encontaram um padrao de escoamento com elevada concentracao de sélidos
na parede e uma regido central de baixa concentragdo, perfil de escoamento conhecido como
core-annulus. Ou seja, hd uma regido central diluida na qual a fase s6lida se encontra dispersa
e com alta velocidade para ambas as fases e existe uma regido densa proxima a parede, na
qual ambas as fases ficam praticamente estagnadas. No entanto, dependendo da condi¢ao

operacional, pode existir um perfil descendente de particulas nas paredes da coluna, como

7z

observado experimentalmente por Grace (1990) e Miller (1991), como € apresentado na

Figura 5.
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Figura 5- Padrdo Core- Annulus ( NERI e GIDASPOW, 2000)

Autores como Lim et al (1995), Faisca (2013) e Wang (2013) destacam que o perfil de
concentracdo de solidos na direcdo axial do riser, de forma geral, caracteriza-se por apresentar
uma regido diluida no topo e uma regido densa no fundo, o qual é conhecido como perfil S.
Este perfil é afetado por parametros operacionais, como razao de circulacdo de soélidos,
densidade, tamanho das particulas e configuracdes geométricas de entrada e saida do riser. Na
Figura 6 sdo mostrados diferentes perfis de concentracdo de sé6lidos ao longo da altura do
riser. Segundo Wu® et al. (2010) o perfil exponencial de fragdo volumétrica de sélido é
encontrado em riser que utilizam saidas curvas, enquanto que o perfil C € encontrado quando

sdo usadas saidas abruptas tipo T. J4 Wang (2013) reporta que o perfil S é o mais encontrado
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em escoamento com particulas tipicas de FCC e acredita-se que este perfil estd relacionado

com operagdes com elevado fluxo de particulas sélidas.

Perfil C

1

7 Perfil S

Direc¢iao axial

Perfil

/ exponencial

|

-

Fracio volumeétrica de sélido

Figura 6 - Tipos de perfil axial. Adaptado de Wang (2013).

Parssinen e Zhu (2001) estudaram experimentalmente um riser de 10 m de altura e 76
mm de didmetro operando com alto fluxo de sélidos. Os autores, diferente do que foi
apresentado anteriormente, concluiram que o riser pode ser dividido em quatro regides: o
fundo com alta fracdo volumétrica de s6lidos, uma regido intermedidria, uma regido diluida e
o topo, o qual possui regides com concentracdo de sélidos um pouco maiores que a regiao

diluida, devido aos efeitos da saida.

A influéncia da geometria de saida do riser sobre o escoamento gds-sélido foi estudada
por diversos autores. Cheng et al. (1998), Gupta e Berruti (2000), Van der meer (2000), Harris
et al. (2003), Chan et al. (2010) e Wang et al. (2010) observaram que quando sdo utilizadas
saidas com fortes restricdes ao escoamento (saidas abruptas), ocorre a formacdo de regides
densas no topo do riser. Além disso, observaram o aumento do fluxo descendente da fase
sOlida préxima a parede, produzindo aglomerados maiores e zonas mais densas. Harris et al.
(2003) e Chan et al. (2010) também mostraram um aumento no tempo de residéncia médio da

fase sdlida em riser com saidas deste tipo, caracteristica esta indesejada para esse tipo de
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reatores, ja& que o aumento do tempo de residéncia pode ocasionar o overcracking dos

produtos de interesse.
33 Fluidodinamica computacional (CFD)

Em escoamentos reativos gds-s6lido, como o caso do processo de FCC, a
fluidodinamica exerce um papel importante nos fendmenos de transferéncia de calor, massa e
nas taxas de reacdo. Desta forma, a fluidodinamica computacional pode possibilitar um estudo
detalhado deste tipo de escoamento e contribuir significativamente para a melhoria destes

Pprocessos.

A fluidodinamica computacional é uma técnica de simulacdo empregada para a solucao
numérica das equacdes fundamentais de conservacdo que governam um determinado
processo, o qual pode envolver diversas fases. Além disso, fendOmenos como reacdo quimica e
transferéncia de energia e massa também podem ser incorporados a2 modelagem do processo.
Assim, esta técnica € utilizada com a finalidade de predizer os fendmenos fisicos e quimicos

que ocorrem em diferentes escoamentos.

A utilizacdo da técnica de CFD como ferramenta de pesquisa e aperfeigcoamento de
processo vem crescendo nos ultimos anos, e estd sendo aplicada em diversos ramos da
inddstria tais como petroquimicas, aerodindmicas, automotivas, dentre outros. Nos trabalhos
de Ahmand H (2012) e Ropelato et al. (2012) sdo encontrados diversos estudos de caso
utilizando a técnica de CFD em diferentes processos industriais. Dentre as vantagens dessa
técnica, pode-se destacar a redu¢do do tempo e do custo na elaboracdo de novos projetos,
maior detalhamento dos fendmenos, possibilidade de estudar equipamentos com geometrias
complexas e com condicdes extremas de operagdo, no qual a experimentacdo instrumental
seria de dificil aplicacdo. No entanto, deve-se avaliar o comportamento real do processo
estudado para validacdo das simulacdes, que podem apresentar resultados inconsistentes com

a realidade.
A andlise por CFD normalmente pode ser dividida em cinco etapas:

e Geracdo da geometria;
e Geracdo da malha;
e Pré-processamento;

e Solver;
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e Pods-processamento.

A primeira etapa consiste na criacdo da geometria de interesse (dominio
computacional). Uma vez feita a geometria, divide-se esta em um nimero finito de volumes
de controle (malha numérica). Na etapa do pré-processamento sio estabelecidas as condi¢des
de contorno, propriedades fisicas dos fluidos, modelos fisicos e quimicos relacionados ao
escoamento e detalhes numéricos a serem empregados na simulag@o. Deve-se ressaltar que a
escolha dos modelos fisicos e quimicos sdo de extrema importincia para representacao
fidedigna do processo real. Nas secoes 3.3.1 e 3.3.2 é feita uma revisdo sobre os diversos
modelos para representar a cinética e a fluidodindmica do processo de FCC, bem como suas

peculiaridades.

O caso definido € aplicado no solver, no qual as equacdes de conservacdo de massa,
momento e energia sdo resolvidas por técnicas numéricas. A solucdo numérica dessas
equagoes € feita através do método de volumes finitos, em que as equacdes diferenciais sdo
convertidas em expressoes algébricas aproximadas integrando-as no volume de controle do

dominio discretizado e estas sao resolvidas numericamente por métodos iterativos.

A tltima etapa é o pds-processamento, que consiste na verificdo e interpretacdo dos
resultados. A técnica de CFD permite a visualizagdo dos resultados em diversas formas, como

por exemplo, planos, linhas de fluxos de velocidade, contorno, animagdes, entre outros.
3.3.1 Modelagem Fluidodinamica

Como mencionado anteriormente, o perfil do escoamento gis-sélido tem papel
importante no desempenho do riser de FCC e, desta forma, a escolha dos modelos
fluidodinamicos utilizados para descrever o processo € uma etapa importante na modelagem e
simula¢do do processo de FCC. Muitas abordagens e modelos podem ser encontrados na

literatura a fim de representar o escoamento gas-sélido.

As abordagens mais utilizadas em simula¢des numéricas do escoamento gas-sélido sdao
a abordagem Euleriana-Lagrangeana e a abordagem Euleriana-Euleriana (CROWE, 2006). Na
primeira abordagem, apenas a fase gasosa € equacionada como meio continuo através das
equacgdes de Navier-Stokes, enquanto a fase sélida (ou dispersa) é equacionada pela aplicagcao
da segunda lei de Newton individualmente para cada particula, levando em consideragdao os

efeitos das colisdes das particulas, das forcas de interacdo com o gas, dissipacdo, entre outros.
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No entanto, devido ao elevado nimero de particulas na fase sélida, simulacdes com essa
abordagem demandam a resolu¢do de um nimero muito grande de equagdes, fato este que

restringe seu uso.

J4 na abordagem Euleriana-Euleriana, ambas as fases, gasosa e sélida, sdo tratadas
como meios continuos e interpenetrantes, que interagem constantemente. Como a fase sélida
¢ tratada como um meio continuo disperso, ou seja, é tratada como tendo o comportamento
semelhante ao de um fluido, seu equacionamento € andlogo ao utilizado para meios fluidos,
reduzindo o numero de equagdes a serem resolvidas, quando comparado a abordagem
Euleriana-Lagragiana. Desta forma, segundo Luna (2013) e Sundaresan (2000) existe uma
preferéncia pela utilizacdo da abordagem Euleriana-Euleriana em simulacdes de escoamento
gds-solido em leito fluidizado circulante, principalmente em simulagdes de escala industrial,

devido ao elevado nimero de particulas s6lidas, diminuindo assim o tempo de simulacdo

Como consequéncia de considerar a fase s6lida como uma fase continua, surgem
algumas particularidades e termos especiais, tais como a pressao, a viscosidade da fase solida
(termos estes que ndo sdo mensurados experimentalmente) e a descri¢do da forca de arraste,
os quais devem ser descritos por modelos matemaéticos especificos. Dentre estes termos, a
forca de arraste tem sido estudada por vérios autores. Diferentes modelos foram propostos a
fim de representar corretamente a forca de arraste sobre a fase particulada, uma vez que esta
quantifica a quantidade de momento transferida da fase continua para a fase dispersa,
afetando assim a fluidodindmica do escoamento gas-sélido e, consequentemente, as taxas de

transferéncia de calor € massa.

Os modelos de arraste mais utilizados na literatura sdao os modelos de Gidaspow,
Syamlal e O’Brien, EMMS e Four Zone. O modelo de Gidaspow (1994) € uma combinacao
entre as correlacdes de Wen e Yu (1966) e Ergun, no qual, para determinadas faixas de fragao
volumétrica da fase sélida sdo aplicados equacionamentos diferentes. J4& Syamlal e O’Brien
(1987) desenvolveram um modelo de arraste modificando as correlagdes da velocidade
terminal. Deve-se salientar que ambos os modelos foram propostos a partir de resultados

experimentais obtidos em sistemas homogéneos (porosidade homogénia — tipo leito fixo).

No entanto, como mencionado na secdo 3.2.1, os escoamentos em leito fluizado gas-
solido sdo caracterizados por serem heterogéneos, com a formacao de clusters. Devido a estes

fatos, os modelos derivados de sistemas homogéneos sdo questionados quanto a sua validade.
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Na Figura 7 € ilustrada a representacio dos dois tipos de sistemas: homogéneo e heterogéneo.
Nesse sentido, modelos como o de Minimizagdo de Energia Multi-Escala (ou EMMS, sigla
inglesa para Energy-Minimization Multi-Scale) e o Four Zone, foram propostos a fim de

levar-se em conta a redugao da forca de arraste pela formacao dos clusters.
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Figura 7 - Ilustrag@o de sistema homogéneo e sistema heretogéneo. Adaptado de Armellini (2015).

O modelo de arraste EMMS foi desenvolvido por Li e Kwauk (1994) na tentativa de
capturar os efeitos das estruturas heterogéneas na forca de arraste. Igual ao modelo de
Gidaspow, este modelo aplica um determinado equacionamento para determinada faixa de
fracdo volumétrica de solidos. Apesar de ter sido proposto em 1994, este modelo sé foi
integrado as técnicas de CFD em 2003 por Yang et al. (2003). A partir dele, diferentes
modelos denominados EMMS foram propostos, como o modelo utilizado por Chen et al.

(2016).

Visto que existem diferentes modelos de arraste, diversos estudos foram realizados na
busca de identificar quais modelos conseguem predizer de forma mais adequada a
fluidodinamica do escoamento gas-solido em leito fluidizado. Contudo, segundo Luna (2013)
os resultados destes trabalhos conflitem e ndo convergem em qual modelo de arraste é o mais

adequado. Alguns desses trabalhos s@o apresentados a seguir.

Taghipour et al. (2005) simularam a fluidodinamica do escoamento gas-solido em um
leito fluidizado bidimensional, no qual avaliaram os modelos de Syamlal-O’Brien (1989),

Gidaspow (1994) e Wen e Yu (1966), comparando com dados experimentais obtidos pelos
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proprios autores. Os perfis de fracdo volumétrica e de velocidade média dos sélidos das
simulacdes mostraram uma boa concordincia com os dados experimentais para todos os

modelos.

Os modelos de Richardson e Zaki (1954), Arrastoopour (1990), Syamlal-O’Brien
(1989) Gidaspow (1994) e Di Felice (1994) foram avaliados por Du et al. (2006), os quais
simularam um leito de jorro bidimensional. Os resultados das simulacdes apresentaram boa
concordancia com os dados experimentais, sendo o modelo de Gidaspow (1994) o que

apresentou resultados mais proximos aos experimentais.

Vejahati et al. (2009) avaliaram os modelos de Wen e Yu (1966), Gibilaro et al. (1985),
Syamlal-O’Brien (1989), Arastoopor (1990), Gidaspow (1994), Di Felice (1994) e Hill et al.
(2001). Os resultados foram comparados com dados experimentais, e foi demonstrado que os
modelos de Syamlal-O’Brien (1989) e Di Felice (1994) representaram melhor os dados

experimentais.

Loha et al. (2012) estudaram os modelos de Syamlal-O’Brien, Gidaspow (1994),
EMMS de Yang et al. (2003) e McKeen-Pugsley (2003) por meio de simulacdes, comparando
com dados de um leito fluidizado gds-solido com particulas de 530 um. Os resultados
mostraram que o modelo de Gidaspow (1994) foi o que representou melhor a velocidade axial

média das particulas.

Ja Luna (2013) fez uma revisdo detalhada sobre diversos trabalhos em que foram
estudados os modelos de arraste, apresentando uma fundamentacao tedrica e detalhamento de
cada modelo. A partir destes trabalhos, o autor avaliou a influéncia dos diferentes modelos de
arraste sobre a fluidodindmica de um leito fluidizado utilizando o condigo MFIX, comparando
os resultados das simula¢des com dados experimentais reportados por Taghipour et al.
(2005).Foi observodo que os modelos de arraste apresentaram resultados qualitativos
similares, no entanto, quando comparados os resultados das simulacdes com os dados
experimentais, cada modelo apresentou uma particularidade, podendo este superestimar ou
subestimar a previsdo de um determinado parametro experimental. Os resultados das
simulagdes mostraram que os modelos de Gidaspow (1994) e Hill et al. (2001) sdo os que
melhor predizem a queda de pressdo e a velocidade minima de fluidizacdo. No caso da
expansdo do leito, os modelos de Gidaspow (1994), Syamlal-O’brien (1989) e EMMS de

Yang et al. (2003), nesta ordem, sdo os modelos que se destacam. Em relagcao ao perfil médio
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temporal da fracdo volumétrica de sélidos, os modelos de Gibilaro et al. (1985) Syamlal e
O’brien (1989), Ma-Ahmadi (1990) e EMMS de Yang et al. (2003) apresentam uma boa
aproximacao, contudo ndo possuem um bom desempenho na previsao de outros parametros.
Analisando o modelo EMMS de Yan et al. (2003), o autor observou que a mudanga do
intervalo entre o regime denso e diluido no célculo do arraste, bem como o refinamento na
determinac¢do do arraste no regime diluido, gera melhora na representacdo do escoamento. Ao
comparar os resultados das simula¢des com os dados experimentais do trabalho de Taghipour
et al. (2005), Luna (2013) observou que o modelo que melhor determina a maioria dos
parametros do leito fluidizado é o modelo de Gidaspow (1994), porém este superestima o
perfil médio temporal da fracdo volumétrica da fase gis. De modo geral, ele concluiu que a
previsao satisfatoria de um determinado pardmetro por um modelo de arraste ndo garante uma

boa previsdo de outros parametros.

Outro trabalho que avaliou diferentes modelos de arraste foi de Armellini (2015). Em
seu trabalho, o autor avaliou os modelos de arraste de Gidaspow, Syamlal e O’Brien, EMMS
e Four Zone, usando o codigo comercial Fluent. Ele comparou os resultados da simulac¢do
com os dados experimentais reportados por Parssinen e Zhu (2001) e observou que os
modelos baseados em sistemas homogéneos (Gidaspow e Syamlal e O’Brien) subestimam a
quantidade de solidos presentes no leito. Contudo todos os modelos sdo capazes de
representar o perfil radial conhecido como core-annulus. Préximo a base do riser, regido de
alta concentragdo de solidos, os modelos derivados de sistemas heterogéneos (EMMS e Four
Zone) conseguem captar e representar de forma mais satisfatoria a fragdo de sélidos. Na
Figura 8, sdo apresentados os resultados da fra¢do de sélidos ao longo da altura encontrados
por Armellini (2015). Quando comparado com o modelo de Gidaspow, o modelo EMMS
conseguiu captar aproximadamente 38% a mais de solidos dentro do leito. Segundo o autor,
dentre os modelos testados, 0 EMMS foi o que apresentou melhor concordancia com os dados

experimentais.
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Figura 8 - Comparag@o entre os modelos de arraste feita por Armellini (2015). Adaptado de Armellini (2015).

Outro parametro que deve ser levado em conta na simulacdo de leito fluidizado € o
modelo de turbuléncia, uma vez que o escoamento neste tipo de processo € caracterizado por
apresentar esse fenomeno. Alguns estudos tém sido feitos a respeito dos modelos de
turbuléncia sobre a fluidodindmica deste tipo de escoamento. Lopes (2012) testou os modelos
de turbuléncia k-¢ e RMS, simulando o escoamento gas-sélido a frio. Ela observou que os
perfis de velocidade e de fracdo de sélido ndo apresentam diferencas significativas quando o
escoamento estd desenvolvido. Uma pequena diferenca foi observada nas regides de entrada,
onde se observa mudancas na direcao do fluxo. Além disso, quando analisados os resultados
instantaneos, foi observado que o modelo RMS foi capaz de captar sinuosidades do
escoamento. No entanto, analisando os resultados médios das variaveis, ndo foram observadas
grandes diferencas dos modelos. Assim, em seu trabalho ele concluiu que, como o interesse
em simulacdes deste tipo sdo os valores médios temporais da varidvel, o modelo k-€ é o
melhor modelo a ser utilizado, j4 que apresenta um menor nimero de equacdes a serem

resolvidas.

Sant’Anna et al. (2015) simularam um sistema ar-areia em regime de expansdo. Foram
avaliados os modelos de turbuléncia k-€ e SSG, sendo estes avaliados em relacdo a fracdo de
s6lido e queda de pressdao. Em relacdo a expansao do leito ndo foi observada diferenca entre
os modelos, ja em relacdo a queda de pressao, o modelo k-& conseguiu representd-la com mais
proximidade aos dados experimentais. Desta forma, os autores chegaram a mesma conclusao
que Lopes (2012), considerando o modelo k-¢ o melhor, uma vez que exige menor esfor¢o
computacional.

Florez (2014) simulou o experimento de Parssinen e Zhu (2001), comparando os modelos de

turbuléncia k-¢, k-0 e SSG, com os dados experimentais. Foi observado que nenhum dos



34

modelos teve uma influéncia significativa no comportamento fluidodindmico do leito
fluidizado, sendo observados os maiores desvios em regides densas. Dentro os modelos
avaliados, o SSG foi o que melhor representou a fluidodinamica, principalmente na parede,

devido as consideragdes das flutuagdes anisotropicas da turbuléncia.
3.3.2 Modelagem Cinética

A modelagem cinética das reagdes que ocorrem no riser nao € uma tarefa trivial, em
parte devido ao elevado nimero de componentes presentes € reagdes que acontecem nesse
processo. Neste sentido, diversas abordagens foram desenvolvidas a fim de representar a
cinética das reacdes de craqueamento catalitico. Dentre elas podem-se citar os modelos de
evento Unico (single-events) (Feng et al., 1993), strutuctural-oriented lumping (Pitault et al.,
1994) e reacdo baseado na teoria de mistura continua (Aris, 1989), porém esses modelos
requerem uma grande quantidade de dados que nem sempre estdo disponiveis na literatura,
além de elevado poder computacional. Uma alternativa a esses modelos é a abordagem
desenvolvida por Weekman e Nace (1970) denominada “/umps”, na qual os componentes da
fracdo do petroleo que possuem propriedades e comportamentos semelhantes (peso molecular,

ponto de ebulicdo, niimero de carbonos) sdo agrupados em pseudo-componentes (lumps).

No modelo de Weekman e Nace (1970) todas as reagdes que ocorrem no interior do
riser sdo representadas através da cinética de trés espécies quimicas (gasdleo, gasolina e

demais produtos), como esquematizado na Figura 9.
e * Gasoleo (A),
* Gasolina (B);

_ * Outros (C;-C,, coque) (C).

Figura 9 - Modelo cinético de 3-lumps.

Como a composi¢ao do gasdleo pode variar dependendo do petréleo, em modelos como
este, onde a carga € representada por um dnico lump, faz-se necessdrio estimar as constantes
cinéticas para cada tipo de carga. Levando isso em conta, Jacob et al. (1976) propuseram um
modelo de 10 lumps, representado na Figura 10, no qual o gaséleo € dividido em funcao de

suas caracteristicas quimicas em 4 [umps, aromdticos, aromdticos com substituintes,
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nafténicos e parafinicos, e em que a dependéncia dos parametros cinéticos de acordo com a

composi¢cdo da carga € considerada.

= Parafinicos pesados (Ph)
» Nafténicos pesados (Nh)

©
LD

(D
[}
@ * Aromaticos pesados (Ah)
o » Parafinicos leves (P1)
- »  Nafténicos leves (NI)
. \ * Aromaticos leves com grupos
@ substituintes (CAl)

* Aromaticos pesados com grupos
substituintes (CAh)

* Aromidticos pesados (Al)
*  Gasolina (@)

* Coque e gases leves (C)
C
(coque+gases leves)

Figura 10 - Modelo cinético 10-lumps de Jacob et al. (1976). Adaptado de Barbosa (2012).

