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RESUMO

O objetive deste trabalho € o desenvolvimento de modelos deterministicos para a si-
mulagao de regeneradores industriais de cragueamento catalitico,

O regenerador consiste de um reator de leito fluidizado em série com um reator do tipo
leito arrastado ascendente. Para o primeiro vaso, serdo desenvolvidos um modelo de
duas regioes e modelos que levam em consideragio a regido dos jatos, onde observacoes
experimentals sao incorporadas as hipoteses do modelo. Para o leito arrastado, sera
adotado um modelo tipo plug flow, e e seguida, um modelo core-annulus, a fim de levar
em conta a distribui¢ao radial ndo homogénea das particulas.

A fim de levar em consideragao as diferencas de temperatura entre as fases gasosa e
particulada, modelos heterogéneos sac tambem desenvolvidos. Inicialmente, utiliza-se o
retracting core model, e em seguida, € proposto um modelo que assume que o ralo da
particula mantém-se constante,

Para todos os casos, assume-se que estejam ocorrendo no regenerador as reagoes de
oxidacdo heterogénea do hidrogénio, carbono e mondxido de carbono, assim como a
oxidacdo homogeénea do CO. As equacgdes dos modelos sao resolvidas numericamente,
o que perinite levar em conta alteragdes das propriedades fisicas do sistema ao longo do
reator.



Capitulo 1

Introducao e Organizacao da Tese

1.1 Introducao

O regenerador de particulas de catalisador é um equipamento largamente utilizado na
indistria petroguimica. No craqueamento do gaséleo, além dos derivados do petréleo,
forma-se também o coque. Este subproduto indesejivel é wm hidrocarboneto que se
deposita na superficie do solido, promovendo a desativacao do catalisador.

Comeo a formagao do coque ocorre muito rapidamente (em poucos segundos), umn regene-
rador de particulas ¢ utilizado, em geral, acoplado ao reator de craqueamento catalitico, e
opera em regime de fluidizacdo rapida, o que permite o transporte pneumatico do sdlide
recuperado de volta ac conversor.

O objetivo deste trabalho é a modelagern e simulacao da unidade de regeneracio, que con-
siste de um reator de leito fluidizado em série com um reator de leito arrastado ascendente
{riserj, onde ocorre a oxida¢ao do coque na presenca de oxigénio a alta temperatura. Uma
descricao detalhada deste equipamento encontra-se na seccao 3.2.

1.2 Organizacao da Tese

O capitulo 2 apresenta uma revisao de modelos de literatura destinados a simulagio de
reatores de leito fluidizado, onde considera-se, com [requéncia, ou o caso mais simples,
baseado na teoria das duas fases, que assume que todo o leito seja formado por bolhas de
gas e emulsdo gas-solido; ou o caso onde destingue-se a regiao dos jatos de ar do resto do
reator (modelos grid).

O capitulo 3 destina-se a aplicagao de um modelo de duas regides e de modelos grid na
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simulagdo do regenerador de leito fluidizado a fim de se verificar o que mais se adequa a
modelagem deste tipo de reator. Ainda no capitulo 3, faz-se observagdes em relagio as
incoeréncias as vezes encontradas nos resultados quando um modelo grid convencional é
atilizado. Desta forma, varias propostas para modelar a regido dos jatos sao sugeridas,
finalizando com o desenvolvimento de um nove modelo ¢grid. Este novo modelo leva em
consideracdo observagoes experimentais em relagdo a existéncia da zona morta entre dois
jatos adjacentes, ao angulo de expansdo dos jatos, a coalescéncia de dois jatos vizinhos, e
& entrada de gas e solido no interior dos jatos; fatos que nao eram levados em conta nos
modelos de jatos ja existentes.

Este novo enfoque dado a regido dos jatos facilita a aproximacao do modelo quando o
sistema de distribuicéo de ar a entrada do reator tem uma configuracao diferente daquela
de uma placa com orificios uniformemente distribuidos.

As equagdes do modelo grid proposto resultam num sistema de equagdes integro-diferenciais,
que sdo resolvidas numericamente, o que permite levar em conta aiteracées de todas as
propriedades fisicas do sistema ao longo do reator. Na literatura, o tratamento analitico
¢é geralmente empregado, principalmente em se tratando de modelos que levam em consi-
deracdo a regido dos jatos.

Como o objetivo do capitulo 3 é somente a escolha do melhor modelo, simplificagées foram
impostas em relagéo as reagbes quimicas consideradas e efeitos térmicos. No capitulo 4,
todas as simplificagoes serao retiradas, de forma que considera-se reator adiabatico, e
assume-se que além da oxidagéo do coque estejam ocorrendo as oxidagoes homogénea e
heterogénea do mondxido do carbono.

Baseado em estudos experimentais, que mostram que na oxidagéo do coque, a combustao
do hidrogénio & mais réapida que a do carbono, neste trabalho, desvincula-se a relagao
entre a formagao de agua e consumo de coque, pois assume-se cinéticas diferentes para
a oxidacdo do hidrogénio e carbono. A consideracio de todas estas reagées quimicas é
bastante incomun nos modelos de regeneradores apresentados em literatura. O capitulo
4 apresenta também o efeitc de cada reagio nos perfis de concentragdo e geragdo de calor
no sistema.

O capitule 5 trata da modelagem do regenerador de leito arrastado ascendente {riser}.
Devido as altas velocidades adquiridas por gases e sélidos no interior do riser, inicialmente
& considerado um modelo de fluxo empistonado para caracterizar o comportamento destas
duas fases. Baseado em estudos experimentals, que mostram que existe uma distribuigdo
radial ndo homogénea das particulas, um segundo modelo, core-annulus, também sera
desenvolvido no capitulo 5. Este modelo assume que radialmente o leito seja composto
por dois reatores concéntricos: um cilindrico {core), onde a suspensdo gas-solido é mais
diluida, e um anular (ennulus) caracterizado por um filme mais denso de particulas.

No modelo core-annulus, serao apresentadas duas maneira de se representar a regiao anular
baseado no comportamento hidrodinamico: inicialmente assume-se fluxo empistonado
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para as particulas, e em seguida considera-se modelo de mistura perfeira, a fim de levar
em consideragao o fluxe de particulas descendente préximo a parede do riser.

Ainda no capitulo 5, serao apresentadas algumas maneiras de se calcular o perfil axial
de porosidade do leito. Atencao especial € dada ao estudo de porosidade por ser ela a
nropriedade do sistema que tem mais influéncia nos perfis de concentragao e temperatura
obtidos. No modelo core-annulus, um procedimento de calculo sera desenvolvido a fim de
se determinar o diametro da regiao central.

Nas modelagens apresentadas nos capitulos 3, 4 e 5, utiliza-se modelos pseudo-homogeéneos,
onde a presenca das particulas de catalisador é levada em consideragao através do termo
de porosidade do leito. Entretanto, para reagdes rapidas e altamente exotérmicas pode
haver alguma diferenca entre as condigdes na particula e no seio da mistura gas-sélido.
Baseado nisto, no capitulo 6 serd desenvolvide um modelo heterogéneo, que ira determinar
se a inclusdo de equagoes para a particula é um fator importante.

Inicialmente sera apresentado um modelo baseado no retracting core model, que ird verifi-
car a importancia ou ndo de se considerar a diminuigdo do raio da particula de catalisador
a medida que a reagao se processa. Um segundo modelo, que assume que o didmetro do
sélido se mantém constante, serd também desenvolvido, e serd empregado tanto para o
riser como para as regides de jato e leito de holhas do regenerador de leito fluidizado.

As mesmas reagoes quimicas consideradas no reator de leito fluidizado sdo também levadas
em conta na modelagem do ruser e no modelo heterogéneo. Analogamente, para todas as
modelagens utiliza-se solu¢ao numérica.

I
¢

Finalmente no capitulo 7, serdo apresentadas as conclusdes mais relevantes do trabalho,

assim como sugestdes para trabalhos futuros.



Capitulo 2

Revisao da Literatura e Conceitos
Fundamentais

2.1 Introducao

Em geral, o regenerador de particulas consiste de um reator de leito fluidizado, onde ocor-
rem reagdes de oxidagdo do hidrocarboneto (coque) formado na superficie das particulas
de catalisador. Esta camada de carbono cobre os sitios ativos e promove a desativagao do
solido.

A descricao de uma unidade de craqueamento catalitico tipica, com a apresentagao dos
vasos de reacdo de craqueamento e de oxidacdao do coque, sera vista na secgdo 2.2. A
secgao 2.3 apresenta a cinética de oxidagao do coque geralmente utilizada nas modelagens
matematicas da literatura. Estes modelos consideram, na maioria das vezes, somente
as reagoes heterogéneas da queima do hidrocarboneto, nao levando em consideragao a
oxidacio homogénea em fase gasosa, e heterogénea, na particula, do monéxido de carbone.

A seccao 2.4 faz um levantamento bibliografico de varios modelos de regeneradores e
reatores de leito fluidizado existentes em literatura, enfocando as principais hipdteses
de cada modelo e suas técnicas de solugao. A secgao 2.5 apresenta as conclusbes deste
capitulo.

2.2 Descricao do Processo de Regeneragao

Em geral, pode-se dizer que a unidade de craqueamento catalitico de uma industria pe-
troquimica compreende basicamente um vaso de reacdo, um de separacdo e um de rege-
neracio como pode ser visto na Figura 2.1.

¢n
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O gasdleo parcialmente vaporizado e particulas de catalisador a altas temperaturas {acima
de 650 C) sdo aliznentados no reator, onde ocorrem reacdes endotérmicas de craqueamento.
Como subproduto desta reagio, uma carnada de hidrocarboneto se forma na superficie do
sélido. A formagao do coque ocorre muito rapidamente (na ordem de poucos segundos),
de forma que as reagdes de craqueamento se dio em reatores de fluidizacao rapida. As
particulas de catalisador, geralmente zedlitas de diametro muito pequeno, sao facilmente
transportadas pelo fluxo de gasdleo ao longo do reator.

O catalisador desativado flul para o vaso de separacdo (stripper), onde vapor de agua €
injetado a fim de minimizar a quantidade de vapores de hidrocarboneto que vao para o
regenerador. Os gases de craqueamento apds passarem por ciclones vao para a torre de
fracionamento.

O coque, depositado na superficie do catalisador, reduz a area disponivel para a reacgao
de craqueamento catalitico e provoca a inativagdo do catalisador. Com o objetivo de
restaurar sua atividade, as particula sao retiradas continuamente dos vasos de reacgéao e
enviadas para o regenerador, onde o coque é queimado com o ar e a atividade catalitica
restaurada. No sistema de regeneracio, o ar & alta temperatura entra no leito fluidizado
através da grade distribuidora de ar. Passa entfo pela regido dos jatos, formada por uma
zona densa, grid, e uma diluida, zona jato. A vazio de ar que deixa a regido dos jatos flu
para a fase densa e se divide entre a fase bolha e emulsdo. A medida que o ar ascende, ¢
oxigénio ¢ transferido da fase diluida para a emulsdo.

A quantidade de ar que flui na fase emulsdo é a necessaria para permitir que o leito se
mantenha nas condicdes de minima fluidizagao. O restante atravessa o leito na forma de
bolhas.

A fase diluida ( freeboard), acima do leito propriamente dito, é constituida de particalas que
sao lancadas para fora da fase densa quando as bolhas gasosas sdo rompidas ao atingirem
a superficie do leito. As particulas pequenas, com velocidade terminal menor que a
velocidade superficial do gas, atingem os ciclones e sao devolvidas ao leito. Particulas
malores, com velocidade terminal maior que a velocidade superficial do gas, ascendem
até que sua velocidade terminal se anule, e depois retornam diretamente para o leito. O
catalisador regenerado, com pequeno teor de coque, retorna ao vaso de reacao.
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Figura 2.1: Esquema de uma unidade de craqueamento catalitico
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2.3 Cinética

O hidrocarhboneto depositado na superficie do catalisador é comumente representado por
CH,,, onde “n” € wm ntmero enfre 0.4 e 2.0,

Baseado nesta formula, em geral, as reacgdes de oxidacdo do coque podem ser expressas
por:

+2
CH,(s) + ~=02(g) — CO(g) + 5 H:01(g) (2.1)
! 7+ 4 ) ')
CHy(s) + — —02(g) — CO:g) + 7 H:0(g) (2.2)

Englobando estas duas reagoes, como sugere Krishna e Parkin (1985) e Moley e De Lasa
(1987}, tem-se:

S+05 n 5 1 n
S ; o e (1O ~H,0 2.3
SRR TIE a(g)+1+5. (gH".‘2 :0(g) (2.3)

S corresponde & razao molar entre ('O, e CO no sitio do catalisador. Alguns trabalhos
em literatura sugerem correlacbes para expressar este pardmetro. Errazu et al. {1979),
Arthur {1951) e Weisz {1968 fentaram analisar a razdo entre CO, e CO experimental-
mente., Liang et al. {1989} e Arthur (1951) apresentaram correlagbes que sdo vélidas
dentro de uma grande faixa de temperatura. Errazu et al. (1979), apresentam trés dife-
rentes expressdes para diferentes faixas de temperatura, como pode ser visto abaixo:

o T <« 803 K

S = 9,33 = 107% « exp(5585/T)
e S03 K « T « 873 K

S =1+ (T-873) - 1.43 1673
e T > 873 K

§ = 1.1+ (T-873) « 6.1 - 1073
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As equagdes da taxa para as reagoes (2.1) e (2.2) podem ser expressas por :

K P Y  wCeuwW
ﬂ/f (&

K~ PY -~ e W
—‘R') == = : .,.,
’ Me (2.5)

K, = constante da taxa da reagdo 2.1 [atm™! s7!]

K, = constante da taxa da reagdo 2.2 [atm ™! s7}]

R, = taxa da reacdo 2.1 [kmol s

R, = taxa da reacgéo 2.2 [kmol s™]

Mc = peso molecular médio do coque [Rg/RKmol];

W = massa de catalisador [Kg;

Ce = concentragao maéssica de coque [K gcogque/ K geatal);
Y = fragao molar de oxigénio;

P = pressao do sistema [atm]:

A equagao global da taxa ¢ obtida combinando estas 2 equagdes.

Kew PoY « (e W
. 2.6
¢ Ve (2.6)

onde:
Re = taxa de reagao do coque [K'mol/sl;
K¢ = constante da taxa global de reaggo [1/(atm = s)l.

Segundo Liang et al. (1989) tem-se:

Ke =23 10° « exp{—26200/RT) . (2.7)

Se a razao enire a massa de coque oxidlado pelas reagoes (2.1) e (2.2) é “S”, entdo esta
razao ¢ igual a razdo molar entre CO, e CO produzido nas 2 reacoes de tal forma que :

§=-"Z == (2.8)
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Combinando {2.8) e (2.6) tem-se que :

Ke
K, = 2.9
: +1 (2.9)
S« Ke
Ky = 2.10
R (2.10)
Entao, por estequiometria, a taxa de consuino de oxigénio pode ser expressa por :

Kl P-Y  Cc- W

—Ro, = = < (2.11)

Me

onde:
K1 = constante da taxa da reacdo de consumo de O, pela oxidagao do coque (atm™! s7%)
Ro, = taxa de consumo de O, na oxidagao do coque [kmol/s]

k1=t 24)1 RECIN LR SRR L (2.12)

Da mesma forma, a taxa de produgao de agua pode ser representada por:

Kili~P-Y «Cc W
ﬂ'fc

Ru,o0 = (2.13)

onde:
Kl = constante da taxa da reaciao de formacéo de H,O pela oxidacdo do coque {atm™
s71)

Ry,o = taxa de formacido de H,O na oxidag¢io do coque [kmol/s]

1

(K1+K2)~n
2

Kll = (2.14)

A partir das estequiometrias das reagdes de oxidagdo heterogénea (2.1) e (2.2), pode-
se estimar a produgdo de monoxido e dioxido de carbono proveniente da combustac do
coque:
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Ki=«P Y Cc-W
Reo = == e {2.15)

K, ~P .Y Cex W
Me

Reo, = (2.16)

onde:
Beo = taxa de formagio de CO na oxidagao do coque [kmol/s]
Reo, = taxa de formagio de CO; na oxidagio do coque [kmol/s]

2.4 Modelos de Literatura

Ao longo dos anos, varios modelos véem sido desenvolvidos para simular os regenera-
dores industriais de catalisadores de craqueamento catalftico que operam com o leito
de particulas fluidizado. Sera apresentado um levantamento de varios modelos para si-
mulagao destes regeneradores, em ordemn crescente de complexidade.

Grace (1984) considera em seu modelo que o leito catalitico é composto de duas fases :
fase bolha e fase densa. Nao distingue a regido proxima a grade distribuidora de ar do
resto do reator.

As hipdteses principais de seu modelo sao :

- O fluxo de gas na fase holha é do tipo plug flow,

- Nao existe fluxo de gas na fase emulséo;

- O diametro das bolhas é considerado constante;

- Particulas de catalisador estao presentes na fase bolha sendo que, a reagdo quimica
ocorre nas duas fases; '

- A transferéncia de massa entre as fases holha e emulsdo ocorre através da area interfacial
sendo representacla por um coeficiente de transferéncia de massa;

- Ambas as fases sao perfeitamente misturadas na direcio radial.

Westerink e Westerterp (1990) com o ob jetivo de comparar modelos em termos de condigdes
de operagao seguras citam mais trés modelos de reatores de leito fluidizado :

- Modelo de Deemter {(1961);
- Modelo simplificado de Werther (1978) ;
- Modelo de Werther e Hegner (1980).

Diferem do modelo de Grace {1984) pois néo consideram reacao na fase bolha.
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Os trés consideram modelo de duas regides e leito isotérmico, diferindo entre si apenas
no tratamento dado a tranferéncia de massa entre as regides, e ac fluxo de gés na fase
emulsao.

Deemter (1961} assume que ndo existe fluxo de gas na fase emulsao e que o transporte
de massa ocorre através da area interfacial sendo representado por wm coeficiente de
transferéncia de massa.

Werther {1978) considera que existe win filme separando as duas fases sendo o transporte
de massa feito por difusao. Considera ainda nao existir fluxo de gas na fase densa e que
a reagio quimica se da também no filme.

Werther e Hegner (1980) fazemn as mesmas hipoteses de Werther {1978) porém consideram
fluxo de gds na fase densa, sendo que a quantidade de gas que atravessa o leito sob a forma
de holha € o gas em excesso para manter o leito nas condi¢des de minima fluidizacédo.

Kunni e Levenspiel (1969) desenvolveram um modelo considerando o leito borbulhante
composto por trés fases : bolha, emuls&o e nuvem, que utiliza as seguintes suposi¢oes :

- Cada bolha carrega consigo um rastro de sélido , criando uma circulacio de sélidos no
leito, com escoamento ascendente na parte inferior das holhas e descendente no resto da
emulsao;

- A reagdo quimnica se da nas trés fases;

- As bolhas tem tamanhos semelhantes e estao uniformemente distribuidas;

- O fluxo de gas nas fases emulsdo e nuvem sdo negligencidveis;

- A emulsdo permanece nas condigoes de minima fuidizagao;

- As holhas ndo sao isentas de catalisador.

Behie e Kehoe (1973} propuseram um modelo que considera uma regiao de jato préximo ao
distribuidor de ar e uma fase densa, constituidas por bolhas gasosas e emulsao gds-sélido.
As principais hipoteses do modelo sao :

- O gés entra no leito através de jato, € a uma certa altura, o jato é quebrado e o fluxo
de gas é dividido entre a fase bolha e a fase emulséo,

- Os jatos sfo perfeitamente agitados radialmente com plug-flow na diregdo axial;

- A transferéncia de gas entre o jato e emulsao ocorre através da area interfacial entre as
dunas fases sendo representada por um coeficiente de transferéncia de massa;

- Nao existe reagao quimica nos jatos, devido a concentragao de catalisador ser conside-
ravelmente baixa nesta regido;

- A fase densa é abordada com um modelo convencional de duas regides.

Behie e Kehoe {1973) assumem leito isotérmico. As equacdes do modelo séo resolvidas
analiticamente.

Grace e de Lasa (1978), com o objetivo de observar a sensitividade do modelo de Behie
e Wehoe {1973} em relagao as consideracdes de ser a fase densa perfeitamente agitada e
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nao haver solidos nos jatos, consideram dois modelos simples alternativos e os compara
comt 0 modelo de Behie e Kehoe {1973} e com o modelo de duas regides.

O primeiro modelo alternativo considera a fase densa estagnada e a existéncia de solidos
nos jatos.

O segundo considera a fase densa composta de duas partes : a primeira do inicio da
grade distribuidora de ar até a altura final do jato é suposta estagnada e, acima dos
jatos, considera-se fase perfeitamente agitada. Nestes dois casos, ndo sao considerados
os balangos de energia, e as equagdes do modelo também s&o resolvidas por métodos
analiticos. '

Concluem que:

- Os dois modelos alternativos e o de Behie e Kehoe {1973) apresentam resultados muito
mais proximos se comparados com os obtidos pelo modelo de duas regides;

- Ambos modelos alternativos predizern menores conversdes que o modelo de Behie e
Kehoe {1973); _

- Ignorando a fase dos jatos, pequenos erros sdo observados quando se tem reagoes lentas,
ao passo que existe uma grande influéncia desta regido para reacdes rapidas;

- Para reagdes rapidas, a conversao devido a reagho que ocorre dentro do jato pode ser
significativa.

Errazu et al. (1979) apresentam um modelo de regenerador de craqueamento catalitico,
como o proposto por Behie e Kehoe (1973), porém incluem um balango térmico global
considerando operacao adiabatica. Um modelo de mistura perfeita, sob o ponto de vista
térmico, é usado, onde se negligencia o gradiente de temperatura entre as fases, em vista
da alta capacidade calorifica da fase emulsao.

No equacionamento do modelo, levam em consideragio somente as reagbes de oxidagéo
do coque. A oxidagdo homogénea e heterogénea do monéxido de carbono é negligenciada.

Os coeficientes de transferéncia de massa sio considerados os mesmos para os diferentes
compostos quimicos. Esta hipétese iniroduz um erro pequeno ao modelo, mas simplifica
bastante o tratarnento matematico.

As equagdes de balan¢o sao resolvidas de forma analitica, de forma que se obtem expressdes
que representam a composigao dos componentes em fun¢ao da temperatura. Estas ex-
pressdes e o balango de energia sfo resolvidos de forma iterativa, até se determinar as
concentracoes e temperatura do leito.

Errazu et al. (1979) concluem que os resultados conseguidos diferem radicalmente do
obtido através do modelo de duas regides,

De Lasa e Grace (1979) propuseram um modelo para a reagdo da queima do coque na
regiao denominada freeboard, com incluséo do efeito de recirculacdo das particulas através
dos ciclones. Na fase densa consideram o modelo convencional de duas fases.
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Para a fase diluida (frecboard) fazem as seguintes hipéteses :

- Sao desprezadas as interagbes particula~-particula, bem como a formagao de agrupamento
de particulas;

- O escoamento do gas e do sdlido é considerado do tipo plug flow, desprezando-se os
gradientes de velocidade na diregao radial;

- Nao ocorre reagao quimica nos ciclones ;

- A temperatura do gas que entra na regiso da fase diluida é suposta como sendo igual a
temperatura do leito denso de particulas;

- Considera-se ainda estado estacionério e operagio adiabatica.

Apresentam um balanco de energia global e um na regido diluida. Assumem modelo de
mistura perfeita sob o ponto de vista térmico. Tambémn neste caso, as equagdes do modelo
sao resolvidas de forma analitica.

Os autores concluem que o efeito da regido diluida pode ser bastante significativo, espe-
cialmente para leitos rasos e para casos em que o diametro da particula se aproxima do
diametro critico (em que a velocidade terminal é igual & velocidade superficial do gas).

Liang et al. (1989) analisam e comparam trés diferentes modelos de regeneradores de
catalisadores de craqueamento catalitico em leito fluidizado :

-Modelo simples de duas regides;
-Modelo que considera a regiao dos jatos ;
-Modelo de trés regides, que considera a fase nuvem.

Nestes trés modelos é assumido somente as reagdes heterogéneas de oxidacdo do coque.
Foi proposto ainda um balanco de energia subdividindo o regenerador em dois estigios
termicamente uniformes : fase densa e fase diluida, onde cada fase estd a uma temperatura
distinta. As equagdes dos modelos sao resolvidas de forma analitica. Algumas hipdteses
sao feitas para o balango térmico:

- A fase densa e o catalisador a saida do regenerador estido a mesma temperatura
- A fase dilufda e o gas de saida estdo & mesma temperatura

- A eficiéncia dos ciclones é de 100% '

- A perda de calor é proporcional a temperatura e a area do regenerador.

Comparam os resultados obtidos com os dados do regenerador industrial da Refinaria de
Oleo de Kaohsiung e concluem que, para este caso em especifico, o modelo de trés regides
combinado com o balange térmico é o mais adequado. Concluem ainda que o modelo que
‘considera a regiao dos jatos é apropriado para regeneradores de leitos rasos.

Floarea e Straja {1989) propdem um modelo onde o leito é dividido em duas zonas :
-fase densa, composta de bolhas e emulsao;

-fase proxima & grade distribiidora de ar, composta de jato e emulsio, sendo esta Ultima
denominada de zona grid.
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Consideram que o grau de agitagdo varia ao longo do leito e subdividem a zona grid em
trés regides :

-regiao morta;

-regido quasi-morta;

-regio de mistura intermitente.

Assumem que ocorre reacac quimica nestas trés regides da zona grid, e que a altura delas
seja a mesma. Consideram ainda que a porosidade ¢ a mesma nas fases emulsdo e grid e
que existe transferéncia de massa e calor entre as zonas grid e jato e entre as zonas densa

e bolha.

Investigam o caso de reagao irreversivel de primeira ordem e resolvem o conjunto de
equagoes analiticamente.

Nas equagoes de balango de massa e energia das fases emulséo e grid aparece um parametro
de ajuste do modelo que expressa o grau de agitagdo do sistema.

Concluem que a maior parte do reagente é transformado na zona grid, apenas uma pequena
parte na fase densa.

Gan-Tang Chen et al. (1982) desenvolvem um modelo matematico para simulagao de
reatores de leito fluidizado onde consideram que o leito é composto de quatro zonas e
quatro regides.

Na direcao vertical, a partir do distribuidor de ar, existem quatro zonas :

-zona grid: onde o géas passa antes de formar as bolhas;

-zona de aumento de didmetro das bolhas : nesta regifo o didmetro aumenta devido a
coalescéncia das bolhas;

-zona de didmetro da bolha estavel : que correspondem a regiao onde as bolhas atingem
um volume maximo;

-zona freeboard: acima da superficie do leito.

Na fase densa existem quatro regices ou fases :

-fase bolha;

-fase halo: regiao de nuvem e rastro combinadas movendo com a mesma velocidade das
bolhas;

fase upflow: regido da emulséo onde o gds sobe através dos intersticios entre as particulas;
-fase dowflow: regifio onde o gas flui para baixo juntamente com as particulas.

Apresentam um balanco de massa e energia para cada uma das fases e consideram que a
temperatura do gas ¢ a mesma da do catalisador.

Mahmoud (1988} desenvolvem um modelo onde consideram que o leito fluidizado pode
ser dividido em um niimero de estdgios equivalentes em série.

Consideram que a altura de cada estigio € igual ao diAmetro médio da bolha e que cada
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estdgio consiste de trés fases : bolha, nuvem e emulsdo. Assume-se que estejam ocorrendo
reagdes isotérmicas de primeira ordem nas fases emulsdo e nuvem.

Considera-se também que as bolhas sdo de mesmo tamanho e uniformemente distribuida,
Sabe-se que emn leitos fluidizados reais as bolhas aumentam de tamanho ao longo do
comprimento, principalmente devido & coalescéncia. Entretanto, Bukur ef al. (1987)
e Bukur e Nasif (1985) tem estudado o efeito da variacdo do didmetro das holhas na
performance de reatores de leito fluidizado, e concluem que o uso de um didmetro de
bolha efetivo constante para todo o leito parece funcionar bem para diferentes tipos de
modelos de reatores de leito fluido.

A principal diferenga deste modelo em relagio aos demais é que, apesar das equacdes
de balanco de massa serem resolvidas analiticamente e ndo numericamente, consegue-se
" obter um perfil de concentragac para a fase emulsdo onde variagdes nos pardmetros do
modelo podem ser avaliadas a cada estagio.

Faltsi-Saravelou e Vasalos (1991} desenvolvem um modelo dindmico para simular um
_reator de leito fluidizado adiabatico. Comnsideram o leito composto de duas zonas : densa
e diluida (freeboard). A zona densa inclui bolhas e emulsao de acordo com a teoria das
duas fases. O freeboard é modelado como um reator “PFR" ideal.

A principal novidade no trabalho de Faltsi-Saravelou e Vasalos (1991) é que o sistema de
equacdes integro-diferenciais é resolvido numericamente usando um procedimento itera-
tivo,

Desta forma fol possivel levar em conta variagdes na massa especifica do gas, velocidade
superficial e propriedades fisicas das bolhas ao longo do comprimento do reator.

Além disso cinéticas mais complexas puderam ser consideradas e ndo as de primeira
ordem como mna maioria dos modelos que apresentam solugdo analitica. Considera-se
reacao homogeénea (fase gasosa) e heterogénea catalitica e ndo catalitica nas fases emulséo

e freeboard.

Ho et al. (1984) desenvolveram um modelo dindmico para um reator de leito fluidizado
onde consideram que o leito é formado por duas fases: fase emulsio e fase diluida. A fase
diluida consiste de jatos proximo a grade distribuidora de ar e de bolhas.

Assumem que o fluxo de gas em excesso ao necessario para manter o leito nas condigbes
de minima fluidizagdo, flui na forma de jatos e bolhas.

' E considerado que o leito opera isotermicamente e que a porosidade da emulsio é a mesma
que a porosidade nas condigdo de minima fluidizacdo. No trabalho de Ho et al. (1984),
o coeficiente de transferéncia de massa entre o jato e a emulsdo estd relacionado com
o coeficiente de transferéncia de massa entre a bolha e a emulsdo através de um fator
multiplicativo, gue pode receber valores de 10, 50 ou 90.
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O sistema de equagoes gerado, que é funcéo do tempo e da coordenada axial, é resol-
vido numericamente. O método utilizado transforma as equacdes diferenciais parciais em
equagdes diferenciais ordinarias.

Tabela comparativa

Com o objetivo de confrontar os modelos apresentados na literatura de forma mais efici-
ente, foi construida uma tabela comparativa (tabela 2.1) onde é feito um levantamento
das principais consideragdes dos modelos.