A partir dos modelos de Weekman e Nace (1970) e Jacob et al. (1976) outros modelos
foram propostos com diferentes nimeros de lumps, a fim de suprir as deficiéncias dos
modelos anteriores ou atender as necessidades de seu projeto. Autores como Yen at al. (1988),
Takatuska et al. (1987), Juarez at al. (1997), Kraemer et al. (1991) e Wu et al. (2008)
desenvolveram modelos com 4, 6, 5, 8 e 12 lumps, respectivamente. Cabe salientar que a
eficiéncia do modelo ndo estd ligada diretamente ao maior nimero de lumps e, de acordo com
Souza (2004), o mais importante € analisar se os lumps conseguem representar bem a
formacdo dos produtos de interesse. Deste modo, o nimero de lumps depende do objetivo de

estudo.

Visto que nos modelos de 3 e 10 lumps citados, o coque ndo € representado em um
lump individual, a utilizagdo destes modelos torna-se inadequada, ja que uma boa estimativa
da formacgdo do coque pode ser importante na determinacdo da desativacdo do catalisador.
Nesse sentido, Yen at al. (1987) desenvolveram um modelo de 4 lumps, mostrado na Figura
11, baseado no modelo de 3 lumps, no qual um destes lumps é dividido em dois: um para
representar somente o coque € outro para representar o GLP e o gas combustivel. Contudo,
neste modelo nao é possivel determinar a concentracdo do GLP, o qual é um produto de

interesse.
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Gases leves
A

Gasoleo —> Gasolina

v
Coque

Figura 11 - Modelo cinético de 4-lumps de Yen et al. (1987).

Como mencionado anteriormente, o nimero de lumps de um modelo cinético esta
relacionado ao objetivo do estudo. Assim, diferentes modelos cinéticos com um mesmo
nimero de lumps podem ser encontrados na literatura, priorizando um determinado produto
de interesse. Um exemplo disso sdo os esquemas cinéticos de S-lumps propostos por Juarez at
al. (1997) e Pitault et al. (1994) mostrados na Figura 12, sendo ambos modificacdes do
modelo de 4-lumps. Em seu modelo, Juarez et al. (1997) preocuparam-se na determinacdo do
GLP, assim eles dividiram o lump dos gases leves em dois, um para o GLP e um para o gés
combustivel. Ja Pitault et al. (1994) preocuparam-se em determinar a influéncia da
composi¢do da carga no rendimento dos produtos, desta forma em vez de dividir o lump dos

gases leves, eles dividiram o lump do gaséleo em dois: gasdleo e dleo de ciclos leves.

Oleo de ciclo

Gas leve
1\ \ / \\A
L GLP Gasoleo > (Gasolina
Gasoleo ~_| l
Coque , l’
Gasolina Gas > Coque
a) b)

Figura 12 - Modelos cinéticos de 5-lumps: a) Juarez et al. (1997) e b) Pitault et al. (1994).

Além disso, outros modelos visam considerar a influéncia de outros fatores além do
craqueamento catalitico. Nesse sentido, a fim de estudar o craqueamento térmico que ocorre

em regides de elevada temperatura no riser, Barbosa (2012), por exemplo, adicionou o grupo
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dos gases secos ao modelo de 10-lumps de Jacob et al. (1976), criando desta forma um

modelo de 11-lumps, apresentado na Figura 13.

o @ Parafinicos pesados (Ph)

Nafténicos pesados (Nh)

Aromaticos pesados com grupos
substituintes (CAh)

Aromaticos pesados (Ah)

Parafinicos leves (P1)
/ o Nafténicos leves (NI)
4 1 Al
4

Arométicos leves com grupos

substituintes (CAl)

Aromaticos pesados (Al)

Gasolina (G)

Coque e gases leves (C)
:A Gas Seco Gas seco

C
(coque+gases leves)

Figura 13 - Modelo de 11-lumps de Barbosa (2012). Adapatado de Barbosa (2012).

Deve-se ressaltar que todos os modelos cinéticos e trabalhos citados nesta se¢do, bem
como a maioria dos trabalhos encontrados na literatura, consideram a formagdo do coque na
fase gés, o que ndo condiz com o que ocorre no processo industrial. Um trabalho que incluiu
em sua modelagem a formac¢ao do coque na fase sélida foi o trabalho de Yang et al. (2016),

que utilizaram um modelo cinético de 11-lumps para simular o processo de FCC.

Outro fator importante e que deve ser levado em conta na cinética das reagdes € a
desativacdo do catalisador. A deposicdo do coque na superficie do catalisador diminui sua
atividade. Na literatura sdo encontrados dois modelos principais para representar a
desativacdo do catalisador: em funcdo do tempo de residéncia e em fun¢do da concentracdo de
coque. Cerqueira et al. (1997) utilizaram o modelo de 12-lumps para avaliar diferentes
funcdes para descrever a desativacdo do catalisador, e observaram que uma funcdo
exponencial, com apenas um parametro variavel, gera resultados satisfatérios. Dependendo do
tipo de catalisador e processo, diversos parametros da func¢io de desativagcdo sido encontrados.
Na Tabela 1 sdo apresentados alguns destes modelos de desativacdo, com suas respectivas

constantes.
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Tabela 1 - Modelos de desativagdo do catalisador.

Autores Tipo de Valor de Valor de
equagio a B
Wu et al. (2008) exp(—a * t,) 0,2543 -
Fusheng et al. (2015) exp(—a * t;) 0,3628 -
Gao et al. (1999) (14+axC)™F 0,51 2,78
Yang et al. (2016) (A+ax*C)™F 0,1436 0,2
Marin e Froment (1982) exp(—a * C,) 0,669 -
Froment et al. (1990) exp(—a * C,) 0,361 -
Beirnaert et al. (1994) exp(—a * C,) 1,65 -
exp(—ay * Cp) 0,05 -
Froment (2008) exp(—a, * C.) 0,30 -
exp(—az * C;) 0,50 -

teéo tempo de residéncia do catalisador

Cc ¢ a percentagem madssica de coque no catalisador

Xiong et al. (2015) apresentaram diferentes valores dos pardmetros a e 5, em fun¢do do

tipo de catalisador utilizado. Na Tabela 2 sdo apresentados os valores reportados pelos

autores.
Tabela 2 - Constantes de desativacdo do catalisador reportados por Xiong et al. (2015).
Parametros Cat-1 Cat-2 Cat-3 Cat-4 Cat-5 Cat-6
a 0,57 0,53 0,56 0,79 0,49 0,55
B 2,10 1,72 1,76 2,55 1,60 1,73

Na literatura, tanto os modelos de desativa¢do em funcdo do tempo de residéncia quanto
em funcdo da porcentagem de coque, sdo bastante utilizados e representam de forma
satisfatoria a desativacdo do catalisador. Entretanto, segundo Guinest e Ribeiro (2011),
funcdes de desativacdo em funcdo do tempo de residéncia do catalisador ndo possuem ligacao
direta com as condi¢Oes operacionais (pressdao € temperatura), assim estas conduzem a
predi¢des imprecisas da atividade do catalisador ao longo do reator. Assim sendo, uma
descricdo mais confidvel do decaimento da atividade do catalisador pode ser obtida quando o
modelo de desativacdo € expresso como func¢do da varidvel que causa sua desativagcdo, no

caso, o coque depositado sobre o catalisador.

Como pdde-se observar, diversos modelos cinéticos com diferentes nimeros de lumps
sdo reportados na literatura. No entanto, nem todos os modelos cinéticos t€m seus parametros
cinéticos disponibilizados na literatura. Nesse sentido, um modelo interessante encontrado e
que possui os dados de parametros cinéticos disponiveis na literatura foi o modelo de 12-

lumps proposto por Wu et al. (2008), o qual serd utilizado no presente trabalho. Além disso,
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este modelo apresenta um maior detalhamento da carga e dos produtos, sendo a carga dividida
em trés lumps e os nove lumps restantes divididos entre os produtos. Este modelo foi utilizado
nos trabalhos de Alvarez-Castro (2014) e Chang et al. (2012), os quais estudaram a influéncia
de condig¢des operacionais, tais como relacdo catalisador/gasdleo e tempo de residéncia, sobre
o desempenho do riser de FCC. Em relacdo a desativacdo, no presente trabalho sera utilizada
inicialmente a desativacdo em funcdo do tempo de residéncia do catalisador proposta por Wu
et al. (2008) em seu modelo de 12-lumps. Em seguida serdo testados diferentes modelos de

desativacdo em fun¢do da concentragdo massica de coque no catalisador.
3.4  Estudo do riser de FCC via CFD

Devido as limitagdes (elevada temperatura, custo e complexa fluidodinamica) que o
processo de FCC imp0e as pesquisas experimentais, o estudo deste via simulagdes numéricas
vem ganhando espago. A partir dos modelos cinéticos e de arraste que sdo encontrados na
literatura, diversos pesquisadores tém aplicado estes no estudo da influéncia das condi¢des
operacionais e da geometria do riser de FCC sobre seu escoamento e cinética, objetivando
compreender os fendOmenos que ocorrem em seu interior, € desta forma buscar melhorar sua
performance. Nesta secdo sdo apresentados alguns destes estudos, tomados como base para

realizacdo do presente trabalho.

Theologos et al. (1997) estudaram a influéncia do nimero de bicos injetores sobre a
fluidodinamica e sobre o rendimento da gasolina. Em seu estudo eles utilizaram uma
abordagem Euleriana-Euleriana aplicada em um escoamento bifasico, modelo 3-D e um
modelo cinético de 10-lumps. Os resultados das simulagdes mostraram que o aumento do
nimero de bicos injetores de quatro para doze aumentou o rendimento da gasolina em 4%,
pois proporcionou uma distribui¢do mais uniforme do catalisador. Ademais, eles concluiram
que a simulacdo numérica pode ser aplicada na elaboracdo de novos designs e otimizacdo de

processos industriais.

Behjat et al. (2010) estudaram a influéncia do nudmero de injetores sobre a
fluidodinamica e a transferéncia de calor de um riser, simulando um riser de 2,25 m de altura
e incluindo o fendmeno de coalescéncia e vaporizagdo da carga, através de uma abordagem
Euleriana-Lagrangiana, 3-D e trifasica. Os resultados mostraram que o aumento de um para
quatro injetores melhorou a distribui¢ao do catalisador, resultado este que corrobora com o de

Theologos et al. (1997).
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Chang et al. (2012) simularam um riser industrial usando um modelo cinético de 12-
lumps e considerando o fendmeno de vaporizacao da carga. Eles estudaram diferentes angulos
de injecdo da carga, sendo avaliados os angulos de 45° e 60°, em relagdo a horizontal. Foi
observado que o decréscimo do angulo aumentou o tempo de residéncia da mistura reativa,
posto que esse descréscimo direciona a carga para o centro do riser e diminui a velocidade
axial. Os resultados também mostraram que a diminui¢do do angulo aumenta a conversao de
94,8% para 95,7% e o rendimento do coque de 8,25% para 8,56%, ao passo que o rendimento
do diesel e da gasolina diminuiu. A vista disso, eles concluiram que o angulo de injecio
exerce um importante papel sobre o perfil fluidodindmico e de temperatura, e sobre o

rendimento dos produtos.

Li et al. (2013) avaliaram os efeitos da velocidade de injecdo da carga (41,7; 62,5 e 83,3
m/s) da posicdo dos injetores (3,5; 4,5; 5,5 m) e do angulo de injecdo (45° 60° e 85° em
relacdo a horizontal). No estudo da velocidade de injecdo, os autores executaram simulacdes
sem reagdo, ¢ para os demais estudos foi utilizado um modelo cinético de 14-lumps. Os
resultados mostraram que a velocidade de injecdo tem efeito significativo sobre o escoamento
gds-solido, em que se averigou uma distribuicdo mais homogénea com uma velocidade de
62,5 m/s. Em relacdo a posicao dos injetores ndo foi observado efeitos significativos sobre o
perfil fluidodindmico nem sobre o rendimento do riser. A respeito do angulo, foi observado
que este tem efeitos significativos sobre a distribui¢do radial da temperatura e rendimento da

gasolina.

Lopes (2012) simulou o riser de FCC usando uma modelagem tridimensional, trifasica e
modelo cinético de 4-lumps. Em seu trabalho foi estudada a influéncia da geometria de saida
sobre o escoamento e sobre o rendimento dos produtos. Foi observado que pequenas
mudangas na geometria do riser t€m efeito significativo sobre o processo. Os resultados
mostraram que o uso de saidas abruptas gera retorno de sélidos, aumento do tempo de
residéncia do catalisador e acimulo de catalisador no topo do riser. Foi observado também um
aumento do rendimento da gasolina com o aumento do tempo de residéncia da mistura
reativa. Porém, no modelo cinético considerado ndo ocorre o craqueamento da gasolina. Desta

forma, maiores tempos de residéncia aumentam o rendimento da gasolina.

A relacdo catalisador/6leo (RCO) foi estudada por Nayak et al. (2005), Wu et al. (2010),
Chang et al. (2012) e Alvarez-Castro (2015). Nayak et al. (2005) variaram a RCO de 6-12, e

observaram que o incremento da RCO de 6 para 12 aumentou a conversao da carga de 70%
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para 87%. Em relacdo ao rendimento da gasolina foi observado que o aumento da RCO de 6
para 8 aumentou o rendimento da gasolina de 51% para 58,7%, além disso, foi observado que
aumento da RCO acima de 8 ndo teve efeito sobre o rendimento da gasolina. Wu et al. (2010)
estudaram os efeitos da RCO (variando de 5-20) sobre o fenomeno de formacdo de cluster e
sobre o tempo de residéncia do catalisador. Eles observarm que o aumento da RCO resulta em
um aumento da formacdo de cluster, e um aumento de 5 para 15 da RCO duplica o tempo de
residéncia do catalisador. Chang et al. (2012) observaram que, com o incremento da RCO de
7 para 8,1 ¢ 9, a conversdo da carga aumenta de 93,1% para 94,8% e 95,1% e o rendimento do
coque aumenta de 8,16% para 8,24% e 8,62%, respectivamente. Ao mesmo tempo, nao foram
observados efeitos significativos sobre o rendimento da gasolina. Alvarez-Castro et al. (2015)
variaram a RCO de 6,1-10,1. Os resultados mostraram que o aumento da relacdo
catalisador/carga aumenta a conversdo da carga e o rendimento de produtos indesejados

(coque, gases secos), ao passo que diminui o rendimento da gasolina e do diesel.

A temperatura de entrada do catalisador também foi estudada por alguns autores. Chang
et al. (2012) avaliaram trés diferentes temperaturas (903,15 K, 913,15 K e 923,15 K). A
utilizacdo destas temperaturas resultou nas seguintes temperaturas de saida, respectivamente,
788,5 K, 7929 K e 799.,4 K. Apesar disso, os resultados mostraram que esta varidvel ndo
apresentou influéncia significativa na distribui¢do dos produtos. Alvarez-Castro et al. (2015)
testaram uma faixa maior de temperatura inicial do catalisador, variando de 813,15 K até
1013,15 K. As simula¢cdes mostraram que o aumento da temperatura diminui o rendimento da
gasolina e do diesel, enquanto que aumenta a conversdo e o rendimento do coque, gases leves

€ gases SeCos.
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4. MODELAGEM MATEMATICA

Para obter um modelo adequado que possa descrever os fendmenos que ocorrem no
interior do riser é necessdrio levar em conta os aspectos fluidodinamicos e térmicos que
permitam uma melhor estimativa e caracterizacdo dos produtos, a fim de obter resultados
mais proximos dos industriais. Nesta se¢do serdo apresentadas as equacdes, tomando-se como
base 0 ANSYS/CFX-Solver-Theory-Guide (2012), que compdem a modelagem ndmerica do

escoamento, sendo utilizado um modelo transiente de fluxo tridimensional.
4.1 Equacao da continuidade

Para descrever os fendmenos de transporte do escoamento bifasico géds-sélido foi
utilizada a abordagem Euleriana-Euleriana, a qual implica que ambas as fases sdo tratadas
como fases continuas e interpenetraveis. As equacgdes de transporte que descrevem a

conservagao de massa do sistema sao:
0 ;
a(fgﬂg) + V. (g5p9%g) = —Tcoque €y

d .
& (&sps) + V. (g5p5u,) = Meoque (2)

Onde ¢, p e u sdo a fracdo volumétrica, densidade e velocidade para cada fase,
respectivamente. Os subscritos g e s representam a fase gas e a fase solida, respectivamente.
O termo Mcyqye € um termo fonte adicionado a simulagdo e representa a transferéncia de

massa por volume da fase gés para a fase solida pela deposi¢do de coque no catalisador. Nas
simulagdes onde ndo ocorre a transferéncia entre as fases este termo € igual a zero, enquanto
que nas simulacdes onde ha transferéncia este termo é igual ao somatdrio das taxas de

formacao do coque.
4.2 Equacao da quantidade de momento
As equagdes da quantidade de momento s@o expressas a seguir:

%(Egpgug) + V- (ggpgugug) = V. [59“9 (Vug + (Vug)T)] —&gVp + &P g + B(us —ug) +

(usmcoque - ugmcoque) (3)
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0
at (Sspsus) +V- (Espsusus) =V. [Es.us (Vus + (Vus)T)] — &GVp + &5ps9 + .B(ug - us) +

(ug mcoque - usmcoque) (4‘)

Onde u € a viscosidade, g € a aceleracdo gravitacional, p € a pressdo, G € o médulo de
elasticidade e [, a transferéncia de momento na interface. No presente trabalho foram
estudados diferentes modelos para representar o termo de transferéncia de momento entre as

fases, os quais sdo apresentados na secdo 4.2.1.

O médulo de elasticidade (G) é usado para ajustar a pressdo nos solidos, e representa
uma forca de repulsdo entre as particulas, utilizada para manter o empacotamento maximo e

expressa pela seguinte expressao (Gidaspow,1994)):

G = Goexp[c(ss — Ss,max)] )

Onde G, € o médulo de elasticidade de referéncia, normalmente definido como 1, c é o
modulo de compactacdo € &4, € a fragdo volumétrica mdxima para fase granular. Para

particulas esféricas monodispersas, o recheio limite é aproximadamente 0,63.
4.2.1 Modelos de Arraste

O coeficiente de transferéncia da quantidade de movimento entre as fases, como
mencionado na se¢do 3.3.1, estabelece a quantidade de momento transferido da fase continua
para a fase dispersa, incluindo entdo, o arraste da fase s6lida pela fase gasosa. Neste sentido,
como o modelo de arraste tem forte influéncia sobre o escoamento gis-sdlido, diferentes
modelos foram implementados no cddigo do software CFX e testados. Dentre os modelos
disponiveis na literatura foram testados os modelos de Gidaspow (1994), modelo este ja
implementado no CFX, e os modelos EMMS de Yang et al. (2003) e EMMS de Shah et al.
(2015).

Gidaspow

O modelo de Gidaspow combina as correlacdes de Wen e Yu (1966) para regides com
baixa concentracdo de solidos (g5 < 0,2), com as equagdes de Ergun propostas para regides

densas (&5 > 0,2).

e Pararegides densas (g > 0,2)



44

2
&5 Ug 7|us—ug|£spg

+ - 6
ggd? 4 ds (6)

g =150

e Pararegides diluidas (e; < 0,2)

-2,65
B = ECD |us — uglesegngey 7
4 d,

Onde dg é o diametro da particula sélida e Cp € o coeficiente de arraste. Quando
Reg, > 1000, o coeficiente de arraste € independente do nimero de Reynolds, pois os efeitos

de inércia dominam os efeitos da viscosidade:
Cp = 0,44 (8)
No entanto quando Rey < 1000 ambos os efeitos sdo importantes, sendo Cp

determinado pela correlagdo experimentalda equacao 9.

24
Cp = o—[1+0,15(Re;)**"] 9)

€s

O ndmero de Reynolds é obtido pela equacao 10.

gds|us —u
Resng ods|us — uy| (10)
Hg

EMMS-Yang

Este modelo difere do modelo de Gidaspow por considerar em sua formulagdo o
fendmeno de formagdo de cluster, o qual estd presente na maioria dos escoamentos gas-

sélidos.

e Pararegides densas (sg < 0,74)

£5 lg + 7 |us — uglespy

=150 11
g ggdz 4 dg Db

e Pararegides diluidas (g, > 0,74)
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3 . |us —uglesegngf (g5)
B=-Cp (12)
4 ds
Neste modelo o coeficiente de arrasto (Cp) € também calculado segundo as equacdes 8 e
9. O termo f(&4) que aparece na equagdo 12 € um fator de corregdo, utilizado para representar
a influéncia dos clusters sobre a forca de arrasto. Este termo € calculado conforme as

equagoes 13-15:

0.0214

f(ey) =—0,576 + 0,74 < &, < 0,82 (13)
7 4(z, — 0,7463)” + 0,0044 J
0.0038
f(e;) = —0,0101 + > 0,82 < ¢g; <097 (14)
4(ey —0,7789)" + 0,0040
f(eg) = —31,8295 + 32,8295 ¢, gg > 0,97 (15)

EMMS-Shah

O modelo EMMS-Shah também considerar em sua formulagdo o fendmeno de
formacdo de cluster. Este modelo apresenta um equacionamento semelhante ao modelo
EMMS-Yang, os quais diferem-se um do outro pela modificacdo do valor de fracao de gés

entre o regime denso e diluido e, por apresentar funcdes diferentes na regiao diluida.

e Pararegides densas (eg < 0,6)

g2 7 lu, —u,le
s#,gzz+_| s gl sPg (16)
ggds 4 dg

B =150

e Pararegides diluidas (g, = 0,6)

3 —
=20 | ug|€ds€gpyf(5g) (17)
S

Neste modelo o coeficiente de arrasto (Cp) € também calculado segundo as equacdes 8 e
9. O termo f(&4) que aparece na equagdo 17 € um fator de corregdo, utilizado para representar

a influéncia dos clusters sobre a forca de arrasto. Este termo € calculado conforme as

equacoes 18-20:
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f(eg) = 1449.2¢,* — 4692.4¢,% + 5722.4¢,% — 3117.2¢5 + 641.1 06<¢g <08  (18)
f(eg) = 124.77¢,* — 474.59¢,% + 681.97¢,% — 439.94¢, + 108.15 0,8 < g, < 0,98 (19)
f(eg) = —29.739 4+ 30.739 ¢4 gg > 0,98 (20)
4.3 Equacoes de energia

As equacdes de energia para escoamento bifdsico e reativo sdo descritas a seguir.

%(Sgngg) + V- (egpgugty) = V.[g42gVTy] + hgs - (T = Ty) + £5pg - X AH, '% +

(Hsmcoque - nghcoque) (21)
d . .
3t (espsHs) + V- (e5psusHs) = V. [e5AVTS] + hgs 'A%(Tg - Ts) + (Hgmcoque - Hsmcoque) (22)

Sendo H, T, A, hgs,Ag /s 5 @ entalpia, a temperatura, a condutividade térmica, o

coeficiente de transferéncia de calor entre as fases e a drea interfacial, respectivamente. O
ultimo termo da equacdo 21 € referente as reacOes endotérmicas de craqueamento. O calculo
do calor de reacdo é feito de acordo com a producio de coque. E reportado que sio
necessdrios 9,127 x 10° kJ para produzir 1 kg de coque. Assim, o calor de reacdo ¢ igual a

9,127 x 10’ kJ multiplicado pela massa de coque (CHANG et al, 2012, LI et al., 2013).

Usualmente, para sistema com fase sdlida dispersa, o coeficiente de transferéncia de
calor é expresso em fung¢do do nimero de Nusselt (Nu), da condutividade térmica e do
diametro da particula, da seguinte forma:

Aq.-Nu

hy = -2 (23)
gs dp

O coeficiente de transferéncia de calor e o nimero de Nusselt podem ser constantes,
baseados em correlacdes empiricas. No entanto, existem algumas correlacdes que podem ser
utilizadas para determinar esses valores. Uma correlagdo amplamente utilizada para estimar
esses valores em sistemas com fase sdlida dispersa foi proposta por Rans & Marshall, sendo
essa aplicada no presente estudo. Nela, o nimero de Nusselt (Nu) € uma fun¢do do nimero de
Reynolds da particula (Re) e do nimero de Prandtl (Pr) do fluido no entorno desta, conforme

a equagao 24:
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Nu = 2,0 + 0,6. Re®5. pr033 (24)
4.4 Turbuléncia

Existem diferentes formas de considerar os efeitos da turbuléncia sobre o escoamento.
Segundo Bird et al. (1960), é possivel descrever o escoamento turbulento por meio do uso das
equacgoes de continuidade e momento diretamente nos calculos dos perfis de velocidade em
regime turbulento, sem adicionar nenhum outro termo. Esta abordagem é conhecida como
DNS (Direct Numerical Simulation). Contudo, tal abordagem exige que o dominio do
problema seja dividido em volumes menores que o tamanho do menor vértice dentro da
escala de Kolmogorou. Logo, esta consome enorme tempo e exige elevado poder
computacional, limitando seu uso a escoamentos com numero de Reynolds baixo e
equipamentos de escala reduzida. A abordagem LES (Large Eddy Simulation) € similar a
DNS, contudo, essa técnica consiste na solu¢do direta das equacdes da continuidade e
movimento nas regides onde se encontram 0s maiores vortices e na aplicagdo de modelo
algébrico simples para a predi¢do dos vdrtices menores, diminuindo assim 0s recursos
computacionais. O uso dessa abordagem estd se tornando popular na investigagdo de
escoamento turbulento, visto que resulta em predi¢des exatas da turbuléncia. No entanto,
apesar da abordagem LES necessitar de menos recursos computacionais do que a DNS, ambas
requerem elevado refino de malha numérica e passos de tempo pequenos, sendo ainda elevado

seu custo computacional em relagdo a outros modelos.

[©N

Desta forma, uma alternativa na solu¢do de problemas de escoamento turbulento

(¢N

resolver as equacdes de Navier-Stokes utilizando valores médios. Essa abordagem
conhecida como “Reynolds Averaged Navier-Stokes (RANS) Equations”. Nesta abordagem
as variaveis dependentes do tempo podem ser representadas pela soma de um valor médio no
tempo e uma flutuagdo devido a turbuléncia, cuja representacdo de uma varidvel qualquer

pode ser expressa da seguinte forma:
u =u,+u (25)

Substituindo-se essas expressoes nas equagdes instantaneas da continuidade e momento

e se tomando um tempo médio sobre muitos ciclos de flutuacdo, aparecem novos termos nas
equacgoes de transporte, conhecidos como tensores de Reynolds (u’l. u]’), 0s quais representam

os efeitos da turbuléncia sobre o escoamento. A modelagem dos tensores de Reynolds é feita

utilizando-se formulacdes semi-empiricas, sendo a abordagem de Boussinesq (1877) uma das
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mais utilizadas, na qual em analogia a tensdo laminar, os tensores de Reynolds podem ser

expressos por gradientes de velocidade, como segue:

_ _ _ 2 —
p. (AL = tirurs [Vu + (Vi) =5 (pk + 8,7, u)] (26)

Na equagdo 26 aparece a viscosidade turbulenta (u7,,,) que, diferente da viscosidade
laminar, depende do regime de escoamento e ndo do fluido. Assim pode-se introduzir um

novo conceito, a viscosidade efetiva, que € expressa pela equagao 27.

Hg = Hiam,g + Hturp,g (27)

Outros modelos de turbuléncia RANS nao utilizam a hipétese de Boussinesq (1877).
Nestes modelos, assume-se uma viscosidade anisotrépica e aplica-se uma equacdo de
transporte para o célculo de cada um dos tensores de Reynolds, além disso, € utilizada uma
equagdo para o calculo da taxa de dissipagdo. Esse tipo de abordagem € conhecido por RSM

(Reynolds Stress Model).

Existem diferentes modelos de turbuléncia RANS disponiveis no ANSYS CFX 14.0,
ndo obstante, deve-se salientar que ainda nio existe um modelo de turbuléncia capaz de
predizer o escoamento turbulento com suficiente precisdo, visto que todos se utilizam de
algum nivel de aproximacdo. Na Figura 14 sdo mostrados diferentes modelos de turbuléncia
encontrados no ANSYS CFX 14.0. Desta forma, no presente trabalho serdo utilizados trés
modelos RANS: dois modelos de viscosidade turbulenta e um modelo RMS. Dentre os
modelos de viscosidade turbulenta os modelos k-® e o k-g, sendo este ultimo um dos mais
utilizados em simulagdes de riser de FCC. J4 o SSG foi o modelo escolhido dentro da

abordagem RMS.



[LES (Simulagdo de Grande Vértice)}_ MODELOS DE TURBULENCIA

—(DNS (Simulagdo Numérica Direta)j

[ RANS (Navier-Stokes com Média de Reynolds) ]

(Modelos de Viscosidade Turbulenta ) (Modelo Tensor de Reynolds (RSM)]

[Zero equation model

QI Reynolds Stress

Standar k-¢ model

SMC-o model

[LRR Reynolds Stress]

[SSG Reynolds Stress)
RNG k-& model

(k-£)1E model

[Baseline (BSL) Reynolds Stress model)
[Standard k-o model

/7
(SST zonal k-0 based model]

[Baseline (BSL) zonal k-o based model)

Figura 14 - Modelos de turbuléncia disponiveis no ANSYS CFX-14. Fonte Vergel (2013).

4.4.1 Modelo k-épsilon

O modelo k-épsilon (k-¢) pertence a familia de modelos de duas equagdes. Ele é semi-
empirico, em grande parte baseado em observacdes de escoamento com alto nimero de

Reynolds e assumindo a existéncia de uma turbuléncia isotrépica. Consiste na inclusdo de
duas equacdes para determinar os tensores de Reynolds.

O modelo k-¢ introduz duas novas varidveis no sistema de equacdes, que sao a energia
cinética turbulenta (k) e a taxa de dissipacdo de energia cinética turbulenta (g). Estas
variaveis sdo relacionadas com a viscosidade turbulenta ., 4 atraves da equagéo 28:

k2
Hturb,g = Pg * Cu ' ?

(28)

Onde Cﬂ é uma constante do modelo k — «.

Esse modelo adiciona duas novas equacdes ao sistema de equagdes de transporte, neste
caso, uma para a energia cinética turbulenta e outra para sua dissipacdo. Assim, por meio de

equacdes de transporte sdo determinados os valores k e ¢ a partir das equacdes 29 e 30.
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%(eg.pg. k) +V-(g5.pg-ug.k) =V. [sg (Mzam,g + ““;%) Vk] +e5. P —¢g5pge (29)

% (eg-pg-€) + V- (g5.p5.ug.€) = V. [sg (ylam,g + Htwb‘g) Ve] + % (Ceq.P¥ —Cep.e.py)  (30)

O¢

No qual, P* é a producdo turbulenta devido as forgas viscosas e as grandezas

Ce1,Ce 2, 0c, 0y SA0 constantes empiricas.
4.4.2 Modelo k-omega

O modelo k-omega (k-w) foi o primeiro modelo de turbuléncia de duas equagdes,
proposto inicialmente por Kolmogorov em 1942. Wilcox (1998) modificou este modelo para
simular a turbuléncia junto a parede, onde o nimero de Reynolds € baixo. Neste modelo
também sdo utilizadas duas equacdes para o cdlculo da turbuléncia, uma para a energia
cinética turbulenta (k) e outra para a frequéncia da turbuléncia (w). Semelhante ao modelo
k — €, essas varidveis sdo relacionadas por meio da viscosidade turbulenta ppyrpg. AS
equagdes para a modelagem deste modelo sdo aparesentadas abaixo.

k
Hturp,g = Pg * Z

%(sg.pg. k) +V-(g5.pg-ug.k) =V. [eg (,ulam,g + “’Z‘%) Vk] +e5.PF —¢g5.pg. B 0 (31)

k
2 (eg-pg-€) + V- (gg.pg-1g.€) = V.|eg (ttiam g + ’“Z—W”“’) Vo| + 22 Pk.ay —g5.p . f,. 07 (32)

No qual, P¥ é a producdo turbulenta devido as forgas viscosas e as grandezas

aq, ,8', B, 0e, 0y s80 constantes empiricas.
4.4.3 Modelo SSG

O modelo SSG assume uma viscosidade anisotropica e resolve as equagdes de
transporte para cada um dos tensores de Reynolds individualmente em cada uma das trés
dire¢des coordenadas. Segundo Florez (2014) devido ao termo de producdo e a modelagem
anisotropica dos tensores, os modelos de tensores de Reynolds, teoricamente, se tornam mais
adequados para modelagem de escoamentos complexos. Contudo, em consequéncia dessa
modelagem mais complexa, esse tipo de modelo tem maior problema na convergéncia e exige

maior custo computacional.
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No modelo SSG, as equacdOes de transporte para os tensores de Reynolds sdo

equacionadas da seguinte forma:

U YT T Cﬂkz - 2
E(eg.pgulu]) +V: (eg.pg.ugulu]) =P+ e5di; + V.| &g | tiamg T+ Pg e Vuu, (- §eg5ijpge (33)

Onde P;; € a produgdo turbulenta e ¢;; € a correlago pressdo-tensdo.

Como a taxa de dissipacdo de energia cinética turbulenta aparece nas equacdes dos
tensores, faz necessario uma equacgdo para seu cdlculo, cujo equacionamento é 0 mesmo

mostrado no modelo k — &, sendo calculado pela equacao 30.

A correlacdo pressdo-tensdo é um dos termos mais importantes nos modelos das tensdes

de Reynolds, cujas relacdes podem ser expressas pelas equagdes abaixo:

bij = ij1 + dij2 (34)
1
bij1 = —pge <C51a + Csy (aa - §a. a6)) (35)

2
$ij2 = —CraPa+ Copgks — Crapgkva.a + Cpup, <aST + Sa” - 3% 55) + Crspgk(aW™ + Wa") (36)

w2 5
e="" 73 37)
1
S = > (Vu + (Vu)T) (38)
1
W = > (Vu — (Vu)h (39)

Onde a € o tensor anisotropico, S € a taxa de tensdao e W € a vorticidade. Os termos C,1,

Cr2, Cr3, Cryg, Crs, Cgq € Cyy sdo constantes do modelo.
4.5  Modelo Cinético

No presente trabalho foi utilizado o modelo de 12-lumps proposto por Wu et al. (2008),
no qual os componentes do petréleo e os produtos sdo divididos em lumps, como é mostrado
na Tabela 3. Além disso, € apresentado na Figura 15 o esquema cinético gerado por este

modelo.
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Tabela 3- Lumps do modelo cinético de Wu et al. (2009).

Simbolo do lump Lump Ponto de ebulicao
Ss Saturados na carga 613,15 K+
Sa Aromaticos na carga
Sk Resinas e asfaltenos na carga
D, Oleo diesel 477,15 K-613,15K
Gg Saturados na gasolina Cs—477,15K
Go Oleofinas na gasolina
Ga Arométicos na gasolina
Ly Alcanos leves C-Cy
Los Propileno
Los Butano
Dy Gases secos C+C,+H,
Ck Coque

D[11]
Figura 15- Modelo de 12 lumps. (Wu et al., 2009)

Com isso, a equagdo para a variagdo das espécies quimicas é mostrada a seguir:
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d
3t (9PgYig) + V. (ggpgUyYig) = V. (g504TiVYig) + R (40)

Onde Y;, representa a concentragdo mdssica da espécie i na fase gasosa, I; € o

coeficiente de difusdo da espécie i na fase gasosa e R; € a taxa de consumo ou produgdo das

espécies devido as reagdes de craqueamento.

A taxa de reacdo R; é dada pela equacgdo 41.

R; = —=@(t).F(N).F(A).k;. (pa;) (pses) (41)

Em que os trés primeiros termos, ¢(t), F(N) e F(A) representam a atividade do
catalisador em fun¢do da deposi¢cdo de coque, envenenamento por nitritos alcalinos e adsorcao
de aromdticos policiclicos, respectivamente; k; sdo as constantes cinéticas (apresentadas na
Tabela 4), ps€s representa a quantidade de catalisador presente no volume e pa; € o contéudo

em massa da espécie 1 na fase gasosa.

A equagdo 42 é a func@o que representa a atividade do catalisador em funcdo da
deposicdo de coque, sendo expressa em funcdo do tempo de residéncia e do fator a, o qual é
obtido experimentalmente e reportado na Tabela 4. As Equacdes 43 e 44 descrevem a
desativacdo do catalisador pelo envenenamento por nitritos alcalinos e pela adsorcao de

aromaéticos policiclicos, respectivamente.

& (t)=el~20 (42)
FN) = —— 43
"~ 1+ kyCy (43)

1
FO) = S )

Em que ky,Cy sdo o fator de envenenamento por nitrogénio bdsico na carga e
percentagem de nitrogénio bdsico. E os termos kp,Cu,Cr, s@0 o fator de adsorcdo de
aromaticos na carga, a porcentagem massica de aromadticos e resinas na carga. Na Tabela 4
sao apresentados os valores da constante cinética e energia de ativacdo utilizados e as

constantes relacionadas a desativacdo do catalisador, para os cdlculos das taxas de reagdes.
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Caminhos Energia de Constant cinética | Caminhos Energia de Constant cinética
de reacdo | ativacdo (kJ/mol) (m3/kg/s) de reacdo | ativacdo (kJ/mol) (m3/kg/s)
1—4 2,7251 0,8309 4—6 13,0832 0,05712
1—-5 0,9432 0,1705 4—7 12,2401 0,2716
1—6 1,2912 0,8854 4—8 8,2513 0,02983
1-7 7,2956 0,0516 4—9 3,7156 0,005163
1—8 13,03682 0,0160 4—10 3,4688 0,008104
1-9 8,9495 0,0320 4—11 16,3068 0,09068
1—10 7,7870 0,0094 4—12 10,2884 0,2953
1—11 8,8766 0,01116 5—6 14,641 0,01762
1—12 9,5764 0,009691 5—7 15,7166 0,06452
2—4 4,7964 1,0488 5—8 15,3998 0,000109
2—5 4,0451 0,1679 5—9 13,124 0,07185
2—6 14,1004 0,1510 5—10 12,8934 0,2853
2—7 13,5735 0,2189 5—11 18,2895 0,08753
2—8 0,7088 0,04371 5—12 19,805 0,01101
2—9 3,4203 0,09726 6—5 12,6572 0,04536
2—10 3,7921 0,04795 6—7 8,9658 0,4008
2—11 4,7483 0,04531 6—8 13,5233 9,70E-13
2—12 3,3867 0,07244 6—9 12,1083 0,1863
3—4 10,1081 0,1928 6—10 12,1945 0,1563
35 14,3479 0,2450 6—11 14,6554 0,1371
3—6 15,8237 1,1487 6—12 11,3696 0,04921
37 16,0157 0,1235 7—8 14,0169 1,14E-5
3-8 0,9537 0,3900 7—9 11,9348 0,09565
3—9 1,9214 0,1617 7—10 10,4221 0,4191
3—10 1,35212 0,1076 7—11 10,2512 0,4263
3—11 4,0009 0,1039 7T—12 9,3636 0,2278
3—12 3,9143 0,1169 8—11 30,3051 0,2538
4—5 14,4455 0,06207 10—11 38,5004 0,2344
k,=0,3854 kn=0,2009 a=0,2543

Assim, fez-se necessdrio implementar as Equacdes 41 a 44 no c6digo do CFX, a fim de

representar a desativacdo do catalisador e dependéncia da constante cinética com a

temperatura e concentracdo de catalisador. Essas equacdes foram introduzidas no cédigo do

CFX por meio de CEL (CFX Expression Language) e termos fontes.
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S. METODOLOGIA E CASOS PROPOSTOS

Esta etapa do estudo tem como objetivo apresentar a metodologia que foi utilizada para
o desenvolvimento do trabalho. O presente trabalho foi dividido em cinco etapas: estudo
fluidodinadmico, implementacdo do modelo cinético e implementagdo da transferéncia de
coque para o catalisador, implementacdo da desativacdo em funcdo do teor de coque, estudo
da influéncia do modelo de arraste e turbuléncia sobre a cinética e estudo estatistico das
condi¢des operacionais. Desta forma esta secdo esta dividida em sub-secdes, nas quais sao
apresentadas de forma detalhada as condi¢des operacionais e geometrias utilizadas, bem como

aspectos numéricos e configuragdes da modelagem.
5.1 Etapa 1: Estudo Fluidodinamico

Na etapa do estudo fluidodindmico, foram avaliadas a influéncia dos modelos de arraste
e de turbuléncia sobre o perfil fluidodinamico do escoamento gis-sélido em leito fluidizado a
frio. Para validacdo dos modelos, os resultados das simulacdes foram comparados com os
dados obtidos nos experimentos realizados por Parssinen e Zhu (2001). Desta forma, utilizou-
se a mesma geometria e condi¢cdes operacionais que os autores nas simulacdes. A geometria,
as condi¢des operacionais e propriedades fisicas das espécies utilizadas sdo apresentadas na
Figura 16 e Tabela 5, respectivamente. Foram testados os modelos de arraste EMMS de Yang
et al. (2003), EMMS de Shah et al. (2015) e Gidaspow (1994), bem como dos modelos de
turbuléncia k-¢, k-0 e SSG.
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Saida de solido
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Entrada de
solido e ar

Figura 16 - Geometria e dimensdes do riser de Parssinen e Zhu (2001).

Tabela 5 - Condigées operacionais e propriedades das espécies (Parssinen e Zhu, 2001).

Ar
Densidade do ar
Viscosidade do ar
Solido
Densidade do sélido
Diametro do sélido
Fracdo de empacotamento
Entrada de ar
Velocidade
Fracdo volumétrica de ar
Fracdo volumétrica de sélido
Entrada de soélido
Fluxo massico
Fragdo volumétrica de ar
Fracdo volumétrica de sélido

1,225 kg/m’
1,7894 x10”° Pa.s

1500 kg/m’
67 um
0,63

8 m/s
1
0

300 kg/m’s
0,4
0,6

Na Tabela 6 sdo apresentadas as configuracdes da simulagdo. O tempo total de

simulagdo foi de 15 segundos, sendo que 10 segundos foram utilizados para garantir que a

simulacdo estivesse no estado pseudoestaciondrio e o tempo restante foi utilizado para o

célculo da média temporal. Este procedimento estd de acordo com o trabalho realizado por
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Armellini (2015), que fez um estudo detalhado sobre a influéncia do tempo de simulacdo e o

tempo de média temporal para o mesmo caso simulado.

Tabela 6 - Configuracdes do solver.