& - A - Divisdao do leito

1 - fase densa

2 - fase densa + fase jato

3 - fase densa + fase diluida (frecboard)

— 4 - fase jato + fase densa, sendo a (ltima composta de duas partes : a primeira,
do inicio da grade distribuidora até o final da altura do jato, estagnada e; a
segunda, acima da altura dos jatos, perfeitamente agitada

:

5 - fase densa 4 fase jato, sendo a fase emulsdo correspondente a altura dos
k)

jatos (zomna grid) subdividida em trés zonas : zona morta, zona quasi morta e

zona de mistura intermitente

—~ 6 - fase grid + fase de aumento do diametro das bolhas + fase de diametro
estavel das bolhas + freeboard

s - B - Numero de fase na regiao densa

— 1 - duas fases : holha + emulsio

|

2 - tres fases : holha + emulsdo + nuvem

|

3 - duas fases : bolha + emulséo, considerando o filme que as separa

|

4 - quatro fases : bolha + halo + upflow + dowflow
s - (- Particulas associadas as holhas

—~ 1 - nao hé particulas de catalisador nas bolhas

— 2 - ha particulas de catalisador nas holhas
e - D - Fluxo de gas na fase emulsao

- 1 - nao existe fluxo de gas na fase emulsdo
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— 2 - existe fluxo de gas na fase emulsdo

¢ - E - Local de reagéo na fase densa

|

1 - fase emulsao

— 2 - fase emulséo -+ fase bolhas

— 3 - fase emulsdo + fase bolhas + fase nuvem

—~ 4 - fase emulsdo + fase nuvem

— 5 - fase emulsdo + filme que separa as fases bolha e emulséo

- 6§ - fase emulséo (reagdo heterogénea) + fase bolhas {reagdo homogénea)

7 - fase bolha + halo + upflow + dowflow

e - F . Didmetro das holhas

— 1 - constante e uniformemente distribuido

~ 2 - varia ao longo do reator
e - (G - Transferéncia de massa na interface bolha-emuisio

~ 1- através da area interfacial, representada pelo coeficiente de transferéncia de
massa

~ 2 - difusio através do filme que separa as duas fases

3 - transferéncia da bolha para nuvem através de difusdo + fluxe da nuvem
para emulsdo através de difuséo

— 4 - troca de gas na interface ocorre em 3 estagios : da bolha para halo, do halo
para upflow e dal para dowflow

e - H - Reagdo quimica nos jatos

— 1 - existe

-~ 2 - pao existe
e - I - Balango de energia

— 1 - isotérmico
- 2 - adiabatico

— 3 - troca calor entre as fases e com as vizginhangas
e - J - Observacgoes

~ 1- o grau de agitagdo varia com a altura do leito
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— 2 - modelo dinamico com solugdo numeérica

~ 3 - divide o leito em um nimero de estagios equivalentes em série, de altura
igual ao didmetro médio das bolhas

. Além das consideragdes acima, todos modelos assumem fluxo de gas nas bolhas e jato do
tipo plug-flow. S&o unanimes também no tratamento dado a transferéncia de massa entre
o jato e a emulsao,

Tabela 2.1: Comparacio entre os modelos de literatura apresentados na revisdo bibli-
ografica

g
to
2
o]
)]
=

modelo
Grace {1984)
van Deemter (1961}
Werther {1978)
Werther e Hegner (1980)
Kunni e Levenspiel (1969)
Behie e Kehoe (1973)
Grace e De Lasa (1978}
Grace e De Lasa (1978)
Errazu et al. (1979)
De Lasa e Grace (1979)
Floarea Straja (1989)
Mahmoud (1988)
Faltsi Vasalos (1991)
Gan-Tang Chen et al. (19)
Ho et al. (1984)
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2.5 Conclusao

Primeiramente, os reatores de leito fluidizado eram modelados como um sistema cons-
tituido de duas fases distintas. De acordo com a teoria das duas fases, o fluxo de gas é
dividido entre bolhas e emulsdo. Assume-se que o fluxo de gas nas bolhas é do tipo plug
. flow, enquanto que os gases e solidos na emulsédo sao perfeitamente misturados, Considera-
se também que todo o gas em excesso mecessario para manter o leito nas condicdes de
minima fluidizacéo flui no leito na forma de bolhas.

Baseado na teoria das duas fases, varios modelos foram propostos {Davidson e Harrison
(1963), May (1959), Van Deemter (1961), Orcutt ef al. (1962), Partridge e Rowe (1966),
Kato e Wen (1969), Werther (1978), Werther e Hegner {1981), Pereira ef al. (1981),
Grace {1984)) Em geral, os modelos diferem substancialmente, em relacdo a hipotese
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sobre o comportamento de fluxo de gas na emulsio, ao grau de mistura do gds, e a forma
como a transferéncia de gas na interface é considerada.

Uma nova contribuigao foi dada por Behie e Kehoe {1973), que propuseram um modelo
que distingue a regido dos jatos, proxima & grade distribuidora de ar, do resto do reator.
De acordo com este modelo, todo ar entra no reator sob a forma de jatos. Depois de uma
certa altura, o jato é quebrado entre bolhas e emulsdo, e 0 gas em excesso ao necessario
para manter o leito nas condicdes de minima fluidizacdo atravessa o leito na forma de
bolhas. Assume-se que os jatos sao perfeitamente misturados na dire¢éo radial, com fluxo
empistonado na dire¢ao axial. A emulséo na regido dos jatos é considerada perfeitamente
agitada, enquanto a regido das bolhas é resolvida de acordo com a teoria das duas fases.

De Lasa e Grace {1979) propuseram um modelo que leva em consideragio a regido diluida
acima do leito (freeboard). Assume-se fluxo empistonado para gas e sélido nesta regido,
enquanto a fase densa é tratada pelo modelo convencional das duas fases.

Geralmente, os modelos propostos usados para simular reatores de leito fluidizado apre-
sentam solugdo analitica. Entretanto, quando este € o caso, muitas simplificagdes devem
ser feitas a fim de tornar a solugéo do problema possivel: as concentragdes dos componen-
tes na fase emulsao e as propriedades fisicas do sistema sao consideradas fixas ao longo
do leito, assume-se também cinéticas de reagio simplificadas.

Faltsi-Saravelou e Vasalos {1991}, e Ho ef al. {1984) simularam numericamente um reator
de leito fluidizado. O primeiro considera os efeitos térmicos e utiliza cinéticas detalhadas
de reagao de combustdo do coque, com a incluséo da oxidacdo homogénea do monédxido
de carbono. Entretanto em seu modelo, nao é feita a distin¢io entre a regifo dos jatos do
resto de reator.

Ho et al. (1984) simularam um reator de leito fluidizado onde consideram a regiao dos
jatos, entretanto assumem operagao isotérmica. Considera-se tambeém que, logo & entrada
do reator, todo o gas em excesso ac necessério para manter o leito nas condigdes de
minima fluidizacdo flui na forma de jatos. Esta iltima consideragdo ndo é compativel
com observacoes experimentais. Além disso, correlaciona-se o coeficiente de transferéncia
de massa entre o jato e a emulso com o coeficiente de transferéncia de massa entre a
bolha e a emulsdo através de um fator multiplicativo, que é um pardmetro sensivel ao
modelo, e que assume valores que podem variar de 10 até 90, podendo tornar o modelo
impreciso.

No préximo capitulo, modelo de duas regides e modelos que distinguem a regido dos jatos
serdo utilizados para a sitnulacdo de regeneradores de leito fluidizado. Um novo modelo
grid serd proposto, levando em consideragfo observagdes experimentais relacionadas a
hidrodindmica do sistema. '



Capitulo 3

Modelos de Regeneradores

3.1 Introdugao

Ao longo dos anos, o grau de complexidade das propostas de modelos para reatores
(regeneradores) de leito fluidizado foi aumentando, para melhor descrever os fenémenos
ohservados. Trabalhos recentes distinguem no leito trés regides : regido densa, regido dos
jatos e freeboard. :

O regenerador de leito fluidizado da unidade de craqueamento catalitico, que estd sendo
simulado, estd em série com um regenerador tipo riser. Na secgio 3.2 é feita a descrigao
desta unidade de craqueamento.

QO arraste de particulas no riser se dd pela diminuicdo da drea da seccéo transversal do
equipamento logo apos a fase densa do regenerador, de maneira que a fase freeboard néo
sera considerada.

O objetivo principal deste capitulo é a escolha do melhor modelo a ser usado na simulagao
de um regenerador de particulas de catalisador de leito fluidizado. A seccao 3.3 vai estudar
o efeito de se distinguir ou ndo a regido préxima a grade distribuidora de ar na modelagem
desse regenerador.

'Na literatura, existe uma grande quantidade de trabalhos que modelam este tipo de reator

levando em consideragdo somente a reacfio de oxidacio do coque, onde é comum encontrar
_como resultado perfis axiais de concentracio de oxigénio e coque. Outra consideracdo que
muitas vezes ocorre, é a de assumir o leito isotérmico. Estas hipdteses naoc sao certamente
"as mais adequadas, porém como o objetivo deste capitulo é somente o estudo e a escolha
do melhor modelo a ser usado, estas simplificagdes serdo inicialmente adotadas.

" Na secgdo 3.3.1, serd desenvolvido um 1nodelo de duas regides, que considera que todo
leito catalitico seja composto por bolhas e emulsio gds-solido. Um estudo dos modelos

21
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convencionais da literatura para simular a regido dos jatos serd apresentado na seccdo

3.3.2.

Como consequéncia de problemas encontrados nos modelos grids usuats, serdo sugeridas
varias propostas para se representar o comportamento dos jatos (secgao 3.3.3), finali-
zando com o desenvolvimento de um novo modelo grid que sera utilizado na simulagdo do
regenerador de leito fluidizado (secgio 3.3.4).

Este novo modelo leva em conta observagdes experimentais como a existéncia da zona
morta entre dois jatos adjacentes, angulo de expansdo dos jates, o efeito da entrada de
gas e sélidos no interior dos jatos e a coalescéncia entre dois jatos vizinhos.

Uma vez definido o modelo a ser utilizado na simmulagé@o, serdo suprimidas as hipoteses
simplificadoras. Nesta etapa inclui-se umm balanco térmico, pois o sistema ¢, na verdade
adiabatico, e uma cinética mais rigorosa € utilizada. Este refinamento dado ao modelo
serd visto posteriormente, no capitulo quatro.

Na seccao 3.4, sera apresentado o método de solugao dado ao sistema de equagdes integro-
diferenciais gerado pela modelagem do regenerador. A andlise dos resultados e as con-
clusdes deste capitulo encontram-se nos itens 3.5 e 3.6 respectivamente.

3.2 Descricao do equipamento

No capitulo dois, descreve-se a unidade de craqueamento catalitico de uma forma genérica,
destacando-se os vasos de reagdo, de separacio e de regeneracdo. Na verdade, existem
algumas diferenc¢as no equipamento de uma refinaria para outra. Neste capitulo serd
dada mais atengao ao sistema de regeneracgio da unidade de craqueamento catalitico da
Petrobras, que é a parte do equipamento que se deseja simular.

Apéds as reagdes endotérmicas de craqueamento, o catalisador desativado flui para o strip-
per, e em seguida, entra no regenerador de leito fluidizado. Pelo fundo do vaso hd uma
injecdo de ar de combustéo, que promove a queima do coque e ao mesmo tempo, fluidiza
o leito. O ar passa pela regido dos jatos e pela fase densa, dividida em bolhas e emulséo.

O catalisador parcialmente regenerado € o ar, agora mais pobre em oxigénio, vio para o
riser, onde adquirem maior velocidade devido a diminunigao do didmetro do equipamento.
O riser de combustao , colocado acima do regenerador inferior, termina numa peca em
forma de T, onde faz-se a separagio entre as particulas de catalisador e os gases de queima.
Apds a regeneracao, as particulas sélidas sdo transportadas novamente para o reator de
craqueamento catalitico.



CAP/TULO 3. MODELOS DE REGENERADORES

L

gases

riser

e S

lejto fluidizado / catalisador gasto

Figura 3.1: Esquema do sistema de regeneragdo
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3.3 Modelo de Regeneradores: Estudo da regido
dos jatos

O objetivo principal desta etapa é a defini¢do de um modelo a ser usado na simulagao
do regenerador de leito fluidizado. Com base na cinética simplificada apresentada no
capitulo 2, a modelagem do regenerador serd feita usando o modelo de duas fases e depois
usando modelos que consideram a regido dos jatos, finalizando com a apresentacao de
uma nova proposta para modelar a fase jato.

3.3.1 Modelo de duas regides

O primeiro modelo apresentado considera a teoria das duas fases proposta por David-
son e Harrison (1963), supondo a ndo existéncia da regido dos jatos préxima & grade
distribuidora de ar.

As hipdteses basicas do modelo séo:

a ) O leito do regenerador ¢ constituido por uma regido de fase densa, que é formada por
duas fases: fase bolha e fase emulsio gés-sélido.

b ) O gés, excedente ao necessario para manter o leito de particulas em fluidizagdo inci-
piente, ascende sob a forma de bolhas.

¢ ) Ambas as fases sdo perfeitamente misturadas na diregdo radial. Os efeitos de dispersao
nas diregoes radial, axial e angular sdo despreziveis.

d ) A quantidade de catalisador nas bolhas é desprezivel, portanto ndo sio consideradas
reagbes quimicas em seu interior. Assume-se também que ndo ocorram reacoes quimicas
na fase gasosa da emulsao.

e ) O fluxo de gas que passa através das bolhas é do tipo plug-flow e considera-se que a
‘emulsdo é perfeitamente agitada.

f) A transferéncia de massa entre as fases ocorre através da 4drea interfacial, sendo repre-
sentada pelo coeficiente de transferéncia de massa dado por Kunni e Levenspiel (1968),
que considera que esta transferéncia ocorra em duas etapas : das bolhas para as nuvens
e dai para a emulsao. ~

g ) O modelo consiste de balancos de massa aplicados para o oxigénio, na fase bolha e na
fase emulsdo, e para ¢ coque presente no catalisador, na fase emulséo,
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Balancos de massa no leito catalitico

Balango de oxigénio nas bolhas

dYb -~ Kbe .
a3 (Yb—Ye)
onde:

Yb = fracido molar de oxigénio nas bolhas
Ye = fracao molar de oxigénio na emulsdo
Ub = velocidade cle ascencdo das bolhas [m/s]

x = coordenada axial [m)]

Kbe = coeficiente de transferéncia de massa entre bolhas e emulsio [1/s].

Balanc¢o de oxigénio na fase emulsao

R FAB « Kk H
Kl<P»Ye «CocW= ““"““"““E“f“z;‘““‘{ﬁf (Yb— Ye)dz + FAE(YO - Ye)
[t}

onde:

FAB = fluxo molar de gés na fase bolhas [Kmol/s]

FAE = fluxo molar de gés na fase emulsdo [Kmol/s]

P = pressao do regenerador |atm]|

- Y0 = fragao molar de oxigénio na entrada do regenerador

Cc = teor de coque no catalisador da fase emulsdo [Kgcoque/K geatalisador]
W = massa total de catalisador presente no regenerador [Kg]

Kl = constante da taxa da reagdo [atm™! s7!

H = altura do regenerador [m]

Balango de coque no catalisador na fase emulsdo

Fs{Cch—-Ce)=KexPxW xYexCc

onde :

25

(3.1)

(3.2)

(3.3)

Fs = vazéo massica do catalisador que chega e/ou sai do vaso do regenerador [Kg/s]

CcO == concentragdo de coque no catalisador gasto {K'gcogue/K gcatal]
Kc = constante cinética da reagdo de combustio do coque [1/atm ~ seg]

A troca global de gds entre bolha e fase densa é representado por :
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; 1
_ Kbe = 1/Kece + 1/Kbe
onde:
erf Dao.sgo.%
I{bC = 4.5‘@“ "+" 5.85 DblA25 -
Emf «Ubx Da
Kece = 6,78\/ is
sendo:

Kce = coeficiente de transferéncia de massa entre a nuvem e a emulséo [1/s]

Kbc = coeficiente de transferéncia de massa entre as holhas e a nuvem que as circunda
/s |

Umf = velocidade do gés para manter o leito nas condigées de minima fluidizacdo [m/s]
' g = aceleragio da gravidade [m/s?]

Db = diametro da bolha gasosa [m]

Da = coeficiente de difusividade do oxigénio [m?/s]

Emf = porosidade de minima fluidizacdo

Ub = velocidade de ascengdo das bolhas [m/s]

- Para a velocidade das bolhas foi utilizada a expresséo usada por Orcutt (1962) que con-
sidera a velocidade absoluta de ascencio das bolhas como sendo a soma da velocidade
natural de ascengdo de uma tnica bolha com a velocidade ascendente da fase particulada
que fica entre as bolhas, ou seja :

Ub =Us~Umf + 0.711/gDb

onde :
Us = velocidade superficial do gas {m/s]

Para o cédlculo de porosidade de minima fluidizagdo utilizou-se equagao apresentada em
Peres {1989).

Epp = 1467 + 0.01483; — 0.26861n (7)) + 0.186 In(8;) + 0.00814(In{81))* (3.4)

onde:
R Doy
aI o 3#2 )l
UL SU &

dpgrlper—pgrlgr
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‘3 . V;nf
r= (4#1{10:1#3 r%91)§
. ———«i-ﬁi————apg{ _
sendo que:

V,.; = velocidade do gés para manter o leito nas condigbes de minima fluidizacdo [ft/s]
Dpy = diametro médio das particulas [ f¢]
p.1 = massa especifica das particulas de catalisador (4]

fid
pgl = massa especifica do gis [3%’5}
pr = viscosidade do gas {fftd,}
gr = aceleragao da gravidade {g]

A velocidade de minima fluidizagao pode ser obtida atraveés da correlagao de Leva (1960}:

182

Dp 0.94

(ps ~ p)
pO.OﬁHO.BS

Umf =1.1181071°

onde:

Umf = velocidade de minima fluidiza¢do [m/s]
Dp = diametro da particula {pm]

p = massa especifica do gas [Kg/m?]

p, = massa especifica do sélido [Kg/m*>]

p = viscosidade do gés [N = s / m?]

Devido & pressdo de operagdo do regenerador ser relativamente baixa, e a temperatura ser
bastante elevada, assume-se que o ar de combustao se comporta como gas ideal. Desta
forma, sua massa especifica é facilmente determinada pela lei dos gases ideals.

O diametro das bolhas de gas foi calculado através da expressao apresentada por Errazu
et al. (1979):

Db = 0.667 = Qo°3™

onde:
" Qo = vagao volurnétrica de ar ou agente fluidizante em cada orificio do distribuidor (m?®/s)

O coeficiente de difusividade do oxigénio pode ser obtido através da expressdo apresentada
por Peres (1989):

= 0.06769125 < T «
Da = 5 H

onde:
T = temperatura do gas [K]
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¢ = viscosidade do gés [Kg/m x s
P = pressao do géas [atm)].

A viscosidade do géas é fung@o da temperatura, e pode ser expressa por:

o= (4.509668 < 1077 + 441 <« 107¥)T 4 5.181 « 107°
A massa de particulas de catalisador no leito é expressa como:
W =p,(1 —Emf)Ve

onde :
Ve = volume ocupado pela emulsdo {m?]

Ve=V(1~ Eb)

e
V = volume total do leito [m?]
Eb = porosidade do leito em fungéo das bolhas

_Us-Umf
- Ub

O fluxo molar de gas nas regides bolha e emulséo é respectivamente:

Eb

FAB = FAT « Eb
FAE = FAT - FAB

onde:
FAT = fluxo molar de géis total [K'mol/ s]

28

- O modelo de duas regides é uma forma simplificada de se simular o reator de leito fluidi-
zado. Sabe-se que o comportamento hidrodinamico dos gases e particulas ndo é o mesmo

ao longo de todo o reator. Em muitos trabalhos de literatura, distingue-se a regifo
préxima a grade distribuidora de ar. O efeito de se considerar a zona grid na modelagem

do reator é assunto para a préxima secgao.

3.3.2 Modelo grid Convencional

Geralmente, o gas ¢é introduzido dentro do leito fluidizado através de grades perfuradas ou
bicos injetores. i ambos os casos ha a formacao de jato acima dos orificios. A interagédo

entre estes jatos e o leito fluidizado é crucial para a performance do reator, especialmente

em casos de reagOes quimicas rédpidas (Behie e Kehoe, 1973).



CAPITULO 3. MODELOS DE REGENNERADQGRES 29

O entendimento do fenémeno do jato é portanto essencial para o design dos leitos fluidi-
zados (Freychet et al., 1989). Segundo Freychet ef al(1989), existem quatro propostas
para a analise de jatos em leito fluidizado.

A primeira proposta, sugerida por Baerns e Fetting (1964) e desenvolvida por Behie
(1972), considera uma interface entre o jato e a fase grid do leito fluidizado, através da
qual hé troca de gas. Este modelo negligencia o efeito da entrada de gas deniro do jato,
Ele assume que o gas introduzido no leito fluidizado se comporta como um gés injetado
num liquido.

A segunda proposta assume que a teoria do jato turbulento (Abramovich, 1963) aplica-se a
sistemas heterogéneos, porque perfis radiais das propriedades dos jatos (p.e. velocidades,
concentragao, temperaturas} sao similares aqueles dos jatos submersos (De Michele et al.
- {1978), Donadono et al. (1980)). Usando a teoria do jato turbulento e um sistema de
equagdes expressando conservagao de massa e momento para gas e sélido, Donadono et
al. (1980) pode predizer a taxa de particulas entrando nos jatos.

O terceiro procedimmento, o qual foi usado por Yang et al. (1984}, é o desenvolvimento de
um modelo hidrodinamico hidimensional de fluidizagdo baseado na conservacao de massa,
momento e energia. O modelo de Yang et al. (1984) assume que a mistura do gds é feita
por convecgao.

A quarta proposta, sugerida por Freychet {1989}, considera a flutuagao do jato. O modelo
separa o leito em duas zonas: uma zona na qual o jato flutua {isto é, num ponto deste
leito tem-se alternadamente jato e grid), e uma zona na qual o jato nunca aparece. Os
perfis de concentracdo obtidos sdo curvas de probabilidade onde o ponto de maximo esta

no centro do jato (orificio).

Apesar das varias propostas apresentadas para descrever a fase jato, na modelagem de
reatores de leito fluidizado, utiliza-se com frequéncia a primeira proposta de Baerns e
Fetting (1964) (como no modelo de Behie e Kehoe (1973), Grace e Lasa (1978), e Errazu
et al. (1979)).

O modelo de Baerns e Fetting (1964) assume que o jato mantém sua forma cilindrica,
com didmetro igual ao do orificio da grade distribuidora de ar. Nao considera a entrada
de particulas sélidas e de gés nos jatos. Esta abordagem é claramente uma simplificagio
que pode levar a predigdes falhas.

Sabe-se no entanto que os jatos ndo mantém sua forma cilindrica, existe um angulo de
. expansdo {f) que torna sua geometria cdnica, como pode ser observado em Massimilla
(1985). -

Sabe-se ainda que existe a entrada de particulas sélidas e de gés dentro do jato. Donadono
et al. (1980) e Donsi et al. (1980) avaliaram a fragio volumétrica de sélidos dentro
dos jatos pela determinacéo da velocidade das particulas e frequéncia de colisdo obtidas
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através da imersao de uma sonda de impacto dentro do jato. A taxa de gas que entra nos
jatos também foi comprovada experimentalmente (Massimilla, 1985).

0O modelo de Behie (1972) considera ainda que a transferéncia de massa entre o jato e
grid, que se d4 através da area interfacial do cilindro que separa as duas fases, nao altera
substancialmente a vazdo molar nos jatos. Esta vazdo permanece constante até o final
- da altura do jato, quando parte do gas € transferida para a emulsido e parte para a fase
bolha. Esta consideragao simplifica a solugao analitica da equagdo diferencial da variagdo
da concentragio do jato com a altura. No entanto, esta hipétese pode ser melhorada,
se for considerado que a vazdo molar do gés no jato varia com a altura, uma vez que o
sistema de equagdes diferenciais pode ser resolvido numericamente.

Behie (1972) considera também que as fases emulsdo e grid sdo perfeitamente agitadas e
que o grau de agitacgao das paticulas é o mesmo em toda altura do regenerador. Entretanto,
sabe-se que o grau de agitacdo da zona grid é diferente do da zona emulsao.

Jin Yong et al. (1982} apresentam um procedimento experimental onde conseguem ob-
servar que o tipo de movimenta¢io das particulas varia com a altura dentro da zona grid.
Masayuki Horio ef al. (1982} apresentam uma descricdo do comportamento das particulas
na zona grid e observam que existe uma regiao entre dois jatos adjacentes, préximo a grade
distribuidora, onde as particulas ficam estagnadas. A esta regido denominam zona morta.

Recentemente, na tentativa de melhorar a modelagem dos regeneradores, muitos trabalhos
véem sido desenvolvidos onde os autores tentam relaxar as hipoteses apresentadas em
modelos ja existentes.

No trabalho de Peres (1989} existe a tentativa de melhorar as consideragdes feitas sobre
a fase diluida. A fase freeboard é dividida em duas regides: regiao de dissipagao da
velocidade dos gases e regidao onde os gases apresentam velocidade uniforme, sendo a
primeira, subdividida em duas zonas: zona calma e zona de dissipagao.

No modelo de Gan-Tang-Chen et al. {1982}, mencionado no capitulo dois, existe a ten-
tativa de melhorar as hipéteses feitas sobre a fase densa, subdividindo-a em duas regides
de acordo com o diametro das bolhas.

No entanto, para a regido dos jatos, responsavel pela maior parte da conversdo dos re-
agentes (Florea e Straja, 1989) e onde as taxas da reagfo sdo méximas devido & alta

concentragao dos reagentes nas fases gas e solida, pouca coisa vem sido acrescentado
desde 1972.

De maneira geral, as equagbes de balanc¢o de massa para. um modelo grid convencional
séo definidas como segue:
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¢ Fase jato (0 < x < hj)

ac; '
Q7+ kjay(Cs = Ca) = 0 (3.5)

¢ Fase bolha (h; < x < H)

dCy B |
ﬁo ® 4 kyay(Ch — Cg) = 0 - (38)

¢ Fase emulsio (0 < x < H)

hs H
Q(I - /3)(Cd — th) e f@ kjaj(C‘d — Cj)d:r: + /}; kbag,(()'d — Cb)dm
+k,.Cdef =0 (37)

onde:

a;,ay = 4rea especifica dos jatos e das bolhas respectivamente [1/m]

'y, Cq, C;,Cyn = concentragoes de reagentes nas fases bolha, emulsdo, jato e no final da
altura de penetragdo dos jatos respectivamente [Kmo!l/m?]

H = altura do leito [m]

h; = altura do jato [m)]

H,.; = altura de minima fluidizagdo [m]

kj, ks = coeficiente de transferencxa de massa entre a fase emulsdo e as fases jato e bolha
respectivamente [Kg/ m? x ]

k, = constante cinética da taxa de primeira ordem [Kg m™* s77]

Q = fluxo méssico através do reator [Kg m™? s7!]

3 = fragdo de gés que fui na fase bolha

As hipéteses bdsicas deste modelo séo:
a ) Para a regifio densa adota-se a teoria das 2 fases visto na primeira modelagem

b ) Os jatos sao perfeitamente agitados radialmente, isotérmicos e com plug flow na diregdo
axial

¢ ) Nao é considerada reagdo quimica no interior dos jatos

d } A transferéncia de massa entre o jato e a emulsdo ocorre através da area interfacial
entre as duas fases sendo representado por um coeficiente de transferéncia de massa, k;,
apresentado por Behie e Kehoe (1973) e Errazu et al. {1979).

e) Os jatos mantém sua forma cilindrica com didmetro igual ao diametro do orificio da
grade distribuidora
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f) Vazdo molar do gas nos jatos permanece constante e nao existe fluxo ascendente de gas
na zona grid até o final da altura dos jatos. Quando se atinge a altura de penetraga 'dos,__;__"._r_.
jatos a vazdo de ar se divide entre as fases bolha e emulsdo. L

g} A zona grid € perfeitamente agitada e seu gra.u de agitagdo nao vama a0 Eongo da_'-:"
coordenada axial. . g

Na literatura, pode ser observado que alguns trabalhos expressam o fluxo méssico através
do reator {Q) como a razéo entre o fluxo de gas alimentado em cada orificio e a 4rea de
seccio transversal do jato (Peres, 1989; Errazu et al., 1979), enquanto ouatros definem Q
como a razdo entre o fluxo de gas alimentado e a area do reator (Behie e Kehoe, 1973;
Grace e de Lasa, 1978).

Em muitos trabalhos as equagbes de balango ndo sdo resolvidas numericamente, sendo
que a integragdo de (3.5) e (3.6} é feita de forma analitica, para expressar C; e Cy expli-
citamente em termos de C4, que é encontrado a partir da equagao (3.7). Desta forma,
obtem-se uma expressao para o perfil de concentragio em funcdo do comprimento do
reator, que é expressa por:

Cae 1+ B — 1)etm=m)
Cao B 1+ K - 66 (mjtms)

(3.8)

kjajhj
Q

s = kbab(H— h’.})
’ 30Q

;o=

sendo:

K = constante da taxa admensional

m; e mp = parametros de transferéncia de massa para as regides jato e bolha respectiva-
mente

O perfil de concentragao pode ser obtido pela substitui¢do de vérios valores de altura
de regenerador (H) na expressio de m2,. No entanto, nota-se que o primeiro valor de
concentragdo que se pode obter através desta equagdo, corresponde a coordenada axial x
= h; (altura de penetracdo dos jatos).

A fim de se obter um perfil de concentragdo na regido dos jatos, a equagio {3.5) e a
equagdo (3.7) (omitindo o primeiro e terceiro termos e substituindo H,,; por h;} devem ser
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resoIvadas simultaneamente. Quando a solucao anahtica é usada, obtem—se uma exp S
para ('; em fungéo de x da forma: -

Cae 1 +e™(BK —1)
C"Ao - 1+ K —e

onde:

kb,
K = b,

v

(4. € 'y, = concentragao do reagente na saida e na entrada do reator, respectivamente.

Para simular o leito denso do regenerador (x > h;), utiliza-se a equagdo (3.6) e a (3.7) com
a omissao do segundo termo. Esta maneira de resolver as equagdes de balanco de massa,
dividindo-as em dois grupos dependendo da regido do regenerador, simula o procedimento
utilizado na resolugdo numérica, que resolve o sistema de equagdes a cada incremento do
reator. '

Os parametros usados na equagao (3.9) sdo mostrados na tabela 3.1. Os valores dos
parametros k;a;, hj e 3 sao retirados diretamente do trabalho de Behie e Kehoe {1973).
A constante cinética tem a mesma ordem de grandeza da constante cinética para reagdo
répida utilizada neste mesmo artigo. O fluxo mdssico de gas através do jato {Q) é obtido
através da velocidade do jato apresentada também por Behie e Kehoe (1973).

Tabela 3.1: Pardmetros usados na equacéo (3.9)

parametro | valor unidade
kia; 7.05 | Kgm™s!
hj 0.305 m
3 0.25 .
k, 9.0 |Kgm™3s!
Q 45.0 | Kgm™?s™?
C 40 0.01 Kgm™®

Notou-se que o perfil de concentracio na fase grid é incoerente quando o fluxo de gés é
baseado na area do jato, sendo msenswei as variagoes da altura do leito, como pode ser
visto na tabela 3.2.

A solugdo numérica também mostrou-se incoerente. Entretanto, sdo numerosos os traba-
lhos em literatura que apresentam perfis de concentragio, independente da forma como se
expressa o fluxo madssico "Q”. Nestes trabalhos, o valor da concentragao de alimentacao é
unido ao valor da concentragao em x == h;, para a obtengdo dos perfis. Desta forma, néo
é possivel sentir, de forma isolada, o efeito que o modelo adotado para representar a fase
jato tem nos perfis de concentragdo. Ele sé afetard a regido densa, que é representada por
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Tabela 3.2: Concentragao na fase grid obtida através da equagio (3.9)

x (m) | C; (Ig m™)
0.305 0.004335
0.2 0.004355
0.1 0.004374
0.01 0.004391
0.001 0.004393

uma equagao que leva em consideragao ao mesmo tempo as hipoteses feitas nos modelos
de duas regides e grid.

Muitos trabalhos (Behie e Kehoe (1973), Errazu et al. (1979)) provaram que em caso
de reacoes rapidas, existe uma importante diferenga entre o modelo de duas regides e o
modelo grid. As taxas de rea¢do sao mais rapidas no modelo grid do que no modelo de
bolhas porque a eficiéncia de contato na regido grid é maior que no resto do reator.

Errazu et al. (1979) demonstraram que um simples modelo CSTR sem bypass do gis
de alimentacio e um modelo grid convencional geram resultados semelhantes ao longo
do reator. No entanto, a eficiéncia de contato num reator CSTR sem bypass deveria ser
maior que a de um leito com fases diluida ( jatos + bolhas), pois no segundo caso existe
a limitacio do fluxo de oxigénio da fase diluida para a fase densa, ac passo que em um
CSTR, todo ar que entra no reator estda em contato com o catalisador. Além disso, o
volume de emulsaoe num reator de leito fluidizado, onde ocorre a reacao, € menor devido
ao volume ocupado pelos jatos e bolhas. Isto sugere que o modelo grid convencional
superestima a eficiéncia de contato.