Ar Fase continua

Sélido Fase dispersa

Entrada de ar Inlet (velocidade prescrifa,'temperatura e fracdo
volumétrica)

Entrada de sélido Inlet (fluxo massico, temperatura e fracdo volumétrica)

Saida Outlet (pressao 0 Pa)

Parede Free slip para fase sélida e no-slip para fase gas

Discretizacao da continuidade,

. Second-order Upwind
momento e volume fraction

Esquema transiente Second-order
Turbuléncia First-order
Tempo de simulagdo 15s
Passo de tempo 0,001 s
Niimero maximo de interacdes/passo 5

de tempo

Critério de convergéncia RMS<10™

A malha utilizada nas simulacdes é a mesma ilustrada na Figura 17. Foi realizado o teste
de malha, no qual constatou-se que uma malha com aproximadamente 700 mil elementos
conferiu aos resultados independéncia em relagdo a malha, dado este de acordo com o teste
feito por Armellini (2015) e Florez (2014), que simularam o mesmo leito fluidizado. Assim,

foi utilizada uma malha hexaédrica com aproximadamente 700 mil elementos.

b) c)

a)

Figura 17 - Detalhamento da malha: a) Fundo, b) topo e ¢) secdo transversal da entrada.
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5.2  Etapa 2: Implementacio do Modelo Cinético

Na segunda etapa, foi implementado o modelo cinético de 12-lumps de Wu et al.
(2008). Para validagdo do modelo, utilizou-se a geometria e condi¢des operacionais
reportados por Chang et al. (2012). O fendmeno de vaporizagdo da carga nao foi considerado
neste trabalho, desta forma a energia transferida do catalisador para vaporiza¢do da carga
precisa ser descontada, assim as temperaturas de entrada da carga e do catalisador devem ser
alteradas dos valores utilizados por Chang et al. (2012). Para o célculo da energia térmica
consumida pela vaporizagdo da carga foi adotado o mesmo procedimento utilizado por Lopes
et al. (2012). Isso foi feito igualando-se a energia térmica necessdria para vaporizar a carga

com o calor sensivel fornecido pelo catalisador pela equacdo 45.

mMsCp sATs = myAH 0 (45)
Rearranjando a equacgdo 45, pode-se calcular a variagdo de temperatura do catalisador

da seguinte forma:

_ mgAHvap (46)

L=
msCp s

Em que mg, my, C

ps € AHyq, s80 as massas da fase sélida, massa da carga, calor

especifico do catalisador e entalpia de vaporizag@o da carga, respectivamente. O valor de Cp ¢
¢ em torno de 1,09 kJ/kg.K (Lopes, 2012), e a relacdo entre a massa de catalisador e carga €
conhecida e igual 8,1 kgca/kgcarga- De acordo com Lopes (2012), AH,q, € igual a 400 kJ/kg.
Fazendo as contas, o catalisador tem uma variagdo de aproximadamente 45,3 K, sendo este
valor descontado da temperatura de entrada fornecida por Chang et al. (2012). Além disso,
como a carga ¢ uma mistura que entra liquida, durante sua vaporizacdo ela tem um aumento
de temperatura, pois para misturas durante o fendmeno de vaporiza¢do ocorre o aumento da
temperatura até que toda mistura esteja vaporizada. Neste sentido, foi utilizada uma
temperatura de entrada para a carga de 733 K, valor este encontrado na literatura para a carga

completamente vaporizada.

Na Figura 18 sdo ilustradas a geometria e as dimensoes do riser utilizados nesta etapa
do trabalho. Este possui duas entradas, uma na base, por onde entra o catalisador e o vapor, e
uma para entrada da carga, esta formada por quatro bicos injetores localizados a 1,5 m da base
do riser. Foi empregado neste caso uma malha tetraédrica com prismas nas paredes. O teste de

malha para um riser destas dimensdes ja foi realizado em trabalhos anteriores por Alvarez-
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Castro (2014) e Pelissari (2015), onde se constatou que uma malha com aproximadamente 1

milhdo elementos atinge a estabilidade.

Na Tabela 7 sdo mostradas as condi¢des operacionais reportadas por Chang et al. (2012)
e os valores apds considerar a energia transferida pela vaporiza¢do da carga, os quais foram

utilizados na simulagdo.

Dimensdes do riser

Altura 413m
Diametro 1.05m
Numero de bicos 4
Altura dos bicos 15m

Catalisador
Vapor d’dgua
Figura 18 - Geometria e dimensdes do riser de Chang et al. (2012).

Tabela 7- Condicdes iniciais de operagao.

Item Chang et al. (2012) Com vaporizacio
Temperatura de reacio (K) 793,15 793,15
Tempo de reacdo (s) 2-3 2-3

Fluxo de alimentagdo (t/h) 124,46 124,46
Temperatura da carga fresca (K) 543,15 733
Temperatura de entrada do catalisador (K) 913,15 868

Relagdo catalisador/0leo (gcaulisador/ Eearea) 8,1 8,1
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Os valores das propriedades fisicas das espécies envolvidas nas reacdes tém forte
influéncia sobre o perfil fluidodindmico das simulacdes, e consequentemente sobre a
performace do riser, e.g. a densidade da fase continua afeta a velocidade de escoamento
alterando desta forma o tempo de residéncia da mistura, o que pode aumentar ou diminuir a
taxa de reacdo. Uma vez que, em muitos trabalhos o valor da densidade ndo € reportado, fez-
se necessdrio o célculo da mesma. Desta forma foram testadas diferentes densidades para as
fases. Para o cédlculo da densidade, cada espécie presente foi considerada como sendo um gas

ideal, sendo calculada pela equagao 47.

_PM
" RT

Assim foram testadas diferentes pressdes de operacdo (normalmente entre 1,5-3 atm

p (47)

para riser industriais), uma vez que sdo conhecidas as massas molares de cada espécie, a
temperatura (utilizada a temperatura de reacdo 793 K) e a constante dos gases. A pressdo que
gerou resultados mais préximos com os resultados reportados por Chang et al. (2012) foi 2,33

atm. Na Tabela 8 sao mostrados os valores dessas propriedades.

Tabela 8 - Propriedades fisicas das espécies reativas, do vapor d'dgua e do catalisador

Sci Njassa Mas}sa Ca19 ) Viscosidade Con(!utiYidade

Espécie Molar especifica especifico (kg/m.s) térmica
(kg/kmol) (kg/m3) (J/kg.K) (W/m.K)

Ss 420 14,52 2420 3%10° 0,0250
Sa 420 14,52 2420 5510 0,0250
Sk 420 14,52 2420 5410 0,0250
D 200 8,6 2420 1.6%10° 0,0250
Gs 100 42 2420 1,6¥10° 0,0250
Go 100 42 2420 1,6%10° 0,0250
Ga 100 42 2420 1,6%10° 0,0250
Lp 50 1,76 2420 1,6%10° 0,0250
Los 50 1,76 2420 1,6%10° 0,0250
Lo 50 1,76 2420 1,6%10° 0,0250
Dy 50 0.8 2420 1,6%10° 00250
Ck 400 1400 2420 1,6%10° 0,0250

Catalisador - 1560 1090 1,72¥10° 0,0454



Vapor

d’agua 18,02

61

0,6 2080,1 1,22%107 0,0250

Para melhor detalhamento das condicdes utilizadas, sdo sumarizadas na Tabela 9 as

condi¢des de contorno de cada entrada e as configuragdes da simulagdo. As configuracdes

fluidodinamicas utilizadas para implementacio do modelo cinético foram baseadas nos

trabalhos de Lopes (2012), Alvarez-Castro (2014) e Pelissari (2015). Na simulagdo, a fase gas

€ composta por todos os lumps do modelo cinético de Wu et al. (2008) e vapor d’agua, este

ultimo tratado como constrain, enquanto a fase dispersa € considerada uma substancia pura.

Foram utilizados o modelo de arraste de EMMS-Yang e modelo de turbuléncia k-¢.

Tabela 9 - Condicdes de contorno e configuracdes da simulagao.

Entrada do catalisador e vapor

Condicao de contorno

Velocidade

Temperatura do catalisador

Temperatura da mistura
Fracao volumétrica do
catalisador

Fracdo volumétrica da mistura

Fracdo mdssica da mistura
Vapor d’agua

Inlet (velocidade prescrita, temperatura e
fragdo volumétrica
Sm/s
868 K
773

Entrada carga
Condicao de contorno

Velocidade
Temperatura da mistura

Fracdo volumétrica do
catalisador

Fracdo volumétrica da mistura

Fracdo mdssica da mistura
Saturados
Aromaticos
Resina e alfatenos

Inlet (velocidade prescrita, temperatura e
fracdo volumétrica
53,2 m/s
773

0
1

0,6605
0,2525
0,087

Saida

Openning (permite refluxo, temperatura, fracdo
volumétrica e massica)

Parede

Discretizacdo da continuidade,
momento e volume fraction
Esquema transiente
Turbuléncia

Tempo de simulagdo

Passo de tempo

Nuimero maximo de intera¢des

Free slip para fase solida e no-slip para fase
gas
Second-order High Resolution

Second-order
First-order
15s
0,001 s
5
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Critério de convergéncia RMS<10™

Também foi implementada nesta etapa a transferéncia do coque para a fase soélida,
sendo utilizadas as mesmas configuragdes, geometria e condi¢des operacionais descritas
anteriormente. Neste caso incorporou-se a simulacdo um termo fonte para tansferéncia de
massa entre as fases, sendo este termo igual ao somatdrio das taxas de reacdo de formagao do
coque. Na simulagdo a mistura gasosa € composta por vapor d’agua e pelos lumps do modelo
de Wu et al. (2008), com excecdo do coque. Este passou a fazer parte da fase dispersa, que €
considerada uma mistura de composi¢do varidvel formada pelo catalisador e pelo coque,
quando formado. A implementacdo da formagdao do coque na fase sélida tem como objetivo
representar de forma mais detalhada os fendmenos que ocorrem no interior do riser e verificar
se a transferéncia do coque tem efeitos sobre a simulagdo. Os resultados da simulacao também

foram comparados com os dados industriais reportados por Chang et al. (2012).

Assim, nesta etapa foram simulados dois casos: (i) Caso 1 - simulando a producgdo de
coque na fase sélida e, (ii) Caso 2 — simulando a producdo de coque na fase gasosa. Ambos

usando o modelo de desativacao do catalisador como fun¢do do tempo de residéncia.
5.3 Etapa 3: Implementacio do modelo de desativacio em funcio do teor de coque

Como visto na secdo 3.3.2, Guinest e Ribeiro (2011) concluiram que modelos de
desativacdo em funcdo do tempo de residéncia conduzem a predi¢des imprecisas da atividade
do catalisador ao longo da altura. Desta forma, na etapa 3, foi substituido o modelo de
desativacdo em fun¢do do tempo por um modelo de desativacdo em fun¢do do teor de coque.
Dentre os modelos existente na literatura, foi escolhido um modelo com func¢do similar ao
modelo de desativagdo em funcdo do tempo. Assim a func¢do do modelo € descrita pela

equacao 48.
@(C) = el-¢'0) (48)

Na qual o termo o' é a constante de desativacdo e C € a porcentagem em massa de
coque no catalisador. Além disso, foi adotada a metodologia utilizada por Bolkna-Kenny et al.
(1994), os quais utilizam um termo, Ao, para ajustar a desativagdo inicial devido a mudanca
de modelo. Este termo foi utilizado em outros trabalhos (GAO ET AL., 1999, LAN ET AL.,
2010, LI ET AL., 2013, IVANCHINA ET AL., 2017), os quais utilizam a desativacdo em
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funcdo da porcentagem de coque, com a premissa de que o catalisador oriundo do regenerador
possui um percentual de coque residual. Além disso, nas simulacdes em que a desativacao é
em func¢do do tempo, o catalisador tem sua atividade reduzida no trecho da entrada do
catalisador até a zona de injecdo da carga, o que ndo ocorre no modelo de desativacdo em

funcdo do teor de coque. Desta forma, este termo multiplica a equagao 48.

Assim sendo, foram tomados dados de tempo e concentracao de coque no catalisador da
simulacdo do Caso 1 da sec@o 5.2, os quais foram utilizados nas equacdes de desativacdo em
funcdo do tempo (equacdo 42) e em funcdo do teor de coque (equacdo 44). Assim, foi
utilizado o software R Studio para minimizar o somatério ao quadrado da diferenca das

equagdes, como mostrado a seguir:

n

Min = Z(e(‘“'t) —A4,. e(“""c))2 (49)

1

Os valores obtidos para Ap e o' sdo 0,9 and 0,853, respectivamente. Para valida¢do do
modelo foram utilizadas as configuracdes, geometria e condi¢des operacionais da secdo 5.2.
Os resultados da simulagdo também foram comparados com os dados industriais reportados
por Chang et al. (2012). Além disso, o modelo de desativacdo foi comparado a outros

modelos encontrados na literatura, a fim de verificar se este esta de acordo com a literatura.

Também foi avaliado nesta etapa se a transferéncia do coque tem influéncia sobre a
performance do riser de FCC. Foram simulados dois casos: (i) Caso 3 - simulando a producao
de coque na fase solida e, (i1) Caso 4 — simulando a produ¢do de coque na fase gasosa. Ambos

usando o modelo de desativacdo do catalisador em fun¢do do teor de coque no catalisador.
5.4  Etapa 4: Estudo da Influéncia do Modelo de Arraste Sobre a Cinética

Na quarta etapa, verificou-se a influéncia dos modelos de arraste e de turbuléncia sobre
o desempenho de um riser de FCC em escala industrial, a fim de verificar se existe a
necessidade do uso de modelos de arraste mais complexos que acabam gerando instabilidades
na simulacdo, ocasionando problemas na convergéncia e exigindo maior poder
computacional. Tal estudo se baseia no fato de que, os modelos de arraste acabam
modificando uma pequena parte do riser, onde normalmente ndo ocorre reacao. Desta forma,
o presente trabalho estudou se os modelos de arraste t€ém influéncia sobre a cinética do riser

de FCC.
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Ap06s o estudo do modelo de arraste (Etapa 1) e implementacdo do modelo cinético com
a transferéncia do coque (Etapas 2 e 3), foram selecionados dois modelos de arraste para o
estudo do riser industrial: o modelo de Gidaspow, o qual j4 vem implementado no solver e
apresenta facil convergéncia, e o modelo EMMS-Yang, sendo este o que apresentou melhores
resultados na Etapa 1. Na simulacdo envolvendo o modelo de Gidaspow, foi utilizado o
modelo de turbuléncia k-e. J4 nas simulagdes envolvendo o modelo EMMS-Yang foram,
utilizados os modelos de turbuléncia k-¢ e k-w. Utilizou-se uma geometria de riser baseada
em um estudo anterior (Pelissari, 2015), cuja ilustracdo é mostrada na Figura 19. Este design
foi escolhido, pois se assemelha ao riser utilizado na inddstria, o qual possui trés entradas
independentes, uma para o vapor, uma para o catalisador e uma para a carga. Além disso, este
design apresenta regides de dificil representacdo, e.g. entrada do catalisador, a qual apresenta
elevada concentracdo de s6lidos e mudanga de direcao (LOPES, 2012, FLOREZ, 2014). Foi
utilizada uma malha com aproximadamente 1,3 milhdes de elementos nesta etapa, sendo a
mesma apresentada na Figura 20. Nesta etapa utilizou-se a Carga A e as condicdes C4 e C13

descritas nas Tabela 12 e Tabela 11, respectivamente, apresentadas na secdo 5.5.
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8 Bicos
Didmetro = 0,12 m

Catalisdor
Vapor d’agua

525m

€——mmm———>
[
E

Vapor d’agua
Figura 19 - Geometria e dimensdes do riser para analise dos modelos de arraste e turbuléncia.
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Figura 20 - Malha utilizada na Etapa 4 do estudo.

5.5 Etapa 5: Estudo Estatistico da Influéncia das Condicoes Operacionais e

composicao da carga

O planejamento de experimentos € uma ferramenta utilizada para definir a menor
quantidade de experimentos necessdrios para se avaliar um determinado nimero de
parametros, cujo objetivo € analisar estatisticamente a influéncia desses parametros sobre uma
determinada func¢do resposta. Foi aplicado nesta etapa um planejamento de experimento para
dnalise das vdridveis operacionais e composi¢ao da carga sobre o rendimento da gasolina,
diesel e carga ndo convertida. Para otimizar as varidveis de processo e mistura
simultaneamente foi adotado o planejamento “Split-plot”, no qual as varidveis de processo ou
de mistura sdo tratadas em blocos. Por exemplo, as varidveis de processo podem ser tratadas
em blocos para cada combinacgao de varidveis de mistura. Nas se¢des seguintes sdo detalhados

os planejamentos utilizados no presente estudo.
5.5.1 Planejamento para variaveis de processo

Diversos tipos de planejamento podem ser encontrados na literatura. Nesse sentido, para
o estudo das varidveis de processo, o planejamento de Box-behnken foi utlizado, o qual

possui combinacdes de tratamento nos pontos médios do limite do espaco experimental
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(SOCCOL, 2016). Na Figura 21 ¢ apresentado um exemplo de planejamento de Box-Behnken
com trés fatores. Esse planejamento permite estimar os coeficientes de primeira e segunda

ordem. O nimero de experimento (N) requeridos neste método € dado pela equagao 50:

Variavel 1
L

Varigye) 2

Figura 21 - Planejamento de Box-Behnken para trés varidveis. Fonte soccol (2016).

N =2k(k—1)+C, (50)
No qual k é o nimero de fatores e C, € o nimero de pontos centrais.

Para aplicacdo deste método diferentes ferramentas computacionais podem ser
utilizadas. No presente trabalho foi utilizado o software STATISTICA,. Através do
planejamento e da andlise estatistica € possivel encontrar qual varidvel tem maior influéncia
sobre a fungdo resposta e se a variagao em conjunto das varidveis € importante. Além disso, é
possivel gerar uma equagdo polinomial de segunda ordem que leva em conta os efeitos de
cada varidvel de forma individual e as interagdes entre duas varidveis, definida da seguinte
forma:

K k kK k
Y =B +ZﬁiXi +Zﬁiixi2 + Z.Bijxixj (51)
i=1 =1

i=1 i=1j=1

Onde Y € a varidvel resposta, 8 sdo constantes geradas pelo software e X sdo as
varidveis do processo. Por meio da equacdo 51 € possivel encontrar a condi¢do 6tima dentro

dos valores limites utilizados no planejamento de experimentos.
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No estudo em questdo, as varidveis estudadas foram a temperatura de entrada do
catalisador, relacdo catalisador/gaséleo (RCO) e porcentagem de vapor (% de vapor) em
relacdo ao gaséleo. Os valores dos limites superior e inferior dos fatores estudados, os quais
sao mostrados na Tabela 10, foram retirados de referéncias encontradas na literatura. A partir

destes valores, a matriz de planejamento gerada pelo Statistica é mostrada na Tabela 11.

Tabela 10 - Varidveis de processo e seus respectivos niveis.

Niveis

Varidveis de processo
-1 0 1

Temperatura do catalisador (K) 890.15 1001.65 1113.15

Relagdo catalisador/6leo
(gcatalisador/ gcarga)

% de vapor 5 6.5 8

6 8.5 11

Tabela 11 - Casos para estudo da influéncia das varidveis de processo.

Casos Temperatura (K) | RCO (gcatatisador/Ecarga) % de vapor
Cl1 1001.65 8.5 6.5
C2 890.15 11 6.5
C3 1001.65 6 5
C4 1001.65 11 8
C5 1001.65 6 8
Co6 890.15 8.5 5
C7 890.15 8.5 8
C8 1113.15 8.5 8
C9 1113.15 11 6.5
C10 1113.15 8.5 5
Cl1 1113.15 6 6.5
Cl12 890.15 6 6.5
C13 1001.65 11 5

5.5.2 Planejamento para mistura

O planejamento de mistura é caracterizado pelas condi¢des x; = 0,i = 1,2, ..., q, onde
X; representa as propor¢des dos q componentes da mistura, e que a soma das propor¢des dos

componentes sempre seja igual a 1, desta forma:

Tox=1 (52)
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Por essa ultima restri¢do nota-se que uma mudanca em qualquer valor de x; provoca
mudancas no valor dos demais componentes. Além disso, pode haver a necessidade de
restringir a propor¢do de um ou mais componentes da mistura, por motivos praticos, podendo
ser restricdes superiores, inferiores ou a combinacdo das duas. No presente estudo a carga é
composta por saturados (x;), aromaticos (x,) e resinas e asfaltenos (x3). Foram encontradas
diferentes composi¢des na literatura para a carga do gaséleo, assim as restricdes na

composi¢do dos trés componentes sdo as seguintes:
0,413 < x; <0,8176 0,1154 < x, < 0,52 0,067 < x3 < 0,226

Desta forma, foi utilizado o software STATISTICA para gerar o planejamento de
mistura. Foram geradas 5 formulagdes para composicdo da carga, as quais sdo mostradas na

Tabela 12.

Tabela 12 - Composi¢do da carga para o planejamento de mistura.

Composicao Saturado Aromaticos | resinas e asfalteno
A 0,413 0,52 0,067
B 0,8176 0,1154 0,067
C 0,6586 0,1154 0,226
D 0,5755 0,2779 0,1466
E 0,413 0,361 0,226

Os modelos recomendados para representar a dependéncia da varidvel resposta em
relacdo a composicdo da carga em planejamento de mistura sdo os polindmios candnicos de
Scheffé. Um modelo cubico especial € utilizado para representar a relacdo entre a resposta € a

composi¢do da carga, a qual € descrita na equagdo 53.

Y = Z,BiXi + qu:ﬁijxixj + ZZ i BijXi XXk (53)

q
=1 i<j i<j<k
5.5.3 Planejamento “split-plot”
O planejamento split-plot foi feito combinando o planejamento de Box-Behnken com o
planejamento de mistura. Assim, para cada mistura foi realizado o planejamento de varidveis

de processo, sendo realizadas 13x5 = 65 simulagdes, ndo considerando repeticdes no ponto

central.
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O modelo gerado para representar a dependéncia da varidvel resposta em relacdo as
varidveis de processo e composicdo da carga simultaneamente foi obtido atrives da

multiplicacdo da equagdo 51 pela equacdo 53.
5.5.4 Otimizacao da Condicdo operacional.

Nesta etapa utilizou-se a Programacdo Nao Linear no software Excel do pacote Ofice
para determinar as condi¢des operacionais Otimas para cada um dos produtos estudados
(gasolina, diesel e carga nio convertida). Segundo Shah e Reed (2011) o presente problema
pode ser descrito como uma Otimizacao Multiobjetivo (OM), uma vez que existem multiplos
objetivos conflitantes entre si, os quais visam melhorar seu desempenho em detrimento do
desempenho dos demais objetivos. Assim, utilizou-se a abordagem Programagdo por
Compromisso (Compromise Programming — CP) para encontrar uma solucdo que satisfaca

simultaneamente as varidveis dependentes estudadas.