Quando se adota solugao analitica, muitas simplificagoes sdo usadas a fim de tornar a
solucio do problema possivel: .-

- Assume-se que as concentragoes dos componentes na fase emulsio e as propriedades
fisicas do sisterna ndo variem ao longo do comprimento do regenerador.

- Adota-se cinéticas de reagdo simplificadas (geralinente de primeira ordem). Assume-se
que somente wina reagdo quimica se da no regenerador.

- Geralmente os efeitos térmicos ndo sio levados em consideragio. Quando o balango de
energia ¢ adicionado, langa-se mao de algoritimos numéricos para auxiliar a solugao das
equagoes.

Em vista das simplificacbes impostas na resolugdo analitica das equacbes de balango,
a solucdo numérica torna-se mais adequada. Além disso, os problemas de incoeréncias
nos resultados, mostrados anteriormente na tabela 3.2, seriam facilmente detectados se a
solucdo numérica fosse adotada.



CAPITULO 3. MODELOS DE REGENERADORES R 35

Faltsi- Saravelou e Vasalos (1991) e Ho et al. (1984} simularam numericamente um
reator de leito fluidizado. O primeiro propdés um modelo que leva em conmderagao a
hidrodinamica de fluidizagdo, cinética detalhada e balango térmico, mas ndo dlstmgue a:
regido dos jatos do resto do reator.

Ho et al. (1984} simularam um combustor de carvao considerando a regido grid, mas
assumiram que o reator opera isotermicamente. Neste modelo, altera-se algumas hipdteses
do modelo grid convencional, e a solugdo numeérica é possivel.

O ceeficiente de transferéncia de massa entre o jato e a emulsdo estd relacionado com
o coeficiente médio de transferéncia de massa entre a bolha e a emulsdo através de um
fator multiplicativo. Este fator é um pardmetro sensivel do modelo, mas assume valores
variando de 10 até 90, podendo tornar o modelo impreciso. L

Além disso, altera-se a hipdtese de que todo ar entre no leito sob a forma de jatos e
supdem-se que todo ar em excesso ao requerido para manter o leito nas condigdes de
minima fluidizacao passam através do leito sob a forma de jatos, analogamente ao que
acontece na regido densa. Esta consideracio parece nio ser ideal pela prépria observagio
do comportamento hidrodinamico dos jatos encontrada em literatura. A consideragio do
modelo grid convencional, de que o gas que flui nos jatos s6 va se dividir entre as fases
emulsdo e diluida no final da altura de penetragao dos jatos, parece substimar o fluxo
de ar na fase grid. Entretanto, a hipétese de que logo a entrada do reator todo o gas se
divida entre as fases parece superestima-lo. Uma situagho intermedidria parece ser ideal.

Como a proposta sugerida por Baerns e Fetting (1964) e desenvolvida por Behie (1972)
para descrever a zona dos jatos é largamente utilizada, mas apresenta vérias hipdteses
que ndo condizem com a realidade, e também devido s incoeréncias e aos problemas
encontrados na resolugac do modelo grid, tentou-se melhorar a modelagem desta regiao,

Para tanto, partindo-se do modelo de Liang-Sun-Lee (1989), que se baseia no principio
de Baerns e Fetting (1964}, foram sugeridas quairo propostas diferentes que alteram
algumas das suposi¢des do modelo, tentande tornd-lo mais préximo do comportamento
real observado experimentalmente.

3.3.3 Alteragoes no modelo grid

Nesta seccdo serao apresentadas quatro propostas de alteragdo do modelo yrid convenci-
onal, a fim de torna-lo mais compativel com as observagtes experimentais.
Proposta 1

As hipéteses concordam com as do modelo grid convencional exceto nos itens "f” e "g”.



CAPITULO 3. MODELOS DE REGENERADORES . 36

" A suposigdo, feita para viabilizar a solucio analitica, de que a transferéncia de massa
entre as fases jato e grid nao altera a vazéo molar de ar nos jatos serd retlrada, uma vez
que as equacoes de balanco de massa serdo resolvidas numericamente. o :

Todo gas que entra na forma de jatos € responsavel pela formacao de bolhas e pelo fluxo
de gés através da emulsio. Assume-se que a quantidade de gés presente nos jatos vai
sendo transferido para a fase grid a medida que se avang¢a na altura do regenerador. No
final da altura de penetracdo dos jatos (h;), a quantidade de gas que ainda estd presente
na fase jato é transferida para a fase bolha e, a quantidade de gas presente na fase grid é
transferida para a fase emulsdo.

Fazendo esta consideragao tem-se que a vazao de ar nos jatos diminui com a coordenada
axial, e ndo existe mais a quebra do fluxo do gas no final da altura de penetragio dos
jatos entre bolhas e emulsao.

Nao parece ser exagero considerar toda essa transferéncia de massa entre as fases em x
< hj, devido ao préprio valor de de k;. A tabela abaixo mostra, a partir de dados de No,
k;, a;, A; e h; obtidos de Peres (1989) e de Errazu et al. (1979), valores do fluxo massico
de ar entre o jato e grid. Nota-se que o fluxo de gas entre as fases tem a mesma ordem
de grandeza do fluxo gasoso alimentado no reator.

Tabela 3.3: Comparacdo do fluxo massico entre as fases e fluxo de gas alimentado

parametro valor unidade
No 1449 -
k; 1.25 Kgm™? st
a; 209.9 m"!
A; 0.0002843 m?
b 0.6453 m
Nokjaj.iijhj 69.87 Kg S"1
Fg 69.97 Kgs!
onde:

Fg = fluxo massico gasoso alimentado no reator

No = Numero de orificios no distribuidor de ar (ou agente fluidizante)
Nokja;A;h; = fluxo de gés entre as fases na regido dos jatos

A; = area de seccdo transversal do jato

SupGe-se ainda nesta primeira proposta, que o valor inicial de vazdo de ar nos jatos
corresponda & vazao de alimentagio nos jatos, chegando até a vazdo de ar que flui na fase
bolhas em x = h;.

Da mesma forma, a vazdo de gas na zona grid aumenta com a altura. Supde-se vazio nula
em x = 0, chegando até a vazdo necesséria para manter o leito nas condigbes de minima
fluidizagdo em x = h;.
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Em toda a extenséo da regido dos jatos, tem-se que a soma da vazéo de gas na fase grid -
e na fase jato € igual a vazdo de gas na alimentagio, ou seja, o balango cie massa global e
satisfeito. . o

Os dados de vazao de ar nas fases grid e gato nas pomgoes x=0ex = h sao vaiores
coerentes com as hipdteses do modelo. No entanto, é necessirio definir amda, como esta
vazdo de ar varia ao longo de toda extensdo da altura dos jatos. Devido a insuficiéncia de
dados, supbe-se variagdo linear, embora outras funcdes possam ser facﬂmente utxhzadas
Desta forma, as expressbes que regemn variagoes da vazdo de ar nas fases grzd e JatO-
respectivamente ao longo da altura dos jatos podem ser representadas por:

FAG = FAE _E’—

i
FAJ = FAT — FAG

onde:

FAG = vazdo molar na fase grid [Kmol/s]
FAE = vazdo molar na fase emulsao [ K'mol/s]
FAJ = vazio molar nos jatos [Kmol/s]

FAT = vazéo molar de ar total [Kmol/s]

Esta proposta assume também que o grau de agitagdo na zona grid aumenta com o
comprimento do leito. Jin Yong et al. (1982) e Masayuki ef al. (1982) observaram
experimentalmente que o grau de agitacio das particulas na zona grid varia com a altura,
notando a existéncia de uma regido de estagnac¢do {zona morta) ne inicio do regenerador.

Neste modelo (analogamente ao procedimento de Floarea Straja (1989)), multiplica-se a
taxa da reagdo por um fator de ajuste u, que varia ao longo do comprimento do grid e
que expressa 0 grau de agitagdo das partlculas

Também aqui, assumiu-se variagdo linear no grau de agitacao. Considera-se que as
particulas da fase grid estdo estagnadas a entrada do reator (¢ = 0), adquirindo cada
vez mais movimento até atingir um estado de mistura perfeita no final da altura de pe-
netracio dos jatos (i = 1). Desta forma , a expressio que rege a variaggo do grau de
agitacdo do leito é:

H= E
Balanc¢o no leito catalitico:

Balango de oxigeénio nos jatos
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dYj  kjxa; = Ay« No' . : R '
de = Ma x FAJ (Y5 -Yg) - (310)

onde :

Yj = fragdo molar de oxigénio nos jatos _

k; = coeficiente de transferéncia de massa entre o jato e a emulsdo [Kg/m? » s] .
a; = 4rea especifica do jato (drea de transferéncia de massa/ volume do jato [1/m])
No = nimero de orificios da grade distribuidora de ar o

Ma = peso molecular do ar (ou agente fluidizante) [Kg/Kmol]

FAJ = vazdo molar de ar nos jatos em fungao da altura [K'mol/s]

A; = érea da secgdo transversal de cada orificio da grade distribuidora de ar [m?]

A equagdo {3.10) é valida para o intervalo 0 < x < hj e estd sujeita & condigdo inicial Yj
= Y0 em x = 0.

Para este modelo foi usada a correlagio desenvolvida por Basov (1969) para se calcular a
altura de penetracdo dos jatos. :
Dp’m e 10-—3;9 w QOD.35
77 0.0007 + 0.566 » 10-* < Dpm

onde:
Qo = vazéo volumétrica de gés em cada orificio da grade distribuidora de ar [m?/s]
Dpm = didmetro médio das particulas {microns]

Balango de oxigénio nas bolhas

O balanco de oxigénio na regido das bolhas é representado pela equagdo do modelo ante-
rior, valido para o intervalo h; < x < H, sendo expresso por:

dYb  —Kbe
—— =~ (Yb—Ye) (311

A expressao que representa o comportamento da fase emulsdo gds-sdlido ao longo de todo
regenerador é determinada por:

No =< k; < aj

Ma
FAB « Kbe [ ,
"””Er%”‘fﬁ (Yb—Ye)do + FAE(Y'0 — Ye) (3.12)

Kl«P«YexWewx Cexp=

A; fhi
L [7 (v - Yg)det
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onde:
Y0 = fra,c a0 molar de O, na fase grid no final da altura de penetra.c ao dos jatos

O primeiro termo & direita representa a transferéncia de massa entre a fase jato e grid,
e o segundo, a transferéncia entre as fases bolha e emulsdo. Comeo a solugdo numeérica ¢
adotada e o balanco de massa é feito a cada incremento do reator, esta equacao deve ser
substituida por duas novas equagbes que representem o balango de massa na regido dos
jatos e na regifo da fase densa.

Balance de oxigénio na fase grid

O termo de troca entre as bolhas e a emulsao deve ser retirado e o fluxo molar de oxigénio
da zona emulsdao é substituido pelo luxo da zona grid.

Nokja;A; 1k
Kl-P Yg - -Wg Cec-p= wfm,{;’}ﬁfmif (V) - Yg)de + FAG(YD - Yg) (3.13)
vla o

Esta equagdo é valida para o intervalo 0 < x < hj, onde:

Yg = fragao molar de oxigénio na fase grid

FAG = vazao molar de oxigénio que flui na zona grid fungdo do comprimento [K'mol/s]
Y0 = fragio molar de oxigénio na fase gridem x = 0

Wg = massa de catalisador presente na regido dos jatos [Kg catalisador| representada
por :

Wg=p, - (1 — Eg)-Vy

sendo:

Eg = porosidade da zona grid e que, neste modelo, é assumido como sendo constante e
igual a porosidade de minima fluidizagao

Vg = volume da zona grid [m?

Vg={1—-Ej) = Areg - h;

onde : ‘
Areg = 4rea da secgdo transversal do regenerador [m?]

Ej = fragéo volumétrica do leito ocupada pelos jatos
B _43 fVO

Ey = ——
Areg
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Balan¢o de oxigénio na fase emulsdao

Nesta regido, o termo de troca entre as fases jato e grid desaparece, e a fracido molar de
oxigénio & entrada da zona emulsio (Ye0) corresponde & concentragdo de saida da zona
grid;

FAB « Kbe [
—_-im—-if (Yb—Ye)dz + FAE(Yed — Ye) (3.14)
[

Kl «P«Ye ~We~ Ce= - 7

i

Esta equacéo € valida para o intervalo A; < z < H sujeita as condigdes inicials :
Em x = h; tem-se : FAG = FAE, FAJ = FAB, Yg = Ye, Yj = Yb

sendo:
We = massa de catalisador presente na fase emulsao [Kg]

We = p, « (L —~ Emf) x Ve
Ve = volume ocupado pela emulsio [m®]
Ve (1 —Eb) = Areg « (H — h;)

Balango de coque

As equagoes de balanco de massa para as duas regides do reator sao praticamente iguais.
A concentracao de coque inicial (Cc0} para a regido dos jatos corresponde a concentragao
de alimentacdo do regenerador, e a concentragao inicial para a fase densa corresponde 2
concentracao de saida do grid.

Fs(Ccb —Cey=Kec <P «Yg = CcxWg =y 0 <z <h; (3.15)
Fs(CcO—-Cey=Kex PxYe » Cex We hy <z <H (3.16)
Proposta 2

Além das consideragdes feitas na proposta 1, acrescenta-se aqui uma nova hipdtese. A
porosidade da fase emulsao ndo é a mesma ao longo do reator. Assume-se que o leito seja
mais compacto préximo a grade distribuidora de ar.
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Desta forma; supbe-se que a porosidade na zona grid (Eg) aumente com x partindo, por
exemplo, do valor da porosidade do leito fixo em x = 0 e chegando até porosidade de
minima fluidizagdo em x = h;.

Considerando-se wvariagio linear de Eg tem-se que :

Bg = Blf + .~ (Emf - Elf)

onde:
Elf = porosidade de leito fixo

O efeito direto desta proposta serd no termo de reagdo quimica, pois a porosidade, e
consequentemente a massa de catalisador presente no volume reacional, é alterada. As
equacdes de balango de massa utilizadas sio as mostradas anteriormente.

. Proposta 3

A quantidade de massa da catalisador presente na zona grid é tamhém fungao do volume
ocupado pelos jatos.

Em Kececioglu € Keairns {1989) pode ser observado que a forma do jato ndo é cilindrica
e sim conica, representando um aumento da fragdo volumétrica ocupada pelos jatos ao
longo do comprimento.

Nos modelos anteriores, assumiu-se que os Jatos tinham forma cilindrica e constante,
substimando o volume ocupado pelos jatos e portanto superistimando o volume ocupadeo
pela zona grid e consequentemente a massa de catalisador e taxa de reag@o nesta regiao.

A proposta 3 considera as mesmas hipdteses da proposta 2, porém assume a variagao de
Ej (fracdo volumétrica ocupada pelos jatos) ao longo da coordenada axial. Ej pode ser
calculado como nos modelos anteriores em x = 0 e pode ter valor de Eb (fragdo do leito
ocupada pelas bolhas) em x = h;.

Assumindo variacao linear de Ej com x tem-se que :
z

Ej=E;0+ R,

(Eb— Ej0)

onde:
Ej0 = fracao volumétrica ocupada pelos jatos no inicio do leito

) LA
Ejb = No x Areg
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Proposta 4

Na proposta 3, quando se assumiu o angulo de expansdo do jato, considerou-se apenas
o efeito da variagédo da massa de catalisador no leito. No entanto, quando se assume
geometria conica para os jatos, tem-se que a area interfacial de transferéncia de massa
varia ao longo do comprimento do reator.

Assumindo que na base do cone tenha-se didmetro igual ao didmetro do orificio da placa
distribuidora de ar e, no topo se tenha didmetro igual ao didmetro da holha de gés; entao
a equacao que rege a variagao de diametro do cone ao longo de x é :

Do T
D=2+ %)
de:
c:’lﬂ;—t o _2xh
AM =tana = BB T Do

DO = didmetro do orificio da grade distribuidora de gds{m]
DB = didmetro da bolha de gas [m]

Essa equacio € obtida pelo uso da definigdo da tangente do angulo formado entre o jato
e a base do leito {«). Como na resolugdo das equagdes diferencias por meétodo numérico
utiliza-se passo de integragao muito pequeno, a area espectfica dos jatos (a;) neste caso é
calculada como:

wx D 4

Gy = D2 = 5

4 -
que corresponde a razéo entre a 4rea e o volume de um cilindro que varia seu didmetro a
cada incremento da altura dos jatos.

Apesar das quatro propostas apresentarem hipéteses coerentes com as observagdes expe-
rimentais; ndo existe, por enquanto, trabalhos que consigam avaliar quantitativamente as
variagdes do grau de agitacdo, da fracdo volumeétrica ocupada pelos jatos, da porosidade
da zona grid, e da vazao de gas nas zonas jato e grid ao longo do comprimento. Variagoes
lineares ao longo de x sao apenas aproximagoes e certamente ndo condizem com a rea-
lidade pois, na verdade, estes parametros estao interligados. Provavelmente a vazao de
gas que passa pela fase grid tem influéncia na porosidade desta regifio e esta porosidade
influencia no grau de agitagdo das particulas.

Desta forma, fol necessdrio desenvolver um modelo mais pragmatico, que representasse
coerentemente as fases grid e jato, mas que n&o necessitasse de tantos parametros de
ajuste,
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3.3.4 Modelo grid proposto

O modelo grid convencional considera uma interface entre o jato e a fase densa, através da
qual existe troca de massa. Este modelo negligencia os efeitos de entrada de particulas e
gas no interior dos jatos, assumindo que o jato que penetra no leito fluidizado se comporta
como um jato em um liquido. Entretanto, observacdes experimentais mostram que isto nao
é verdadeiro, de forma que no modelo grid proposto neste trabalho, muitas simplificacdes
usadas anteriormente serao removidas.

Neste novo modelo, leva-se em conta os efeitos de entrada de gds e particulas no interior
dos jatos, a existéncia da zona morta, a variacdo do grau de agitacdo das particulas ao
longo do regenerador, o angulo de expansao dos jatos e a coalescéncia dos jatos vizinhos.

As seguintes consideracdes sdo feitas para o modelo grid:

a ) Na direcao vertical, a partir do distribuidor de ar, existem duas regides: grid e regido
de bolhas, sendo a primeira dividida em zona morta e zona de mistura perfeita.

b ) O gas entra no reator como jato e percorre uma distancia h;. Sua forma € conica
devido ao dngulo de expansido dos jatos (ver Figura 3.2}. A zona do leito acima de A;
chama-se regiao de bolhas e é resolvida de acordo com a teoria das duas fases.

¢ ) A coalescéncia dos jatos vizinhos ocorre a uma distancia b, causada pelo angulo de
expansao dos jatos. A parte do leito abaixo de h., é chamada de zona morta, a qual ¢
formada por duas fases: grid e jatos, onde ndo ocorrem reacoes quimicas.

d )} A parte do leito entre h; e ., € denominada zona de mistura perfeita, que é constituida
somente de uma emulséo gas-sélido com porosidade igual a de minima fluidizagao.

e ) Nao existe regido diluida (freeboard) devido & regido das bolhas ser seguida pelo riser.

A variacdo do grau de agitagdao das particulas com o comprimento e a existéncia da zona
morta, observadas experimentalmente por Jin Yong et al. (1982) e Masayuki et al (1982),
sao previstas no modelo através da hipoteses “a”.

Behie e Kehoe {1973) concluem que a eficiéncia de contato préxima & grade distribuidora
de ar é malor que no resto do leito do reator. A zona de mistura perfeita, idealizada neste
modelo, prevé esta maior eficiéncia de contato entre gas-particula.

A suposigdo de que exista um angulo de expansdo dos jatos, prevista neste modelo,
também foi observado experimentalmente,

A influencia da inferseccao dos jatos no grau de agitagio {prevista na hipdtese “c”) foi
observado por Zizang et al. (1982) quando, medindo o grau de turbuléncia préxima a
grade distribuidora de ar por meio de anemémetro de fio quente para placa perfurada
com razao de abertura de orificios de 1% e 3%, observaram que existe um ponto de
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regido de bolhas

zona de mistura perfeita

]

3

Figura 3.2: Esquema proposto para representar o leito fluidizado

maximo causado pela coalescéncia de jatos vizinhos.

A entrada de particulas no interior dos jatos, determinada por Donadono et al. {1980)
e Donsi et al. (1980} e a entrada de gas nos jatos, observadas experimentalmente por
Donadono e Massimilla (1978}, Yang et ol (1980), Filla et ol (1981), também sdo
previstas no modelo quando se considera que acima da altura de intersecgdo dos jatos
exista mistura perfeita.

Equacées de balango de massa
Zona morta

As concentragao dos componentes nesta regiao séo constantes.

Balanco de oxigénio na regiso perfeitamente agitada

Klx P« Wmp«<Cc~ Ymp= FAT = (Yzm — Ymp) ' (3.17)
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Balango de coque na regiao perfeitamente agitada

Fs »Ccl

Ce =
‘T Fs +Ke =« P Wmp~ Ymp

(3.18)

onde:

Ymp = fracdo molar de O, presente na zona de mistura perfeita

Yzm = fracio molar de O, na zona morta

Wmp = massa de catalisador presente na zona perfeitamente agitada {Kg]
Wmp = p, « (1 — Emp) « Vimp

Vmp = volume da zona de mistura perfeita

Vinp = Areg < (Fj — hem)

sendo:

i., = altura da zona morta
dis

h.m = fana = -

dis = distancia entre dois orificios adjacentes [m]
a=90—10
6 = angulo de expansdo do jato

Para a fase densa adota-se o modelo de duas regiGes apresentado na secgao 3.3.1.

Determina-se a altura de interseccdo dos jatos ou altura da zona morta a partir dos
valores do dngulo de expansdo dos jatos e distancia entre dois orificios adjacentes da
placa distribuidora de ar.

O angulo de expansao do jato varia de acordo com o equipamento. Em Massimilla (1985)
existe uma tabela que mostra medidas de angulo de expanséo dos jatos para diversos
equipamentos. Notou-se que este dngulo de expansdo atingia um valor minimo de 13
graus e maximo de 35. Baseado nisto, neste trabalho, usou-se angulos na faixa de 15 a
35 graus.

A distancia entre dois orificios adjacentes é um dado mais facil de se obter. Entretanto,
se nao for este o caso, mas conhecendo-se o nimero de orificios da grade distribuidora de
ar e seu diAmetro, ainda assim é possivel estimar a altura da zona morta, com a utilizagao
de algumas consideragoes.

Assumindo que os orificios estejam distribuidos de forma equidistante com passo quadran-
gular, chega-se que a area de um quadrado, formado pela disposicio angular de quatro
orificios, pode ser obtida através da menor distancia entre dois orificios adjacentes. Desta
forma tem-se:
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Alg = dist?

onde:
Alq = area de um quadrado formado pela disposigao de quatro orificios da placa
dist == menor distancia centro a centro de dois orificios adjacentes

Supondo que o somatdério das areas de todos os quadrados formado pelo arranjo de quatro
orificios da placa {Alq) corresponda aproximadamente a area de seccdo transversal do
regenerador, tem-se:

S Alg = Areg = Ng - (dist®)

onde:
N¢ = ntimero de gquadrados formado pela disposigao de guatro orificios da placa

A lei de formacgdo da equacao que expressa o valor de Ngq em func¢ao do nimero de orificios
da placa foi descoberta como sendo:

JVNg=VNo-1

Através destas trés equagoes consegue-se determinar a distancia de centro a centro de dois
orificios adjacentes da grade. Subtrai-se o didmetro do orificio do valor encontrado para
a utilizacdo desta distancia no calculo da altura de zona morta.

3.4 Método de solugao

O conjunto de equagdes integro diferenciais seré resolvido por método numérico utilizando-
se Regra dos Trapézios para o calculo das integrais e um algoritimo baseado no método
de Runge Kutta de Quarta Ordem para resolucdo das equacgoes diferenciais.

Utilizou-se a Regra dos Trapézios para calcular a integral numérica pois necessitava-se de
um método que utilizasse apenas dois valores da funcao dentro do passo de integragdo para
representar o valor da integral de um incremento. Além disso, como a integral numérica
é calculada a cada passo interno de integracdo do método de Runge-Kutta, a Regra dos
Trapézios parece ser ideal por sua simplicidade. Apesar de ser um método simples, a
precisdo obtida no resultados é muito boa, pois o passo de integragio usado é pequeno.

Como exemplo, serd apresentado o tratamento dado as equacdes do modelo de duas
regides. Para a regiao dos jatos, o método de solugao é andlogo no caso das propostas 1.
2, 3, 4, diferindo para o modelo grid proposto, onde as equagdes algébricas (3.17} e (3.18}
sao resolvidas simultaneamente.

Reescrevendo as equacdes tem-se :
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dYb  —Kbe
e (Yb—Ye) (3.19)
_ FAB « Kbe H
Kl<«P-Ye - Cc-W= - A E/ (Yb— Ye)ds + FAE(YD ~ Ye) (3.20)
Ub o
Fs{(Cch—Ce)y=Kex P+ W «Ye « Cc (3.21)

O segundo termo da equagdo (3.20) representa todo o oxigénio cedido da fase bolha para
a fase emulsdo ao longo do reator de x = 0 até x = H. No entanto, como as equagdes
sdao resolvidas a cada incremento do reator, deve-se adicionar a este termo um termo de
actmulo, que represente a quantidade de oxigénio cedida da bolha para a emulsao do
inicio do reator até a altura do reator correspondente ao incremento anterior ao que estd
sendo calculado. Por exemplo :

T Ybde =YBS + [7iYbd:
onde, YBS representa o valor total de O, transportado do inicio do reator até a altura xa.

No célculo do primeiro incremento ([5* Ybdz), YBS = 0. No célculo do segundo incre-
mento, YBS = [5' Ybde |, que foi calculado anteriormente e assim sussecivamente.

Como se acumula a integral {ou seja, soma-se todo oxigénio cedido da bolha para a emulsao
de x = 0 até x = H), deve-se necessariarnente somar o oxigénio gasto pela taxa da reacéo
de x = 0 até x = H (primeiro termo da equagao {3.20} e segundo termo da equacio
(3.21)). O valor de Cc e Ye muda de um incremento para o outro, entdo adiciona-se a
estas equagdes umn termo que guarde o valor do Op consumido na reagao na altura dos
incrementos anteriores ao que estd sendo calculado. O primeiro termo da equagéo (3.20)
torna-se :

REAS + Kl « P -~ Ye » Ce - WI

onde: ' :

WI = massa de catalisador em um incremento do reator [kg

REAS = 0 no calculo da taxa da reagido do primeiro incremento e, REAS = taxa de reagao
do primeiro incremento no cdleulo da taxa de reagdo do segundo e assim por diante.

Se o termo REAS nfo fosse usado e a taxa da reagéo fosse somente K{« P - Ye«('c W/,
onde somente a massa de catalisador W fosse sendo acumulada, estariamos substimando
o termo da taxa da reagao, pois as concentragdes Cc e Ye decaem rapidamente.
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O terceiro termo da equacao (3.20) fica como esté, pois seria:

FAE{Yeq—Ye, )+ FAE(Ye, — Yes) ...+ FAE{Ye,_y — Ye)

o que equivale a FFAE ~ (Ye0 — Ye).
O mesmo acontece com o primeiro termo da equacgdo {3.21).

Dada uma fungdo f{x) continua no intervalo [a,b], tem-se que a integral de f(x) no incre-
mento [x;,x;] pode ser calculada através da area de um trapézio, ou seja:

(z2 — )

[7 fayde = (fle2) + fan) - S (3.22)

Utilizando-se os termos de acimulo e a Regra dos Trapézios para representar as integrais,
o sistema de equacstes pode ser escrito como :

dYb  —Kbe _ . .
e T (Yb - Ye) (3.23)
REAS + Kl - P« Ye =« (e~ W= EA—%%;E}EE(YBS + fw*:g_m ~{Y bant — Y b))
e = Kb T — & ] H
&%gfiﬁ(}"ﬁjs + 3——;33 < (Yeant — Ye)) + FAE(Y0 ~ Ye)  (3.24)
Fs{(Cch—Cec)=REASOMA + Kc ~ P« W «Ye « Ce (3.25)

onde:

xant = altura do reator correspondente ao incremento anterior [mj

x = coordenada axial [m]

Ybant e Yeant = valores das fra¢des molares de oxigénio nas fases bolha e emulsio res-
pectivamente no incremento anterior

WI = massa de catalisador no incremento {Kg|

WI=p, <1 Emf)=<Ve

Ve = volume de emulsio no incremento [m?
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Ve=(1— Eb} « Areg <« (zant — z)
REAS, REASOMA, YBS, YES = termos de acumulo.

Isolando Cc na equacéo {3.25) chega-se a :

B Fs = CcO - REASOMA
T Fs+Ke P WI - Ye

Cle

Substituindo (3.26) na equag¢io (3.24) chega-se a :

=812+ /S127 £ 4 < 511 « S8

Ye=
° 2« S11
onde:
58 = Fs = T1
T1=56+854— 55—~ REAS
sendo
FAB< I’b T o— nt
56 = ng*ﬁ—f(‘i’BS + T Ybant — YB))
54 = FAE « Ye0 — w Y YES
Ub
FAB x Kb r — zant
§5 = S I YEBANT
Ub 2
S11 =Kec = P « WI(FAE + FAB ~ Kbe . x—:ccmf)

Ub 2

FAB <« Kb -
512 = Fs(FAE + ——— £z ;‘mt) Tl Kew« P xWI+

Kl«P«WIxFs» Cc0—-Kl~«P«WI+«REASOMA

49
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Ye, que é funcdo de Yb e x, é substituido na equacao {3.23) e esta equagdo é resolvida
pelo método de Runge Kutta de Quarta Ordem. A fragdo molar de oxigénio da fase
emulsdo é calculada a cada passo interno de integragdo da Runge-Kutta, assim como os
parametros do modelo como por exemplo massa especifica, coeficiente de transferéncia de
massa, porosidade, etc.

Com o objetivo de validar o método de solu¢ao empregado, o apéndice A apresenta um
sisterna simples de equacdes integro-diferenciais que ¢ facilmente resolvido analiticamente.
A solucdo numérica também € empregada e os resultados obtidos sdo comparados, mos-
trando a validade do método de solugao proposto.

35 Analise dos resultados

Nesta secgdo serao apresentados e comparados os perfis axiais de concentragao dos rea-
gentes oxigénio e coque obtidos pelas diversas propostas de se modelar um regenerador.

Os dados operacionais do reator, necessarios para a simulacdo, foram fornecidos pela
Petrobras e encontram-se na tabela 3.4 apresentada abaixo.

Os valores do coeficiente de transferéncia de massa entre o jato e a fase grid (k;) e da area
especifica dos jatos (a;), necessarios em alguns modelos que distinguem a regido proxima a
grade distribuidora de ar, sdo reportados por Behie e Kehoe (1973) e Errazu ef al. {1979)
e sao também apresentados na tabela 3.4. Um estudo mais detalhado da ohtengao destes
parametros pode ser encontrado em Behie e Kehoe (1973), Errazu et al. {1979) e Peres
(1989).

Inicialmente serdo apresentados os perfis de concentragao obtidos do modelo de duas
regides.

Na Figura 3.3, pode ser vista a vartagdo da quantidade de oxigénio nas fases emulsao
e bolha ao longo do comprimento do regenerador. Pode ser notado gque a queda na
concentragao é bem mais rapida na fase emulsdo, pois é nesta fase que a reacdo quimica
esta ocorrendo.

Apesar da consideracgao de ndo haver reagdo na fase bolha, a concentracao nesta regiao
diminui, pois existe a transferéncia de massa da regido mais concentrada em O; {bolha)
para a mais diluida {emulsdo), como foi previsto nas hipdteses do modelo.

A saida do reator, o teor de oxigénio nas duas fases é bastante préximo. Os reagentes
foram quase totalmente consumidos e a velocidade de reacao é baixa. O gradiente de
concentracio nas duas fases diminui e o sistema tende ao equilibrio.

Analogamente ao que acontece com o oxigénio, a concentragao de coque nas particulas de
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Tabela 3.4: Dados operacionais do regenerador

parametro valor unidade
circulagdo sdlido 300.0 Kgs™!
area especifica dos jatos 210 m 1
coef. trasf. massa jato-grid | 1.25 | Kg m™% s—1
didmetro do regenerador 5.2 m
didmetro médio catal 60 MIiCTons
vazdo de ar 30.25 Kg s™*
altura do leito 6.7 m
temperatura do ar 477 K
temperatura do catalisador | 813 K
presséo de operagéio 3.8 atm
% peso coque no cat. gasto | 0.90 -
relagdo H; /C no coque 0.67 .
numero de orificios 970 -
massa especifica do catalis. | 1540 Kg m™

catalisador diminui exponencialmente, como pode ser visto na Figura 3.4,

As maijores taxas de conversdo se dio no inicio do reator, portanto a utilizacdo de um
modelo que consiga representar com fidelidade a regido dos jatos é indispensavel.

Os graficos que seguem comparam as curvas de teor de coque e fracao molar de oxigénio,
nas fases emulsdo e diluida ao longo de todo regenerador, obtidas do modelo de duas
regides, das quatro propostas sugeridas na sec¢éo 3.3.3 e do modelo grid proposto (seccéo
3.3.4). Apéds atingir a altura de penetragao dos jatos (que nos graficos corresponde & x
aproximadamente igual a 0.6 m), em todos estes modelos utiliza-se a teoria das duas fases
para representar a regido densa. As condigdes de entrada da fase densa correspondem as
condigdes de saida da regizo dos jatos.

Quando as equagdes de balango de massa da proposta um sdo utilizadas na simulagdo do
regenerador, desconsiderando as altera¢bes feitas nas hipéteses do modelo grid convenci-
onal, a solugdo numérica & impossivel.

O mesmo acontece quando se tenta resolver as equagdes de balan¢o de massa para z <
h; analiticamente. Em ambos os casos, a concentragio de oxigenio na fase grid cai de
maneira muito acentuada logo no primeiro incremento préximo a grade distribuidora de
ar {anilogo ao que foi visto previamente na tabela 3.2).

O modelo grid convencional sugere que todo o oxigénio consumido na oxidac¢do do coque
em z < h; provenha dos jatos, uma vez que nido existe fluxo de ar na regido grid. Desta
forma, o balan¢o de massa nesta fase se reduz aos dois primeiros termos da equagao {3.12)
com g = 1.
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Com a eliminagao do termo de fluxo, o valor do lado direito da equagao (3.12}, que
corresponde a0 oxigénio disponivel para a reagado, diminui. Para manter a igualdade. o
termo da taxa da reacdo (lado esquerdo da equagdo (3.12)) também é menor. Aliado a
este fato, o valor de massa de catalisador presente na fase grid é elevado, pois a fracao
volumétrica dos jatos é pequena se comparada com a fragido volumétrica das bolhas (vide
célculo de Ej0). Estes dois fatos podem explicar as concentraces baixas de oxigénio na
fase grid e a incoeréncia nos resultados.

As quatro propostas sugeridas na secgao 3.3.3, tornam a solugdo do sistema de equagdes
possivel e coerente.

O grafico 3.7 mostra o perfil de concentracio massica de coque obtidas pela utilizacdo do
modelo de duas regides, do modelo grid proposto com angulo de expansio dos jatos igual
a 35 graus, e das quatro propostas da secgdo 3.3.3.

Nota-se que as propostas 1, 2 e 3 apresentam perfis praticamente idénticos, provando que
a variagdo da porosidade na fase grid e da fragdo volumétrica ocupada pelos jatos no
calculo da'massa de catalisador néo influencia de forma significativa os resultados.

Quando a proposta 4 é utilizada, tem-se que o didmetro do jato aumenta ao longe da
coordenada axial. Desta forma, sua area especifica (a;) diminui com o comprimento. Isso
faz com que o grupo de parametros que representa o termo de transferéncia de massa entre
jato e grid seja maior nas propostas 1, 2 e 3 que na proposta 4. Como consequéncia, tem-
se que a concentragao de oxigénio na fase jato neste dltimo caso diminui de maneira mais
suave (ver grafico 3.5). Nota-se também através dos gréficos 3.5 e 3.7, que a alteragéo
da geometria do jato no modelo (proposta 4) influencia os resultados de forma mais
significativa.

Observando os resultados obtidos, nota-se que as curvas de fragdo molar de oxigénio
dos modelos que levam em consideracdo a regido dos jatos apresentam comportamentos
diferentes antes e depois de h;, diferentemente do que acontece no modelo de duas regides.
Isso é natural pois as equagdes de balango de massa que regem o comportamento do reator
mudam em z = h;, gerando fungbes diferentes em cada uma das partes do equipamento.

Em alguns trabalhos da literatura {Grace e de Lasa {1978), Behie e Kehoe (1973)), as cur-
vas de concentragao do reagente nao apresentam este tipo de comportamento. No entanto,
vale a pena lembrar, que o perfil de reagentes conseguido nestes trabalhos correspondem
4 simples unido dos pontos da concentragio na alimentacéo (x = 0} e da concentragao
no final da altura de penetracao dos jatos (x = h;}. Isto porque, a equacao obtida pela
integragao analitica das equagdes de balanco de massa permite apenas a determinagao de
valores de concentragdo para x > h;.

Também, pelas hipoteses feitas no modelo grid convencional, o perfil de oxigénio na zona
de emulsao gas-sélido além de apresentar comportamento diferente antes e depois do final
dos jatos, deveria ter um ponto de descontinuidade em x = h;, com nm aumento sibito
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de concentragio de oxigénio ao final da altura de penetragao dos jatos. Isso se explicaria
pela hipdtese da divisao do ar dos jatos entre as fases bolha e emulsdo em x = h;. O ar
da fase grid, mais pobre em oxigénio no final da altura de penetragao dos jatos, receberia
neste instante urna carga de ar rica neste reagente, uma vez que considera~-se que nos jatos
nao ocorra reacac quimica.

O grafico 3.8 estuda o efeito da variacdo do angulo de expansio dos jatos no modelo grid
proposto. Quanto maior o angulo de expansio, menor a altura da zona morta, uma vez
que a intersec¢do dos jatos adjacentes ocorre mais préxima a grade distribuidora de ar.
Desta forma, o volume da regifo de mistura perfeita, e consequentemente as taxas de
reacao quimica, s&0 maiores,

Para a simulacio do vaso de regeneragao, serd utilizado o modelo grid da secgao 3.3.4,
wma vez que as guatro propostas apresentadas na se¢do 3.3.3 contem parametros dificeis
de quantificar.

Como o ohjetivo deste capitulo era estudar os modelos e escolher o que mais se adequa
a simulagao do regenerador de leito fluidizado, algumas simplificagbes foram impostas.
No préximo capitulo, o modelo grid serd aperfeigoado. Uma cinética mais detalhada serd
utilizada, com a inclusdo da oxidacio do mondxido de carbono em fase homogénea e
heterogénea. Além disso, a cinética de oxidagio do coque sera substituida pela cinética
de oxidacdo do carbono e hidrogénio. No processo de regeneracdo de catalisadores, a
temperatura aumenta de forma significativa, portanto um balango térmico também sera
incluido.

3.6 Conclusao

Neste capitulo foram apresentadas varias propostas para se modelar um regenerador de
particulas de catalisador de leito fluidizado.

Os perfis de concentragio obtidos pelo modelo de duas regides mostraram que as maiores
conversdes ocorrem no inicio do reator, de forma que a utilizacdo de um meodelo que
consiga representar bem o comportamento da regido dos jatos é indispensavel.

Como consequéncia dos problemas encontrados nos modelos grid usuais (secgao 3.3.2), fo-
ram apresentadas quatro propostas para se representar o comportamento dos jatos (secgao
3.3.3). Apesar delas apresentarem hipoteses coerentes com as ohservagdes experimentais,
necessitavam de parametros dificeis de se obter.

Desta forma, houve a necessidade de desenvolver um novo modelo que representasse coe-
rentemente as fases grid e jato mas que nao necessitasse de tantos pardmetros de ajuste.

Baseado em estudos experimentals reportados em literatura, um nove modelo grid foi
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desenvolvido levando em consideracdo a existéncia da zona morta entre dois jatos adja-
centes, o angulo de expansao dos jatos, o efeito de entrada de sdlidos e gés no interior dos
jatos, além da coalescéncia entre dois jatos vizinhos.

Este modelo foi o escolhido para simular o processo de regeneracao de catalisador. Um
estudo do efeito do angulo de expansao dos jatos mostra que as taxas de conversdo sao
diretamente proporcionais ac Angulo de expansdo. A inclusao de hipéteses mais rigorosas
neste modelo, como a utilizacdo de um balan¢o de energia e de cinéticas de reagdo mais
complexas, serd feita no capitulo que segue.



Capitulo 4

Modelos do Regenerador nao
Isotérmicos

4.1 Introducgao

Neste capitulo, o modelo grid proposto anteriormente sera revisto com a intensdo de
acrescentar novas hipéteses ao modelo, a fim de torna-lo mais préximo do comportamento
real de um regenerador de leito fluidizado.

Antes disso porém, um estudo de sensibilidade paramétrica sera realizado, com a finalidade
de se observar uals sao os parametros utilizados nas equagdes de halango de massa, mais
sensiveis ao modelo. Este estudo é apresentado na secgdo 4.2.

Na seccao 4.3, algumas altera¢des preliminares no modelo serdo sugeridas. A primeira
delas se refere ao tipo de cinética de oxidagdo do coque empregada. Dependendo da
temperatura de operagao do reator, pode existir oxidagdo parcial ou total do coque. A
simulagdo serd feita levando-se em conta estes dois tipos de cinética, e os resultados obtidos
serdo comparados.

As equacoes de balanco de massa podem expressar a concentragao dos reagentes e produtos
em termos de fragdo ou concentracio molar. Como é usado o método de Runge-Kutta de
Quarta Ordem para resolugéo do sistema de equagdes, o efeito de se utilizar concentracao
ou fracdo molar, nos perfis de concentracio, sera investigado na secgdo 4.3.

Observagoes experimentals mostram que na queima do coque, a oxidacdo do hidrogénio
¢ mais rapida que a do carbono. A composicio do coque sera levada em consideracio na
seccao 4.4.1, onde desvincula-se a combustao do hidrogénio da do carbono.

Outras reacdes quimicas também ocorrem em regenerador de particulas de catalisador,

58
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como a oxidacao homogénea, em fase gasosa, e heterogénea, em fase sélida, do mondxido
de carbono. Estas duas reacdes também serao levadas em consideragio na modelagem do
reator, e o efeito de cada uma delas nos perfis de concentracio serd visto na seccao 4.4.2.

No processo de regeneracao de catalisadores, a geracdo de calor € bastante grande, ele-
vando muito a temperatura do leito de particulas, de maneira que a hipdtese de sistema
isotérmico nao é adequada. A secgho 4.5 apresenta o halang¢o de energia utilizado na mo-
delagem do regenerador, e a subseccdo 4.5.1, o método de solugio empregado na resolugao
do modelo grid.

A descricao do regenerador da Petrobras, apresentada no capitulo 3, ndo discrimina o
tipo de grade distribuidora de ar utilizada no equipamento. Sabe-se, no entanto, que o
sistema de distribuicdo de gas tem grande influéncia na eficiéncia do reator. A seccio 4.6
considera o tipo de placa de orificios utilizada na unidade de craqueamento catalitico
industrial, e mostra as vantagens que ela apresenta em relagio a qualidade de distribuigao
inicial de gas.

4.2 Estudo de sensibilidade paramétrica

Quando se desenvolve um modelo para simular o comportamento de uma unidade indus-
trial, deve-se ter em vista satisfazer dois requisitos bhasicos:

O primeiro, e talvez o mais importante deles, se refere a hidrodinamica do processo, onde
o comportamento fisico do sistema deve ser observado e traduzido em linguagem ma-
tematica, onde cada termo das equagdes de balango espelhe com maior fidelidade possivel
os fendmenos que ocorrem no equipamento que se deseja simular.

O segundo requisito a ser satisfeito, e também de bastante relevancia, € a quantificagéo
dos termos da equagao de balango. Para isso langa-se mao de correlagdes empiricas e
semi-empiricas que tentam expressar estes parametros.

Entretanto, quande se estd modelando um equipamento, muitas vezes depara-se com o
problema da necessidade da utilizagido de parametros que nio estdo ainda bem definidos
pelos experimentalistas. Uma situagao inversa a esta, e que também gera dificuldades, ¢ a
existéncia de uma grande quantidade de correlagdes na literatura que tentam representar
um mesmo parametro.

Em vista disso, é de grande utilidade o estudo paramétrico, através do qual pode-se avaliar
quais sao os termos mais sensiveis ao modelo. Este procedimento significa uma economia
de tempo na modelagem, pois o levantamento bibliografico de uma grande quantidade de
correlacdes para representar um parametro, e o estudo para verificar a que mais se adequa
ao modelo que esta sendo desenvolvido é um trabalho dificil, e muitas vezes desnecessario,
se este parametro for de baixa sensibilidade. Este trabalho se torna ainda mais dificil,
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quando na equagdo de um parametro existem outros termos a serem determinados por
correlagdes.

Vale a pena lembrar também, que por melhor que seja a correlagéo, todas estio sujeitas
a limitagdes. Muitas expressoes para representar parametros utilizados na modelagem de
reatores de leito fluidizado sdo obtidas experimentalmente de leitos fluidizados, onde nao
existem reagbes quiiicas e a temperatura se mantem constante ao longo de todo leito.

Através da modelagem do regenerador apresentada no capitulo 3, nota-se que quatro
pardmetros influenciam de forma direta as equagdes de balango de massa: o coeficiente
de transferéncia de massa entre a bolha e a emulsdo (Kbe}, a porosidade de minima
fluidizacio (Emf}, a velocidade de ascencdo das bolhas {Ub) e a fracdo volumétrica do
leito ocupada pelas bolhas (Eb).

O estudo parameétrico ¢ realizado tomando como base o modelo de duas regides, embora
o modelo grid proposto tambhém pudesse ser utilizado, uma vez que o objetivo deste teste
é apenas verificar quais sdo os pardmetros mais sensiveis ao modelo.

Para este teste de sensibilidade, escolheu-se um caso base, que corresponde aos parametros
obtidos das correlagdes apresentadas no capitulo anterior, e alterou-se, um a um, o valor
de cada um dos termos em + ou - 10% rmantendo os demais parametros iguais ao do caso
base.

4.2.1 Analise dos resultados

Observou-se o efeito das alteracées dos pardmetros do modelo sobre a concentragao
massica de coque a saida do regenerador. Nota-se através da tabela 4.1, que aumen-
tos em 10% nos valores da porosidade de minima fluidizacio e/ou fracio volumétrica
do leito ocupada pelas bolhas resultam numa menor conversdo dos reagentes. Como a
oxidagio do coque é uma reagdo heterogénea, quanto maior a quantidade de sdlidos no
leito, mais efetiva serd a recuperagéo do catalisador.

A tabela 4.1 mostra também que o parametro mais sensivel neste caso é o coeficiente de
transferéncia de massa entre as fases bolha e emulsdo. Desta forma, uma andlise mais
detalhada foi feita para este termo. '

O coeficiente de transferéncia de massa entre a bolha e a nuvem (Kbc) e entre a nuvem
e a emulsdo (Kce) sdo necessirios apenas para a obtengdo do coeficiente de transferéncia
_de massa entre a bolha e a emulsdo (Kbe). O efeito da variagao de Khc e Kce no valor
de Kbe pode ser observado na tabela 4.2.

Este tipo de resposta ja era esperado devido a prépria expressdo de Kunni e Levenspiel
(1968) empregada para a obtengao de Kbe. Com estas alteragdes no coeficiente de trans-
feréncia de massa entre a bolha e a emulsio, os perfis de concentracéo ficam praticamente
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Tabela 4.1: Efeito da variagao de pardmetros que afetam de maneira direta as equagdes
de balanco de massa

pardmetros | efeito na conc.de coque {Kg coque/Kg cat.)
+ 10% Enf + 1.91 %
- 10% By - 0.80 %
+ 10% K. -2.02 %
- 10% K. + 2.62 %
+ 10% U, +0.05 %
- 10% Uy +0.13 %
+ 10% E, + 1.80 %
- 10% B, - 170 %

Tabela 4.2: Efeito da variagdo de Kbc e Kce no valor de Kbe
Kbc Kce Kbe
+ 10% | fixo + 5.16 %

-10% | fixo - 6.66 %
fixo |+ 10% | + 4.36 %
fixo - 10% - 4.86 %

+ 10% | + 10% | + 10.0 %

-10% | - 10% - 10.0 %

+10% | - 10% | -0.198 %
-10% |+ 10% | -2.78 %

inalterados, uma vez que a maior variagdo de Kbe, obtida pela alteracdo simulténea e
no mesmo sentido dos termos Kce e Kbe, ndo gera diferengas significantes no perfis de
concentragao.

Para a obtengéo de Kj. utilizou-se a expresséo de Kunni e Levenspiel. Entretanto, existe
na literatura um numero muito grande de correlagdes para representar este coeficiente,
como a de Partridge e Rowe (1966}, Calderbank et al. (1976}, Miyauchi e Morooka {1969),
Davidson e Harrison {1963}, entre outras. Uma tabela mostrando treze propostas para se
representar K. pode ser vista em Wen (1984).

A fim de verificar se € necessario substituir a expressao de Kunni e Levenspiel {1968} por
outra, fez-se uma nova analise paramétrica de K;,. A correlagdo de Kunni e Levenspiel
(1968) é valida para 0.456 < Kbe < 1.41, enquanto que para Davidson, ela vale quando
1.07 < Kbe < 3.16. Desta forma, na analise paramétrica de Kbe, excursiona-se este valor
entre os limites de 0.456 e 3.16. A Figura 4.1 mostra os perfis de concentragdo méssica
de coque ao longo do regenerador, tendo Kbe como parametro. Observa-se que, mesmo
entre os limites méaximo e minimo de Kbe, as curvas ndo divergem muito. Desta forma,
ndo mostrou ser necessdrio testar outras correlagées de Kbe, uma vez gue o valor obtido
pela correlacio de Kunni e Levenspel (1968) apresenta um valor bastante razodvel {Kbe
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Figura 4.1: Perfil de concentra¢iao de coque para o modelo de 2 regides, tendo ki como
parametro

= 1.587).

Observa-se também da Figura 4.1, que as menores divergéncias entre as curvas ocorrem
no inicio do regenerador. No inicio deste, existe uma grande quantidade de oxigénio na
fase emulsdo (local onde ocorre a reagdo). No final do leito, a concentracido de O3 na
emulsdo vai diminuindo, de forma que a transferéncia do reagente gasoso da fase bolha
para emulsdo se torna essencial para que haja a reagio quimica.

A Figura 4.2 mostra perfis de oxigénio nas fases bolha e emulsao ao longo do regenerador
para dois valores de coeficiente de transferéncia de massa entre as fases. Observa-se que
quanto maior a resisténcia para a troca de massa entre as fases bolha e emulséo, ou seja,
menor Kbe, tem-se um maior gradiente de concentracio entre as fases,

A determinacdo das variaveis Emf, Ub e Eb gera outros termos que devem ser obtidos
através de correlagdes, como pode ser observado na seccdo 3.3.1. Entretanto, analo-
gamente ao que ocorre no case dos coeficientes de transferéncia de massa, a alteragdo
destes parametros secundarios nio deve acarretar desvios significatives nos parametros
primarios.
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4.3 Alteracgoes preliminares no modelo

A oxidacao do coque é um processo exotérmico e o material utilizado na construcdo do
vaso de regeneracao limita a temperatura de operagdo. Inicialmente, os regeneradores
operavam com velocidade baixa. Fendmenos como a poténcia do compressor a montante
do equipamento limitavam a sua velocidade de operagdo e portanto, utilizava-se grandes
leitos de regeneragao para manter a capacidade de produgéo dos derivados de petréleo,

O material do regenerador, menos nobre devido ao seu grande tamanho, limitava a tempe-
ratura de operagéo do equipamento, sendo possivel trabalhar apenas com oxidagao parcial
do coque. A combustao total gera mais calor, exigindo um material mais resistente.

A cinética de oxidacao do coque, apresentada no capitulo 2 e utilizada até aqui, corres-
ponde & cinética de combustao parcial do coque. Entretanto, o regenerador da Petrobras
que esta sendo simulado, opera a velocidades e temperaturas mais elevadas, sugerindo a
utilizacao de uma cinética de oxidagao total.

A expressdo empregada para a taxa de combustéo do coque r., corresponde a uma equagao
frequentemente usada para a queima do coque e confirmada em dois trabalhos Lasa et al.
(1983) e Lasa e Schindler {1984).
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r ke # [Ce]Y o~ [0s]
Te = Me
onde:
N=1

[Cc] = fragdo mdssica do coque [Kg coque/Kg catal.]
(03] = concentragéo molar de oxigénio [Kmol O;/m?
Mc == peso molecular do coque [Kg coque/Kmol coque]

o N - E m> K geat N-13
k. = constante da taxa de oxidagao total do coque |- (=)

P = : = Kmolcogue
7. = taxa de reagao de oxidacdo do coque | Kot o]

Para representar a taxa da reagdo em termos de concentragio massica deve-se omitir “Mc”
da equagdo da taxa. Desta forma:

1o = ke ¥ [C] » (O]

onde

r. = taxa de oxidacio do coque [feeare

HKygeatws

A Figura 4.3 compara o efeito de se utilizar cinética de oxidagdo total ou parcial no
perfil de concentracao massica do coque ao longo do reator. Nota-se que as curvas nao
apresentam diferencas significativas, no entanto, a equagéo da taxa de oxidagio total seréd
adotada por estar mais proximo da realidade.

A expressao da taxa de reacio e as equagdes de balango utilizadas anteriormente apresen-
tavam a concentracao de oxigénio em termos de fragdo molar. Sabe-se que o somatério
das fragbes molares dos compostos em fase gasosa deve ser obrigatoriamente igual a um.
Quando resolve-se o sistema de equagdes para todos os componentes, inclui-se o balanco
de massa para os produtos de combustido: CO, CO; e HyO. A soma da fracéo molar destes
trés compostos, mals o oxigénio e o nitrogénio inerte contidos no ar de combustao, deve
ser sempre igual a um, qualquer que seja a altura do reator. As equagdes de balan¢o de
massa do modelo sao resolvidas pelo método de Runge-Kutta de Quarta Ordem, como foi
visto na secgao 3.4. Quando utiliza-se este procedimento, a derivada da funcao é calculada
em diversos pontos do reator. Depois do primeiro ponto, que corresponde as condigdes
de alimentacdo, calcula-se a fungdo em pontos de varidvel dependente e independente que
recebem incrementos em relacdo ao ponto anterior. Desta forma, depois da condicdo de
alimentagdo, o somatorio das varidveis dependentes, que corresponde as fragdes molares
dos gases, nao fica sendo igual a um.

A fim de verificar o efeito deste tipo de aproximaco nos perfis de concentragao ao longo
do leito, altera-se as equacgoes de balango de massa e a taxa de oxidagao parcial do coque
apresentada no capitulo 2, e utiliza-se concentracdo molar do componente gasoso ao invés
de fracdo molar. Para isto, considera-se que o gés se comporta como um gés ideal.

O grafico 4.4 apresenta perfis de oxigénio nas fases holha e emulsao obtidos pelo uso de
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concentracdo e fragao molar nas equagdes de balango e na taxa de reacho. Nota-se que
as curvas sdo essencialmente iguais, sendo indiferente 4 representagdo de concentragao
em fase gasosa por uma ou outra maneira. Apesar disto, optou-se pela utilizagao da
concentragao molar, porque é teoricamente mais coerente, ndo existindo nenhum tipo de
limitacédo em relagio ao seu somatorio e ao seu uso.

O modelo de duas regides fol usado para gerar os graficos 4.3 e 4.4, embora o modelo grid
proposto também pudesse ser utilizado, uma vez que o objetivo destes testes é apenas
verificar qual € o efeito da cinética empregada e da maneira de se expressar a concentragao
de reagentes e produtos nos perfis de concentragéo.

As equacoes de balango de massa de reagentes e produtos, para o modelo de duas regides,
utilizando-se cinética de oxidagio total e concentracao molar para representar a concen-
tracio dos componentes em fase gasosa, podem ser escritas como segue:

Balangos de massa nas bolhas

dCb;  —Kbe;
dr ~  Ub

(C’bi - Ceé) (4;.}

onde:
C = concentragao molar [K'mol/m?]
indice b e ¢ referern-se as fases bolha e emmulséo, respectivamente

Esta equagdo é valida para todos os componentes em fase gasosa. O Indice 7 se refere ao
componente, podendo ser Oy, CO, CO,, H,0.

Balangos de massa na fase emulsao

Componentes gasosos

AB « Kbe; (ER -~ T AE~R.-T
= Lm—*f-f FAE (Ced; — Ce;)  (4.2)
1]

Ty, == b “}T(C b; — C’ei)d:z: + B

onde:

R = constante dos gases ideais

‘rr, = grupo que representa a diferenca liquida de concentracio de cada um dos compo-
nentes em fase gasosa devido a taxa de reacdo [Kmol/seq.

TTo, = Te ™ W o« o,
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; 5
TTea, Te W o 14 S
' T
TTH;O =T W E
sendo:
S4+05 n
Vp = e =
S§4+1 4

1 S n __ : . e e} : ‘
Vo ToTy ST 5 coeficiente estequiométrico do O,, CO, CO,, H,yO respectivamente dado

pela equacdo global de oxidacdo do coque (2.3} apresentada no capitulo 2.

Balango de coque

Fs{(Cel — Ce)=r, « W (4.3)

Nota-se que o coeficiente de transferéncia entre as fases bolha e emulsdo {Kbe), utilizado
nestas equagdes de balanco, é fungéo de cada um dos componenies. Segundo a expressdo
de Kunni e Levenspiel {1969), Kbe é obtido através de alguns parametros que sao comuns
a todos os compomnentes gasosos como: Uy, Dy, U, e Emf, mas é funcio também do
coeficiente de difusividade (D,}), que € caracteristico de cada componente.

Conforme foi visto no teste de sensibilidade, a variacao no coeficiente de transferéncia
de massa nao tern efeito muito significative nos perfis de concentracao. Além disso, o
coeficiente de difusividade é um parametro secunddrio, nao sendo usado diretamente nas
equacbes de balango de massa, e portanto, a alteragio em seu valor acarreta desvios
mais atenuados no parametro primario Kbe. Desta forma, utilizou-se 0 mesmo valor de
coeficiente de transferéncia de massa para todos os compostos gasosos, sem prejuizo na
precisdo dos resultados. Esta mesma consideragdo também é feita no modelo de Errazu
et al. {1979}, mencionado no capitulo 2.

4.4 Alteracoes na cinética de reacgao

Nesta seccdo, serdo enfocadas as reagdes quimicas que estdo ocorrendo no vaso de re-
generacao. A cinética de oxidagdo do coque sera substituida pela cinética de oxidagéo
do carbono e hidrogénio. Outras reagdes quimicas também serdo consideradas, como a
oxidacdo homogénea e heterogénea do mondxido de carbono.
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4.4.1 Efeito da cinética de oxidagao do hidrogénio

Todo vapor de dgua produzido na oxidagao do coque provém do hidrocarboneto CH,.
Através das equagdes de halango de massa, nota-se que a velocidade de formagdo da dgua
estd intimamente ligada a velocidade de oxidagdo do coque, uma vez que utiliza-se a
taxa de combustio do coque multiplicada pelo coeficiente estequioméirico da agua para
representar a taxa de formagdo da dgua.

Existem indicios, no entanto, de que a velocidade de formacao da adgua seja malor que a
de oxidacao do coque. Massoth (1967} foi o primeiro a reconhecer a importancia deste
efeito. Foi mostrado que a agua, produzida através da oxidagdo do hidrogénio, tende
a se formar mais rapidamente na reagdo que o oxido de carbono produzido a partir da
prépria oxida¢io do carbono. Como a reagdo de formagao de vapor de agua também
é exotérmica, a negligéncia desta prévia contribui¢do na geracdo total de calor poderia
causar atrazos na predigdo de temperatura maxima do leito do reator. Neste trabalho as
equagdes do modelo sdo resolvidas numericamente, de maneira que é possivel levar em
consideragao a composicao do coque depositado e considerar a combustdo heterogénea
do carbono e hidrogeénio separadamente. Desta forma, as equagbes que representam a
oxidacdo do coque sao substituidas por:

Combustao heterogénea do carbono

C+ 105 = CO (R1)
C 4 0y — COy (R2)

- As duas reagdes ocorrem no sitio do catalisador, a primeira produz CO e a segunda COs e
ambas seguem cinéticas de segunda ordem. Existem muitos dados cinéticos considerando
o consumo total de carbono, ou seja, a soma das reagdes {R1) e (R2). A equacao de Moley
e de Lasa (1987) reportada em Faltsi-Saravelou et al. (1991) e mostrada anteriormente
na secgo 4.3 sera utilizada. A concentragao massica de carbono é usada no lugar da
concentracdo méssica de coque.

) k., » [Ccar]¥ « (0]

T’ prisud
car Mecar

onde:
Ccar = concentracgio massica de carbono [Kg carbono / Kg catalisador]
Mcar = peso molecular do carbono [ Kg carb. / Kmol carb.]

Combustao heterogénea do hidrogéneo

2H + 10, — H;0 (R5)

A partir de parametros cinéticos de combustao do hidrogénio encontrados em literatura,
a cinética de Wang et al. (1986) apresentada também em Faltsi-Saravelou et al. {1991)
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foi selecionada.
s < [Chid] = [O,)]
Mhid

Ty =

onde:
Chid = concentrac&o massica de hidrogénio [Kg hidrog. / Kg catalisador]
Mhid = peso molecular do hidrogénio [Kg hidrog./Kg catahsador]

ks = constante da taxa de oxidagdo do hidrogénio {Kmohseg (;;f;‘;ie)‘”"?g

rs = taxa de reacdo de oxidagdo do hidrogénio [Kmol hidrog./Kg cat - seg]

Quando este procedimento é adotado, os grupos 77, que representam a diferencga liquida de
concentracao da agua e oxigénio em fase gasosa, mudam. Tambem a equacgio de bhalango
de massa do coque apresentada anteriormente é substituida por equagoes de balango do
hidrogénio e carbomno.

S+05
TTO ——025 x Ty S W—-I—Pmr < {/V ES ——3'::—_:—?
TTyyo = 0.5 x 15 > W
Balango de carbono
Fs{Ccar0 — Ccar) = ree, = W (4.4)
Balango de hidrogénio
Fs(Chido — Chid) = rs « W =« Mhid {4.5)

4.4.2 Oxidacao do CO

Além da oxidacao heterogénea catalitica do coque, ocorrem no regenerador outros tipos
de reacdes.

Oxidacdo homogénea do mondxido de carbono em fase gasosa

€O + 10, — CO, (R3)

Esta reagdo ocorre nos espagos entre as particulas e nas fases bolha e jato. Estudos de
laboratodrio estabelecemn que a conversao de CO a CO; por reagao homogénea se torna
muito importante acima de 1200F (Ford ef al. (1977)). E interessante notar que a agua
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age cataliticamente na oxidagdo homogénea do CO. A equagédo da taxa da reagdo utilizada
é dada por Howard ef al. {1973).

T3 = kg = {0230'5 = iC’O} - gHgo]G's

onde: ,
m =1
ks = constante da taxa da reagéo [{-M:;seig—]
ry = taxa de reagdo de oxidagho homogénea de CO [£7e]

O fator “n”, apresentado na dimensao de kj, representa a ordem da reacao.