A formulacdo de um problema utilizando a CP pode ser expressa da seguinte maneira:

1
s

Min = { a2 - zxms} (54)

n
a; =1 (55)
i=1
Na equaca 54, Z'; é o valor alvo a ser atingido pela fungao objetiva (Z; (x)). No presente
trabalho os valores de Z'; sdo os valores 6timos encontrados para cada um dos produtos
individuais, no caso da gasolina e diesel sdo os valores de médximo rendimento e no caso da
carga nao convertida o valor de minimo. O termo s indica a importancia do desvio da fungdo
objetiva em relacdo ao seu valor ideal (Z"), sendo adotado valor igual a 2 para esse termo. J4
0 termo @; SA0 0s pesos positivos atribuidos a cada fungdo objetiva. No presente trabalho

atrubuiu-se pesos iguais para todos os produtos.
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6. RESULTADOS

6.1 Estudo Fluidodinamico

Para o estudo dos modelos de arraste e turbuléncia, os resultados foram comparados
com os dados experimentais de Parssinen e Zhu (2001), os quais reportam dados de fracdao
volumétrica e velocidade do sélido ao longo do raio em diferentes alturas. Foram escolhidas
quatro diferentes alturas para comparagdo, indo de uma regido densa (fundo) até uma regiao
diluida (topo). Devido a quantidade de dados, os resultados foram divididos em quatro
imagens. As Figura 22, Figura 23,Figura 24 e Figura 25 mostram o perfil radial da fracao

volumétrica e velocidades dos solidos nas alturas de 1,53 m, 3,96 m, 6,34 m e 8,74 m.
6.1.1 Fracao Volumétrica dos sélidos

A Figura 22 apresenta a fracdo volumétrica da fase sélida na regido densa do riser
(fundo). Na altura de 1,53 m o modelo de Gidaspow conseguiu predizer de forma satisfatéria
a regido central do riser (1/R <= 0,6), enquanto ambos modelos EMMS superestimaram a
quantidade de solidos nessa altura. Na regido mais proxima a parede, o modelo EMMS-Yang
foi 0 modelo que conseguiu capturar a maior quantidade de sélidos, enquanto os outros dois
modelos apresentaram valores préximos. Contudo, nenhum dos modelos apresentou perfil de
sOlidos de acordo com os dados experimentais para um 1/R maior do que 0,6. Além disso,
nesta regido os modelos de turbuléncia ndo tiveram fortes efeitos sobre o perfil de fracao de

sOlidos, com efeitos mais pronunciados na regiao central.

Na altura de 3,96 m tem-se uma diminui¢@o na fragdo de s6lidos e consequentemente os
modelos conseguem predizer melhor o perfil de sélidos. Os modelos de arraste EMMS
reproduziram melhor o perfil de sélidos tanto na regido central quanto préximo a parede, com
destaque para o modelo EMMS-Yang. O modelo EMMS-Shah apresentou um comportamento
intermedidrio entre o modelo de Gidaspow e o modelo EMMS-Yang. Ele descreve melhor a
regido central do que o modelo de Gidaspow, contudo sem capturar a mesma quantidade de
sOlidos proximo a parede que o modelo EMMS-Yang. Os efeitos dos modelos de turbuléncia
foram mais significativos nesta altura e demonstraram dependéncia do modelo de arraste
aplicado. A fracdo de s6lido préximo a parede foi mais afetada pelo modelo de turbuléncia,
principalmente para o modelo EMMS-Yang. Para os modelos de arraste EMMS, os modelos
de turbuléncia k-¢ and k- foram os mais eficientes para predizer o perfil radial da fracdo

volumétrica de sélidos, principalmente proximo a parede. Enquanto para o modelo de
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Gidaspow, o modelo de turbuléncia SSG foi o melhor. Entretanto, semelhante ao observado a
1,53 m, os resultados obtidos pelos modelos de arraste, independentemente do modelo de
turbuléncia utilizado, ndo estdo de acordo com os dados experimentais, principalmente

proximo a parede.
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Figura 22 - Comparacio do perfil de fracdo de sélidos com os dados experimentais de Parssinen e Zhu (2001).

A Figura 23 mostra a fragao de sélidos na regido superior do riser (regidao diluida). Ao
longo da altura do riser, conforme o fluxo torna-se mais diluido, observa-se que a diferenca
entre os valores experimentais e os valores simulados diminui. Além disso, nota-se que o
modelo EMMS-Yang mostrou boa concordancia com os dados experimentais nesta regido. Os
efeitos da turbuléncia foram mais significativos nesta regido, principalmente préximos a

parede, sendo mais pronunciados para os modelos de arraste EMMS.

Na altura de 6,34 m, todos os modelos de arraste superestimaram a fracao de sélido na
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regido central, especialmente o0 modelo EMMS-Yang. Por outro lado, perto da parede, este
modelo foi o que forneceu valores mais proximos aos reportados experimentalmente.
Novamente, o modelo EMMS-Shah apresentou um comportamento intermedidrio entre o
modelo de Gidaspow e o modelo EMMS-Yang. Nesse caso, o perfil de sélido obtido foi
similar ao de Gidaspow na regido central e, proximo a parede, apresentou fragdao de sélidos
maior que a do modelo de Gidaspow e menor que a do modelo EMMS-Yang. Nesta altura, o
modelo de turbuléncia SSG mostrou-se mais efetivo para o modelo de Gidaspow, capturando
uma maior quantidade de sélidos préximo a parede. Da mesma forma, o modelo de

turbuléncia k-¢ foi o mais efetivo para ambos modelos EMMS.

Na Figura 23, a 8,74 m, obverva-se novamente que o modelo EMMS-Yang predizeu
melhor a quantidade de s6lidos perto da parede, enquanto os modelos de Gidaspow e EMMS-
Shah subestimaram esse parametro. Porém, os modelos de Gidaspow e EMMS-Shah
representaram melhor o centro do leito, com destaque para o modelo EMMS-Shah. Como
discutido anteriormente, o modelo EMMS-Shah apresentou um comportamento intermedidrio
entre os outros dois modelos testados. Nesta altura o modelo de turbuléncia SSG foi mais
eficiente para o modelo de Gidaspow, enquanto o modelo de turbuléncia k-¢ foi o que gerou
os valores mais proximos dos dados experimentais para o modelo EMMS-Yang. Para o
modelo EMMS-Shah, o modelo de turbuléncia SSG apresentou valores mais proximos aos

experimentais até um r/R igual a 0,9. No ponto mais préoximo a parede este modelo se

distancia do valor experimental, sendo o modelo k-€ o que mais se aproxima desse valor.
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Figura 23 - Comparacio do perfil de fracdo de sélidos com os dados Parssinen e Zhu (2001).

Para melhor interpretacdo dos resultados sdo apresentados na Tabela 13 os valores do
desvio padrao residual (the residual standard deviation, RSD), na regido de fundo, topo e a
média aritmética de cada arranjo. Observa-se que, independente do modelo de turbuléncia,
modelo EMMS-Yang obteve os menores valores de RSD tanto no fundo quanto no topo do
leito, enquanto o oposto foi observado para o modelo de Gidaspow. Como visto

anteriormente, 0 modelo EMMS-Shah apresentou valores intermedidrios de RSD.

Em relagdo ao modelo EMMS-Yang, no fundo do leito, este apresentou o menor valor
de RSD quando utilizado o modelo de turbuléncia k-w, enquanto os demais modelos de
turbuléncia, valores iguais de RSD foram obtidos. Na regido de topo, utilizando os modelos
the k-¢ e k-o, foram obtidos os menores e maiores desvios, respectivamente. Em geral, o

arranjo EMMS-Yang-k-¢ apresentou as menores diferencas entre os valores numericos € os
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dados experimentais para a fragdo volumétrica da fase sélida. Para o modelo de Gidaspow,
tanto no fundo quanto no topo, o modelo de turbuléncia SSG apresentou os menores valores
de RSD, similar ao observado por Florez (2014). O modelo EMMS-Shah apresentou o maior
valore de RSD no fundo do leito quando o modelo de turbuléncia SSG foi utilizando,
enquanto os modelos k-¢ e k- apresentaram valores iguais de RSD. Na regido de topo e em
geral, o modelo EMMS-Shah apresentou andlise semelhante ao modelo EMMS-Yang.
Também observou-se que o modelo de arraste tem maior influéncia na fracdo volumétrica do
solido que o modelo de turbuléncia e que a influéncia do modelo de turbuléncia depende do

modelo de arraste utilizado.

Tabela 13 - Valores de RSD para fracao volumétrica de sélidos.

RSD

Regido Gidaspow EMMS-Yang EMMS-Shah
k-¢ k-0 SSG k-g k-0 SSG k-g k-0 SSG

Fundo | 0,249 | 0,251 0,240 | 0,225 0,219 | 0,225 | 0,237 0,237 | 0,242

Topo 0,054 | 0,055 | 0,050 | 0,025 | 0,033 | 0,028 | 0,041 0,048 | 0,047

Média | 0,152 | 0,153 | 0,145 | 0,125 | 0,126 | 0,126 | 0,139 | 0,142 | 0,144

6.1.2 Perfil de velocidade do solido

Na Figura 24 sdo mostrados os perfis radiais de velocidade da fase sdlida na regido
inferior do leito (regido densa). Nesta regido, nenhuma das combinacdes testadas de modelo
de arraste e modelo de turbuléncia foi capaz de reproduzir o perfil de velocidade encontrado
experimentalmente. Assim, nota-se que mesmo modelos de arraste heterogéneos apresentam
deficiéncia em representar a regido mais densa. O perfil obtido utilizando o modelo de
Gidaspow € semelhante ao reportado por outros autores (Armellini, 2015 e Florez, 2014). Os
modelos de turbuléncia desempenharam um papel mais significativo no perfil de velocidade
da fase solida do que no perfil de fracdo volumétrica, com efeitos mais pronunciados até um

/R igual a 0,6.

Na altura de 1,53 m, para todos os modelos de arraste, o modelo SSG foi o modelo de
turbuléncia que obteve um perfil de velocidade mais distante do perfil experimental. Este
modelo falha em descrever o escoamento nesta regido, exibindo um aumento de velocidade
em direcdo a parede, sendo o oposto observado experimentalmente. Em contrapartida, o
modelo de turbuléncia k-¢ apresentou as menores diferencas entre os valores preditos e os

experimentais. O modelo k-o gerou resultados similares ao modelo k-g, exceto quando
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combinado com o modelo de arraste de Gidaspow. Assim, analisando-se os resultados para o
modelo k-g, observa-se que os modelos de Gidaspow e EMMS-Shah, nesta ordem,
representaram melhor o perfil de velocidade do sélido na regido central. Como visto
anteriormente, o modelo EMMS-Yang captura uma maior quantidade de sélido que os outros
modelos, e consequentemente subestima a velocidade na regido central. Ao mesmo tempo, ele

prediz melhor a queda de velocidade préximo a parede do que os outros modelos.

Na altura de 3,96 m, para o modelo de Gidaspow, os trés modelos de turbuléncia
apresentaram um perfil radial similar de velocidade dos sélidos. Por outro lado, para ambos
modelos EMMS, os modelos de turbuléncia desempenharam um papel importante na
descricdo do perfil de velocidade. De modo geral, para todos os modelos de arraste, o modelo
k-¢ apresentou resultados mais proximos aos dados experimentais. Assim, baseando-se nos
resultados do modelo de turbuléncia k-g¢, nenhum dos modelos de arraste foi capaz de
reproduzir o perfil radial de velocidade. Todos eles subestimaram a velocidade na regido
central e ndo foram capazes de predizer a acentuada queda de velocidade préximo a parede. O
modelo de Gidaspow foi o modelo que forneceu as maiores velocidades na regido central,
enquanto o modelo EMMS-Yang obteve a maior queda de velocidade em relagdo a parede.
Novamente, o modelo de EMMS-Shah apresentou um perfil intermedidrio aos demais
modelos, com um perfil de velocidade semelhante ao EMMS-Yang no centro e semelhante ao

de Gidaspow préximo a parede.
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Figura 24 - Comparacgio do perfil de velocidade do sélidos com os dados Parssinen e Zhu (2001).

Na Figura 25 sdo apresentados os perfis de velocidade da fase s6lida no topo (regido
diluida). Como os perfis de velocidade e fragdo volumétrica estdo interligados, nota-se que
conforme o regime torna-se diluido, os valores de velocidade preditos pelos modelos de
arraste aproximam-se dos valores reais. Os modelos de turbuléncia apresentaram efeitos

significativos ao longo de todo o raio do leito, principlamente para 0 modelo EMMS-Shah.

Na altura de 6,34 m, para todos os modelos de arraste, o modelo de turbuléncia k-¢ foi o
que gerou resultados mais préximos dos valores experimentais na regido central, enquanto o
modelo SSG representou melhor a queda de velocidade em direcdo a parede. Os arranjos
Gidaspow-k-¢ e EMMS-Yang-k-¢ foram os que se aproximaram mais do perfil de velocidade
experimental na regido central, enquanto o arranjo EMMS-Yang-SSG se destacou na predicado

do perfil de velocidade préximo a parede. O modelo EMMS-Shah, independente do modelo
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de turbuléncia utilizado, apresentou resultados inferiores aos demais modelos de arraste, ao

longo de todo o raio.

Na altura de 8,74 m, os arranjos EMMS-Shah-k-¢, Gidaspow-SSG e EMMS-Yang-k-o,
nesta ordem, mostraram uma razodvel concordancia com os dados experimentais. Nesta

altura, os arranjos EMMS-Shah-SSG e EMMS-Shah k- obtiveram os piores resultados.
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Figura 25 - Comparacio do perfil de velocidade do sélidos com os dados Parssinen e Zhu (2001).

Na Tabela 14 sdo apresentados os valores de RSD da velocidade do sélido na regido de
fundo, topo e a média aritimética de cada arranjo. Observou-se que, independente do modelo
de turbuléncia, o0 modelo EMMS-Yang obteve os menores valores de RSD tanto no fundo

quanto no topo do leito, enquanto o oposto foi observado para o modelo EMMS-Shah.

No fundo do riser, os modelos EMMS-Yang e EMMS-Shah apresentaram o menor
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valor de RSD quando utilizado o modelo de turbuléncia k-o e k-¢, respectivamente, enquanto
ambos apresentaram os maiores valores quando utilizado o modelo SSG. J4 na regido de topo,
ambos modelos apresentaram menor RSD quando utilizado o modelo de turbuléncia k-g. De
modo geral, os modelos EMMS apresentaram a menor diferenca entre os valores nimericos e
os dados experimentais para a velocidade da fase sélida quando utilizado o modelo de
turbuléncia k-¢. Para o modelo de Gidaspow, o modelo k-¢ representou melhor o fundo, a
medida que o modelo SSG representou melhor o topo. Observa-se que, diferente do
observado para a frac@o de sélidos, tanto o modelo de arraste quanto o modelo de turbuléncia

desempenham papel importante na predi¢ao do perfil de velocidade.

No fundo do riser, os modelos EMMS-Yang e EMMS-Shah apresentaram os menores
valores de RSD quando os modelos de turbuléncia k-0 e k-g, respectivamente, foram
utilizados, enquanto ambos mostraram os maiores valores quando usado o modelo SSG. Na
regido de topo, ambos os modelos apresentaram menor RSD quando o modelo k-¢ foi usado.
Em geral, os modelos EMMS mostraram a menor diferenca entre os valores numéricos e os
dados experimentais para a velocidade da fase s6lida quando o modelo de turbuléncia k-¢ foi
utilizado. Para o modelo de Giaspow, o modelo k-¢ representou o fundo do leito melhor, a
medida que o modelo SSG representou melhor o topo. Observa-se que, diferente do
observado para fracdo de sélidos, tanto o modelo de arraste quanto o modelo de turbuléncia

desempenham um papel importante na predi¢ao do perfil de velocidade.

Tabela 14 - Valores de RSD para velocidade do sélidos.

RSD
Regiao Gidaspow EMMS-Yang EMMS-Shah
k-¢ k-o SSG k-¢ k-m SSG k-¢ k-o SSG

Fundo | 8945 | 9,200 | 9,297 | 7,868 | 7,729 | 8,084 | 9,288 | 9,353 | 10,152

Topo 2,748 | 2,948 | 2,345 | 2,274 | 2,573 | 2,375 | 2,853 | 3,468 | 3,544

Média | 5846 | 6,074 | 5,821 | 5,071 | 5151 | 5229 | 6,071 | 6411 | 6,848

6.2  Validacao do modelo cinético e da formacio do coque no catalisador

Nesta etapa, a implementacdo da formacdo do coque no catalisador e do modelo
cinético foram analisados em um riser industrial reportado por Chang et al. (2012). Assim, as
simulacdes compreenderam dois casos, i.e. simulando a produ¢do de coque na fase sélida e
simulando na fase gasosa, usando o modelo de desativacdo do catalisador como func¢do do

tempo de residéncia (casos 1 e 2, respectivamente). As simulacdes foram validadas levando-
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se em consideracdo tanto os aspectos fluidodindmicos quanto os quimicos, comparando-as
com dados experimentais. Apesar dos modelos fluidodindmicos terem sidos validados na
etapa anterior em um riser sem reagao, € interessante verificar se a interagdo do mesmo com a
modelagem cinética estd condizente com os fendmenos que ocorrem no interior do riser de
FCC. Dados de rendimento, temperatura e velocidade na saida de risers industriais sdao
encontrados facilmente na literatura, contudo nio sdao encontrados dados experimentais sobre
a fluidodinamica desses equipamentos. Assim, utilizou-se o mesmo procedimento utilizado
por Lopes (2012), Barbosa (2012) e Alvarez-Castro (2014), os quais observaram se os perfis

estdo condizentes com a fisica do problema.

Foram analisados os perfis de fracdo de sé6lido, velocidade, temperatura e rendimentos
dos produtos ao longo da altura do riser para os casos em questdo. Como os perfis foram

semelhantes para os dois casos, sdo apresentados apenas os resultados referentes ao caso 1.

A Figura 26 apresenta o perfil de fracdo volumétrica do catalisador em plano axial e em
planos transversais. Pode-se observar que na zona de injecdo (1,45 e 2,5 m), parte do
catalisador € direcionada para o centro do riser, devido a injecdo da carga a alta velocidade,
enquanto a outra parte tende a acumular-se perto da parede. Observa-se que ao longo da altura
do riser, a representacdo volumétrica do catalisador tende a diminuir e homogeneizar devido
ao craqueamento da carga em produtos de baixo peso molecular, que consequentemente causa

aceleracdo e expansao volumétrica da fase gasosa.
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Figura 26 - Perfil de contornos da fragao volumétrica do catalisador em plano axial e planos tranversais em
diferentes alturas.

O perfil e os vetores de velocidade da fase gasosa em plano axial sdo mostrados na
Figura 27. A zona de injecdo é uma das regiOes mais dificeis de descrever, uma vez que
apresenta elevados gradientes de velocidade e concentracdo. Nesta regido, a carga € injetada a
alta velocidade em direcdo ao centro do riser. Ao entrar no riser, o gaséleo colide com o
catalisador vindo da regido inferior do riser, e este € direcionado para o centro, formando um
caminho preferencial para a passagem da carga. Pode-se observar nesta regido, Figura 27a),
uma baixa velocidade tanto no centro quanto perto da parede, onde existe alta concentracao de
s6lidos, enquanto velocidades maiores sdo observadas na drea entre essas duas regides devido
a injecdo répida de carga. O mesmo comportamento € reportado por outros autores (CHANG

ET AL, 2012, ALVAREZ-CASTRO, 2014).
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Observa-se uma rdpida reducdo na velocidade da fase gasosa logo apds sua injecdo
devido a expansao do espago de escoamento e a transferéncia de momento entre a fase gis e a
fase sdlida. Ao longo da altura do riser, o 6leo pesado € quebrado em fracdes leves do
petréleo, causando uma expansdo volumétrica da fase gasosa e consequentemente um
aumento na sua velocidade, Figura 27. Acima da zona de injecdo, a fase gasosa concentra-se
na regido central enquanto o catalisador concentra-se perto da parede, resultando em uma

velocidade elevada no centro, como mostrado nas Figura 27 b) e ¢).
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Figura 27 - Perfil de velocidade ao longo da altura e vetores de velocidade em diferentes alturas.

O perfil de temperatura da fase gasosa € mostrado na Figura 28. O fendomeno de
transferéncia de calor e as taxas de reacdo estdo intimamente ligados a distribuicdo do
catalisador, e como discutido anteriormente, a distribui¢do radial e axial de velocidade e
fracdo do catalisador nao sdo uniformes, principalmente na zona de inje¢do. Assim, observa-
se que o perfil de temperatura € similar ao de fracdo volumétrica do catalisador mostrado na
Figura 26, no qual se observam temperaturas mais elevadas no centro e perto da parede, onde

existe maiores concentracoes de catalisador. Nota-se também que a taxa de transferéncia de
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calor do catalisador para a carga é elevada. Ao longo da altura do riser, observa-se que a

temperatura diminui devido as reacdes cataliticas de cardter endotérmicas.
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Figura 28 - Perfil de contorno da temperatura da fase gasosa.

A Figura 29 mostra as curvas de conversdo da carga e de rendimento de diferentes
produtos ao longo da altura do riser, sendo os valores obtidos como uma média ponderada do
rendimento dos produtos em planos transversais, em diferentes alturas. A carga reage
rapidamente no primeiro terco do riser, devido a alta temperatura, concentragdo dos reagentes
e concentracdo de catalisador. A produc¢do de diesel e gasolina total aumenta rapidamente na
primeira metade do riser e, depois permanece estavel. As oleofinas na gasolina aumentam

rapidamente, atingem o maximo e depois diminuem gradualmente, enquanto os saturados e
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aromdticos na gasolina aumentam gradualmente ao longo da altura do riser. As concentracdes

de LPG, gases secos e coque também aumentam progressivamente ao longo da altura.
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Figura 29 - Conversao da carga e rendimento dos produtos ao longo da altura.

Como mencionado anteriormente, Yang et al. (2016) sugerem que o tratamento do
coque, no qual ele € incorporado no catalisador, é mais realista, uma vez que no processo real
¢ dessa maneira que ocorre. A Figura 30 mostra a fracdo volumétrica do catalisador, o fluxo
madssico de coque e a porcentagem em peso de coque no catalisador em uma secao transversal
a 25 m de altura, para os casos de formacdo do coque na fase s6lida e na fase gis. Observa-se
que a fragdo de solidos € similar para ambos os casos, com uma regido densa perto da parede
e uma regido diluida no centro. Como exposto na fundamentacdo tedrica, a formacdo de
coque € favorecida pelo acimulo de catalisador, o que ocasiona regides de elevadas
temperaturas e, consequentemente, espera-se que haja maiores quantidades de coque em
regides com elevada concentracdo de catalisador. Isso pode ser observado na simulacido na
qual o coque é formado no catalisador (caso 1), em que o fluxo massico de coque é maior
perto da parede, enquanto no caso 2 (coque formado na fase gasosa) € observado um fluxo
madssico uniforme de coque. Este comportamento afeta o cdlculo da porcentagem em peso de
coque em relagcdo ao catalisador, no qual se observa um comportamento antagdnico entre as

simulacdes. No caso 1, nota-se uma maior porcentagem de coque em relacdo ao catalisador
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perto da parede e uma porcentagem homogénea nas outras regides, enquanto para o caso 2,
pode-se observar que uma menor porcentagem de coque em relacdo ao catalisador ocorre
perto da parede com um aumento na porcentagem no sentido do centro do riser. O
comportamento observado no caso 2 pode ser atribuido ao fato do fluxo massico de coque ser
uniforme, assim, regides com baixa concentracio de sélido apresentam elevada percentagem
de coque em relacdo ao catalisador. Além disso, nota-se que a variacdo da porcentagem de
coque da parede para o centro do riser no caso 1 € menos pronunciada que para o caso 2.
Deve-se salientar também que o tempo de permanéncia do coque dentro do reator € igual ao
da fase que ele pertence, desta forma nas simulagdes nas quais o coque é formado na fase

sOlida, o tempo de residéncia dele € maior.

Fragao Porcentagem de
volumétrica do Fluxo massico coque no
catalisador de coque catalisador
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Figura 30 - Comparac@o da fracdo volumétrica do catalisador, fluxo de coque e porcentagem de coque no
catalisador na altura de 25 m: a) Caso 1: coque na fase sélida e b) Caso 2: coque na fase gés.

Os valores preditos da composicdo do produto, temperatura e velocidade na saida do
riser para os casos 1 e 2, e os dados industriais reportados por Chang et al. (2012) sdo
comparados na Tabela 15. Pode-se observar que os valores para ambos os casos estdo
proximos dos dados industriais, tendo apresentado em geral, um erro relativo inferior a £10%.
Este valores de erros relativos estdao de acordo com erros encontrados em outros trabalhos que
simularam o processo de FCC (CHANG ET AL., 2012, LOPEZ, 2012, YANG ET AL.,
2016). Analisando a Tabela 15, observa-se que o tratamento dado ao coque ndo apresentou
efeito significativo na composicao final do produto. Este resultado pode ser atribuido ao fato
de que o modelo cinético utilizado nesta etapa ndo depende da distribuicio do coque,
dependendo apenas da temperatura, distribuicdo do catalisador e tempo de residéncia do

catalisador.
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Tabela 15 - Comparacio entre os resultados da simulag@o e os dados industriais.

Dados Resultado Numérico Erros Relativo (%)
Industriais Caso 1 Caso 2 Caso 1 Caso 2
?;fl:/l:)cidade do gés na saida 12-18 16,22 16,36 i )
E:‘;P:gzag;‘ docatalisador | 79315 77019 769,67 2,89 2,96
Carga ndo convertida 4,92 5,36 5,46 8,94 10,98
Saturados na carga 1,09 1,61 1,65 47,71 51,38
Aromdticos na carga 2,94 2,82 2,87 -4,08 -2,38
f;sgi:as ¢ asfaltenos na 0,89 0,93 0,94 4,49 5,62
Oleo diesel 27,45 27,34 27,36 -0,40 -0,33
Gasolina total 39,29 37,95 37,94 -3,41 -3,44
Saturados na gasolina 11,23 11,22 11,18 -0,09 -0,45
Oleofinas na gasolina 20,2 19,48 19,55 -3,56 -3,22
Aromédticos na gasolina 7,86 7,25 7,21 -1,76 -8,27
Gases leves 15,33 15,79 15,65 3,00 2,09
Alcanos leves 4,82 4,78 4,75 -0,83 -1,45
Propileno 5,42 5,39 5,35 -0,55 -1,29
Butano 5,09 5,62 5,55 10,41 9,04
Gases secos 4,75 5,23 5,18 10,11 9,05
Coque 8,26 8,33 8,41 0,85 1,82

6.3 Implementacio do modelo de desativacao em funcao do teor de coque

Nesta etapa, além da verificacdo do modelo de desativacdo em relacio ao teor de coque
com os dados reportados por Chang et al. (2012), foi analisada também se a transferéncia do
coque para o catalisador tem efeito sobre o rendimento dos produtos quando € utilizado este
modelo de desativagdo. Assim, as simulacdes compreendem dois casos: no primeiro a
producdo de coque na fase sélida e, no segundo, na fase gasosa, ambos usando o modelo de
desativacdo do catalisador como funcdo da porcentagem de coque (casos 3 e 4,

respectivamente).

Na Tabela 16 os resultados dos casos 3 e 4 sdo comparados com os dados industriais.
Observa-se que para ambos os casos os valores preditos estdo de acordo com os dados
industriais. Entretanto, nestes casos, a fase onde o coque é formado desempenha um papel

importante na composi¢do dos produtos, principalmente na carga nao convertida, diesel,
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gasolina e coque. Como discutido e observado na Figura 30, o tratamento dado ao coque afeta
a distribuicdo do coque, assim a diferenca nos resultados entre os casos 3 e 4 podem ser
atribuidas a esse fato. Como mostrado na Figura 30, nas simula¢cdes nas quais o coque &
produzido na fase gasosa, existe uma maior drea com elevada porcentagem de coque em

relacdo ao catalisador, consequentemente uma conversao menor pode ser observada no caso
4.

Tabela 16 - Comparagdo entre os resultados das simula¢des com desativa¢do em funcio da porcentagem de
coque e os dados industriais.

Dados Resultado Numérico Erros Relativo (%)
Industrial Caso 3 Caso 4 Caso 3 Caso 4
Xs/l;))cidade do gés na saida 12-18 16,38 16,50 i )
Eaersr;f:ggaE“Kr;‘ docatalisador | 79315 768,14 768,06 3,15 3,16
Carga ndo convertida 4,92 4,59 5,08 -6,71 3,25
Saturados na carga 1,09 1,27 1,53 16,51 40,37
Aromaticos na carga 2,94 2,5 2,67 -14,97 -9,18
CR;sgi:as e asfaltenos na 0.89 0.82 0.88 7,87 -1.12
Oleo diesel 27,45 27,23 26,77 -0,80 -2,48
Gasolina total 39,29 38,01 37,46 -3,26 -4,66
Saturados na gasolina 11,23 11,39 11,25 1,42 0,18
Oleofinas na gasolina 20,2 19,15 18,9 -5,20 -6,44
Aromaticos na gasolina 7,86 7,47 7,31 -4,96 -7,00
Gases leves 15,33 16,27 16,34 6,13 6,59
Alcanos leves 4,82 4,87 4,84 1,04 0,41
Propileno 5,42 5,55 5,54 2,40 2,21
Butano 5,09 5,85 5,96 14,93 17,09
Gases secos 4,75 5,41 5,47 13,89 15,16
Coque 8,26 8,48 8,89 2,66 7,63

Na Figura 31 sdo comparados os perfis de fracdo mdssica dos saturados na carga, diesel,
oleofinas na gasolina e coque para o Caso 1 (funcdes de desativagdo em relacdo ao tempo) e o
Caso 3 (fungdes de desativacdo em relacdo a porcentagem de coque). Observa-se que os
valores preditos para ambos 0s casos sdo proximos e que seguem a mesma tendéncia.
Observa-se também que ambas conseguem capturar o overcracking das oleofinas na gasolina,

perfil este encontrado por Chang et al. (2012) e Alvarez-Castro et al. (2015). Assim sendo, o



modelo de desativagdo em fung¢do do teor de coque conseguiu substituir o modelo de
desativacdo em funcdo do tempo, apresentando resultados proximos aos dados industriais e
apresentando perfil de rendimento ao longo da altura compativel com o modelo em relacdo ao

tempo.
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Figura 31 - Perfil de fracdo massica axial para os modelos de desativagdo em fungdo do tempo e em fungdo da
porcentagem de coque.

O modelo gerado também foi comparado a outros modelos em func¢do do teor de coque
encontrados na literatura (secdo 3.3.2). Vale ressaltar que os modelos encontrados na
literatura sdo multiplicados por A, no entanto em muitos trabalhos os seus valores nao sao
mencionadados, desta forma ndo utilizou-se os valores deste na comparacdo. Na Figura 32 sdo
mostrados os perfis de atividade do catalisador em fun¢do da porcentagem de coque para
diferentes modelos de desativacdo. O modelo proposto no presente trabalho apresenta um
perfil de desativacao dentro da faixa observada em outros modelos. At€é uma porcentagem de
aproximadamente 1% (segundo Sadeghbeigi (2014) o catalisador gasto que entra no
regenerador tem entre 0,5-1,5% de coque), observa-se que o presente modelo tem um perfil de

desativagdo muito semelhante ao modelo da fun¢do 3 da legenda.
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Figura 32 - Atividade do catalisador em fun¢do da porcentagem de coque no catalisador para diferentes funcdes
de desativacao.

Na Figura 33 sdo plotados o tempo de residéncia e a porcentagem de coque no
catalisador ao longo da altura do riser extraidos do Caso 3. Pode-se observar que o tempo de
residéncia do catalisador aumenta linearmente a partir da altura de 5 m, enquanto a
porcentagem de coque apresenta um comportamento logaritmo até uma altura de
aproximadamente 20 m e apds esta, um comportamento linear. Na primeira metade do riser, a
porcentagem de coque tem uma taxa de crescimento maior do que a do tempo de residéncia e
na segunda metade do riser este comportamento € invertido. Como visto nas Figura 27 e
Figura 28, a velocidade e a temperatura aumenta e diminui rapidamente, respectivamente, nos
primeiros metros do riser e, em seguida, nao sao observadas grandes mudancgas do meio para
o topo do riser. Assim, o tempo de residéncia do catalisador € uma funcdo linear entre a
distancia e a velocidade, e s6 tende a aumentar ao longo da altura, enquanto a produgdo de
coque € uma funcdo exponencial da temperatura e da atividade do catalisador, que decresce ao

longo da altura.
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Figura 33 - Tempo de residéncia e porcentagem de coque do catalisador ao longo da altura do riser.

Usando os valores de tempo e porcentagem de coque da Figura 33, comparou-se o
comportamento da atividade do catalisador ao longo da altura do riser para as duas funcdes de
desativacdo utilizadas, mostrado na Figura 34. Observa-se que até uma altura de
aproximadamente 23 m, as fungdes de desativacdo t€ém uma atividade do catalisador similar.
A partir desta altura, a desativacio do catalisador como funcio do coque tem uma reducio na
sua taxa de desativagdo, uma vez que a taxa de coque € reduzida (Figura 33), enquanto a
desativacdo do catalisador como uma fun¢do do tempo de residéncia tem uma taxa de
crescimento constante, uma vez que, como discutido anteriormente, o tempo de residéncia
continua aumentando ao longo da altura. Desta forma, o comportamento observado corobora
com Guinest e Ribeiro (2011), os quais reportam que o decaimento da atividade do catalisador

deve ser expresso em fun¢ao da varidvel que causa sua desativacao.
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Figura 34 - Atividade do catalisador ao longo da altura do riser para modelo de desativacao em fun¢do do tempo
de residéncia e do teor de coque do catalisador.

6.4 Influéncia do modelo de arraste e turbuléncia sobre a cinética

Nas Figura 35 e Figura 36 sdo mostrados o perfil de fracdo do catalisador e conversao
da carga ao longo da altura para os Casos C4 e C13, respectivamente. Observa-se que, o
modelo de arraste possui um forte efeito sobre o perfil de escoamento do riser, principalmente

na regido do prelift (regido densa), e como consequéncia, o perfil na zona de injecdo &

(€N

alterado. Dependendo da condi¢do operacional, o efeito sobre o perfil de fracdo de sélido
prolongado até alturas mais elevadas, e.g. na altura de 10 m a diferenca de distribuicdo de
catalisador para os diferentes modelos de arraste € mais acentuada para o Caso C13 do que
para o caso C4. Além disso, como mostrado por Armellini (2015), o modelo EMMS captura

uma maior quantidade de s6lido proximo a parede do que o modelo de arraste de Gidaspow.

Quanto ao modelo de turbuléncia, observa-se que este tem efeito sobre o escoamento
gds solido, no entanto nao tdo significativo quanto o modelo de arraste. Seus efeitos sao mais
pronunciados na zona de injecdo da carga (regido de elevados gradientes de velocidade e
mudanga de dire¢do). Semelhante ao modelo de arraste, os efeitos do modelo de turbuléncia
podem apresentar maior ou menor efeito sobre o escoamento dependendo da condi¢do

operacional.
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Figura 35 - Comparacao do perfil de fracdo volumétrica do catalisador e conversdo da carga ao longo da altura
do caso C4 para os diferentes modelos fluidodinamicos.

Uma vez que a taxa de reacdo € dependente da distribui¢do de sélidos, também podem
ser observados nas Figura 35 e Figura 36 os efeitos dos modelos de arraste e turbuléncia sobre
a conversdo da carga ao longo da altura. Como observado para o perfil de sélidos, os efeitos
do modelo de arraste ou de turbuléncia dependem da condi¢do operacional. Nao foram
observadas mudancgas significativas na conversdao da carga em relacdo ao modelo de
turbuléncia para o caso C4, enquanto para o caso C13, observa-se uma diferenca na conversao
da carga entre 10-25 m de altura em funcdo do modelo de turbuléncia. Contudo, nota-se que
ao longo da altura os casos com modelo de arraste EMMS tem um mesmo valor de conversao.
Assim, pode-se inferir que o estudo dos modelos de arraste e turbuléncia deve ser levado em
conta em simulacdes de riser de FCC, uma vez que dependendo da condi¢ao operacional e
modelos fluidodinamicos utilizados

altura do equipamento, os apresentam efeitos

significativos sobre o perfil fluidodinamico e cinético.
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do caso C13 para os diferentes modelos fluidodindmicos.

Na Tabela 17 sd@o comparados os resultados do perfil de produtos na saida do riser,
tomando-se como base os resultados obtidos com o arranjo EMMS-Yang-k-¢, o qual
apresentou os melhores resultados na secdo 6.1. Para esse propdsito, a diferenca entre os
valores obtidos pelo arranjo referéncia e os valores obtidos pelos arranjos EMMS-Yang-k-o e
Gidaspow-k-¢ foram calculados. Similar ao observado para a fragdo volumétrica de sélidos, o
modelo de arraste teve mais influéncia sobre o perfil de produtos do que o modelo de
turbuléncia. Além disso, nota-se que, dependendo da condi¢do operacional, os efeitos dos

modelos de arraste e turbuléncia podem ser mais ou menos pronunciados sobre desempenho

do riser de FCC.
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Tabela 17 — Diferenga entre os valores obtidos pelo arranjo referéncia (EMMS-Yang-k-¢) e os valores obtidos

pelos arranjos EMMS-Yang-k-o and Gidaspow-k-¢.
Erro Absoluto
Caso A4 Caso Al13
Gidaspow-ke EMMS-ko Gidaspow-ke EMMS-ko

Carga ndo convertida 3,43 0,07 2,09 0,56
Saturados na carga 1,08 0,01 0,43 0,15
Aromaticos na carga 2,08 0,05 1,48 0,36
Resinas e asfaltenos na carga 0,27 0,01 0,18 0,05
Oleo diesel 0,54 0,21 1,09 0,22
Gasolina total 0,76 0,12 0,18 0,20
Saturados na gasolina 0,45 0,01 0,32 0,09
Oleofinas na gasolina 0,16 0,11 0,93 0,01
Arométicos na gasolina 0,47 0,00 0,43 0,12
Gases leves 0,27 0,01 0,33 0,03
Alcanos leves 0,39 0,04 0,58 0,02
Propileno 0,48 0,09 1,02 0,03
Butano 0,41 0,07 0,82 0,02
Gases secos 0,57 0,16 0,62 0,14
Coque 3,43 0,07 2,09 0,56

6.5 Influéncia das variaveis de processo e composicio da carga

Nesta secdo sdo apresentados os resultados da influéncia das condi¢des operacionais
sobre o rendimento da gasolina, diesel e carga ndo convertida para diferentes composi¢oes de
cargas, além do estudo da otimizagdo das condi¢des operacionais para cada carga. Todos os
resultados se referem aos casos expostos na Tabela 11 bem como as cargas apresentadas na

Tabela 12.
6.5.1 Gasolina

Na Tabela 18 sdo mostrados os rendimentos de gasolina para as diferentes composigdes
e condi¢cdes operacionais estudadas. Os dados dessa tabela sdo apresentados na forma de
grafico na Figura 37. Analisando esta figura, observa-se que as cargas que possuem
porcentagem mdssica de saturados maior que a soma das porcentagens mdssicas dos
aromdticos, resinas e asfaltenos (cargas B, C e D) apresentaram no geral maiores rendimentos

de gasolina do que as cargas pobres em saturados (A e E), em todas as condi¢des estudadas.
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Ao analisar os rendimentos da gasolina das cargas ricas em saturados (B, C e D) entre si,
nota-se que, mesmo para diferentes condi¢des, podem-se obter rendimentos de gasolina

semelhantes, para cargas com diferentes porcentagens de saturados.

Tabela 18 - Valores de rendimento da gasolina para as diferentes cargas e condi¢des operacionais.

Composicao A B C D B
Casos
Cl 27,576 39,372 35,452 33,657 27,246
C2 28,954 37,986 35,799 33,999 28,6
C3 27,108 41,559 35,647 32,733 26,629
C4 29,279 38,395 36,63 34,412 28,747
C5 25911 41,828 34,665 31,893 25,478
C6 28,701 40,171 36,479 34,511 27,718
C7 27,378 40,798 36,076 33,465 26,598
C8 27,866 38,948 35,293 32,614 26,965
C9 28,069 35,589 34,575 33,144 28,676
C10 28,63 37,774 34,918 32,882 28,119
Cl1 26,814 39,723 34,74 31,701 25,273
C12 27,986 42,402 36,211 33,027 25,728
C13 28,88 36,491 34,316 33,178 27,743

Para as cargas C e D, por exemplo, as condi¢cdes C4 (1001 K — 11 gea/Eo1co — 8%) € C6
(890 K — 8,5 gca/golec—%) apresentaram valores bastante proximos de rendimento. Assim, a
diminui¢do da carga térmica e da quantidade de catalisador foi compensada pela diminui¢ao
da porcentagem de vapor, que possibilitou o aumento do tempo de residéncia. Para a carga B,
observam-se os maiores rendimentos de gasolina nas condi¢cdes C3 (1001 K — 6gc./Zole0 —
5%), C5 (1001 K — 6gca/Zolco — 8%) € C12 (890 K — 6 gear/Zoleo — 6,5%), nesta ordem. Nota-se
que, quanto maior a quantidade de saturados na carga, exige-se uma menor quantidade de
catalisador, temperaturas menores e uma porcentagem de vapor intermedidria, para um

melhor rendimento.

Os resultados anteriores podem ser explicados analisando-se as taxas de reacdo. Os
saturados reagem muito mais rdpido que os demais, sendo assim, cargas com elevada
concentracdo de saturados devem ter curto tempo de residéncia e menores temperaturas para
taxas mais moderadas, a fim de evitar o craqueamento da gasolina. J4 quando comparadas as
cargas com aromaticos, resinas e asfaltenos, cargas com mais asfaltenos compensam o

craqueamento, uma vez que a elevacdo em sua temperatura o faz formar mais gasolina.
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mC1 =1001 K - 8,5 gcat/goleo - 6,5%
mC3 =1001 K - 6 gcat/goleo - 5%
BC5 =1001 K - 6 gcat/goleo - 8%
BC7 =890 K - 8,5 gcat/goleo - 8%

[mco=1113 K - 11 geat/goleo - 6,5%

DCl11=1113 K - 6 gcat/goleo - 6,5%

BC2 =890 K- 11 gcat/goleo - 6,5%
mC4=1001 K - 11 gcat/goleo - 8%
BC6 =890 K - 8,5 gcat/goleo - 5%
BC8=1113 K - 8,5 gcat/goleo - 8%
BC10=1113 K - 8,5 gcat/goleo -5%
OCl12 =890 K - 6 gcat/goleo - 6,5%
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Figura 37 - Rendimento de gasolina para diferentes cargas e condi¢des operacionais.
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A partir desses resultados, foram obtidas as superficies de resposta do rendimento da
gasolina, para avaliar a influéncia de cada varidvel sobre esse parametro. Para melhor
visualizagdo das imagens e entendimento, as cargas foram analisadas por tipo. A carga B, a
qual possui um maior percentual de saturados, foi analisada individualmente. As demais
foram agrupadas em C e D, as quais possuem um percentual de saturados préximos, e A e E,

as quais possuem um percentual de aromaticos, resinas e asfaltenos maior que a de saturados.