Oxidagio catalitica do monéxido de carbono

CO + 10, — C Oy (R4)

Parte do monoxideo de carbono produzido no sitio catalitico pode ser ali mesmo oxidado.
Estudos cinéticos de Tone ¢t al. (1972) foram usados para representar a taxa da reagéo,

Ty = k4 Pt [Cf’O]

onde:
k4 = constante da taxa da reagao [%j
ry = taxa da reagdo de oxidagao catalitica de C'O | ig’“’:ﬁ

Os valores da energia de ativagao e do fator pré-exponencial de todas as constantes da
taxa foram retirados de Faltsi-Saravelou ef al. (1991) e sao mostrados na tabela abaixo.
A constante da taxa de todas as reagoes segue a lei de Arrhenius, como sugere Moley e
De Lasa(1987) e Faltsi-Saravelou et al. (1991).

"Tabela 4.3: Parametros cinéticos usados na simulacéo

reacago | B {Kcal mol™!) | K, (m3mol~1)r-1s-1)
R1 + R2 29.9 1.4 x 10°
R5 37.7 3.3 x 107
R3 30.0 1.3 x 108
R4 13.8 3.5 x 10°

Outras reagbes memnos importantes ainda ocorrem dentro do regenerador:

Reacdo do carbono com o didxido de carbono

COy +C =200 (R5)

Segundo Faltsi-Saravelou et al. (1991) a cinética de reagdo do carbono com o CO» foi
investigada por Dutta et al. (1977). Nas faixas de temperatura de interesse, que no
caso da regenerag&o de particilas de catalisador corresponde a temperaturas inferiores
4 750 C, observou-se que a taxa dessa reacéo é muito pequena. Também segundo Ford
et al. (1977), estudos de laboratdrio verificam que ela ndo ocorre de forma significante
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abaixo de 1300 . Desta forma esta reacao nao foi considerada neste modelo.

Combustao catalitica do enxofre

§ 40y — SO (R6)

Enxofre esta presente em pequenas concentra¢bes no coque, se o gaséleo usado no cra-
queamento catalitico contiver compostos sulforados. No gasdleo utilizado pela Petrobras,
a concentracao destes compostos sulforados é muito baixa, e portanto a combustdo do
enxofre ndo sera considerada.

Desta forma, seréa feito o balango de massa para seis componentes dentro do regenerador.
- compostos gasosos: O,, CO, CO,, H,0
- compostos sélidos: Carbono, Hidrogénio.

Com a comsideracao de mais estas duas reagbes de oxidaglo, o termo que representa a
variacao liquida dos componentes O,, CO e CO, sofre alteragao.

7o, = 0.25 xry = W + r;m « W o % +05xry x{(1-E)«VE4+05x<r; - E -~ VE

TTeo m?”;ar W 1““_;_}“'“5:"—?"4 “ (}.“E) > VEWT‘;; ~ B < VE
TTeo, = oo 5 W If?-l—m {1l =By < VE+r3 <« E < VE

onde:
E = porosidade da fase emulsdo
VE = volume da emulsdo [m?

= kmol T
Note que r3 e 4y estdo em T+. Para gerar rr em kmol/s, multiplica-se 3 e 4 pelo

volume onde esta ocorrendo a reagao,

As equagoes de balango de massa na fase bolha para estes trés componentes também
sofrem alteragdes, a fim de incluir os termos de reacdo homogénea.

dCb;  —Kbe,
de ~ Ub

(C’bi - Ce,;) R I a:; (4'6)

onde:
v = coeficiente estequiométrico da reagdo R3

4.4.3 Andlise dos resultados

Efeito da oxidacao do hidrogénio
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Quando utiliza-se a cinética de oxidagao do hidrogénio para representar a taxa de formacao
da agua, nota-se que a concentragao de vapor de dgua nas fases bolha e emulsao fica
maior, como pode ser visto no grafico 4.5. Também obhserva-se através do grafico 4.6,
que o consumo de hidrogénio é mais acentuado que o de carbono, sendo que no final do
reator, existem apenas tragos deste primeiro reagente. Estes dois fatos concordam com
a observagio de Massoth (1967) a respeito da velocidade de oxidagdo do hidrogénio ser
maior que a do carbono.

Também, como comnsequéncia do aumento da taxa de oxidagao do hidrogénio, nota-se
que a queda de concentragao do oxigénio fica malis acentuada nas fases bolha e emulséo
{Figura 4.7). Desta forma, a velocidade de formagao do monéxido e didxido de carbono,
que é funcdo da concentracio do oxigénio, diminui, mostrando um aumento mais suave
nos perfis de CO e CO; (Figuras 4.8 ¢ 4.9). A taxa de consumo de carbono também é um

pouco menor neste caso, analogamente ao que acontece com o CO e CO,.

Na Figura 4.5, nota-se que o perfil de concentragio de agua na fase emulsdo atinge um
ponto de maximo, e a partir dal, ele decresce. Isto é possivel pois a concentragao massica
de hidrogénio cai muito rapidamente, ¢ quando o teor de H fica baixo, a velocidade da
reagao fica pequena, e a taxa de transferéncia da agua da fase emulsdo para a fase bolha
comega a superar a taxa de reagdo quimica.

Efeito da oxidagdo heterogénea do CO

O consumo do monodxido de carbono, que estd sendo considerado aqui, ocorre na fase
emulsdo. Esta reagdo afeta de maneira mais significativa os perfis de concentragio do CO

e COQ.

O monoxido de carbono é formado a partir da oxida¢do do coque mas também € consumido
para produzir CO,. Quando a faxa de formagao do CO é maior que a de consumo; o que
corresponde ao inicio do reator, onde as concentragoes de oxigénio e coque sdo elevadas e
a de CO é baixa; o perfil de monoxido de carbono é ascendente nas fases bolha e emulséo,
como pode ser visto na Figura 4.10.

Ao longo do reator, a concentragao dos reagentes O, ¢ cogue vai ficando cada vez menor e
portanto, a formacgao de CO fica cada vez menos significativa. Desta forma, a quantidade
de CO que flui da fase emulsdo para a fase bolha, por transferéncia de massa, supera a
quantidade de CO formada por reagio quimica. O perfil de CO na fase emulsao fica entéo
descendente, enquanto que nas bolhas, a concentracéio ainda cresce, até atingir um ponto
onde a concentragao nas duas fases se iguala. A partir dai, os perfis nas duas fases sdo
decrescentes. A concentracao na emulsao fica menor que na fase bolha, pois as reagoes
sao heterogéneas e a taxa de consumo do CO por oxidagao fica malor que a de producao
por oxidacdo do coque.

O diéxido de carbono é proveniente das reacdes de oxidacio do coque e do monéxido de
carbono. Conforme a Figura 4.11, sua concentragao na fase emulsdao (onde estao ocorrendo



CAPITULO 4. NICDELOS DO REGENERADOR NAO ISOTERMICOS 73

as reagbes) € sempre maior que na fase bolha. No final do reator as concentragoes nas
duas fases praticamente se igualam, pois o consumo dos reagentes torna as taxas de reagéo
menores e o termo de transferéncia de massa entre as fases fica sendo mais significativo
no balanco de massa.

Os perfis de concentragao de oxigénio ndo mudam muito guando se inclui a taxa de
oxidagdo heterogénea do CO, como pode ser visto na Figura 4.12. A concentragao de O,
diminui mais rapidamente, principalmente na fase emulsdo, onde esta ocorrendo a reagao
quimica. Este efeito é mais significativo no final do reator, pois no inicio dele, a velocidade
de combustdo do CO ¢ baixa, consumindo menos oxigénio.

O consumo de carbono e hidrogénio também néo sofre muita alteragdo, sendo um pouco
menos acentuado quando se adiciona a reagéo de oxidagdo heterogénea do CO, pois nesta
situagdo, a concentracido do reagente oxigénio é menor {Figuras 4.13 ¢ 4.14 respectiva-
mente).

Efeito da oxidagdo homogénea do CO

A reagao de oxidac¢ao homogénea do mondxido de carbono ocorre na fase gasosa da emulsao
e nas bolhas de ar. Quando se considera também esta reagdo, nota-se que a queda de
concentragio de oxigénio é um pouco malor, como pode ser visto na Figura 4.15.

A concentragao de O, na fase emulsdo diminui, pois acrescenta-se um termo que representa
o consumo deste reagente através da oxidagdo homogénea do CO na equagio de balango
de massa.

Como foi visto anteriormente, o termo rr,_, que corresponde a guantidade de O, gasto
através das reagbes quimicas, é composto por 4 termos. O primeiro representa o consumo
pela oxidagdo do carbono, o segundo, pela oxidacdo do hidrogénio, e o terceiro e quarto
correspondem ao oxigénio consumido através da oxidacdo heterogénea e homogénea do
CO, respectivamente.

Uma andlise quantitativa de cada um destes termos mostrou que os dois primeiros sao os
responsaveis pela maior parte do oxigénio consumido. Esta analise foi feita a uma altura
do reator onde as concentracio de monodxido de carbono eram maximas, favorecendo
portanto as taxas de reagido homogénea e heterogénea do CO.

O oxigénio gasto na oxidagao do coque, gue corresponde a soma dos dois primeiros termos,
representa cerca de 94% do consumo total. Devido a isso, os perfis de concentracio de
oxigénio na fase emulsdo nao variam de forma significativa quando a oxidacéo homogénea
ou heterogénea do CO é considerada.

No entanto, a inclusdo destas duas cinéticas na modelagem do regenerador é importante
porque, tém grande influéncia nos perfis de concentragéo dos produtos de reagao CO e
CO,. Além disso, a analise descrita acima foi feita a uma temperatura média do reator,
pois os efeitos térmicos néo sao ainda considerados. Quando as equagdes de balanco de
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energia sao incluidas, a oxidacao do mondxido de carbono fica sendo responsavel também
pela geragio de calor, que aumenta a temperatura do leito e consequentemente favorece
as taxas de reagho quimica. A propria oxidacio homogénea do CO aumenta de maneira
significativa acima de 1300 F.

O consumo de oxigénio a partir da oxidacgio heterogénea do CO é menor que a partir da
homogénea, pois além da expressao cinética favorecer a segunda reagao, o volume de gés
no leito é maior gue a massa de catalisador presente.

Através do grafico 4.15, nota-se que, na fase das bolhas, o teor de oxigénio tambeém diminui
mais rapidamente. Além do fluxo deste reagente entre as duas fases ser mais acelerado,
uma vez que a concentracio de O, na emulsao sofre uma queda malor, existe também
a reacao nas bolhas que colabora no consumo do oxigeénio. Entretanto, observa-se que
este perfil ndo varia de forma significativa. Uma anélise similar aquela feita para a fase
emulsdo foi realizada. Neste caso, no entanto, avaliou-se guantitativamente os termos de
transferéncia de massa e taxa de reacdo na equacao de balango de massa do oxigénio na
fase bolha. Notou-se que mesmo na regifo onde a concentragao de mondxido de carbono
é maxima, o termo de reacdo quimica homogénea é bem menor que o de transferéncia de
massa (cerca de 30 vezes), mostrando porque o perfil de concentragdo de O, nas bolhas
nao difere muito daquele obtido quande néao se considerava esta reagao.

Como pode ser visto na Figura 4.16, a oxidagao homogénea do CO consome o monéxido
de carbono quase que totalmente. Sua concentracio é considerada nula no ar alimentado,
aumenta um pouco no inicio do reator devido & oxidacdo do coque, e a partir dai diminui.
O aumento da concentragdo de CO na bolha logo no inicio do reator vem do transporte
de CO da emulsdo para a bolha. Uma analise feita nos termos de consumo de CO na
bolha e CO transferido da emulsdo para a bolha, mostra que eles tém a mesma ordem de
grandeza ao longo de todo leito, de forma que quase nao existe variagao de concentragao
deste componente na regiao diluida.

Analogamente ao que acontece no caso da adigdo da taxa de oxidagao heterogénea do CO,
a formagdo de CO3 aumenta (Figura 4.17), e o consumo de carbono e hidrogénio é menor,
devido a inclusdo de mais uma reagdo de combustao (Figuras 4.18 e 4.19 respectivamente).

A Figura 4.20 mostra os perfis de concentragao dos quatro componentes em fase gasosa.
Esta concentragdo representa uma média, baseada nas fragdes volumétricas das fases bolha
e emulsao,

Faltsi-Saravelou e Vasalos (1991) simulam wm regenerador de particulas de catalisador
de leito fluidizado. Os perfis de concentragoes de reagentes e produtos por eles obtidos é
similar aos mostrados aqui. Ambos os casos acusam a presenga de apenas tragos de CO,
comportamento somente obtido quando se considera as reagdes de combustdo homogénea
e heterogénea do CO.

) H
EREEAE N H

:

:
H H
PO TECA TEMTRSL |



CAPITULO 4. MODELOS DO REGENERADOR NAO ISOTERMICOS ' 75

nd
]
LY

S 00 TN N 00 UK YO0 0% WU A U NV NS NN SO NN A VO

stk fage holha

ZFE fase emulsio

+++++ fagse holha, com oxidaclio do H
aoeese, Tage emulsido, com oxidacio do H

0-(}1 [fll‘ilil!ljiiflliiilii‘ilil#lT[ili%lill?ifilii!!!i]iiilliill[iiillt

0 1 2 3 4 5 6
Comprimento do regenerador (m)

Fracdo molar de dgua
<o
o
o

Figura 4.5: Eleito da cinética de oxidacdo do H no perfil de H,O

A Figura 4.21 mostra o perfil da fracdo molar média do oxigénio obtido do modelo de
duas regides e do modelo grid considerando temperatura do leito de 930 K (Maciel Filho
e Lona Batista, 1994e). Observa-se que as taxas de reacio sdo mals rapidas quando o
modelo grid proposte € utilizado, o que concorda com observagdes de literatura de que os
jatos promovern maior eficiéncia de contato gas-sélido.

P
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4.5 Balanco de energia

No processo de recuperacao de particulas de catalisador, o aumento de temperatura do
leito é significante e portanto, a modelagem de um regenerador deve incluir um balango
térmico além do balanco de massa. Isto complica a solugdo do problema, talvez por isso na
literatura, existam muitos modelos desenvolvidos que consideram reator isotérmico. Isto
pode ser adequado para muitos sistemas onde os efeitos de temperatura sdo pequenos,
mas esta aproximacao certamente nao é adequada para o processo de regeneragao de
catalisador.

Dentre os modelos da literatura que utilizam balango de energia para simular um reator
de leito fluidizado, vale a pena mencionar o de Floarea e Straja (19889). Como j& foi
mostrado na revisao bibliografica do capitulo 2, neste trabalho divide-se o leito em uma
regido densa (composta por bolhas e emulsdo) e uma regido de jatos (composta por uma
fase jato e uma fase grid subdividida em trés zonas, de acordo com o grau de agitacio das
particulas).

Neste modelo, ¢ balango térmico é aplicado as trés zonas da fase grid, e as fases jato,
bolha e emulsdo. As equagdes de balango de energia geradas no modelo sao:

o Fase Jato

dT;
C»'pgasQEj -+ ijajA(Tj - 7T - gl) = 0, <z« Hgl (47)
, dT;
C‘pga,sQ d'm"‘ 'i;“ kT]aJA(T) - T - 92) —_— 0} Hgl < T < Hg? {4'8)
dT;
CPoasQ—~ + hr;a; A(T; = T — g8) = 0, Hp <z < Hj (4.9

e Fase Bolha

dT
C"pgasﬁ?Q—d—E + kmvay A(Ty — Ty) = 0, Hy<x< H (4.10)
jt

e Fase Densa

H
Cpgas{l — BYQITy — T;{H;)] + kreas A fH {(Tq — Ty)de +

C"pcatDcat(I - JU'S)(Td - Tg3) + Kemt,dAemt,d(Td - Tez‘t,d) -
Himf(1— Hy/ H)A(L — Ea)peack{Tayal ~AH) = 0 (4.11)
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e Zonas Grids

zona morta

ATJGJA/ g}_ - Tj)dﬂf - (1 - #1)C"Pcatpcat(Tgl - TQ‘Z) +

I‘ext,glAezt,gl(Tgl - Te:r.t,gl) + I(DISTAI)IST(TQI - TO) -
HgifﬂﬂmfA(l - Eglpc:c;tk(Tgl)ygl(“'éH) = 0 (412)

zona quasi morta

Hg;
kerja; A fH (Tgp ~ Ti)dxe + (1 = 1) CpearDeat(Tgs — T1) +
g1

(1 - ﬁZ)CpeatDcat(ng - Tg3) -+ I{e:et,ngewt,gZ(Tg? - Temt,gZ) -
H(Hyy — Hy )/ HA(L = Egapearh(Tya)yg(—AH) =0 (4.13)

zona de mistura intermitente

LTJaJAf 5= T)dz + (1~ p12)C'peat Deat(Ths — Tya)

+( 1~ ﬂS)CfpcaiDcat(Tgfi - Td) + I(emt,g3Aemt,g3(Tg3 o Temz‘gii) -
Hep(Hj — Hp ) [ HA(L — Egspeath(Tys)yga(—AH) =0 (4.14)

onde:

A = drea de seccio transversal

D = taxa de fluxo massico [Kg/s]

H = altura [m]

k = constante cinética [Kg gas/Kg catalisador]

kr; = coeficiente de transferéncia de calor do jato {W/(m?*s)]

kry = coeficiente de transferéncia de calor da bholha [W/(m?*s)]

Kprsr = coeficiente de transferéncia de calor global através do distribuidor [W/{m?K')]
Koz = coeficiente de transferéncia de calor global com o exterior [W/{m?*K}]
T = temperatura [K]

x = coordenada axial [m]

y = fragho de peso [Kg/Kg|

o = fragdo volumétrica da nuvem

3 = razéo do fluxo de gas na bolha pelo fluxo de gas total

i = parametro do modelo que expressa o grau de agitagdo das particulas

E = fracdo volumétrica da fase densa e zona grid

Os indices:
b = bolha
d = densa

gl, g2, g3 referem-se a zona morta, quasi morta e de mistura intermiternte respectivamente
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j = fase jato
mf = minima fluidizagdo
o = alimentagéo

Os dltimos termos do lado esquerdo das equacgbes (4.11), (4.12), (4.13) e (4.14) corres-
pondem ao calor gerado através da reagao quimica.

Nota-se através das equagdes acima, que além dos parametros de transferéncia de massa,
existern os pardmetros de transferéncia de calor entre as fases, entre o leito e o distribuidor,
e entre o leito e o exterior que devem ser determinados a partir de correlagdes.

Como ja foi visto na secgdo 4.2, a determinagéo de todos estes termos é uma tarefa dificil,
podendo gerar imprecisdo no modelo, frente & incerteza das correlagdes utilizadas para
representar estes coeficientes.

Além do trabalho de Florea e Straja (1989} existern na literatura outros modelos que
utilizam o balan¢o térmico na simulagac de reatores de leito fluidizado. Os modelos de
Liang (1989), Lasa e Grace (1979), Errazu et al. (1979) utilizam em comum a consideracéo
de que o leito seja perfeitamente agitado sob o ponto de vista térmico. Desta forma, néo
existem diferencas de temperatura entre as fases densa e diluida e entre o gas e o solido.
Segundo eles, o gradiente de temperatura entre as fases pode ser negligenciado em vista
da alta capacidade calorifica da fase emulsao.

Apesar do modelo térmico de Florea e Straja (1989) parecer ser mais completo que os de
Liang (1989), Lasa e Grace (1979) e Errazu et al. {1979), devido aos vérios fendmenos
de transferéncia de calor que considera, ele pode se tornar mais impreciso que os demais
frente as dificuldades encontradas na determinagao dos coeficientes de transferéncia de
calor.

Em vista disso, neste trabalho foi adotado um modelo CSTR sob o ponto de vista térmico
na modelagem do regenerador de leito fluidizado. Ao modelo de duas regides apresentado
no capitulo 3, alguma hipoteses séo entao adicionadas:

a ) Reagoes heterogéneas de oxidagdo do carbono, hidrogénio e mondxido de carbono
ocorrem na regido particulada da fase emulsao, enquanto reagdes homogeéneas do oxidagéo
do mondxido de carbono ocorrem nas fase bolha e regido gasosa da fase emulsao.

b } O reator de leito fluidizado é considerado adiabatico. Um modelo CSTR pseudo
homogéneo é utilizado para descrever o comportamento térmico. '

As equacdes de balanco de massa e energia para a regifo densa podem ser reescritas para
_levar em consideracdo estas duas novas hipdteses:

componente gasoso i

balanco na fase bolha
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ch.i . Iirbe ‘
dx - {JB (CB,t - CE,?,) -

i KB,

4.15

A equagdo {4.15) é genérica, e o termo Y, K, corresponde ao somatério de todas as
reagbes quimicas que ocorrem na fase bolha. No caso de processo de regeneracao do
coque, este termo equivale a reacdo de oxidagdo homogénea do mondxido de carbono.

O indice ¢ refere-se ao componente gasoso. Quando estd sendo feito o balango de massa
da dgua, o termo 3, K, vale zero. Para os outros trés componentes gasosos tem-se,
baseado na equagao (R3):

i= 02 Iy zk I{Bk w== - 0.5 I's
i=C0,S. KB, =-10 - 13
P = 002 N Ek [{Bk = 1.0 « Tz

balango na fase emulsao

FyR FgKiwRTp

H
Y Kg, = ———(ToCoi — TpCry) + - f (Cpi— Cg,)de (4.16)
k LBP o

P

O termo }; KEg, representa o somatdrio das reacdes que ocorrem na fase emulsao res-
ponsaveis pela variagdo na concentragio dos componentes gasosos. Este termo equivale
ao termo rr7, apresentado anteriormente.

componente soélido:

balan¢o de carbomno

Q4(Ceo — Ceg) = KgP M., (4.17)

balango de hidrogeénio

Q.(Chy — Chg) = KgP M (4.18)

balanco térmico:
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QaCpy(T — Tog) + Q.Cp (T ~ Tv,,) = S (~AHr1) K, (4.19)
k

onde:

Kp = grupo que representa a taxa da reagdo na fase bolha [Kmol/m? s]
Kg = grupo que representa a taxa da reacdo na fase emulsdo [Kmol/s]
Q, = fluxo méssico do gas [kg/s]

Q, = fluxo massico do sélido [kg/s]

T == temperatura do leito catalitico K]

Ty, = temperatura do catalisador que entra no regenerador [K]

Toy = temperatura do gés que entra no regenerador {K]

C'p, = calor especifico do gés [KJ/Kg K]

C'p, = calor especifico do catalisador [KJ/Kg K]

AHpgy = calor de reacdo gerado pela reacéo k [KJ/Kmol]

As expressoes utilizadas para a determinacéo do calor de reagéo e do calor especifico do
gés e solido encontram-se no apéndice B.

O primeiro termo da equacao de balango de energia representa a diferenga de calor do
gis entre a entrada e saida do reator, e o segundo termo representa a diferenca de calor
do sdlido, com relacdo a temperatura do leito e do catalisador na entrada. Nota-se, que
como considera-se modelo pseudo-homogéneo, a temperatura do gas e solido a saida do
equipamento é a imesma.

Na solugao deste sistema de equagoes, como sera visto na secgao 4.5.1, todas equagoes sao
resolvidas a cada incremento, uma vez que utiliza-se o método numérico de Runge-Kutta
para integrar as equagoes diferenciais.

Quando adota-se este procedimento, forga-se a igualdade da temperatura do gas e sdlido
logo no final do primeito incremento de integragio. Apesar de observagdo em liferatura
de que a temperatura do gas fique igual a do sélido logo nos primeiros centimetros do
reator, esta aproximacio pode tornar o modelo impreciso, principalmente no caso de se
trabalhar com passo de integracdo da Runge-Kutta muito pequeno.

Quando ¢ utilizado o modelo grid proposto, apresentado no capitulo 3, néo existe este
tipo de preocupagdo. Nele, a temperatura do gas é a mesma da do solido no final da
altura de penetracgéo dos jatos. Esta altura é bastante maior que a de um incremento de
integragdo e, além disso, a igualdade na temperatura do catalisador e gds na regiao de
mistura perfeita corresponde a uma hipotese do modelo.

Quando se utiliza o modelo grid proposto, assume-se que na regido perfeitamente agitada
estejam ocorrendo as reagbes de oxidagdo heterogénea do carbono, hidrogénio e monéxido
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de carbono e a reacao de oxidagio homogénea do CO, Considera-se tambhém um modelo
CSTR pseudo-hoimogéneo sob o ponto de vista térmico nesta regido.

As equacdes de balanco de massa e energia para as varias regides do reator podem ser
expressas por:

e Zona morta {0 < z < hzm)

Concentragoes e temperaturas nao variam.

¢ Zona de mistura perfeita (hzm < x < hj)

componente gasoso i

F:R

5 TzmCrni — TampCaup;) = > Kzup, (4.20)
&

componente sélido

balango carbono

Q(Cezar — Cezyp) = KgppP M, (4.21)

balango hidrogénio

Q:(Chzar — Chapp) = Kzprp PMyg (4.22)

balanco térmico

Q.Cpe(Tzmr — Tamg) + QCpo(Toar — Tonrs) = 2 (—AHpp)Kzup, (4.23)
v

o Regido de bolhas (h; < 2 < H)

As equacgOes de balango de massa, para as fases bolha ¢ emulsao, sdo as mesmas
apresentadas anteriormente (eq 4.15, 4.16, 4.17, 4.18), alterando-se a temperatura
e concentracdo de entrada do reator pela temperatura e concentragdo da zona de
mistura perfeita, e o limite inferior da integral da equagéo (4.168) de 0 para A;.

balanco térmico:

(QuC'py + QuCPMNTp — Tzip) = 3(~AHr) Ko, (4.24)
k
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onde: :

F, = fluxo molar total do gés [kmol/s]

K = grupo que representa a taxa da reagdo [Kmol/s]
indices:

ZM = zona morta

ZMP = zona de mistura perfeita

D = fase densa (bolha 4+ emulséo}

Nota-se que a equacao de balango de energia para a regido das bolhas fica um pouco
modificada pois, quando utiliza-se o modelo grid, a temperatura do gés e sélido é a
mesma no inicio da regido das bolhas.

4.5.1 Solugao do modelo grid proposto considerando os efeitos
térmicos

Na resolucao do modelo grid, dois métodos de sclugdo das equacdes de halango sdo em-
pregados, dependendo da regido do reator {regido dos jatos ou das bolhas).

As concentragoes dos reagentes e produtos ficam inalteradas na regido da zona morta,
assim como a temperatura, pois considera-se gue nio exista reacdo quimica nesta regido.

Quando a zona de mistura perfeita estd sendo simulada, as equagdes (4.20), (4.21), (4.22)
e (4.23), devem ser resolvidas simultaneamente. Nota-se que estas equacdes estdo inti-
mamente ligadas, pois o termo de taxa de reagio quimica, presente nas 4 equacgdes de
balancgo, é funcio da temperatura e da concentracao dos componentes. Desta forma,
lanca-se mao de um procedimento iterativo para determinar a temperatura de zona de
mistura perfeita.

De acordo com o método de solugdo empregado, arbitra-se uma temperatura para a zona
de mistura perfeita, que é utilizada no célculo das concentragdes dos componentes.

As equagdes de balanco de massa dos compostos presentes no reator estdo relacionadas
umas com as outras. O balanco de oxigénio é func¢io de outros reagentes como car-
bono, hidrogénio e monéxido de carbono, de maneira que, necessita-se de algum método
numéricos de determinacao das raizes da equagio para encontrar a concentracao de O,.

Inicialmente optou-se pelo método de Newton-Rhapson, por apresentar rapida convergéncia,
no entanto notou-se que os resultados obtidos eram ruins, pois o valor da derivada da
fungéo era grande. Este método foi substituido pelo da bisseccdo, que se mostrou mais
preciso, embora um pouco mais lento.

Uma vez determinadas as concentragdes, calcula-se a temperatura e verifica-se a con-
vergéncia. Os resultados obtidos da zona de mistura perfeita correspondem aos dados de
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entrada da regido de bolhas.

O método de solucdo adotado na determinacio da regizo das bolhas é similar ao apresen-
tado na seccao 3.4 do capitulo 3. Porém neste caso, calcula-se a cada passo interno da
Runge-Kutta a temperatura do leito de forma iterativa, além das concentragdes dos com-
ponentes. Todos os parametros do modelo também sao reavaliados a cada passo interno
da Runge-Kutta. Para esta regido do leito também é utilizado o método da bissecgdo
para a determinagao da concentra¢io de oxigénio da fase emulsio (Maciel Filho e Lona
Batista, 1994a).

4.5.2 Andlise dos resultados

O grifico 4.22 apresenta curvas de temperatura e concentracao molar dos gases presentes
no regenerador em fungio do seu comprimento. As curvas de Oy, CO, CO;, e H,O sao
concentracbes médias, baseadas nas [ragbes volumétricas das fases diluida e densa.

Comparando as Figuras 4.22 ¢ 4.21 (que assume leito isotérmico com temperatura do
leito igual a média obtida do modelo nio isotérmico), observa-se que a fragiio molar do
0O, diminui de maneira mais acentuada no inicio do reator, quando o balango de energia
nao é considerado. Isso é esperado pois, neste caso, como utiliza-se temperatura média, a
temperatura inicial do reator é mais elevada, aumentando consequentemente as taxas de
reacao. Portanto, a negligéncia do balango térmico na modelagem do regenerador faz com
que se superestime a eficiéncia no inicio do reator, justamente na regido do leito onde as
concentracoes de reagentes sdo mais elevadas, calculando-se portanto as taxas de reagio
utilizando uma temperatura malor que a real.

O balango de energia influencia também nas concentragdes molares de alimentacao dos
gases, que sdo diferentes nos caso§ isotérmicos e ndo isotérmicos. No inicio do reator,
conhece-se a composicao em fracao molar dos gases que compoe o ar de combustio, que é
convertida em concentragio molar através da lei dos gases ideais. Quando se usa balango
de energia, a concentragac molar é baseada na temperatura de entrada do gids, que €
muito menor que a temperatura média do leito, na qual se baseia a concentracio molar
do modelo que utiliza apenas o balango de massa. Desta forma, as concentragdes molares
de alimentagao no modelo isotérmico sdo menores que as concentragdes reais apresentadas
no modelo que leva em conta os efeitos térmicos.

Como foi visto anteriormente, o modelo grid proposto é funcgido do angulo de expansao
dos jatos. O gréafico 4.23 apresenta perfis de conversio massica de carbono e hidrogénio
quando todas reagoes quimicas s&o consideradas e o angulo de expansdo dos jatos é 35°.
Como pode ser notado, o consumo de hidrogénio € muito mais rapido que o do carbono,
concordando com observagdes experimentais. A salda do reator, praticamente todo o
hidrogénio ja foi oxidado.
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O grafico 4.24 mostra o perfil de temperatura do leito quando o modelo de duas regides,
e o modelo grid proposto, com angulo de expansdo dos jatos de 35°, sdo utilizados. A
entrada do regenerador dois fendmenos ocorrem: o catalisador, que estd mals aquecido,
cede calor para o gés e, ao mesmo tempo, existe a geracio de calor através da reacdo
quimica.

Devido a isso, verifica-se que a temperatura do sélido diminui de 813 para aproximada-
mente 780 K no inicio do regenerador, quando o modelo de duas regides ¢ utilizado. No
modelo grid proposto, esta queda de temperatura é menor, devido & maior eficiéncia de
contato gas-sélido, que contribui para taxas de reacdo mais efetivas. Em ambos os casos,
a temperatura do gas aumenta de maneira bastante acentuada.

Entre as duas curvas de temperatura graficadas, a mais confidvel é a obtida através do
modelo grid proposto. Como foi dito anteriormente, a utilizagado de um balanco de energia
pseudo-homogéneo no modelo de duas regides, pode superestimar a transferéncia de calor
entre as fases gasosa e particulada. Para a obtencéo da Figuras 4.22, 4.23 e 4.24 utiliza-se
os dados de entrada apresentados na tabela 3.4.

Dependendo das condigdes de operagdo e dimensdes do equipamento, a diferenca nos
perfis obtidos entre os dois modelos pode diferir ainda mais. E o que é notado na Figura
4,25, que mostra perfis de temperatura obtidos do modelo de duas regides ¢ do modelo
grid. No 1ltimo modelo, considera-se 3 casos: Angulo de expanséo dos jatos, 4, de 257,
35°, e a nio existéncia da zona morta. As condigdes de operagio e dimensdes do reator
sio apresentadas na primeira linha da tabela 4.6. Nota-se neste caso, que o modelo
grid prediz taxas de reagao muito mais elevadas no inicio do reator, devido a malior
eficiéncia de contato gas-sélido promovida pelos jatos, principalimente quando a zona
morta é desconsiderada ou quando tem-se um grande angulo de expansao dos jatos, que
sao condicdes que favorecem o contato entre as fases devido ao aumento da zona de mistura
perfeita.

Através da Figuras 4.24 e 4.25, nota-se tamnbém que, as maiores variagdes na temperatura
ocorrem no inicio do reator. Apesar da temperatura nesta regido ser mernor, as taxas de
reacio sao maiores, devido a grande quantidade de reagente.

A fim de observar o efeito do calor gerado em cada uma das reagdes quimicas conside-
radas no modelo, a simulacgio da regiao grid foi feita em etapas. Os varjos casos foram
considerados:

1 ) Primeiro caso: Somente a oxidagdo do coque é considerada.
2 ) Segundo caso: A oxidagdo do hidrogénio ocorre primeiro que a do carbono.
3 ) Terceiro caso: A oxida¢do heterogenea do CO ¢ incluida.

4 } Quarto caso: A oxidacdo homogénea do CO é também considerada
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A tabela 4.4 mostra os resultados obtidos, quando os quatro casos so usados na simulagéo
da zona grid, para as condigdes de entrada dada pela tabela 3.4. Pode ser notado que o
calor gerado devido a cada uma das reagbes desempenha um importante papel nos va-
lores de concentracéo e temperatura, de maneira que, um modelo que utiliza cinéticas
simplificadas (levando em consideragdo somente a oxidagdo do coque) pode gerar resul-
tados erroneos. A oxidagao do hidrogénio e a oxidagio homogénea do CO tem bastante
influéncia na geracdo de calor e aumento de temperatura do leito do reator.

Tabela 4.4: Efeito do calor gerado em cada reagdo na zona grid quando o angulo de
expansio dos jatos é de 35°

caso | Oy conv.(%) | Carbon conv.{(%) | Temper. (K)
1 8.5 9.1 789.6
2 10.5 10.6 797.9
3 11.0 10.8 798.9
4 14.5 12.6 808.1

Quanto maior for o dngulo de expansdo dos jatos, menor serd a zona morta, de maneira
que o efeito de cada reagdo serd mais significativo, como pode ser visto na tabela 4.5,
A situacio mais favoravel & reagdo quimica corresponde ao primeiro ponto da tabela 4.5
(hzm = 0), onde nao exite zona morta, e toda a regido grid é formada pela fase de mistura
perfeita.

Tabela 4.5: Efeito do angulo de expansao dos jatos quando o caso 4 é adotado

angulo | Op conv.(%) | Carb.conv.(%) | Temp. (K)

hem =0 23 19.3 826.1
35 14.5 12.6 808.1
25 11.5 10.3 * 802.0
15 6.8 6.2 792.4

As condigdes de saida da zona grid correspondem as condi¢des de entrada da regiao de
bolhas quando o modelo grid proposto é utilizado.

A Figura 4.26 mostra as temperaturas de saida do regenerador de leito fluidizado obtidas
experimentalmente em uma planta industrial para diversas condi¢bes de operacéo, e as
calculadas utilizando-se o novo modelo grid e o modelo de duas regides sob as mesmas
condigdes. Para o caso grid, considera-se novamente trés casos: angulo de expansio
dos jatos igual a 35°, 25°, e a inexisténcia da zona morta. As condigoes de operagao
e as dimensdes do equipamento sio mostrados na tabela 4.6. A composi¢do do ar de
combustio 4 entrada do regenerador é a mesma do ar atmosférico e a altura do leito é de
4.3 m.

A tabela 4.7 apresenta os erros percentuais (razio entre o médulo da diferenca entre a
medida experimental e a calculada, e a medida experimental) calculados para cada uma
das cinco condigdes de operagfio listadas na tabela 4.6, em cada caso considerado.
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Tabela 4.6: Condigoes de operagio e dimensoes do regenerador utilizadas para fig. 4.26

ponto Q. Q, | T, 1 T, P Ce n D, ps | Norig D D,
1 794.2 1 69.97 | 468 | 798 | 2.82 1 0.0083 | 1.67 | 82.87 { 1550 | 1449 { 11.89 | 0.0]
2 882.47 | 60.97 | 468 | 813 | 2.80 1 0.0073 | 0.96 | 65 | 1453 | 1449 | 1'1.89 | 0.0]
3 890.84 | 56.97 ; 468 | 813 | 2.81 | 0.0067 | 0.91 65 1453 | 1449 | 11.89 | 0.01
4 831.99 | 52.80 | 468 | 813 | 2.82 | 0.0068 | 0.97 | 65 1453 | 1449 1 11.89 | 0.01
5 824.46 | 61.20 | 468 | 813 | 2.82 | 0.0078 | 0.83 65 1453 | 1449 | 11.89 | 0.0]

Através da Figura 4.26 e da tabela 4.7, conclui-se que existe uma boa concordancia nos
resultados quando o modelo grid é usado, demonstrando as qualidades preditivas deste
modelo.

Tabela. 4.7: Erro percentual calculado para o modelo grid e de duas regides

ponto | Exrogesse (%) | Errogesse (%) | Errosemznm (%) | Errogee, (%)
1 3.489 (.864 0.312 4.336
2 0.118 0.043 0.297 2.644
3 0.054 0.022 0.151 2.340
4 0.268 0.193 0.407 2.238
3 0.505 0.400 0.726 2.389

Apesar das temperaturas de saida calculadas pelo modelo de duas regides serem maiores
que as calculadas pelo modelo grid, a eficiéncia de contato gés-sélido no inicio do reator é
maior quando se usa o modelo dos jatos. O comportamento das curvas de concentragio
sdo diferentes entre os dois modelos. No caso grid, no inicio do reator, existe um grande
gradiente de concentracao e temperatura, onde atinge-se rapidamente valores préximos
as condicoes de saida, e, no caso do modelo de duas regides, as variagoes sao mais lentas,
como pode ser visto na Figura 4.25.

No capitulo 3, o efeito de cada uma das reacoes quimicas nos perfis de concentracio
dos componentes foi observado, para o caso de leito isotérmico. Pdde ser notado que a
oxidag¢do do CO nio afetava de forma significativa os perfis de concentragdo de oxigénio.
Entretanto, quando o balanco de energia é também considerado nas equacdes do modelo,
a propria oxidagdo do CO serd responsavel por grande parte do calor gerado no sistema.
A fig. 4.27 mostra os perfis de temperatura do leito obtidos considerando-se ou nao as
oxidagdes homogéneas e heterogéneas do CO. Este aumento acentuado na temperatura
do leito afeta também as taxas de reagao, fazendo com que o consumo de O, seja mais
acelerado. Este efeito pode ser observado na fig. 4.28.
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4.6 Aplicagao do modelo grid ao regenerador da Pe-
trobras

Como mostrado pelos resultados da simulacdo, a reducdo da zona morta é crucial para a
melhora da performance do sistema.

Num reator de leito fluidizado gas-sélido, o sistema de distribuicdo de ar desempenha um
papel muito importante. Ele influencia fortemente a qualidade de distribuicao inicial de
gas, o que reflete de maneira decisiva no desempenho do reator.

O sistema de distribuigao de ar utilizado pela Petrobris é composto de alguns canos
principais e varios outros ramificados, contendo tubos ejetores. A grade distribuidora de
ar estd situada a uma certa altura do reator, existindo parte do leito de particula abaixo
dela, O ar é langado para baixo quando entra no reator através dos tubos ejetores, que
estdo dispostos de maneira a formar um certo angulo com a vertical.

Este tipo de sistema de distribuicdo de ar oferece algumas vantagens como:
- Eliminacfo da zona morta, aumentando a eficiéncia do reator.

- Distribui¢go uniforme de gas através da regido dos jatos, melhorando a eficiéncia de
contato gas-solido nesta zona. :
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Os jatos de ar entram no reator a uma velocidade bastante elevada, e se cruzam devido
ao angulo existente nos tubos ejetores. Estes dois fatores colaboram com o aumento do
grau de agitagio das particulas e do gas, tormando o leito abaixo da grade distribuidora
de ar perfeitamente misturado. Depois disso, o ar penetra na regido do leito acima da
grade distribuidora, na forma de bolhas.

Assim, quando utiliza-se este tipo de placa distribuidora, a regifo dos jatos realmente se
aproxima de um reator CSTR sem zona morta, apresentando todas as vantagens preditas
no resultado da simulacdo. A parte do leito acima da grade distribuidora se comporta
como uma regiao de bolhas e emulsdo gas-sélido. Desta forma, o modelo grid proposto,
eliminando a altura da zona morta, pode ser usado com sucesso para simular o regenera-
dor.

4.7 Conclusao

Neste capitulo, fol observado através de um teste de sensibilidade paramétrica, que dentre
os parametros do modelo, o mais sensivel é o coeficiente de transferéncia de massa entre as
fases bolhas e emulsdo. Notou-se também que os parametros secundarios, ou seja; aqueles
que nédo sao utilizados diretamente nas equagdes de balan¢o, mas que sdo necessarios na
determinagao de outros parametros, sdo menos sensiveis ao modelo.

Uma simulagao do regenerador foi feita utilizando-se cinética de oxidacéo total e parcial
do cogque. Verificou-se, através de perfis de concentragdo, que as duas predizem resultados
semelhantes, porém optou-se pelo uso da primeira, pois a temperatura de operagéo do
regenerador é bastante elevada.

A representacdo da concentragao dos componentes gasosos nas equacdes de balango de
massa pode ser através de concentragdo ou fragio molar. Opta-se pela primeira forma de
representagfo, por esta nao apresentar nenhum tipo de restrigao em relagdo ao seu uso.
O somatério das fragdes molares dos gases deve ser necessariamente igual a unidade, e a
incrementagdo nas varidveis dependentes no célculo de Runge-Kutta pode tornar isso néo
verdadeiro.

A observacio experimental de que o hidrogénio se oxida mais rapidamente que o car-
bono na combustao do coque foi comprovada através da simulagdo do regenerador, onde
cinéticas de formacao da agua a partir da queima do hidrogénio e queima do coque foram
utilizadas.

O efeito de se considerar as reagdes de oxidagao homogénea e heterogénea do mondxido de
carbono na modelagem de um regenerador de particulas de catalisador também foi avali-
ado. Estas reagbes mostraram ter influéneia nos perfis de concentragao dos componentes
e temperatura. Com esta consideracdo, o ar de combustdo apresenta apenas tragos de
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CO, concordando com trabalhos recentes apresentados em literatura.

O processo de oxidacao do coque é altamente exotérmico, de maneira que foi necessario a
inclusdo de um balango de energia na modelagem do regenerador. As quedas de concen-
tracao dos reagentes preditas no inicio do leito foram menores, devido ao aumento continuo
de temperatura ao longo do reator. Observa-se que cada reagéo quimica considerada no
modelo tem um papel importante na geracao total de calor do sistema.

O processo de regeneragio do catalisador de craqueamento catalitico ¢é feito, em geral,
em reatores de leito fluidizado. Entretanto, pode-se usar também outros tipos de vasos
reacionais. Na unidade da Petrobras, o sistema de regenerador é constituido de dois
reatores em série. O primeiro opera em regime de fluidizacao, enquanto que o segundo, é
um reator tipo riser, que promove o transporte pneumatico das particulas. No capitulo 5
sera feita a modelagem e simulac¢io de regeneradores de craqueamento catalitico em regime
de fluidizagao rapida.



Capitulo 5

Riser como regenerador

5.1 Introducao

Leito fluidizado circulante ou de fluidizacio rapida é caracterizado pela alta velocidade
superficial do gas e alta taxa de recirculagéo dos solidos. Hidrodinamicamente, esta entre
os regimes de borbulhamento e transporte pneumatico, e pode ser considerado como uma
unidade de transporte.

Este tipo de reator € muitas vezes utilizado nas industrias petroquimicas para o cra-
queamento catalitico do gasoleo, como foi motrado na descricdo da unidade de FCC do
capitulo 2. Como mencionado anteriormente, neste trabalho, o riser serd usado como um
regenerador de particulas de catalisador.

A cinética de oxidagio do coque utilizada para a modelagem deste reator é a mesma
usada na modelagem do regenerador de leito fluidizado. Visto que a reagio € exotémica e
que estes dois reatores estdo em série, a temperatura de operacao do riser é ainda maior
que a do regenenador de leito fluidizado, e com muito mais razao, a cinética de oxidagdo
~ heterogénea e homogeénea do monoxido de carbono serdo também incluidas.

Neste trabalho, serdo utilizados dois modelos diferentes para simular o comportamento
de um riser. Devido ao comportamento hidrodinamico do leito, caracterizado pela alta
velocidade dos gases e particulas, inicialmente serd desenvolvido um modelo PFR pseudo
homogéneo, que considera fluxo empistonado para gas e solido {secgdo 5.2.1).

Recentemente, varios estudos experimentais véem mostrando que o leito de fluidizagao
répida é caracterizado por uma distribuigéo radial ndo homogénea das particulas (Hartge
et al. (1986)). Geralmente, a fragio volumétrica de sélidos aumenta monotonicamente
do centro até a parede (Tsuo e Gidaspow {1990)}. Baseado nisto, um segundo modelo
(core annulus) serd desenvolvido na sec¢ao 5.2.2, a fim de levar em consideragao variagoes

101
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também na direcdo radial. O modelo core-annulus assume que radialmente o leito seja
composto por duas zonas: uma regido central caracterizada por uma suspensao gas-sélido
mais diluida Huindo de forma ascendente, e uma regiao anular, caracterizada por um
filme denso de particulas. Neste modelo, apresentou-se duas maneiras para se representar
a regido anular, baseado no comportarnento hidrodindmico. Inicialmente considera-se um
modelo de fluxo empistonado para as particulas na regiao anular, e em seguida, considera-
se modelo de mistura perfeita.

Na simulacao de regeneradores, a utilizagio de dados corretos de porosidade do leito € de
fundamental importancia. De todas as propriedades fisicas do sistema, a porosidade é a
que tem maior efeito nos perfis de temperatura e concentragao ao longo do reator {Maciel

Filho e Lona Batista (1994b)}).

Recentemente, muitos trabalhos véem sido desenvolvidos a fim de tentar obter expressdes
que consigamn representar a variagao da porosidade em leitos de fluidizagao rapida nas
diregdes axial ¢ radial. (ex. Wong el al. (1992) e Zhang et al. (1991)).

Neste trabalho, sera feito um estudo detalhado do efeito da porosidade do leito arras-
tado ascendente. Algumas correlacées apresentadas na literatura serdo empregadas na
simulacao do muodelo PIFR, e os resultados obtidos serdo comparados, permitindo a es-
coltha da correlagao de porosidade média do leito que mais se adequa a modelagem aqui
considerada.

Em seguida, trata-se da delimitacdo entre as regiGes anular ¢ central do modelo core-
annulus, com a determinagao do didmetro da regido central. Sera também apresentado o
procedimento adotado para estimar a porosidade destas duas regides.

0O método de solucdo empregado, a andlise dos resultados e as conclusdes deste capitulo
encontram-se nas seccoes 9.3 , 5.4 e 5.9 respectivamente.

~

5.2 Modelos para o riser

Muitos trabalhos na literatura modelam leitos de fluidizagao rdpida. Em alguns deles, o
riser funciona como reator, porém em varios outros, o leito funciona apenas como uma
unidade de transporte. Trabalhos como os de Berruti e Kalogerakis (1989), Tsuo ¢ Gi-
daspow (1990), Rhodes (1990) modelam a estrutura de um leito fluidizado circulante
com o objetive de se obter propriedades do leito como densidade, porosidade, velocidade
superficial de sdlidos e gis. Todos estes paramelros sio obtidos considerando-se tem-
peratura constante e nao existéncia de reagdes quimicas. Qutros trabalhos modelam o
riser como wn reator, levando em consideragio perfis de temperatura e concentracao de
componentes.

Baseado em observagoes tedricas e experimentais reportadas em literatuta, alguns mode-
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Nos modelos desenvolvidos neste capitulo, considera-se que o sistema gds-sélido forme
uma tnica fase (sistema pseudo-homogéneo). Esta aproximacdo muitas vezes é suficiente
trazendo resultados bastante satisfatérios. Se for necessario um modelo mais elaborado,
considera-se duas fases no leito catalitico (sistema heterogénio), utilizando-se equagdes de
balanco para as fases gasosa e particulada.

5.2.1 Modelo PFR pseudo homogéneo

O primeiro modelo apresentado considera o riser como um reator PFR com leito pseudo-
homogéneo. Devido ao pequeno diametro das particulas de catalisador e sua alta capa-
cidade calorifica, considera-se que nao exista diferenca significante de temperatura entre
o gés e as particulas sélidas. O comportamento hidrodindmico do riser, com altas velo-
cidades superficiais de gas e solido, onde a velocidade superficial do gds é muito malor
que a velocidade terminal da particula, sugere fluxo empistonado para gas e sélido, sem
dispersdes axiais ou radiais.

Considerando a equacido de balanco genérica e global apresentada por Theologos ¢ Mar-
katos {1992), pode-se escrever:

g 19 14 8
—{F;p; —=—(r Ry, == R;piu; = Ripyw;d) =
i (Bepio) 4 1o (rRivid) + 1o (Ropuss) + 5 (Roprusd)
18 8¢ 18 O I} db. -
" ar(?‘lepqg, 3’?) + ;%(R‘Fé;“ég) -+ 5§(Rz1—‘¢”§;) + 5 (b.l)

onde:

¢ = varidvel dependente

i = refere-se & fase (gas ou sélido)

I'y = coeficiente de difusio

Ss = termo de geracao

t, z, r, # = varidveis independentes

v, u, w = velocidades nas trés dimensdes

e considerando ainda :

- Regime permanente

- Nao existéncia de difusdo nas diregbes axial, radial e angular
- Somente variagoes ao longo da coordenada axial

- Modelo pseudo-homogénio

tem-se:
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d
gz_(Ri Xy < w; < P) = 8y (5.2)

A equagdo (5.2) concorda com as equagdes de balanco de massa e energia apresentadas
em Froment e Bischoff (1990) para simular o comportamento de um reator de fluidizacao
rapida de craquearmmento catalitico. Considerando estas hipdteses basicas do modelo, pode-
se escrever as equagoes de balanco para o regenerador de particulas de catalisador de
fluidizacao rapida:

componente gasoso i

dC"R,i gm I(hetm (1 o E) + EI K’hong

dz U, (5.2)
componente sélido
- balan¢o carbono
dCc  Kpet PMeor(1 — E)Ap
= 2 (5.4)
- balango hidrogénio
dCh o I(h_etpﬁ’ﬂmjd(l - E)AR (5 5
do - ) >
balanco térmico
AT S Kher, (—AHpm)(1 ~ E) x Ag + ) Knom (~AHR))E < Ap (5.6)

E; QQC’PQ + QsCPs

onde:
Ap = é4rea de secgao transversal do riser{m?|
Cr,; = concentracao molar no riser do componente gasoso ¢ [Kmol/m?]
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Cp = calor especifico (kJ kg™ K7

Kpe: = grupo que representa as taxas de rea¢io heterogéneas [Kimol/m?®s]
Kpom = grupo que representa as taxas de reagédo homogéneas [Kmol/m?s]
Q = fluxo méssico [kg/s]

sendo que os subscritos:
! e m: referem-se &s reagdes homogéneas e heterogéneas respectivamente, e g e s: referem-
se as fases gas e sélida respectivamente

Estude da variacio da porosidade do leito na direcfo axial

De todos os parametros que afetam os perfis de temperatura e concentragio dentro do
riser, a porosidade do leito é o mais importante. A zona de entrada do riser é considerada a
parte mais complexa do reator, onde aparecem altas turbuléncias e fluxos ndo homogéneos.
Dependendo do tipo de saida do equipamento, pode haver desacelaraco das particulas.
Estes dois fatores, aliados &s variagbes na temperatura, ddo origem & perfis axiais de
porosidade ao longo do leito.

Recentemente, muitos trabalhos véem sido desenvolvidos, a fim de tentar obter expressdes
que consigam representar a variacio da porosidade em leitos de fluidizacao rdpida. Estas
expressdes sdo funcdes de correlagbes empiricas, que muitas vezes reproduzem bem os
resultados em apenas determinadas condigoes do reator, gerando imprecisées nos calculos.

Desta forma, alguns destes trabalhos serfo aqui mencionados e incorporados ao modelo
PFR pseudo-homogéneo desenvolvido, a fim de se escolher o que melhor represente as
condigdes de operagio do sistema.

Método 1

Inicialmente, foi utilizado o modelo de Wong ef al. {1992), considerando-se que o riser
é equipado com um éngulo de saida de gases e particulas suave. De acordo com este
modelo, divide-se o leito do riser em trés sec¢des: uma zona de aceleragao das particulas,
uma zona de fluxo desenvolvido e uma zona de desaceleracio {para risers equipados com
uma configuracdo de saida abrupta). No caso de um dngulo de saida mais suave, a zona
de fluxo desenvolvido é estendida até o final.

Segundo Weinstein and Li {1989}, o balanco de conservagéo de momento do gas e sélidos
pode ser expresso por:

d d;
Zoled1 = EYUI 4, BUS] = =52 = [p,(1 = E) + pyElg (5.

-1
p—

onde:
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E = porosidade atual ou média | ]
U, = velocidade do sélido [m/s]
U, = velocidade do gas [m/s]

Assumindo que p, >> p, e que G, = p,(1 — E)lU,, a equagao (5.7} se reduz a:

dp dU, . _ g
- GST;B + p{l = E}g (5-8)

A porosidade aparente difere da média pois também inclui efeitos de aceleracao e atrito,
e pode ser representada por (Weinstein e Li, 1989):

dp, 1
1= FEppp = ——— 5.9
pp d:c(psg) (5.9)
Portanto substituindeo (5.8) em (5.9) tem-se:
G, dU, ¢
1= Egpp = —— — 5.10
PP psg( dic + I:rs) ( )

s Fo - . - . B s1e .o
Assumindo que 5%;1 é proporcional a diferenga de velocidade do solido nas regides de zona

de aceleracio e final da zona de aceleragao (Weinstein e Li (1989)), tem-se:

dU
N TR A .
T {(Usoo = Us) (5.11)

onde:
[, = velocidade superficial do sélido na zona de fluxo totalmemte desenvolvido.

Integrando-se a equagdo (5.11) chega-se a:
tT«'rw-:} - Urs e bem

Lrsoo - Cfs@ = (322)

onde:
x = coordenada axial [m]
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U = velocidade do sélido em x = 0 [m /]
k = constante da zona de aceleragao [1/m]

Como pode ser visto em Weistein e Li (1989), substituindo as equagdes {5.11) e (5.12) em
(5.10) chega-se a:

1~ B UZRT 1
= 22— exp(—kz) + 513
A o
onde:
I' = constante da zona de aceleragio = 1 — ((11:%?)}“

Ey = porosidade atual em x = 0
E. = porosidade na zona de fluxo desenvolvido

O primeiro termo do lado direito da equacgao (5.13), representa a contribui¢ao da ace-
leracdo das particulas para a queda de pressdo na zona de aceleracido das particulas,
enquanto o segundo termo representa a contribuigdo do peso do sélido (Wong et al.,
1992).

O perfil de porosidade aparente pode ser obtido se forem conhecidos valores de E, I,
U, € k.

A partir da equacgdo (5.12), assumindo que U, ¢ 0.99U,, quando z é aproximadamente
ignal & altura da zona de aceleragdo (Lac.) (Weinstein e Li, 1989), chega-se a equacao que
representa k:

0.01
Lacc

k= —In( ) (5.14)

A altura da zona de acelera¢io (L,..) pode ser representada por { Weinstein e Li, 1989):

D 7 -
Lacc = Dg = T.92 % 108 e (B_i_)-—().’i’ﬁ = (%)_1'% s (1 + ;“‘C\!—U')G‘?B >, Reae’gl (515}
P “ Uy

onde:
G = fluxo massico de solidos {m%”is]

Re = nimero de Reynolds = gﬂf’ﬁw’fﬁﬁ
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A constante de aceleragdo {I') pode ser determinada a partir da porosidade aparente na
entrada do riser, da porosidade no final da zona de aceleracao, e do valor de k.

Se z = 0, a partir da equagdo (5.13) obtem-se:

1—-E, UfmkF+ 1
1-E. g 1-T

onde E, é a porosidade aparente em 2 = 0.

Isolando-se T' na equagao (5.16}, chega-se uma equagdo de segundo grau. Portanto, o
valor de ' é facilmente obtido se forem conhecidos ainda os valores de E, e E,.. Wong et
al. {1992) apresenta correlagao para a porosidade aparente na entrada do riser.

e Para sélidos do grupo B (D, = 1T4u,p, = 2500%¢);

m*

a
ps"“)[‘fg
com 20 < G <198 KL 4 < U, <82

Eb =0.95 =~ ( )mO.ll‘ » 0;0.23 o Rei.OZ

¢ Para sélidos do grupo A (D, = 93y, p, = 2500%):

e
ps < U,
com 60 < G < 198 B4 <, <82

Eb = 0.7} = (

)——0.03 ';< D;—0.0S v Re;[}.lz‘

onde:
Re, = Nidmero de Reynolds da particula

V.« px D
Repﬂwt ;; £

Se a velocidade superficial do gas e/ou o fluxo méssico de sélidos estiverem fora da faixa
de validade das correlagoes da porosidade aparente & entrada do riser, pode-se tentar
extrapolar curvas de G x E, e/ou U, x Ej, uma vez que estas retas sdo bem comportadas,
como pode ser verificado no apéndice C. O valor de V}, velocidade terminal da particula,
necessario no calculo de Re,, é obtido a partir do procedimento apresentado no apéndice D.

Segundo Weinstein e Li (1989}, U,,, pode ser determinado a partir de:
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Uso = G, /| P2{1 — Eo)| (5.17)

onde P, é a massa especifica do sélido.

Assumindo, na regido de fluxo desenvolvido, razdo entre velocidade intersticial do gés e
velocidade média dos sélidos igual a dois, a porosidade nesta regido pode ser expressa por:

U, < p
E. = S 5.1
2 GH+U; < p, (5.18)

Para risers com angulo de saida suave, as equacdes (5.13), (5.14}, {5.16) e (5.18) descrevem
totalmente o perfil axial de porosidade ( Wong et al., 1992).

Método 2

Segundo Patience et al. (1992), a maloria dos estudos em hidrodinamica de sistemas
de CFB (circulating fluidized bed) reportados em literatura tem sido feitos utilizando-se
unidades em escalas de laboratério. No préprio trabalho de Wong et al. {1992) apresen-
tado anteriormente, utiliza-se um riser de 0.05 m de didmetro. A diferenga de se utilizar
um equipamento em escala industrial ou de laboratorio, para a validagio de um método
para determinacao da porosidade do leito, néo estd apenas nas dimensdes do equipamento
e nas taxas de circulagao de gas e sélido. Qs efeitos de acelerag@o e desaceleracio das
particulas de catalisador no perfil de porosidade sdo menos importantes em equipamentos
em escala industrial, onde a regido de fluxo totalmente desenvolvido é bem maior que as
regides de aceleragédo e desaceleracdo de particulas. Além disso, a contribuicio do atrito
de gés e sdlido com as paredes do reator na queda de pressio total, é mais significativa
em determinadas condigdes de operagaoc.

A porosidade do riser pode ser expressa como:
Ep=1-1%& (5.19)
Ps
onde:

Er = porosidade do riser
p. = densidade do leito de particulas

A densidade do leito pode ser definida como:
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Ei

Pr = o,

(5.20)

onde:
U, = velocidade superficial da particula [m/s]
G = fluxo méssico de sdlidos [Kg m=? s~1]

A velocidade superficial da particula pode ser expressa como funcdo da velocidade slip
ou do fator slip. Inicialmente, sera utilizado o fator slip, e no método seguinte de deter-
minacao do perfil de porosidade do leito, sera adotada a velocidade slhip.

O fator slip é definido como a razdo entre as velocidades intersticiais do gés e solido.

Uiy _ Uy # (1~ E)

¢ N U-i,s U, = E

onde:

¢ = fator slip

U, = velocidade intersticial do gas
U;, = velocidade intersticial do sélido
U, = velocidade superficial do gas

A equacdo (5.21), pode ser obtida também da manipulagdo das duas expressdes apresen-
tadas por Patience et al. (1992):

— U:q
= E <V,
G
V, = ———r
P p,(l—E)
onde:

V, = velocidade da particula

Uma vez determinado o fator slip, a porosidade do leito pode ser calculada pela resolugao
simultdnea das equagdes (5.19), (5.20) e (5.21), que gera a seguinte expresséo:

JE+1=0 (5.22)
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Neste item, o fator slip serd calculado de duas maneiras diferentes. Como reportado por
Patience et al. (1992), em risers FCC em escala industrial, ¢ é aproximadamente igual a
2. Estudos experimentals mostram que este valor corresponde & regido de fluxo totalmente
desenvolvido. Para as fases de aceleracido e desaceleragao das particulas, ¢ é maior que 2.
Portanto, quando utiliza-se este método para a determinagéo do perfil de porosidade axial
do leito, as flutuagoes de porosidade ao longo do reator serdo devido apenas a variagdes
de temperatura do riser.

Patience et al. (1992) mostram que o fator slip aumenta com a diminuigdo da velocidade
do gés. Para levar em conta este tipo de efeito, eles sugerem a seguinte expressao:

5.6 .

¢ =1+ F—r’ +0.47 =« FT?'“
onde:
Fr = ptimero de Froude

’ré?
1= o
Fr, == nimero de Froude

Vi
F?’z = ———-—-—-———m»(g " D)G.5
sendo:

D = didmetro do riser
g = aceleragio da gravidade

Método 3

Neste procedimento, para representar o perfil axial de porosidade utiliza-se também as
equagdes (5.19) e (5.20), mas a velocidade superficial da particula serd expressa em termos
da velocidade slip, e nio fator slip.

Por defini¢do, tem-se que a velocidade slip (Uy;,) é a diferenga entre as velocidades in-
tersticiais do gas e sélido.

U U
Uip = Ui g = Uy y = =% — —22— ‘
lip g ‘ ’ E (1 _ E) (523}

Uma vez conhecida a velocidade slip, a porosidade é obtida resolvendo-se as equagdes
(5.19), {5.20) e {5.23} simultaneamente, o que resulta em uma equagio de terceiro grau
do tipo:
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Usip % ps E® — (Ug = ps +2 7 Ugip = p)E? + (2« plUg+ Ugip < ps + GYE ~
U7, « ps = 0({5.24)

Esta equagao é facilmente resolvida pelo método de Newton-Raphson. Alguns trabalhos de
literatura (Rhodes e Geldart, 1989; Patience e Chaouki, 1990} assumem que a velocidade
slip é igual a velocidade terminal da particula. Froment e Bischoff (1990} apresentam um
procedimento para o célculo da porosidade do leito, baseado nesta hipétese. Partindo
desta consideracdo, pode-se escrever:

U'a ey ‘v’ft == Lr‘t,g — Lfi,s

lip

Substituindo U;, por U,/E, e U, por 17, /(1 — E) chega-se & seguinte expressdo:

(Ve+ U+ Up) — (Ve + Ug + Up)2 — 4 = Uy < V)
= 2%V,

Froment e Bischoff (1990) apresentam um grafico que formece valores de U, /U, que sao
utilizados na resolugéo da equacdo acima, a fim de obter valores de porosidade. Neste
trabalho, quando incorporou-se este procedimento nos modelos para simular o riser, os
resultados obtidos foram hastante ruins, sendo que em alguns pontos do reator, o valor da
porosidade do leito fol maior que um. Isso sugere que a hipétese de ser a velocidade slip
igual a velocidade fterminal da particula néo ¢ adequada. Patience et al. (1991) mostram,
que esta consideracdo nao ¢ verdadeira, sendo que um melhor critério é necessario para
definir a velocidade slip. O trabalho de Faltsi-Saravelou e Vasalos (1991} apresenta a
seguinte correlagdo para avaliar a velocidade slip:

Ugip = 2.35 « V, « exp[0.35(U, — V,)] (5.25)

A equacao (5.25) foi utilizada neste trabalho para a determinagéo da velocidade slip. A
comparagao dos trés métodos apresentados para o célculo do perfil axial de porosidade
serd visto na secgao 5.4.