Na Figura 38 sdo apresentados os rendimentos da carga B em fung@o da temperatura e
da relacdo catalisador/carga (RCO) para diferentes % de vapor. Observa-se que, independente
da % de vapor, o rendimento de gasolina aumentou linearmente com a diminui¢do da
temperatura e da RCO. Assim, o mdximo rendimento foi obtido para uma RCO igual a 6 e
temperatura igual a 890,15 K. O aumento da % de vapor diminui os efeitos das demais
variaveis operacionais sobre o rendimento de gasolina. Além disso, observa-se que para o
valor intermedidrio de % de vapor (6,5 %), o maximo de gasolina obtido foi inferior ao

maximo encontrado nas outras condigdes.
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Figura 38 - Rendimento de gasolina em funcao da temperatura e relacio catalisador/carga para a) 5% de vapor,
b) 6,5 % de vapor e c) 8% de vapor.

Na Figura 39 sdo apresentados os rendimentos das cargas C e D em funcdo da
temperatura e da relacdo catalisador/carga (RCO) para diferentes % de vapor. Observa-se que
o maximo de gasolina foi obtido em uma faixa de temperatura entre 890,15 e 940 K, para
ambas as cargas, independente da RCO e da % de vapor. Para ambas as cargas, a RCO
depende da porcentagem de vapor, sendo que no caso da carga D, para as porcentagens de
vapor mostradas nas Figura 39 a) e b), necessitam de maior RCO do que a carga C. Jd o

aumento da % de vapor apresentou influéncias distintas para as cargas C e D.

Para a carga C, o mdximo de gasolina foi obtido com a menor % de vapor (Figura 39 a))
e com a menor RCO. Para o valor intermedidrio de % de vapor (6,5 %), o mdximo de gasolina

obtido foi inferior ao maximo encontrado nas outras condi¢des e, além disso, os efeitos da

97
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variacdo das demais condi¢Oes operacionais foi menos acentuado. Para a maior % de vapor
(8%), Figura 39 c), o mdximo de gasolina foi obtido com o aumento da RCO. Desta forma,
observa-se que para a carga C, o aumento da quantidade de vapor exige uma maior

quantidade de catalisador para obter um bom rendimento de gasolina.

Para a carga D, a variagdo da % de vapor na faixa de 5 — 8% nao interferiu no
rendimento méximo de gasolina que pode ser obtido. Contudo, esta varidvel operacional dita a
quantidade de catalisador a ser utilizada para atingir o rendimento maximo, aumentando a

RCO da faixa de 8 —9 para 11, com o aumento da % de vapor.
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Na Figura 40 sdo apresentados os rendimentos das cargas A e E em funcdo da
temperatura e da RCO para diferentes % de vapor. Observa-se que o maximo de gasolina foi
obtido com RCO igual a 11 para ambas as cargas, independente da temperatura e % de vapor.
Tanto para a carga A quanto para E, nota-se que a influéncia da temperatura sobre a gasolina
€ mais significativa para % de vapor inferiores, sendo seus efeitos mais pronunciados na carga
A. O aumento da % de vapor deslocou, no sentido positivo, o ponto de mdximo rendimento de
gasolina para a carga E, ao passo que a carga A apresentou um comportamento semelhante a
carga C, apresentando o mdximo rendimento com a menor % de vapor (5%) e valores

inferiores de maximo rendimento para a porcentagem de vapor intermedidria.

Nota-se ainda, na Figura 40, que a faixa de temperatura para maxima obtencdo de
gasolina da carga A foi afetada pela % de vapor, enquanto a faixa de temperatura para a carga
E ndo sofreu a mesma influéncia. Nesse caso, a carga E, com maior porcentagem de resinas e
asfaltenos, exige maiores temperaturas para 0 maximo rendimento de gasolina, independente
da % de vapor. Ja a carga A, para % de vapor iguais ou inferiores a 6,5%, obteve 0 maximo
rendimento de gasolina com menores temperaturas, enquanto para porcentagens superiores de
vapor, € possivel trabalhar nos extremos maximo e minimo de temperatura, sem grande

variacdo no rendimento deste produto.

Nota-se que uma variacdo significativa na composi¢do, fixando-se a porcentagem de
aromdticos na carga e variando os demais componentes, ndo variou bruscamente 0 maximo
rendimento da gasolina. Entretanto teve forte influéncia na faixa de temperatura e % de vapor

para atingir o maximo rendimento de gasolina.
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Na Figura 41 sdo apresentados os comportamentos da gasolina ao longo da altura do
riser para diferentes cargas (A-E) e diferentes condi¢des de operacdo (casos C2, C4, C5,C9 e
C12). O procedimento utilizado anteriormente para andlise das superficies de resposta foi o
mesmo adotado nesta etapa, sendo as cargas agrupadas de acordo com sua porcentagem de
saturados. Observa-se que para cargas com quantidade de saturados inferior a 65% (cargas A,
D e E) ndo foi observado o overcracking da gasolina em nenhuma das condi¢des mostradas.
Para a carga B, a qual possui maior porcentagem de saturados, nota-se que o overcracking
ocorreu para RCO igual a 11, independente da temperatura utilizada (casos C2, C4 e C9).
Quando se analisam especificamente os casos com a mesma porcentagem de vapor (casos C2
e C9), observa-se que o aumento da temperatura acentuou o overcracking da gasolina.
Comparando-se, entdo, os casos C2 e C4 para a carga B, observa-se que ambos possuem
comportamento semelhante, com o aumento da temperatura sendo compensado pela redugdo
no tempo de residéncia. Para a carga C, a qual possui um valor de aproximadamente 66% de
saturados, o overcracking foi mais pronunciado na condicdo C9, a qual possui a maior
temperatura € maior RCO. Na condi¢do C2, este fendmeno também foi observado, mas em

menor escala, demostrando novamente o efeito da temperatura no overcracking.

As cargas A e E obtiveram maiores rendimentos de gasolina nos casos C2 e C4,
demonstrando que cargas com baixo percentual de saturados exigem maior quantidade de
catalisador para aprimorar o rendimento. Comparando-se os casos C2 e C9 para estas cargas,
observa-se que a carga A € mais sensivel a variagdo de temperatura do que a carga E. Como a
carga E possui uma maior porcentagem de resinas e asfaltenos, maiores temperaturas
contribuem para as reacdes de consumo destes componentes para formacdo de gasolina,

compensando as reacdes de consumo da gasolina.
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Figura 41 - Rendimento de gasolina ao longo da altura para diferentes cargas e condi¢des operacionais.

6.5.2 Diesel

Na Tabela 19 sd@o mostrados os rendimentos de diesel para as diferentes composi¢des (A
— E) e condi¢Oes operacionais (casos C1-C13) estudadas. Os dados dessa tabela sdo
apresentados na forma de grafico na Figura 42. Os maiores valores de rendimento de diesel
foram observados para a carga A, a qual possui a maior quantidade de aromaticos.
Comparando-se as cargas A e E, nota-se que a diminui¢cdo da porcentagem de aromaticos e o
aumento da porcentagem de resinas e asfaltenos, diminuiram a obtenc¢do de diesel no
processo. Da mesma forma, comparando-se as cargas A-B e C-E, observa-se que a
diminuicdo da porcentagem de aromadticos com o aumento da porcentagem de saturados
também diminuiram a obtencdo de diesel. J4& comparando as cargas B e C, nota-se que o
aumento de saturados e a diminui¢ao de resinas e asfaltenos possibilitou a obten¢do de maior

rendimento de diesel, dependendo da condi¢do operacional utilizada.



Tabela 19 - Valores de rendimento da diesel para as diferentes cargas e condi¢des operacionais.

Composicao A B C D B
Casos
C1 29,706 22,582 21,201 25,602 24,159
Cc2 31,12 20,765 20,839 25,431 25,796
C3 30,054 24,789 21,979 25,518 24,465
C4 31,315 21,298 21,49 25,923 25,557
C5 28,839 25,484 21,683 25,075 23,524
C6 31,079 22,668 21,68 26,431 25,237
C7 30,305 23,599 21,916 25,854 24,403
C8 30,04 22,608 21,156 24,715 23,732
9 29,025 19,484 19,734 24,299 24,627
C10 30,298 21,377 20,391 24,498 24,543
Cl1 29,282 23,909 21,331 24,713 22,794
C12 30,92 25,53 22,499 25,914 24,006
C13 29,814 19,735 19,516 24,081 23,709
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®mC1=1001 K - 8,5 gcat/goleo - 6,5%
mC3 =1001 K - 6 gcat/goleo - 5%
®mC5 =1001 K - 6 gcat/goleo - 8%
BC7 =890 K - 8,5 gcat/goleo - 8%
OC9=1113 K- 11 gcat/goleo - 6,5%
OCI11 =1113 K - 6 gcat/goleo - 6,5%
OC13 =1001 K - 11 gcat/goleo - 5%

Carga B

Figura 42 - Rendimento de diesel para diferentes cargas e condi¢des operacionais.

Carga C

BC2=890K - 11 gcat/goleo - 6,5%
EC4 =1001 K - 11 gcat/goleo - 8%
BC6 =890 K - 8,5 gcat/goleo - 5%
EC8=1113 K- 8,5 gcat/goleo - 8%
EC10=1113 K- 8,5 gcat/goleo -5%
OC12 =890 K - 6 gcat/goleo - 6,5%
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Carga D Carga E

Na Figura 43 s@o apresentados os rendimentos de diesel da carga B em funcdo da % de

vapor e da RCO, para diferentes temperaturas. Observa-se que, independente da temperatura,

o rendimento do diesel aumentou linearmente com o aumento da % de vapor e com a

diminui¢do da RCO. Assim, o mdximo rendimento foi obtido para uma RCO igual a 6 e % de

vapor igual a 8. O aumento da temperatura diminuiu o méximo rendimento a ser obtido na
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condi¢do 6tima de % de vapor e RCO, sendo o aumento de 1001 K para 1113 K mais
significativo sobre o diesel do que o aumento de 890 K para 1001 K. Nota-se ainda que as
varidveis operacionais sdo independentes umas das outras, ou seja, independente da

temperatura e RCO o rendimento de diesel cresceu com o aumento da % de vapor.

Carga B

AN

Figura 43 - Rendimento do diesel em funcio da porcentagem de vapor e relagdo catalisador/carga a a) 890,15 K,
b) 1001,15 K de vapor ec) 1113,15 K.

Na Figura 44 sao apresentados os rendimentos de diesel das cargas A e E em fun¢do da
% de vapor e da RCO, para diferentes temperaturas. Observa-se que o mdximo de diesel foi
obtido com uma RCO de 11 e uma % de vapor de 8, para ambas as cargas e para todas as
temperaturas mostradas. O aumento da temperatura diminuiu o maximo de diesel a ser obtido
para ambas as cargas, sendo o aumento de 890 K para 1001 K mais significativo sobre o

diesel do que o aumento de 1001 K para 1113 K. Além disso, nota-se que a variacdo na
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temperatura ndo alterou o perfil de influéncia das demais varidveis sobre o rendimento do

diesel.

O comportamento do diesel em funcdo da RCO e da % de vapor depende da
composicdo da carga. Para a carga A, a quantidade de catalisador depende da % de vapor.
Para esta carga, quando foram utilizadas % de vapor superior a 6%, foi necessdrio uma RCO
superior a 9, enquanto para porcentagens de vapor inferiores a 6%, foi necessario uma RCO
inferior a 7. Além disso, a variacdo no rendimento do diesel se mostrou mais sensivel a RCO
para maiores porcentagens de vapor, ao passo que para a carga E, independente da % de
vapor, o maximo de diesel foi obtido para RCO igual a 11. Semelhante a carga A, a variagdao

de rendimento de diesel € menos sensivel a RCO para menores % de vapor.
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Figura 44 - Rendimento do diesel em func¢io da porcentagem de vapor e relagdo catalisador/carga a a) 890,15 K,
b) 1001,15 K de vapor ec) 1113,15 K.

Na Figura 45 sao apresentados os rendimentos de diesel das cargas C e D em funcdo da
% de vapor e da RCO, para diferentes temperaturas. O rendimento de diesel, para as duas

cargas, diminuiu com o aumento da temperatura. Além disso, para ambas as cargas, a
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influéncia da RCO € mais representativa em menores % de vapor, ao passo que a % de vapor
tem maiores efeitos em RCO elevadas. Estas cargas conseguem operar em uma ampla faixa
de RCO e % de vapor, sem que com isso haja grandes perdas no rendimento do diesel. Como
os comportamentos do rendimento do diesel foram distintos para as cargas C e D, eles sdo

analisados separadamente.

Analisando a carga C, observa-se que as faixas de operacdo de RCO e % de vapor
dependem da temperatura. Na temperatura de 890 K, Figura 45 a), para uma maior producdo
de diesel, deve-se operar com uma RCO entre 6-6,5 e uma % de vapor entre 5-6. Porém, nota-
se que nessa temperatura e faixa de RCO, a porcentagem de vapor ndo afetou
significativamente o rendimento do diesel. Nas temperaturas de 1001 K e 1113 K, Figura 45
b) e ¢), tem-se uma faixa maior de operagdo, sendo possivel operar com uma RCO entre 6-6,5

e % de vapor entre 5-8 ou uma RCO entre 6-11 e uma % de vapor igual a 8, respectivamente.

Analisando a carga D, observa-se que as faixas de operacdo de RCO e % de vapor
também dependem da temperatura. Na temperatura de 890 K, Figura 45 a), o miximo foi
obtido com uma RCO entre 6 — 7 e uma % de vapor entre 5 — 5,5. Contudo, nessa
temperatura, nota-se que existe uma ampla faixa de operagdo na qual é possivel operar o riser
sem haver perdas siginificativas no rendimento do diesel. Na Figura 45 b), a temperatura de
1001 K, tem-se a formacdo de uma regido de maximo, que indica a possibilidade de operar
com as combinagdes de RCO e % de vapor que estdo em toda esta regido. Na temperatura de
1113 K, Figura 45 c), o maximo foi obtido com uma RCO entre 9 — 11 e uma % de vapor
entre 7,5 — 8. No entanto, semelhante a discussdo para a temperatura de 890 K, nota-se que
existe uma ampla faixa de operacdo na qual é possivel operar o riser sem haver perdas

siginificativas no rendimento do diesel.
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Na Figura 46 sdo apresentados os comportamentos do diesel ao longo da altura do riser

para as cargas A — E, em diferentes condi¢des de operagdo (casos C2, C4, C6, C9 e C12). O

diesel, assim como a gasolina, € um produto intermedidrio, e € tanto formado quanto



110

consumido no processo. Da Figura 46, observa-se que o rendimento de diesel teve um rapido
aumento nos primeiros metros apds a zona de injecdo, sendo que as cargas com maiores
porcentagens de saturados e aromadticos, nesta ordem, exigem menores alturas para atingir o
maximo de rendimento. Além disso, observa-se que dependendo da carga e da condig¢do
operacional, o pico de méximo nio foi atingido, € o caso das cargas A e E na condi¢dao C12.
Semelhante ao observado para a gasolina, ndo ocorreu overcracking do diesel para as cargas
com baixas concentracdes de saturados em nenhuma das condi¢cdes mostradas, ou seja, a taxa
de producgdo foi igual ou superior a taxa de consumo. Porém, o rendimento do diesel se
mostrou mais sensivel a quantidade de saturados na carga, sendo observado o overcracking do
diesel para a carga D, a qual ndo apresentou o mesmo fendmeno para a gasolina. As cargas B
e C apresentaram overcracking do diesel para RCO igual ou superior a 8,5, mesmo para
temperaturas menores, sendo o fendmeno mais acentuado para a carga com maior
porcentagem de saturados (carga B). J4 a carga D apresentou um overcracking do diesel
menos significativo do que o das cargas B e C, para RCO igual a 11 e temperaturas superiores

a 1001 K.

Com excecdo da carga E, a condi¢do C12 foi a que apresentou resultado mais proximo,
ou até igual, ao méximo rendimento. Esta condicdo, no entanto, apresentou um rendimento
menor nos primeiros metros do riser, quando comparadas as outras condicdes, para todas as
cargas. Para as cargas A e D, a partir de uma altura de aproximadamente 22 m, na condi¢ao
C12 continuou a haver um crescimento no rendimento de diesel, enquanto nas outras
condig¢des o rendimento de diesel se manteve constante a partir dessa altura. Assim, observa-
se que no final do riser, na condi¢cdo C12, o rendimento se aproximou do valor obtido para os
demais casos. Para as cargas B e C, entre uma altura de 15 e 25 m, na condi¢ao C12, o
rendimento continuou a aumentar e depois se tornou constante, enquanto que a partir de 15 m

o rendimento diminuiu para as demais condi¢des mostradas.
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Figura 46 - Rendimento de diesel ao longo da altura para diferentes cargas e condi¢cdes operacionais.
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Na Tabela 20 sdo mostrados a porcentagem de carga ndo convertida para as diferentes

composi¢oes (A — E) e condigdes operacionais (casos C1-C13) estudadas. Os dados dessa

tabela sdo apresentados na forma de grafico na Figura 43. Como esperado, as cargas com

maior porcentagem de saturados obtiveram maiores taxas de conversdo. Ao analisar as cargas

A e E, nas mesmas condi¢des operacionais, nota-se que a maior porcentagem de resinas e

asfaltenos na carga E resultou em uma menor taxa de conversao para esta carga. Os menores

valores de carga ndo convertida foram observados para RCO com valores superiores a 8,5

para todas as cargas.

As cargas apresentaram perfis de variacdo similares em relacdo as condicdes utilizadas,

sendo que a variacdo pode ser mais acentuada a depender da carga. Além disso, nota-se que
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para determinadas quantidades de catalisador, a variacdo da temperatura afetou de forma
diferente a conversdao de cada carga. Comparando-se os casos Cl1 e C12, por exemplo,
observa-se que um aumento de temperatura na condicdo de menor RCO (igual a 6), diminuiu
a conversdo para ambas as cargas. Contudo, ao se comparar as condi¢des C2 e C9, nota-se
que um aumento de temperatura na condi¢ao de RCO igual a 11, diminuiu a conversao para as
cargas A e B, a medida que aumentou a conversdo para as demais cargas. Comparando-se as
condi¢des C6-C10, com RCO igual a 8,5 e menor % de vapor (5%), o aumento da
temperatura diminuiu a conversao para as cargas ricas em saturados (cargas B, C e D), com o
oposto ocorrendo para as demais cargas. Contudo, analisando as condi¢des C7-C8, com
mesmas condi¢des de RCO (8,5), mas com maior % de vapor (8%), o aumento da temperatura
aumentou as conversdes de todas as cargas, com excecdo da carga B, e teve efeito menos

siginificativo da variagdo da temperatura para as cargas C e D.

Tabela 20 - Valores porcentagem de carga ndo convertidapara as diferentes cargas e condi¢cdes operacionais.

oo Composicao A B C D B
C1 17,986 4,34 10,613 11,577 18,721
C2 11,763 2,41 6,422 7,696 12,885
C3 22,18 6,10 14,616 17,195 23,62
C4 11,192 1,62 5,67 7,522 13,581
C5 26,789 8,58 18,87 21,12 28,171
C6 14,363 2,70 7,948 9,715 17,389
C7 20,642 4,79 11,987 14,302 22,28
C8 18,292 5,05 11,824 14,178 20,587
C9 12,334 2,48 6,144 7,177 11,835

C10 13,38 3,42 8,811 10,854 15,602
Cl1 22,592 8,84 16,213 19,839 27,509
Cl12 21,768 7,88 15,045 18,12 26,971
Cl13 8,874 1,41 5,584 5,784 11,065




®mC1 =1001 K - 8,5 gcat/goleo - 6,5%
BC3 =1001 K - 6 gcat/goleo - 5%
®mC5 =1001 K - 6 gcat/goleo - 8%
mC7 =890 K - 8,5 gcat/goleo - 8%
OC9=1113 K- 11 gcat/goleo - 6,5%
30 1@C11 =1113 K - 6 geat/goleo - 6,5%
JOC13 =1001 K - 11 gcat/goleo - 5%

Carga nao convertida (%)

Carga A Carga B

Figura 47 — Porcentagem de carga nio convertida para diferentes cargas e condi¢des operacionais.

BC2=890 K- 11 gcat/goleo - 6,5%
BC4=1001 K- 11 gcat/goleo - 8%
BC6 =890 K - 8,5 gcat/goleo - 5%
BC8=1113 K - 8,5 gcat/goleo - 8%
EC10=1113 K - 8,5 gcat/goleo -5%
OC12 =890 K - 6 gcat/goleo - 6,5%

Carga C Carga D Carga E
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Na Figura 48 € apresentada a porcentagem de carga ndo convertida da carga B em

funcdo da temperatura e da RCO para diferentes % de vapor. Observa-se que a porcentagem

de carga ndo convertida aumentou com o aumento da % de vapor, sendo o aumento de 5%

para 6,5% mais significativo sobre a conversdo do que o aumento de 6,5% para 8%.

Independente da % de vapor e temperatura, a menor porcentagem de carga nao convertida foi

obtida para uma RCO igual a 11.

Para a carga B, observa-se que, independente da RCO e % de vapor, a menor conversao

foi obtida na maior temperatura (1113 K) testada. O comportamento da conversdo da carga

em relacdo a temperatura depende da % de vapor. Na condi¢ao de menor % de vapor (5%), a

faixa de temperatura para minimizar a porcentagem de carga ndo convertida estd entre 900 —

1010 K, ao passo que na condi¢do de maior % de vapor (8%), a faixa de temperatura esta

entre 940 — 1040 K.
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Figura 48 - Carga ndo convertida em fun¢do da temperatura e relacio catalisador/carga para a) 5% de vapor, b)
6,5 % de vapor e c) 8% de vapor.

Na Figura 49 € apresentada a porcentagem de carga nao convertida das cargas A e E em

funcdo da temperatura e da RCO, para diferentes % de vapor. Observa-se que, para ambas as
cargas, a conversao da carga diminuiu com o aumento da % de vapor e que, independente da

% de vapor e temperatura, a menor porcentagem de carga nao convertida foi obtida para uma
RCOigual a 11.