5.2.2 Modelo core-annulus

Segundo Tsuo e Gidaspow (1992), na operacdo de FCC em regime diluido, o que cor-
responde & fracdo volumétrica de sélidos de aproximadamente 1%, existe o movimento
de sélidos ascendente na regido central e um movimento descendente de clusters, que se
formam préximo a parede. O cluster é um agrupamento de particulas que se comporta
como uma unidade hidrodindmica ou como uma particula de grande didmetro efetivo.
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Em regime de leito fluidizado circulante denso, o que corresponde & fragao volumétrica
de solidos de aproximadamente 10%, um regime tipo core-annulus é obtido. Inicialmente,
sélidos e gases movem-se uniformemente em modelo de fluxo empistonado. O atrito com
a parede modifica o fluxo, entdo a concentracido de sélidos préximo & parede comeca
aumentar, e as particulas comecam a se mover para baixo, devido & forga da gravidade,
Desta forma, uma regiao anular forma-se préximo & parede. Como o fluxo de gés e sélido
4 entrada se mantém constante, a velocidade de subida das fases gasosa e particulada na
regido central tendem aumentar, devido & drea adicional ocupada pela regido anular.

Senior e Brereton {1992) desenvolvem um modelo core-annulus a fim de prover informagdes
detalhadas para a predicio de coeficiente de transferéncia de calor do leito com a parede
do reator, pois segundo eles, as ja existentes nfo levam em consideracdo as ndo unifor-
midades que ocorrem dentro do reator, principalmente a distribuicio de sdlidos. Uma
hipdtese de seu modelo é de que o core contém uma suspensio diluida uniforme, sem gra-
dientes radiais de concentragio e velocidade. Esta aproximacao é baseada no postulado de
que as particulas que atingem a regiao central imediatamente interagem vigorosamente,
via energia de colisdo, com o fluxo ascendente do core, e sao rapidamente deslocadas
lateralmente em distancias muito maiores do que aquelas tipicas de mecanismos difusivos.

Baseado nos resultados de Bader ef al. (1988), Morooka et al. {1980) e Rhodes {1986),
Rhodes (1990) também assume a hipétese de que a porosidade do core nio varie com a
posigao radial. »

Desta forma, baseado nos trabalhos de Senior e Brereton (1992} e Rhodes (1990), o
modelo core-annulus aqui desenvolvido considera a inexisténcia de gradientes radiais na
regido central.

Bolton e Davidson (1988) concluem em seu trabalho que o fluxo de sélido descendente,
préximo & parede, diminui exponencialmente com a altura do leito. Senior e Brereton
{1992) através de medidas tomadas ao longo do reator, deduziram que existe um fluxo de
particulas entre as regioes centro e anel. Entretanto, estes dois tipos de fluxos de sdlidos
sdo dificeis de quantificar. Em Berruti e Kalogerakis {1989) existe a observagao de que o
contorno entre as duas regides ndo é claramente definido.

Arena et al. (1991) modelam um combustor de leito fluidizado circulante. Segundo
o modelo, o riser é dividido axialmente em 3 blocos, de acordo com a concentragao de
s6lidos: fase densa, na parte inferior do riser{bloco 1), intermedidria {bloco 2) e diluida, na
parte superior {(bloco 3). Assume-se estrutura tipo core-annulus, mas o fluxo descendente
de sélidos do bloco 3 para o 2 e do 2 para o 1 ndo é considerado, pela dificuldade de
quantificagdo deste parametro. Os resultados do estudo indicaram que a negligéncia
destes fluxos descendentes € uma consideragao aceitavel.

Senior e Brereton (1992) observam também que se o leito fluidizado circulante é operado
com uma circulagao de sélidos muito baixa, o fluxo de sélido descendente na parede pode
ser negligenciado.
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Tendo em vista a dificuldade de quantificacio dos termos de fluxo descendente de sélidos e
fluxo entre as regides centro e anel, além das observagio citadas acima, desenvolveu-se um
modelo core-annulus que nao leva em consideragao estes dois tipos de fluxos. Desta forma,
existe uma certa semelhanca entre 0 modelo desenvolvide aqui e 0 modelo de Martin et
al. (1992), que modelam um riser de craqueamento catalitico. No trabalho de Martin et
al. (1992), as equagdes de balango sdo validas para toda extensio radial do reator, nao
existindo uma equagio para representar a regido anular e outra para representar a regido
central (como acontece em alguns modelos como o de Amos et al. (1993) por exemplo).
Desta forma, a estrutura core-annulus do leito é considerada pela utilizagio de equagbes
para tepresentar a variacdo radial da velocidade superficial do gas e fracio volumétrica
do riser.

Neste trabalho, o que difere basicarnente o modelo core-annulus do modelo PFR visto
anteriormente sdo as variagbes das propriedades do leito da regiao central para a anular.
Dentro do modelo core-annulus, o fluxo de sdlido na regido anular serd abordado de duas
formas diferentes. Primeiramente serd assumido modelo de fluxo empistonado para as
particulas, de forma similar ao modelo da secgio 5.2.1, ¢ em seguida, modelo de mistura
perfeita para as particulas é assumido como consequéncia do alto grau de recirculagio
interna dos sdlidos (estas abordagens podem também ser vistas em Maciel I'ilho e Lona

Batista (1994d)).

Modelo de fluxo empistonado para os sélidos na regido anular

O riser é idealizado como sendo composto de dois reatores concéntricos. Na parte central
tem-se um reator cilindrico (core), ¢ na parte externa, um reator com geometria anular
(annulus). Supde-se que nas duas regides do riser tenha-se fluxo ascendente de gases e
sélidos do tipo empistonado. Além da geometria, o que difere cada uma das regides do
regenerador sdo as propriedades do leito como temperatura, concentragio, porosidade,
velocidade superficial de gases e sélido, etc.

As equacbes de balanco de massa ¢ energia sdo andlogas as utilizadas no modelo anterior.
O {indice r correponde a regido do riser, podendo se referir & regido anular ou central.
Nestas duas regides também considera-se:

- fluxo empistonado para o gas e particulas

- regime permanente

- nao existéncia de difusdo nas dire¢Ses axial, radial e angular
- meodelo pseudo-homogeénio
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componente gasoso i

d'C"'R,'fr Sm Khetm,, (1 - Er) + El Khomlr Er

dr Ua (5.26)
componente solido
balango carhono
dc‘cr I{hetr -E)ﬁ”fcus:.r(1 - ET)ARr :
= (5.27)
dx Q..
halan¢o hidrogenio
dCh,  Kpet, PMpg(1 ~ E A
d — t hd( ) R (528)
& QM-
balan¢o térmico
dT, — Em Kheﬁm,(—AHR,m)r(l - E-r) = AR, + E{ I{hom;r(”‘AHﬁ,l)rEr . AR,« (5 29)

dz Qgr Cpgr + Q5. Cp,,

Concentragbes e temperaturas a entrada do reator sdo consideradas as mesmas tanto na
regifo anular como na regido central, mas diferem a medida que se avanga axialmente.

Ao longo do comprimento axial, parAmetros como S (relagdo molar C0,/CO), p (massa
especifica do gés), Cp, (calor especifico do gés), U, (velocidade superficial do gas), cons-
tantes da taxa, entalpias de reagao, diferem de uma regido para outra pois sao fungéo da
temperatura.

A vazdo méassica do gas e solido em cada regifo serd proporcional a area da seccdo trans-
versal. Por exemplo:

Ara
Ar

an = QQ =
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Arc
Que=Q 5

onde: .

Q, = vazdo méssica glohal de gis [Kg s ™'}

Q,. = vazdo massica de gas na regido anular [Kg 77|
Q,. = vazdo massica de gds na regido central [Kg s™!]
AR = area de secc@o transversal do riser

nDc?
Are = 1
n(D?* — Dc?)
Ara =
4
sendo que:

Ara = &rea de secgo transversal da regifo anular [m?
Arc = 4rea de secgéo transversal da regi&o central [m?
D¢ = diametro do core
D = didmetro do riser

A porosidade no annulus sera menor que no core € o procedimento de calculo para deter-
miné-la sera apresentado posteriormente. A taxa da reagdo nas duas regides também sera
diferente pois é funcao das concentragdes, temperatura e porosidade. Assume-se que pro-
priedades do sélido como massa especifica e calor especifico ndo variam nem radialmente
nem axialmente.

A fim de se comparar os resultados desse modelo com os do modelo de uma regido apre-
sentado na secgao 5.2.1, determina-se concentragdes e temperaturas médias a cada posi¢ao
axial do riser.

T, <« Ara+ T, = Arc

T= Are+ Ara
Cv _ CCa S AT'CE -+ CCC ~ Are
o= Are + Ara
Ch = Chy « Ara + Ch, <« Arc
Arc + Ara
C'l — C?:u x Ara 4 C(ic x Arc

Are - Ara

Sao calculados também ao longo do reator, valores médios de massa especifica do gas,
através da expressao:
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_ P~ PM,
P="RT

onde:
T é a temperatura média e PM, o peso molecular do ar.

O valor de p sera utilizado no calculo da porosidade média ao longo do comprimento do
riser, e que por sua vez, sera utilizado no célculo da porosidade na regizdo central, na
anular e raio da regiao central.

Modelo de mistura para o sélido na regiao anular

As suposicbes feltas aqui sao as mesmas feitas para o modelo core-annulus com fluxo
empistonado do sélido na regiao anular, enfretanto, neste caso, assume-se modelo de
mistura perfeita para as particulas, em vista da alta taxa de recirculagio de sélidos nesta
regiao, gerada pelo fluxo descendente de particulas préximo a parede do reator.

Desta maneira, as equagoes de balanco de energia e balango de massa para o coque tornam-
se. '

¢ Equacao da continuidade para o carbono na regido anular

Qsq < C 0o I{ca-r M.ar
Cop = 2322 2¢ 1’? . < PM, (5.30)
$a

s Equagdo da continuidade para o hidrogénio na regifo anular

» Q.Sa =< ChOa -+ I{hidn B PMM{,{

Ch, oF {5.31}
o Balanco de energia na regido anular
o Bpetr A=AHpm)a < {1~ E) 4+ 5 Knom, (—AHpgy)e - E,
T, = T, + Zom Knetr o Rm)a < | ) 4 Tt Khomya | Rl (5.32)

Qsq < Cp, + Qga = Cp,
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onde:

K. == grupo que representa a taxa de reagdo de consumo do carbono [kmol/s]
Kpia = grupo que representa a taxa de reagdo de consumo do hidrogénio [kmol/s]
Khom = grupo que representa a taxa das reacdes homogéneas [kmol/s]

Kpe: = grupo que representa a taxa das reacdes heterogéneas [kmol/s]

As demais equac¢oes de balanco nédo sofrem alteragdes.

Quando se utiliza o modelo core-annulus, uma das dificuldades encontradas é a de se
determinar a interface entre as regides central e anular. A seguir, sdo mostrados dois
procedimentos adotados para o cdlculo do raio da regido central e da porosidade nas duas
regides do reator.

Determinacao do raio da regiac central e das porosidades no core e no annulus

Devido & prépria idealizagio do modelo core-annulus, a concentragio de particulas néo é a
mesma em toda extensao radial. Existe uma regiio mais concentrada em solidos proxima
4 parede do reator, onde a porosidade é menor, e uma zona de porosidade elevada no
centro do reator.

Para se determinar o raio da regiao central (r.) e sua porosidade (E.) ao longo do
leito, utilizou-se o modelo de Berruti e Kalogerakis (1989). De acordo com este mo-
delo, assume-se que a porosidade da regido central tenha um valor constante em todo
o raio do core a cada altura do riser, € que a porosidade da regido anular seja igual a
porosidade nas condigdes de minima fluidizacdo. Partindo-se de equagdes de balanco de
massa da particula e chega-se a:

)2] < py # (1~ Emy) - U,
ol (Bl

E.=1-

onde:

G = taxa de circulagao de sélidos [Kg/m?s]
r. = raio da regido central [m]

R = raio do riser [m]

U, = velocidade superficial do gés [m/s]

[, = velocidade terminal {m/s]

E,.; = porosidade de minima fluidizagao

A deducao da equacdo {5.33) encontra-se no apéndice E, e pode ser verificada com mais
detalhes em Berruti e Kalogerakis (1989).
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A porosidade média do riser pode ser correlacionada com as porosidades das regides
central e anular {apresentada também em Berruti e Kalogerakis, 1989) da seguinte forma:

= Bovg = By (5.34)
R E, — Fny )
onde:

E. = porosidade da regido central

E,.; = porosidade média

Resolvendo-se (5.33) e (5.34) simultaneamente, pelo método da bissecgdo, encontrou-se
(E.) e (r.) a cada posigao axial do leito. Para o céleulo de porosidade de minima flui-
dizagao utilizou-se equacdo apresentada no trabalho de Peres (1989), vista no capitulo 3.

Quando utiliza-se dados de operacdo da unidade FCC da Petrobras, os resultados obtidos
da correlacdo de FE,.; apresentam valores baixos. Berruti e Kalogerakis {(1989) também
afirmam em seu trabalho, que a hipdtese que considera a porosidade do anel igual a de
minima fluidizagdo ndo € muito precisa.

A fim de avaliar a correlagao de porosidade de minima fluidizacdo utilizada, um estudo
paramétrico é apresentado no apéndice F, onde os termos que compoe a equacio sofrem
alteragdes em 4+ ou - 15%. O efeito destas variagdes no valor da porosidade nado é sig-
nificativo, indicando que é dificil ajustar a correlacio para a faixa de operagdo que estd
sendo usada. k

Uma forma alternativa desenvolvida neste trabalho para determinar a porosidade da regiao
anular, foi a de utilizar um perfil radial de porosidade.

Segundo Zhang et al. (1991}, o perfil de porosidade radial depende somente da porosidade
média na secgdo transversal, ndo sendo fungio das condigdes de operagao, propriedades
do sélido ou diametro do leito, e pode ser correlacionado pela expressao:

E(r) = E(0191+6 54361 (5.35)

avg
onde:
E{r) = porosidade local

E,.; = porosidade média na secglo transversal
¢ = &, coordenada radial adimensional

No trabalho de Zhang et al. (1991), perfis radiais de.porosi&ade obtidos por esta cor-
relagio sdo comparados com perfis obtidos experimentalmente, sob diversas condicoes de
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operagdo. Os resultados conseguidos foram muito bons, com perfis praticamente coinci-
dentes.

No modelo core-arinulus desenvolvido neste trabalho, considera-se que a porosidade na
‘regido anular ndo varie radialmente. Desta forma, assumiu-se que a porosidade do annulus
corresponda a uma meédia entre as porosidades na parede {r = R} e na posi¢do radial igual
ao rato do core (v = 7).

Quando utiliza-se o perfil de porosidade radial para o célculo da porosidade na regiao
anular, as equagoes (5.33) e (5.34) do modelo de Berruti e Kalogerakis {1989) e a equagao
(5.35) do modelo de Zhang et al. (1991) devem ser resolvidas simultaneamente, pois a
porosidade no anvyrulus é fungho do raio da regido central. Nas equagdes (5.33) e (5.34), a
varidvel E,,; é substituida pela porosidade anular.

O seguinte procedimento iterativo é proposto:

o 1- A cada coordenada axial do riser calcula-se o perfil radial de porosidade, baseado
na porosidade média na sec¢io transversal.

o 2 - Determina-se entdo a diferenga de porosidade entre as posigdes radiais adjacentes
desde o centro até & parede.

e 3 - Faz-se entdo a primeira estimativa do valor do raio da regido central.

Sabe-se que a porosidade do centro até r = r, quase ndo varia, e que desse ponto até
a parede decresce de forma acentuada. Com base nisso, considera-se que o inicio da
regiao anular corresponda ao ponto onde a diferenca de porosidade entre dois raios
adjacentes ultrapasse um certo valoer fixado.

Este valor foi estimado a partir da observag@o do comportamento de curvas E, xr,
mostradas no apéndice (i, para diversos valores de porosidade média e corresponde
ao valor da diferenca de porosidade entre os dois dltimos raios préximos a parede
dividide poxr 3.5.

¢ 4 - Calcula-se a porosidade da regizo anular {E,).

Como a porosidade decresce de forma quase linear entre r = 7, e r = R {vide
apéndice (G), assume-se que a porosidade da regido anular corresponda & média
aritmética das porosidades nos pontosr = r.er = R.

¢ 5 - Calcula-se porosidade e raio da regido central.
Com base mno valor de E, encontrado, utiliza-se o méiodo da hissecgdo para se
calcular r. e E, a partir das equagdes (5.33) e (5.34).

o 6 - Refina-se os valores de B, FE. e r,.

Utilizando-se o valor do rato da regiio central encontrado no item 5, repete-se os
ftens 4, 5 e 6 até que se consiga a convergéncia desejada nos céculos de E,, F; e r..
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O método converge rapidamente, nao sendo necessario mais que trés iteragoes para
se conseguir um erro menor que 1%.

5.3 Meétodo de solucac

As condig¢des iniciais do reator de rapida fluidizagdo correspondem as condigoes de saida
do regenerador de leito fluidizado. No modelo PFR pseudo-homogéneo, as 6 equagoes
de balango de massa e o balango térmico, representadas pelas equagoes (5.3), (5.4), (5.5)
e (5.6), sao resolvidas pelo método de Runge-Kutta de Quarta Ordem. Parametros do
modelo como 1massa especifica do gds, calor especifico do gés, viscosidade, constantes da
taxa de reacao, porosidade, etc sdo reavaliados também a cada passo interno do algoritmo
de interagao.

Para o modelo core-annulus com fluxo empistonado para sélidos na regido anular, o
método de solucio é andlogo. Neste caso, as expressoes (5.26), (5.27), (5.28) e (5.29),
que representarn as 14 equagdes de balanco de massa e energia para as regites centro e
anel do reator, sao resolvidas pelo mesmo método de integragao.

No modelo core-annulus considerando mistura perfeita para os sélidos na regido anular,
as equacoes de balango de massa e energia sao resolvidas simultaneamente a cada passo
interno de integragio da Runge-Kutta. Porém, ao final de cada incremento, determina-se
a temperatura e as concentracoes de carbono e hidrogéneo da regiao anular de forma
iterativa. O calculo é feito de forma iterativa porque a temperatura no anel é funcao das
concentragoes de carbono e hidrogénio nesta regiao, e estas duas altimas por sua vez, sao
funcao da temperatura anular. Pelo método de solugdo numérico empregado, as particulas
da zona do anel se comportam como uma sequéncia de CSTR’s em série, cuja altura de
cada reator corresponde ao passo de integracio (Maciel Filho e Lona Batista (1994,c)).

0 esquema abaixo representa a sequéncia de procedimentos que devem ser adotados para
a solugao numérica deste ultimo modelo:

¢ 1) Inicializa-se varidveis:
As condi¢des de saida de regenerador de leito fluidizado sao utilizadas como condigdes

iniciais do riser. Considera-se que a entrada do reator as concentragbes e temper-
aturas das regides anular e central sao idénticas.

e 2 ) Comeca integragdo ao longo do reator. A cada passo interno do método de
Runge-Kutta, calcula-se:

- a } a razao molar entre CO; e CO nas regides centro e anel.
- b ) calor especifico do gés nas regides centro e anel.
- ¢ ) constantes de taxa de rea¢do nas regides centro e anel.
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- d ) taxa de reagdo nas regices centro e anel.

- ¢ } porosidade média da secgdo transversal do reator. Esta posoridade pode ser
calculada a partir dos 3 métodos apresentados anteriormente. Se o método escolhido
necessitar do valor da velocidade terminal da particula, entdo utiliza-se o procedi-
mento apresentado no apéndice D para determina-la.

- f) o ralo da regido central, e a porosidade da regides anular e central. Estes
parametros sao calculados conforme o apresentado anteriormente.

- g ) taxa global de desaparecimento ou formagao de cada produto nas duas regides.
- h ) calor de reagao nas regides centro e anel.

- 1) massa especifica, vazao massica e velocidade superficial do gés, fluxo de sélidos,
massa de catalisador, drea das regiGes centro e anel

- j } as equagoes diferenciais de balango de massa e energia para a regiao central, as
equacdes diferenciais de bhalango de massa para os componentes gasosos da regiao
anular, e as equagdes algébricas de balango de massa para os componentes sélidos e
temperatura na regido anular.

e 3 ) No final de cada incremento calcula-se:

- k ) temperatura e concentragio de carbono e hidrogénio da regido anular de forma
iterativa. Quando adota-se este procedimento deve-se recalcular os itens a, b, ¢, d,
h somente para a regido anular.

- 1) temperatura e concentragdes médias para cada secgéo transversal baseado nas
dreas de cada regido.

5.4 Analise dos resultados

Os gradientes de temperatura e concentragao ao longo do risersdo bem menos acentuados
que no regenerador de leito fluidizado, pois neste dltimo, o leito é mais concentrado em
particulas, e o teor de oxigénio no gis e a concentracdo de coque no catalisador sao
maiores.

No leito arrastado ascendente, as reagbes homogéneas de oxidacao do mondxido de carbono
podem se tornar mais importantes, visto que as temperaturas sao malores e o leito mais
pPOroso.

Como mencionado anteriomente, a porosidade do leito influencia de forma significativa
os perfis de temperatura e concentragido dos componentes ao longo do reator, de forma
que a estimativa precisa deste parAmentro é fundamental. A figura 5.1 mostra o efeito da
porosidade do leito nos perfis de concentragéo de oxigénio no riser. A sensibilidade seria
ainda maior se ndo houvesse a prévia regeneragao no leito fluidizado.

Inicialmente, os 3 métodos apresentados para a determinacio dos perfis axiais de poro-
sidade serdo utilizados no modelo PFR pseudo-homogéneo, e os resultados obtidos serido
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comparados, a fim de se obter o procedimento que consiga representar, de melhor forma
possivel, a fragdo volumétrica de sélidos do reator que se deseja simular.

Quando se adotou o método 1, que corresponde ao modelo de Wong et al. {1992), o
parametro U,., que segundo Weinstein e Li (1989) corresponde a velocidade terminal
do sdlido, foi calculado de duas formas diferentes. Inicialmente utilizou-se o método de
Foust et al. (1982) apresentado no apéndice D, e em seguida usou-se a propria expressio
de Weinstein e Li (1989). A utilizacdo de uma ou outra forma de se calcular U,,, quase
nao traz diferengas nos perfis de porosidade ao longo do riser, como pode ser notado na
figura 5.2. Observa-se que as porosidades preditas tem valores elevados.

Quando o método 2 € utilizado, € necessario determinar o fator slip, que pode ser calculado
a partir da equacgao de Patience et al. (1992), ou simplesmente ser considerado igual a
2. Nos dois casos obtem-se valores de porosidade que néo se alteram muito ao longo do
reator, visto que o método prediz porosidade na regido de fluxo totalmente desenvolvide,
ndo levando em conta os efeitos de aceleracio das particulas a entrada do reator, e os
efeitos de desaceleracao das particulas causados por equipamentos com configuragao de
sajda abrupta. A pequena variagio de porosidade na direcao axial se da devido as variagdes
na temperatura, que reflete em alteragées nas velocidades superficiais do gds e terminal
do sélido. Os perfis de porosidade para estes dois casos pode ser visto na figura 5.4 e 5.3
respectivamente.

Quando se calcula o perfil de porosidade do leito utilizando-se o método 3 e a equacao de
- velocidade slip, obtem-se valores de porosidade variando proximo de 0.9, como pode ser
visto na figura 5.5.

Também neste caso, as flutuagdes ao longo do leito sao devido a apenas alteracdes na
temperatura através do reator.

Baseado em medidas experimentais de densidade de leito obtidas da unidade industrial
de regeneragdo da Petrobras, foi possivel concluir que os valores de porosidade obtidos
utilizando-se o método 1 sao os que mais se adequam a simulagdo do riser.

Quanto maior a altura do leito, menos significativa deve ser a zona de aceleragéo das
particulas. A partir do grafico 5.2 pode-se observar que a zona de aceleragéo das particulas
corresponde a uma pequena fragdo do reator, que se estende do inicio do reator {z = 6.7
m) até aproximadamente z = 7.5 m de leito. Esta pequena quantidade de leito (cerca de 1
m) responsével pela aceleracdo dos sélidos é caracteristica de reatores industriais, devido
a suas grandes dimensoes.

O efeito da porosidade média no perfil de concentracéo é mais significativo que o efeito da
variacio da porosidade ao longo do leito, ou seja, um perfil de concentragdo de oxigénio
‘obtido quando se utiliza um perfil de porosidade do leito cujo valor médio é cerca de
0.8, nao é muito diferente daquele obtido quando se usa porosidade média igual a 0.8.
Entretanto, os perfis de concentragdo de O, gerados quando se adota porosidade média
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de 0.8 ou 0.9 sdo bastante diferentes entre si. Desta forma, é mais interessante utilizar
correlagdes que gerem perfis de porosidade, que representem coerentemente o reator a ser
simulado, de forma quantitativa do que gualitativa.

Uma vez determinado a maneira de se expressar o perfil de porosidade ao longo do leito,
traca-se curvas de concentragdo ¢ temperatura, a fim de verificar como se comporta o
reator de fluidizagio rapida. O grafico 5.6 corresponde a variagdo de concentragio dos
componentes gasosos dos dois vasos de regeneragio. Os primeiros 0,475m do reator cor-
respondem a regifdo dos jatos. A partir deste ponto tem inicio o reator de leito fluidizado,
que se estende até x = 6,7m. Nesta regido, a composisao do gas muda mais rapidamente
na fase emulsdo do que na fase bolha. Uma concentragae média, baseada na fracdo vo-
lumétrica destas duas fases é usada para representar o perfil. A 6,7m de altura tem inicio
o reator de fluidizagao rapida. A concentragio de mondxido de carbono é muito pequena
ao longo de todo reator, porque a reacdo de oxidagdo homogénea do CO foi considerada.

A figura 5.6 mostra ainda, o perfil de temperatura do leito obtido quando a temperatura
de alimentagao do gas e do sélido sdo 477 e 813 K, respectivamente. A geracao de calor
a partir das reagOes quimicas é mais efetiva no inicio do reator.

A conversdo massica de carbono e hidrogénio ao longo do regenerador é mostrada na
figura 5.7. A taxa de consumo de hidrogénio é mais rapida que a do carbono, sendo que
a saida do reator, praticamente todo o hidrogénio j4 estd consumido. Este fato concorda
com observagbes experimentais de literatura de que na queima do coque, a oxidagao do
hidrogénio é mais rapida que a do carbono.

Os dados de entrada utilizados para a geragao dos graficos deste capitulo encontram-se
na tabela 5.1.

Tabela 5.1: Condigoes de operacao e dimensdes do reator

Qa Qg P CC n D Pa No D,-gf DR Hrif HR I DG

v 2
300.00 | 31.53 | 3.90 | 0.0090 4 0.67 | 72.00 | 1540 | 970 | 5.18 | 2.74 | 6.71 | 24.76 | 0.01905

O modelo core-annulus, visto na sec¢do 5.2.2, foi resolvido utilizando-se modelo de fluxo
empistonado e de mistura perfeita para os sélidos na regido anular. Apesar das equacdes
de balanco de massa do carbono e hidrogénic e balango de energia serem diferentes em
cada uma das formas adotadas para se representar a regido anular, os resultados obtidos
foram praticamente iguais nos dois casos. No modelo core-annulus considerando mistura
perfeita para sélidos na regido anular, as equagdes (5.30), (5.31) e (5.32) sao resolvidas
a cada passo interno da Runge-Kutta. Desta forma, apesar da idealizacdo da regiao
anular ser diferente em cada um dos casos, o procedimento de calculo utilizado quando se
assume modelo CSTR para esta regido, faz com que o annulus seja caracterizado por uma
sequéncia de reatores CSTR’s em série, cujo comportamento ¢ anélogo ao de um reator

PFR.
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A varia¢do da porosidade na direcdo radial vai gerar gradientes de concentragio e tem-
peratura ao longo do diametro do leito. As reacdes quimicas serdo mais efetiva na regiao
anular, onde a porosidade é menor.

Como visto anteriormente no procedimento que determina o raio da regido central e as
porosidades das zonas centro e anel, foram utilizadas duas maneiras de se calcular a
porosidade da regido anular. Como mencionado, a suposigao de ser a porosidade do anel
igual a de minima fluidizagdo néo ¢ muito precisa, pois a correlagio de E,,; apresenta
valores baixos. Utilizando-se dados da Petrobras e a correlagao de E,,; apresentada no
capitulo 3, valores da porosidade do anel calculadas ficaram em torno de 0.4.

Como calcula-se simultaneamente o raio da regido central e as porosidades do centro e
anel, e estas duas 1ltimas variavels sao fungao da porosidade média na secgio transversal
do leito, observa-se que a porosidade do anel é inversamente proporcional ao didmetro da
regiao central. Desta forma, quando a correlacio de E,,; é utilizada, a razio entre a area
da regiao central e a area total da secgio transversal do reator é bem maior do que a obtida
quando se utiliza a equagao de Zhang et al. {1991) para representar a porosidade do anel.
Além disso, quando a correlagao de E,,; é utilizada, para compensar os baixos valores de
porosidade no anel, a porosidade na regifo central acaba ficando bastante elevada. Isto
significa que em uma pequena fragio do reator, as taxas de reagdo quimica sdo bastante
altas, e na maior parte do leito as taxas de reagdes sdo baixas.

Este gradiente de porosidade radial encontrado, quando se considera a porosidade do anel
igual a de minima fluidizagdo, parece ser bastante elevado. Para uma porosidade média
na direcdo radial de aproximadamente 0.88, tem-se que a porosidade do anel é cerca de
0.4, ao passo que a da regido anular ¢ de aproximadamente 0.99. Esta diferenca é ainda
maior quando a porosidade média é maior, por exemplo, 0.96. Neste caso, a porosidade
no anel varia em torno de 0.4, ao passo que a do centro vale cerca de 0.997, com uma
razao entre as areas de secgdo transversal do core e total de aproximadamente 94%.

Quando a expressao de Zhang ef al. {1991) é adotada, os valores de porosidade anular
obtidos sao bem muaiores (cerca de 0.82, quando a porosidade média é de aproximadamente
0.88). A porosidade no centro varia em torno de 0.99, existindo portanto um gradiente
radial de porosidade bem menos acentuado. Para um didmetro total do equipamento
de 2.74 m tem-se um diametro da regifio central de aproximadamente 1.61 m, existindo
portanto um anel de cerca de 50 cm de espessura em torno do core.

A figura 5.8 mostra o consumo de oxigénio ao longo do riser nas regides central e anular
quando a equagao (5.35) é adotada. Os perfis seriam diferentes se a porosidade do anel
fosse considerada a mesma da de minima fluidizagdo, como pode ser visto na figura 5.9.
Neste grafico observa-se que a fracao muolar de oxigénio diminue de maneira bastante
acentuada na regiao anular quando se considera porosidade do anel igual a de minima
fluidizacdo, devido aos baixos valores obtidos pela equagao de F..;.