O comportamento da conversdo da carga em relacdo a temperatura depende das demais
variaveis estudadas e da carga em si. Para a carga A, na condi¢do de menor % de vapor (5%),
a temperatura ndo apresentou efeitos significativos sobre a conversao da carga, enquanto na
condi¢do de maior % de vapor (8%), o aumento da temperatura, principalmente a partir de

1000 K, diminuiu a porcentagem de carga ndo convertida. Ja para a carga E, independente da

% de vapor (5 — 8%), a conversdao aumentou com o aumento da temperatura.

114
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Figura 49 — Carga ndo convertida em funcdo da temperatura e relagdo catalisador/carga para a) 5% de vapor, b)
6,5 % de vapor e c) 8% de vapor.
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Na Figura 50 € apresentada a porcentagem de carga ndo convertida das cargas C e D em
funcdo da temperatura e da RCO, para diferentes % de vapor. Observa-se que a conversao da
carga diminuiu com o aumento da % de vapor, principalmente para a carga D. Além disso,
tanto para a carga C quanto para a carga D, a minima porcentagem de carga nio convertida,

independente da temperatura e % de vapor, foi obtida para uma RCO igual a 11.

A faixa de temperatura necessdria para a maxima conversao depende da carga e das
demais condi¢Oes estudadas. Para ambas as cargas, observa-se que para uma RCO de 6 a
conversdo da carga diminuiu com o aumento da temperatura, sendo esse efeito mais
pronunciado na condi¢do de menor % de vapor, Figura 50 a). Conforme aumenta a RCO, o
efeito da temperatura sobre a conversido da carga é modificado e depende da carga. Para a
carga C, na condi¢do de RCO de 11 e % de vapor de 5%, observa-se que a temperatura nao
apresentou efeitos significativos sobre a conversdo, a medida que para a carga D, nessas
condi¢des, a mdxima conversdo foi obtida em uma faixa de 960 — 1040 K. Na condicdo de
RCO de 11 e % de vapor de 6,5%, a maxima conversdo € obtida em uma faixa de 1080 —
1113 K e 960 — 1113 K para as cargas C e D, respectivamente. Na condi¢do de RCO de 11 e
maior % de vapor (8%), para ambas as cargas, a conversao aumentou com o aumento da

temperatura.
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Figura 50 - Carga ndo convertida em fun¢éo da temperatura e relagdo catalisador/carga para a) 5% de vapor, b)
6,5 % de vapor e c) 8% de vapor.
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Na Figura 51 sdo apresentados os comportamentos da conversdo da carga ao longo da
altura do riser para as Cargas A-E, em diferentes condicdes de operacdo (casos C2, C4, C5,
C9 e C12). A carga, diferente do diesel e da gasolina, ndo € formada no processo, mas sim
consumida. Da Figura 51, observa-se que, para todas as cargas e todas as condigdes
mostradas, a maior parte da carga foi consumida até uma altura de aproximadamente 17 m (12
m apds sua injecdo), sendo que as cargas com maiores porcentagens de saturados exibiram

maiores taxas de conversao.

Analisando a Figura 51, observa-se que para todas as cargas as maiores porcentagens de
carga na saida do riser foram obtidas nas condi¢des C5 e C12, as quais possuem menor
quantidade de catalisador do que as demais condi¢cdes mostradas. Comparando-se essas
condig¢des entre si, nota-se que, para as cargas A, C e D, a menor % de vapor da condi¢ido C12
foi mais efetiva para o craqueamento da carga do que a maior temperatura da condi¢do CS5, ao
passo que, para as cargas B e E, apesar de a condi¢do C12 apresentar uma maior conversao
inicialmente, ao longo da altura as duas condi¢Ges apresentaram valores proximos de

porcentagem de carga.

Comparando-se entdo as condi¢cdes C2, C4 e C9, as quais possuem a maior RCO,
observa-se que, inicialmente, a maior taxa de craqueamento foi obtida na condi¢do C9, a qual
possui a maior temperatura e valor intermedidrio de % de vapor, com exce¢do da carga B, a
qual apresentou valores semelhantes de porcentagem de carga em todas essas condicdes. Para
as cargas D e E, esse comportamento se estende ao longo da altura do riser, enquanto para as
demais cargas, a condicdo C4, a qual possui valor de temperatura intermedidria € maior de %

de vapor, apresentou os menores valores de carga ndo convertida.

Visto que a carga ndo € produzida, apenas consumida no processo, era de se esperar que
o aumento da temperatura favorecesse sua taxa de consumo. Contudo, observa-se que em
alguns casos 0 aumento de temperatura diminuiu a conversdo da carga. Isso ocorre porque o
aumento da temperatura também favorece a formacdo de coque, o que causa a diminuicdo da
atividade do catalisador e, consequentemente, reduz a conversdo. Na Figura 52 sao
apresentados os perfis de formacdo de coque ao longo da altura para alguns dos casos
avaliados (casos C2, C6, C9 e C10). Observa-se que, para todas as cargas, a0 se comparar
casos com mesmos valores de RCO e % de vapor, aqueles com maior temperatura

apresentaram maiores porcentagens de coque a partir de uma altura de 12 m.
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Assim, ao analisar as Figura 51 e Figura 52 em conjunto, observa-se que a influéncia da
temperatura apresenta uma complexidade ao ser analisada. A temperatura, a0 mesmo tempo
em que aumenta a constante de cinética, aumenta a formacdo de coque, o que causa a
diminui¢do da taxa de reacdo. Para as cargas E e D, apesar do aumento da porcentagem de
coque, a conversdo da carga foi favorecida pelo aumento de temperatura, enquanto para as
demais cargas, a desativag¢do do catalisador pelo aumento do coque foi superior a0 aumento

da taxa de reagdo, devido ao aumento da temperatura.
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Figura 51 — Porcentagem de carga ndo convertida ao longo da altura para diferentes cargas e condi¢des
operacionais.
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Figura 52 - Rendimento de coque ao longo da altura para diferentes cargas e condi¢des operacionais.

6.5.4 Otimizacao

Na Tabela 21 sdo mostrados os valores das condicdes operacionais para se atingir o

6timo para cada produto individualmente,a otimiza¢cdo multivariada para cada carga (OM) e

também a otimizacdo multivariada levando em consideragdo a energia liberada pelo coque no

regenerador (OMC). Observa-se que, independente da composi¢do da carga, a maxima

conversdo € obtida para RCO igual a 11 e % de vapor igual a 5. Quanto maior a quantidade de

saturados na carga, maior € a diferenca obtida de gasolina na condi¢ao de maximo de gasolina

e na condi¢do de méxima conversao.

Com excecdo da carga C, o maximo rendimento de diesel € obtido com pelo menos um

dos parametros operacionais com valor que diminua a taxa de reagdo quando comparado com

os valores do maximo de gasolina, ou seja, sdo utilizados valores menores de temperatura ou
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RCO ou valores maiores de % de vapor. Resultado similar € observado quando analisadas as
condi¢Oes operacionais para maxima obtengdo de gasolina e mdxima conversdo. Com exce¢ao
da carga A, valores inferiores de RCO ou temperatura ou valores superiores de % de vapor
sdo aplicados para obten¢do do maximo rendimento de gasolina, quando comparadas com as

condi¢Oes para obter a maxima conversao.

Da Tabela 21, observa-se que, de modo geral, a diferenca entre os valores obtidos na
otimizacdo individual de cada produto aumentou em relacdo a otimizacdo em conjunto,
quanto maior a porcentagem de saturados nas cargas. Além disso, nota-se que a carga nao
convertida e o diesel sdo os componentes que mais se afastam dos valores 6timos individuais,
sendo que, dependendo da carga, essa diferenca pode ser mais acentuada para um do que para
o outro. Uma vez que as cargas com menores quantidades de saturados apresentaram valores
proximo de condigdes operacionais para a obtencdo do 6timo individualmente, os valores
encontrados no 6timo em conjunto ndo se distanciam. Ademais, observa-se que comparando a
OMC com a OM, para todos os casos, houve uma diminuicdo da conversdo da carga,
sugerindo que na condi¢do OM ¢é produzido excesso de coque, tornando necessario diminuir a
conversao no reator. Ja ao observar o comportamento do rendimento da gasolina, nota-se que
para as cargas A e E, com a menor porcentagem de saturados, e a carga C, com elevada
porcentagem de resinas e asfaltenos, houve uma diminui¢do no rendimento. A carga B, com
maior porcentagem de saturados, e a carga D, com valores intermedidrios de composic¢ao,
apresentaram um aumento no rendimento da gasolina. Nota-se que, com excecdo da carga C,
para todas as cargas houve uma diminui¢do em pelo menos uma das condi¢des operacionais
que age no sentido de diminuir a taxa de reagdo. Por exemplo, as cargas A e E, com baixa
quantidade de saturados, em geral necessitam de condi¢des mais severas para obter boa
conversdao ¢ bom rendimento de gasolina. Os presentes resultados também podem ser

corroborados pelas discussoes das Figura 41, Figura 46, Figura 51, Figura 52.
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Tabela 21 - Valores dos pardmetros operacionais para atingir o 6timo rendimentode gasolina, diesel e conversao
individualmente e, valores para se atingir o 6timo dos trés..

Valores de max/ min individual Valor Previsto
Composic¢do | Produto Temp RCO % de vapor | Gasolina Diesel Gasdleo

Gasolina | 890,150 11,000 5,000 29,314 30,708 8,654
Diesel 890,150 11,000 8,000 29,111 31,880 12,722

A Gasdleo | 890,150 11,000 5,000 29,314 30,708 8,654
oM 890,150 10,965 5,000 29,307 30,714 8,735
OMC 890,150 10,020 5,000 29,128 30,868 10,904

Gasolina | 890,150 6,000 5,000 42,688 25,279 5,718

Diesel 890,150 6,000 8,000 42,591 25,950 8,687

B Gasodleo | 975,936 11,000 5,000 36,800 19,856 1,246
oM 890,150 7,263 5,000 41,483 23,963 4,069

oMC 890,150 6,843 5,000 41,893 24,401 4,575

Gasolina | 890,150 6,000 5,000 36,983 22,836 12,668

Diesel 890,150 6,000 5,000 36,983 22,836 12,668

C Gasoleo | 890,150 11,000 5,000 35,225 20,192 5,244
oM 890,150 11,000 8,000 36,810 21,732 6,521

OMC 967,247 11,000 8,000 36,436 21,452 6,548

Gasolina | 890,150 8,590 5,000 34,261 26,091 9,798
Diesel 890,150 6,000 5,000 33,722 26,507 16,016

D Gasodleo | 997,912 11,000 5,000 33,345 24,292 5,743
oM 897,609 11,000 5,525 33911 25,182 6,538

oMC 890,150 9,948 5,000 34,113 25,556 7,512
Gasolina | 1113,150 11,000 8,000 28,903 25,230 13,200

Diesel 890,150 11,000 8,000 28,557 26,145 14,945

E Gasdleo | 1111,390 11,000 5,000 28,444 24,022 9,935
oM 976,363 11,000 5,000 28,203 24,433 10,620

OoMC 948,000 11,000 5,593 28,193 24,713 11,711

*OM = Otimizagdo Multiobjetiva

*OMC = Otimizagdo Multiobjetivo considerando a queima do coque no regenerador

A partir dos rendimentos obtidos para as diferentes cargas e condi¢des operacionais,

foram geradas as equagdes 56 — 58, as quais relacionam a conversdo da carga, o rendimento

da gasolina e do diesel com as condi¢Oes operacionais € composi¢do da carga. Na Tabela 22

sao apresentados os coeficientes das equacdes 56 — 58.
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= Pixa + Bixga + B5xsXs + BixsXpa + PsxaT + PexpaT + P7xsxaT

+ Bsxsxpal + BsxaR + BioxgaR + Bi1XsXaR + Bi2XsXpaR + PisxaV

+ BiaxsxpaV + BisxaT? + BiexpaT? + Bi7xsx4T? + BigxsxpaT? + Pioxs R
+ B3oxraR? + B51XsXaR? + B5oXsxpaR? + B53x4V? + B5axpaTR

+ BrsxsxpaTV + BieXsxraVR

(56)

Diesel = BPxs + B3 x4 + B xsx4 + By Xsxpa + BEx4T + P& x5x4T + B7xsR + Bg x4R
+ BExsx4R + BLoxaV + PLixraV + PLaxsxraV + BLsxaT? + Pixsx,T?
+ BlsxaR? + BLoxraR? + PryxsxaR? + PlaxsV? + Blox, V2 + BRoxsxaV?

+ BRxSTV + BRoxsx TV + BRsxaVR + BPyXsxraVR

(57)

Gasolina = Bi xs + B3 x4 + BS Xpa + B Xsxa + B XsXpa + BEXaT + BT xpaT + B x5x4T
+ BSxsxpaT + BioxsR + BLixaR + PioxsxaR + PlaxsV + BraxaV
+ BisxsxpaV + BiexsT? + BEHxaT? + BigxpaT? + BroxsxaT? + BSoxsxpaT?

+ BE1xaR? + BSxpaR? + PEsxsx,R% + BSyxsV* + BSsxpaTR + BSsxsxpaTR

+ B xsxpaTV + BSsxaVR + PioxsxraVR

(58)

Em que os termos X, Xa, Xra, T, R € V s@0 a fracdo mdssica de saturados, aromaticos e

resinas e asfaltenos na carga, temperatura, RCO e % de vapor.

Tabela 22 - Valores dos coeficientes das equacdes 56-58.

Coeficientes Gasolina Diesel | Carga nao convertida
B 68.03873 | 39.61615 -1071.298
B2 450.4532 | 306.7101 1663.184
B3 -418.6885 | -445.4069 2284.363
Ba -916.3068 | 24.82598 -3134.816
Bs 028.5922 | -0.434471 1.977803
Be -0.812765 [0.7507993 -2.971156
B 0.807819 | -3.108095 -4.055639
Bs 1.671368 | -9.703284 5.583573
Bo -1.679342 | 25.67263 25.69768

Bio -2.30084 | -7.215762 -20.73739
Bi1 -7.098107 |-1.374531 -67.82908
B2 20.34811 -4.48801 42.99905
B3 -0.744076 | 0.000223 7.54581
B4 -1.900188 |-0.000419 31.66849
Bis -20.62957 |0.0685538 -0.001000555
Bie -6.27E-06 |0.4308684 0.001493933
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B1y 0.0004136 | -1.240568 0.002053958
Brs -0.000404 |0.0857021 -0.002718662
Bio -0.000849 |0.3626499 -1.541045
Bao 0.0008148 | -0.60295 1.23414
Bo1 0.2782744 | -0.000514 3.505332
By -0.142398 |0.0062469 -1.706434
Bas -0.664376 0.3141827 -0.3723535
Baa 0.104698 |0.7284196|  -0.007373141
Bae 0.0033365 - -0.01122277
Bae -0.003105 - -1.889099
Bar 0.0080088 - -

Bas 0.1161739 - -

Bao 1.314691 - -

Usando os valores das condi¢des Otimas para otimizagdo multiobjetivo da Tabela 21,

foram simulados os casos para as cargas B e C, cujos resultados sdo mostrados na Tabela 23.

Observa-se que os resultados previstos pelo modelo apresentam boa estimativa do valor

gerado pela simulacio.

Tabela 23 - Comparacio dos valores previstos pelas equagdes geradas e os resultados obtidos através da

simulagdo.
Valor Previsto Resultado da simulacao
Composicao Gasolina Diesel Gasdleo | Gasolina Diesel Gasoéleo
B 41,483 23,963 4,069 41,42 24,09 442
C 37,122 21,957 5,665 37,10 22,02 5,83
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7. CONCLUSOES

O objetivo do presente trabalho foi avaliar a influéncia das varidveis operacionais sobre
a performance do riser de FCC para cargas com diferentes composi¢des. Para tal, foram
avaliados aspectos referentes a modelagem fisica e cinética do processo de craqueamento
catalitico das fracdes pesadas do petrdleo, a fim de representar de forma fidedigna o processo

de FCC.

No tocante a fluidonindmica do processo, o desempenho dos modelos de arraste
EMMS-Yang, EMMS-Shah e Gidaspow, bem como dos modelos de turbuléncia k-¢, k-o e
SSG foram avaliados por comparagdo dos resultados das simula¢des com dados experimentais
da literatura. No fundo do leito, onde o escoamento é denso, nenhuma combina¢do de modelo
de arraste e turbuléncia mostrou resultados proximos aos dados experimentais de Parsinen e
Zhu (2001). J& no topo do leito, onde o escoamento € diluido, os resultados numéricos
apresentaram boa concordincia com os dados experimentais. Os resultados mostraram
também que os modelos de arraste afetaram mais a fluidodindmica do que os modelos de

turbuléncia.

Os modelos de turbuléncia desempenharam um importante papel sobre a
fluidodinamica, sendo seus efeitos mais pronunciados no perfil radial de velocidade do que
sobre o perfil radial de fracdo de s6lidos. Os efeitos dos modelos de turbuléncia sobre o fluxo
variaram entre os modelos de arraste testados. Assim, foi observada uma interagdo entre os
modelos de turbuléncia e os modelos de arraste, mostrando a necessidade de avaliacdo
conjunta destes para determinacdo dos modelos a serem utilizados para descrever o
escoamento gas-solido. Para os modelos de arraste EMMS, o modelo de turbuléncia k-
apresentou as menores diferencas entre os dados experimentais e os resultados numéricos,

enquanto para o modelo de Gidaspow, o modelo SSG apresentou as menores diferengas.

Dentre os modelos testados, o modelo de arraste EMMS-Yang foi o modelo que
predisse perfis radiais de solido e velocidade mais proximos aos dados experimentais. O
modelo de Gidaspow apresentou resultados mais satisfatorios do que o modelo EMMS-Shah.
Assim, foi possivel concluir que a substituicdo de modelos de arraste convencionais por

modelos baseados em EMMS ndo garante necessariamente resultados com maior acuricia.

Os modelos de arraste e turbuléncia afetaram também o perfil de produtos na saida do

riser, sendo os modelos de arraste responsaveis pelos maiores desvios. Os efeitos dos modelos
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de arraste e turbuléncia sobre o rendimento dos produtos mostraram-se dependentes das
condi¢des operacionais, principalmente os efeitos da turbuléncia. Assim, os resultados sobre o
estudo da fluidodindmica do processo salientam a importancia sobre os estudos dos modelos
de arraste e turbuléncia, uma vez que estes modelos influenciam diretamente no rendimento

das reacdes.

Uma das contribui¢des desta tese foi a implementacdo de um modelo para a formacao
do coque na fase sélida. Apesar deste fenomeno ocorrer no processo real, a maior parte dos
trabalhos realizados considera a formagdo do coque na fase gasosa. Assim, a fim de verificar a
importancia do uso dessa abordagem, foram testadas as duas abordagens e comparados os
resultados com os dados experimentais. Além disso, a partir de dados simulados, foi proposto
um modelo de desativagdo em funcdo do teor de coque para substituir o modelo de

desativacdo em fun¢do do tempo de residéncia.

Os resultados mostraram que a abordagem dada ao coque desempenha um importante
papel na distribuicdo radial do fluxo de coque e, consequentemente, na distribuicdo radial da
porcentagem de coque no catalisador. Os resultados indicaram que a abordagem dada ao
coque tem influéncia significativa sobre o perfil de produtos quando € utilizado um modelo de
desativacdo do catalisador em fun¢do do teor de coque nas simulagdes, enquanto ndao foram
observados efeitos significativos nas simula¢des com desativacdo em fun¢do do tempo de

residéncia do catalisador.

O estudo dos modelos de desativacio mostrou que o modelo em funcdo do teor de
coque apresentou um comportamento da atividade catalitica ao longo da altura mais préximo
do esperado na realidade, o qual apresenta uma reducao na taxa de desativacdo ao longo da
altura, uma vez que a taxa de produgdo de coque diminui. J4 o modelo de desativacdo em
funcdo do tempo de residéncia apresenta um aumento constante na taxa de desativagdo.
Assim, em estudos nos quais o tempo de residéncia € suficientemente longo, o modelo de
desativacdo baseado no tempo de residéncia do catalisador pode apresentar uma reducdo

exacerbada da atividade do catalisador.

A partir da determinag¢do dos modelos a serem aplicados, foi realizada uma anélise de
sensibilidade dos principais produtos do riser de FCC, gasolina, diesel e carga ndo convertida.
Foram testadas diferentes condi¢des operacionais e composicdes de carga. As varidveis

operacionais mostraram-se dependentes umas das outras, mostrando que se faz necessario o
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estudo em conjunto destas para melhor determinacdo de sua influéncia. Foi possivel entdo,
obter meta modelos, os quais relacionam a porcentagem de carga ndo convertida e rendimento
de diesel e gasolina com as condi¢des operacionais € composicao da carga. A partir dos meta
modelos e da utilizagdo de métodos de otimizacdo multiobjetiva foi possivel determinar as
condi¢Oes operacionais que propiciaram o melhor rendimento dos produtos de interesse, que

neste caso foram a conversdo da carga, diesel e gasolina, para cada tipo de carga.
7.1  Sugestoes para trabalhos futuros

» Considerar os efeitos da evaporacdo da carga na otimiza¢do das condigdes
operacionais;

» Estudar parametros fluidodinamicos, tais como forca de arraste e viscosidade
turbulenta, a fim de representar melhor a regido de fundo do leito fluidizado;

» Gerar meta modelos, a partir de simulacdes utilizando modelo cinético baseado
em lump continuo;

» Estudar a influéncia da geoemtria do riser na distribuicdo do catalisador e no
rendimento do riser de FCC utilizando modelo de desativagdo do catalisador
baseado na porcentagem de coque e simulando o coque formado no catalisador;

» Simular o riser utilizando catalisador com diferentes didmetros de particula.
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