Quando se usa o modelo core-annulus, uma concentragdo média, baseada nas areas de



CAPTULO 5. RISER COMO REGENERADOR 126

0,016 -
B sk B = .80
o ] EEEE E = 0.90
‘a )9%{%%: 09
S0.012 B ' s80eAE = 0,05
o A
b N
© ]
b "
0,008 1
[iar: .
% ;
¢ 0,004 - A A
s ; -
- ] = "
9,903 -lilllb!l!]!!}IIII11[Illl1!!la]}l|;lll!!;ll!!!ll
0O 5 10 15 20 25

Comprimento do reator (m)
Figura 5.1: Efeito da porosidade do leito nos perfis de concentragao de oxigénio

seccao transversal das duas regides é calculada com a finalidade de comparar os resultados
deste modelo com os do modelo de uma regiso.

Pelas figuras 5.8 e 5.9, observa-se que os perfis médios de fracdo molar de oxigénio sao
mais proximos dos ohtidos pelo modelo PFR pseudo-homogéneo, quando a equagdo de
Zhang et al. (1991) é adotada para a determinagdo da porosidade anular.

Com base nisto, pode-se concluir que a utilizagao de uma correlagao que expresse o per-
il radial de porosidade para determinar a porosidade do anel é mais adequada que a
utilizacdo de uma correlagao de porosidade de minima fluidizagdo.

A vantagem do modelo core-annulus em relacio ao modelo PFR pseudo-homogéneo esté
no fato de que ele consegue predizer valores de concentragio e temperatura em duas
regices radialmente diferentes do reator, sem as desvantagens de um modelo usual de
duas dimensdes, em relagao a complexidade de solucdo e ao tempo de processamento.

A utilizacdo de um modelo convencional de duas dimensdes, que consiga determinar per-
fis radiais de temperatura e concentracao ao longo de toda extensdo do raio do reator, é
desnecessaria no caso de reatores tipo riser; uma vez que jé foi mostrado experimental-
mente que as varia¢des na diregao radial dos pardmetros na regido central { core) sdo muito
pequenas. Desta forma, o modelo core-annulus parece ser suficiente para determinar as
variacoes radiais.
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Figura 5.2: Efeito da expressao de velocidade terminal no método 1 de calculo da poro-
sidade
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Figura 5.6: Composigio média dos gases e temperatura ao longo dos dois vasos de rege-
neracao
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5.5 Conclusao

Neste capitulo, uimn reator tipo riser foi modelado como um regenerador de particulas de
catalisador utilizadas no craqueamento catalitico do gaséleo.

Primeiramente, assumiu-se modelo PFR pseudo-homogéneo, e em seguida, um modelo
core-annulus foi desenvolvido. Neste segundo caso, considerou-se modelo de mistura per-
feita e modelo de fluxo empistonado para as particulas da regido anular. Apesar da
idealizacdo do annulus ser diferente em cada um dos modelos, os resultados mostraram-se
iguais.

Um estudo de alguns métodos para a determinacgio do perfil da porosidade axial do leito foi
realizado, sendo adotado para simula¢do do reator o método 1, baseado no procedimento

de Wong et al. (1992).

Uma maneira de se determinar as porosidades nas regides central e do anel, aléem do
diametro da regifio central fol apresentada. Este procedimento permite calcular a po-
rosidade da regido anular utilizando um perfil radial de porosidade, ou considerando a
porosidade desta regiao igual a de minima fluidizagdo. A primeira maneira foi adotada,
pois os valores de porosidade de minima fluidizagéo calculados eram baixes. Além disso,
os perfis de concentragao e temperatura obtidos do modelo PFR pseudo-homogéneo se
aproximam mais daqueles obtidos pelo modelo core-annulus quando se usa perfil radial
de porosidade, do que quando a porosidade do anel é fixa e igual & de minima fluidizagao.

O modelo core-annulus é bastante interessante na modelagem de reatores tipo riser, pois é
capaz de prover informacées tdo importantes quanto um modelo de duas dimensdes, apre-
sentando simplicidade na solugdo numérica e baixo tempo de processamento, compativel
ao do modelo de uma dimensao.



Capitulo 6

Modelo heterogéneo

6.1 Introducao

Nos capitulos anteriores, para a modelagem do dois vasos de regeneragdo assumiu-se um
sistema pseundo-homogéneo, onde as concentragdes dos componentes e temperatura eram
consideradas as mesmas tanto na superficie da particula como no seio da solucdo. A
presenca de particulas na solugao era levada em consideragdo apenas através do termo de
porosidade utilizado nas equagdes do modelo.

Entretanto, quando as reacdes quimicas ocorrem muito rapidamente e sdo altamente
exotérmicas, pode haver alguma diferenca entre as condigdes na superficie do sélido e
no seio da solugao. Neste capitulo, o efeito de se considerar o modelo da particula sera
avaliado.

Na secgao 6.2, serao apresentadas algumas hipéteses de modelos heterogéneos presentes
na literatura. Posteriormente, na secgfo 6.2.1, um modelo que considera a retracio do ca-
talisador, baseado no modelo de Shettigar e Hughes (1972), serd desenvolvido. O objetivo
principal da utilizac@o deste modelo serd observar o efeito de se considerar a dimuinuicao
do didmetro da particula de catalisador {causada pelo consumo da camada de coque) ao
longo do reator, a fim de se verificar se esta vari¢do € um fator importante na modelagem.
Ser feito também um estudo paramétrico, a fim de observar o efeito de alguns parametros
do modelo, como coeficiente de transferéncia de calor entre gas e sdlido e 4rea interfacial
entre as duas fases, nas predigdes.

Na secgao 6.2.2 umn segundo modelo heterogéneo, que assume que a reagdo quimica ocorre
em toda a dimensao do catalisador, e que néo existe diminuicado no ralo da particula, serd
desenvolvido. Neste modelo, ao contrario do que ocorre no apresentado na secgdo 6.2.1,
serdo consideradas além da queima do carbono, as reagdes heterogéneas de oxidagio do
hidrogénio e oxidagdo homogénea e heterogénea do monéxido de carbono.

132
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Ainda na secgao 6.2.2, o modelo heterogéneo sem retragéo do catalisador serd aplicado as
regides de bolhas e jatos do reator de leito fluidizado, e ao reator de fluidizagéo rapida.

O método de solugao empregado, os resultados obtidos e as conclusdes deste capitulo
encontram-se nas secgoes 6.3, 6.4 e 6.5 respectivamente.

6.2 Modelos da particula de catalisador

Para reagdes muito rapidas, com significante efeito térmico, pode ser necessario distinguir
entre as condigbes do fluido e superficie do catalisador.

Bondi et al. (1962) discutem a rapida desativacio de catalisadores de 80 microns de
didmetro utilizados no craqueamento catalitico. Em um dos seus modelos, comenta o
comportamento de uma particula num regenerador de leito fluidizado que estd a tempe-
ratura do leito e depois penetra em uma bolha de ar, que € uma regido de alta concentragao
em oxigénio. A taxa de producgao de calor na particula sera maior, devido ao alto teor
de coque no sélido. Esta geracao de calor fard com que a temperatura na particula fique
malor que a do leito. No balango de energia realizado no catalisador, além dos termos de
geragdo de calor por combustéo, transferéncia de calor entre o sélido ¢ o gés e o termo de
actimulo de energia na particula, caracterizado pelo calor especifico do sélido, considera-se
também a transferéncia de calor por radiagao.

Em um segundo modelo, Bondi ef al. {1962) assumem que existam gradientes de tempe-
ratura internos & particula. A equagio diferencial de temperatura para o sélido torna-se
entdo uma equagdo diferencial parcial. Entretanto, apesar deste tiltimo modelo ser mais
elaborado, concluem que a solugdo mais simples, que néo considera gradiente na particula,
é considerada adequada, em vista de outras incertezas.

Em relagéo ac balango de massa, consideram que a resisténcia difusional fora da particula é
negligencidvel. Isto é justificado, pois o coeficiente de difusio externo é 50 vezes maior que
o interno. Na equacdo de temperatura, a resisténcia dominante é a de fora da particula,
pois agora a condutividade externa é menor que a interna.

Baseado nestas observagbes, os modelos heterogéneos desenvolvidos neste capitulo, nao
levarfo em consideragio os gradientes de temperatura internos ao catalisador. A alta
condutivadade térmica e pequeno didmetro do sélido torna esta hipdtese possivel. A
pequena dimensao do catalisador e a conclusdo do trabalho de Bondi et al. (1962) também
fizeram com que se assumisse a nao existéncia de perfis internos de concentracao na
particula. Como a resisténcia difusional méssica externs é bem menor que a interna, e
esta dltima foi negligenciada, o modelo heterogéneo aqui desenvolvido ird assumir que
a concentracdc de reagentes e produtos gasosos seja a mesma no seio da solugdo e na
particula de catalisador,
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Hughes (1984) afirma que, nas rea¢des de regeneragao de catalisadores com coque, o termo
de acimulo pode ser geralmente desprezado na equacio de balanco de massa, entretanto,
para o balango de energia a situagao é diferente. O termo de actimulo no balanco de
energia muitas vezes é comparavel, em magnitude, ao calor de reagdo. Portanto, o uso de

- balango térmico em estado estacionario ndo permite considerar o efeito térmico capacitivo
do solido.

Como o acimulo de massa e os efeitos de difusao maéssica externos e internos no catalisador
nao sao fatores imiportantes, sera adotado nos modelos desenvolvidos neste capitulo, um
modelo pseudo-homogéneo em relagdo ao balango de material, como feito anteriormente
nos capitulos 4 e 5. Desta forma, os mmodelos heterogéneos serdo caracterizados pelo
desenvolvimento de uma equagho de balango de energia para a particula e uma para a
fase gasosa.

Um grande numero de modelos tem sido proposto na literatura para resolver processos
ndo cataliticos gas-sdlido. Todos eles podem ser divididos em dois grupos gerais: modelos
homogéneos e modelos de retragdo do centro. Alguns modelos merecem ser mencionados:

Modelo homogéneo: Ocorre quando a cinética quimica é a etapa controlante. Os
reagentes gasosos difundirao na particula e a taxa da reagdo vai variar com o raio do
sélido, gerando wn perfil radial de concentragio.

"The sharp interface retracting core model”: Quando a temperatura aumenta, a
taxa da reacdo cresce exponencialmente e a difusdo passa a ser a etapa controladora do
processo. Desta forma, os reagentes gasosos serdo consumidos imediatamente na zona
da reagdo. A zona da reagdo consiste da uma casca esférica movendo-se da superficie do
sélido para o centro, com a redugdo do reagente sélido.

"The retracting core model”: As duas situagoes mencionadas acima sdo casos extre-
mos. O mais comum é quando as duas etapas, difusio e reacio desempenham um papel
importante. Bowen e Cheng (1969) assumiram uma zona de reagao de pequena espessura
entre o centro que nao reage e a camada de produtos (finite thickness reaction zone).
Isto significa que o reagente gasoso que chega até o catalisador ¢ difundido até a zona de
reacao onde & consumido.

"The particle pellet model”: Na pratica, as pequenas particulas porosas muitas vezes
se aglomeram formando um grdo malor {pellet). O modelo assume que a reacdo ocorre
dentro das particulas que compode o pellet. O transporte dos reagentes gasosos para as
particulas se d& via poros interparticulas dentro do pellet. A difusio do gés nos macroporos
(entre os pellets) causa a variagao nas taxas de reagdo das particulas de acordo com a
acessibilidade do reagente gasoso. Desta forma, a reagio é menos eficiente nas particulas
" que se localizam no centro do pellet.

Nos modelos da particula desenvolvidos neste capitulo, nao serd considerada a contri-
buigdo de transferéncia de calor por radiagio, analogamenie ao que aconiece com os
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modelos de particula para regeneradores de catalisador desenvolvidos por Hughes {1984).
Os efeitos de sinterizagdo nas particulas também nao serdo levados em consideragao. Se-
gundo Hughes (1984}, em um regenerador de craqueamento catalitico, a temperatura no
sélido aumenta de forma significativa, porém normalmente néo é alta o suficiente para
causar sinterizacao no catalisador, devido a boa capacidade de transferéncia de calor do
sistema do regenerador de leito fluido.

Na seccgdo 6.2.1 serd desenvolvido um modelo heterogéneo para simular o comportamento
de um regenerador de particulas de catalisador, que se baseia no "retracting core model”
apresentado por Sherttigar e Hughes (1972). Na secgdo seguinte, 6.2.2, um segundo
modelo da particula serd desenvolvido, o qual considera que o didmetro do sélido se
mantém constante.

6.2.1 Modelo heterogéneo de retragio do centro do catalisador

Neste modelo, assume-se que a reagdo quimica nao esteja ocorrendo de forma uniforme
em toda a particula de catalisador. Corresponde ao tipico "retracting core model”. O
objetivo principal do desenvolvimento deste primeiro modelo heterogéneo é verificar o
efeito de se considerar a variacdo do didmetro do catalisador a medida que a reagido se
processa.

Neste modelo assume-se que a reagdo quimica esteja ocorrendo na estreita camada "z” da
particula, entre um centro que nao reage e uma zona de difusdo, como pode ser visto na
figura 6.1.

Para o caso do processo de regeneragdo, esta zona de reacdo corresponde 4 camada de
coque que se deposita sobre a particula de catalisador.

Nas suposigdes de Shettigar e Hughes (1972), estd a hipdtese de que o modelo aplica-se
para o caso de reagoes de primeira ordem com respeito ao gas e solido. Outras consi-
deragoes sao feitas no modelo:

e 1) A zona de reagado é suficientemente pequena para assumir que os perfis de con-
centracao de gas e sélido sdo lineares, isto é:

1Ca (6.1)

1Cs0 (6.2)
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zona de difusdo i Ca0

Figura 6.1: Esquema considerado no modelo para uma particula de catalisador

onde:

('4 = concentragao do componente A

(40 = concentragdo de A no seio da solugido

(4, = concentragdo de A na superficie externa do sélido

('4; = concentragido do componente A no gas na interface entre a zona de reagao e
difusdo [gmol/cm?]

(', = concentracio do componente A na zona de reagio [gmol/cm?]
(s = concentragao do solido [gmol/cm?]

C'so = concentragdo inicial do sélido {gmol/cm?®]

r, = raio do centro que nao reage

r = coordenada radial

e 2 ) A camada da particula onde ocorre a reagdo é muito menor que o raio do
catalisador, ou seja:

Rzjr. << 1 (6.3)

¢ 3} O material sélido estd uniforrmemente distribuido através da particula, ou seja:
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e (%)3 (6.4)

onde:

W = peso do reagente sélido na particula no tempo t
W, = valor inicial de W

R = raio externo da particula

O balanco de material para o reagente gasoso A na zona de difusdo sob condicoes de
pseudo estado estaciondrio é:

d. ,dC,
Des dr (r dr

) =0 (6.5)
onde:

D.s = difusividade méssica efetiva {cm?/s]

Esta equagdo deve ser resolvida utilizando-se as seguintes condicdes de contorno:

-emr = R

dC'
DeA(Ejé”) = Kopma(Cag — Cas) {6.6)
- €M =T -+ &
Ca= Uy = Cy (6.7)
-emrT =T, &
dC' 4 dC’;1
d?’ - G-Wc_i;_ (6.8)

onde:
C 40 = concentragéo do componente A no seio da solugao [gmol/cm®]
(4, = concentragao do componente A na superficie do sélido [gmol/em?]
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K4 = coeficiennte de transferéncia de massa {cm/s]
o = razdo do gradiente de concentracio do fluido na interface entre as zona de reagéo e
zona de difusdo, pelo gradiente linear através da zona de reacao.

A taxa de reagente sdlido consumido na zona de reacéo é dado por:

kC 4 Csdrridr {6.9)
onde k é a constante da taxa da reagdo e 47r2dr corresponde ao volume do anel onde a
reagao esta se processando.

A taxa de reagdo total na particula é obtida pela integragido desta expressado entre os
limites r, e 7. + z, com a utilizagao das hipdteses dadas pelas equagdes {6.1), (6.2) e (6.3),
como pode ser visto em Shettigar e Hughes {1972):

4

”é—szkC’_4oC'Ai (6.10)
onde:
CFAO 2 1
2 + .
i 14+ &8+ (4) (Sh* 1)) (6.11)
_ bnoD.a _ , .
z = "COm 2 =0cR/® | (6.12)
sendo:
P = R( k00 )%

GT'LDCA - ’ = sqe : rd
n = razado estequiométrica (mol sélido/ mol gas)

§ = raio admensional da regifo central (r./R)
Sh* = nimero de Shewood modificado, (K, a R/ D.4)

A partir da equacgédo (6.4):

(=) (6.13)

Diferenciando a equagéo (6.13) com respeito ao tempo e desprezando a distancia z, a taxa
da reagdo torna-se:
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dWw dr,
BvTele = 4mrr? sCso(— g ) (6.14)
onde:
Wo
Cop =2~ 6.15
so (%’-Rs) {6.15)

Manipulando as equagoes (6.10) e {6.14} e eliminando Cy; e z através do uso das equagdes
(6.11) e (6.12) respectivamente, uma expressio para a taxa de diminuigao do raio da zona
de reagdo §(= %) pode ser obtida:

Eié _ ?lDeACAg 2 i
= Con {1/[ +5+5(Sh‘_1)1} (6.16)

A dedugéo, com mais detalhes, da equacéo (6.16) pode ser vista em Shettigar e Hughes
(1972). Esta equacdo serd resolvida simultameamente com as equagbes de balanco de
energia da particula e da fase fluida.

Assumindo um aumento de temperatura uniforme através do sélido, o balango de energia
para uma inica particula pode ser representa por:

47 R? T

'”3 Pl + 4mRPHT = Q (6.17)
onde:

Q= (AH)4WOSQR35Z(“§‘—5) (6.18)
sendo:

h = coeficiente de transferéncia de calor gés- ﬁlme [cal / (cm® C seg)]
C'p = calor especifico do sélido cal/ (g C)

No modelo apresentado por Shettigar e Hughes (1972), o termo T representa a diferenca
de temperatura entre o sélido e a fase gasosa. Desta forma:
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T=T,-T,

Como no trabalho de Shettigar ¢ Hughes {1972) é considerado que temperatura do fluido
nao se altere com o fempo, a variagdo de T com o tempo equivale & propria mudanga da
temperatura do sélido, ou seja:

dar  dT,

dt dt

Como no caso do regenerador de leito fluidizado e leito arrastado ascendente, que estao
sendo simulados, a temperatura do gds néo se mantém fixa, a equagao (6.17) foi alterada:

3

%p,cpﬁ +4rRPA(T, - T,) = @ (6.19)
3 dt

Na equacao (6.19), o primeiro termo representa a acimulo de energia na forma de calor

na particula de catalisador, o segundo, diz respeito 3 transferéncia de calor do sélido

para a fase fluida. O terceiro termo representa a geracdo de calor via reacao gquimica de

combustdo do coque, e é obtido pela multiplicacdo da entalpia de rea¢do pela expressao

do consumo do reagente, dado pela equagéo (6.14}.

Como no riser e no regenerador de leito fluidizado as particulas nao se mantém fixas,
é possivel transformar a variavel independente tempo, das equacoes {6.16) e (6.19), na
varidvel independente que represente o comprimento do reator. Para isto, supondo que a
velocidade de ascensdo do solido se mantém constante, pode-se afirmar que:

V4ol =

o |t

onde:

1,01 = Velocidade de ascencdo do sélido

z = distancia percorrida pelo sélido, que corresponde ao comprimento do reator
t = tempo de permanéncia do sélido no reator

Diferenciando esta equacdo tem-se que:

Desta forma, pode-se substituir o termo d6/dt da equagao (6.16) por v,,d8/dz, e o termo
dT,/dt da equagéo (6.19) por v,,dT,/dz. Entdo, as expresses (6.16) e (6.19) podem ser
reescritas respectivamente como:

1
Sh*

Cf(S ?’L.DeA GAO 1 5
R Lt LY S W A A
ey A Sl

— 1}]} (6.20)
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4nR®dT,
Vuo g, Gyt + 4R RA(T, - T,) = Q (6.21)

A velocidade do sdlido serd calculada mediante o tempo de residéncia da particula de
catalisador no regenerador. Entao:

-
Ugol = TR
onde:
H = altura regenerador

TR = tempo de residéncia

As equacées (6.20) e (6.21) podem ser resolvidas simultaneamente com o balanco de
energia da fase fluida. O balango térmico no fluido néo € realizado no trabalho de Shettigar
e Hughes (1972), pois é assumido que a temperatura do gés se mantém constante, e
portanto se constitui numa contribuicdo deste trabalho.

Como mencionado anteriormente, no caso do reator de fluidizacio rapida e de leito fluidi-
zado borbulhante, usados para simular o regenerador de craqueamento catalitico, existe
um aumento na temperatura do gas ao longo do reator. Este gradiente de temperatura é
devido & transferéncia de calor da particula de catalisador para a fase gasosa, que ocorre
principalmente no inicio do reator. A temperatura de entrada do sélido é mais elevada
que a do fluido, além disso, o calor liberado pelas reagdes heterogéneas de queima do
coque s30 maiores que o calor liberado pela oxidagio homogénea do CO, devido as baixas
temperaturas de entrada do gas de combustao. A medida que se avanga axialmente no re-
ator, a temperatura do fluido vai ficando cada vez mais elevada, fazendo com que a reagéo
homogeénea fique cada vez mais importante, o que contribui também para o aumento de
temperatura do gas. Desta forma, um balango de energia para o fluido no regenerador se
faz necessario.

O balango de energia na particula terd a mesma forma, independente do reator que se
esteja simulando, porém o balanco de energia do fluido é funcdo do regenerador que se
esta modelando. Como o objetivo principal do desenvolvimento deste primeiro modelo
heterogéneo é o de verificar a importancia de se considerar ou néo a diminuigao do raio
do catalisador através do consumo do reagente sélido, este modelo serd desenvolvido para
o regenerador de leito fluidizado que ndo distingue a regido dos jatos do resto do reator.
O segundo modelo heterogéneo apresentado na seccdo 6.2.2, serd aplicado tanto para o
regenerador de leito fluidizado, como para o riser. O balango de energia para o gés num
reator de leito fluidizado pode ser expresso como segue:

Qg x Upy dT
Q dz

= h(T, — T,)a, (6.22)
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onde:

Q, = vazdo massica de gas kg/s]

a, = area interfacial entre as fases gasosa e particulada por meio da qual ocorre a troca
2/ 3

de calor [m}/m;]

{2 = 4rea da secgao transversal do reator

A primeira preocupacdo em relagao a utilizagdo deste modelo estd no fato dele necessitar
de vérios parametros cuja quantificagdo pode trazer incertezas. E o caso de termos como:
Dea, @u, h, Sh*, ®. Isto é especialmente critico por estar se trabalhando com a equagéo
diferencial da variacao do raio da particula de catalisador, cujo didametro ja é muito
pequeno (72 x 10~% m). Para minimizar as fontes de erros, o problema serd resolvide por
partes.

Caso (1} - Inicialmente, tenta-se avaliar o comportamento das curvas de varicao de tempe-
ratura da particula apresentadas em Hughes (1984}, quando uma particula é introduzida
na fase gasosa cuja temperatura € constante e igual a temperatura inicial do sélido. Desta
forma, parametros como a, ndo precisam ser calculados, nma vez que o balanco para o
fluido néo sera necessario nesta fase inicial. Para isso, impdem-se que a variagdo do raio
do catalisador comn o tempo seja constante. Assume-se que no inicio do reator § seja igual
a 1, e & saida, apds o consumo do regente sélido, § é igual a 0.2. Desta forma, como a
altura do regenerador de leito fluidizado vale 6.71m, entdo:

dé 1—0.2

bR Al RN
dz 6710

Como ¢ varia linearmente ao longo de regenerador, tem-se:
§ = f(z) = 1.0 — 0.12z

Essa dltima consideracdo faz com que ndo seja necessario calcular a derivada de § através
da equagdo (6.16), e consequentemente, parametros como D¢y, ®, Sh*. Desta forma, foi
possivel analisar o efeito isolado do coeficiente de transferéncia de calor entre o sélido e
gas nos perfis de temperatura do catalisador.

As expressoes de % e 0 sdo substituidas na equagao de balango de energia da particula,
“cuja forma final para este primeiro caso pode ser vista a seguir:

4r R® dT,
Vaol ﬁgR p:Cp o T Ar RER(Ty — T,) = 0.12v,(~AH)AnCoR*(1.0 - 0.122)%  (6.23)

A equagdo {6.23) é calculada juntamente com as equagdes de balanco para os componentes
solidos e gasosos apresentadas no capitulo 4 para o caso do modelo de duas regioes.
Observa-se que o modelo de Shettigar e Hughes (1972) substima a geracdo de calor via
reacdo quimica, pois como pode ser visto na equagdo (6.23), somente a oxidagéo do coque é
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levada em consideragao, nao sendo utilizado os termos de geragio de calor via oxidagao do
hidrogénio e monéxido de carbono. Apesar disso, estas taxas de reagio sio consideradas
nas equagdes de balango de massa, no modelo desenvolvido.

A primeira estimativa do valor do coeficiente de tranferéncia de calor entre a particula e
o gas vem do proéprio trabalho de Shettigar e Hughes (1972}, onde:

hx R=1.6 < 10" %cal/{cm*C seg)

O valor do raio da particula de catalisador (R) utilizada por Shettigar e Hughes (1972),
que é de 0.5 cm, deve ser substituido por 36 microns, que é o atribuido neste trabalho.
Para satisfazer as dimensdes das equacSes de continuidade e energia tem-se:.

KJ )

— S -8 B
h=48x10 (mszeg

A figura 6.2 mostra os perfis de temperatura do solido ao londo do regenerador quando
se utiliza dois valores para o coeficiente de transferéncia de calor com mesma ordem de
grandeza do estimado previamente. O comportamento das curvas obtidas é parecido com
o comportamento das apresentadas por Hughes {1984). Inicialmente tem-se um aumento
acentuado na temperatura, pois as taxas de reacéo sdo maiores no inicio do reator, onde
as concentracbes de reagentes sao malores, elevando portanto, as taxas de producéo de
calor.

Outro fator que colabora para esta caracteristica de aumento acentuado da temperatura
do sdlido é o fato de se considerar que a temperatura do gas é igual & temperatura de
entrada da particula. Se a temperatura do fluido fosse menor, que é o que acontece
em geral nos regeneradores de catalisadores de craqueamento catalitico, a perda de calor
do sélido para o gas iria tornar o perfil inicial mais suave, ou até mesmo decrescente,
dependendo das condigoes de operagdo do reator.

Nota-se também através de figura 6.2, que as curvas apresentam um ponto de méximo.
A medida que a reacac se processa, a temperatura na particula aumenta, aumentando
portando o gradiente de temperatura entre as duas fases, o que favorece o termo de
transferéncia de calor sélido-gas, representado pelo segundo termo da equagéo (6.23). Por
outro lado, a taxa de reacdo, e consequentemente a geragao de calor, vai dimunindo,
devido ao consumo dos reagentes, Os picos das curvas correspondem aos pontos onde
o calor gerado por reagaoc quimica é igual ao transferido do solido para o gas. A partir
deste ponto a temperatura do catalisador vai diminuindo, podendo chegar ao equilibrio e
atingir a temperatura do gas se o comprimento de leito e/ou o tempo de residéncia e/ou
o coeficiente de transferéncia de calor forem suficientemente elevados.

Pela figura 6.2 observa-se que o local do ponto de temperatura maxima e a maxima
temperatura do sdlido atingida depende bastante do valor atribuido ao coeficiente de
transferéncia de calor. Quanto menor A, maior o valor de T,,.,, e mais distante ele se
encontra da entrada do reator, pois menos calor é transportado para o fluido.
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Froment e Bischofl {1990) apresentam correlacoes para o calculo do coeficiente de trans-
feréncia de calor entre as fases. A expressdo abaixo é utilizada quando a fase fluida é
ar.:

 # dp

- ndp Gy .
o= 0.017(F ) (6.24)
onde:

p = viscosidade do gas [kg/m = s]

" dp = diametro da particula [m]

G = fluxo méssico de gas (Kg s™' m™%)

A, = condutividade térmica do gas (KJ m™% s~ C~!

a = coeficiente de transferéncia de calor convectivo (KJ m=2 s7! K1)

1

Esta correlagdo é baseada na suposicdo de que a temperatura do gas atinja a do sélido
nos primeiros centimetros do reator.

Qutra correlagdo apresentada por Froment e Bischoff (1990), para determinar o coeficiente
de transferéncia de calor gas-solido em leitos fluidizados, € a de Balakrishnan e Pei (1975):

E%Eig (ps - pg)(1 — E)? 025

g = .043
Ju (uf e

(6.25)

onde:

E = porosidade do leito fluidizade

u, = velocidade superficial do fluido [mF/m}s]
7m = fator de transferéncia de calor

: h

= dhe(Pr)??

sendo:

hs = coeficiente de transferéncia de calor do filme que envolve a particula [KJ/m2s K|
G = velocidade superficial méssica [Kg/m?s]

Pr = nimero de Prandtl

Pr = Sexe

X
A = condutividade térmica [KW/mK]

Caso (2) - Nesta segunda etapa, o balango de energia da fase fluida é também incluido
no conjunto de equagoes que descrevem o modelo. Da mesma forma que no caso 1, nao
foram consideradas as reagbes heterogéneas de oxidacdo do hidrogénio e mondxide de
carbono. A oxidagao homogénea do monéxido de carbono em fase gasosa serd também
desconsiderada.
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A imposi¢do sobre o perfil do raio admensional da particula (4} continua. Na equacio de
balango térmico do gas, o termo a,, que corresponde a drea interfacial entre as fases gasosa
e particulada por meio da qual ocorre a troca de calor, ndo é facilmente determinado,
representando um ponto de imprecisdc no modelo. Como mencionado anteriormente,
as finas particulas de catalisador se aglomeram nos vasos de regeneragao, sendo a area
interfacial real entre gds e sdlido menor do que aquela que se baseia na drea interfacial
de cada particula. Este parametro é caracteristico de cada equipamento, dependendo das
condigbes de operacgao e geometria do sistema. Froment e Bischoff (1990) apresentam um
dado de area interfacial gas-sélido para leito fixo, e que corresponde & 324 mi /m?. Para
leito fluidizado, cujas particulas cataliticas sdo bem menores, este termo deve apresentar
um valor maijor.

Q efeito da varigao de a, nos perfis de temmperatura do gés e particula foi estudado. Foram
usados valores de Area interfacial gas-sélido variando entre 400 e 1500, e os resultados sao
mostrados nas figura 6.3 e 6.4. Para todos os casos utilizou-se tempo de residéncia de 4
segundos, e o coeficiente de transferéncia de calor entre as duas fases igual 3 0.002 kJ/m?*
s K, que corresponde ao valor obtido da correlagao (6.24).

Nota-se que quanto maior a area de troca, mais rapidamente as temperaturas do sélido e
gas se aproximam. Para valores de a, suficientemente elevados, logo no inicio do reator
a temperatura do fluido se iguala a do sélide. Como toda geraco de calor provém da
reagao que se d& sobre o catalisador, se a temperatura do gés atingir rapidamente a da
particula, a temperatura do sélido a saida do reator é maior, pois ao longo do reator as
perdas de calor do sélido para o fluido sdo menores.

A figura 6.5 mostra os perfis de concentracio massica de carbono quando sdo utilizados
os modelos pseudo-homogéneo isotérmico, pseudo-homogéneo adiabético e heterogéneo,
todos eles desconsiderando a regifo dos jatos. Nos perfis de temperatura, nota-se que a
temperatura do sélido ndo diminui devido ao contato com o ar mais frio. Isto faz com
que as concentracgoes de carbono diminuam rapidamente quando o modelo heterogéneo ¢
utilizado. Isto ndo se observa no modelo pseudo-homogéneo adiabatico apresentado no
capitulo 4, onde a temperatura do sélido diminui de 813 para aproximadamente 780K &
entrada do reator. Esta queda na temperatura do solido faz com que as taxas de reacgao
(que sdo fun¢do da temperatura) fiquem menores, alterando a curvatura dos perfis no
inicio do reator.’

A figura 6.6 compara os perfis de temperatura para tempo de residéncia igual a 4s e a, =
1500 com o perfil de temperatura do leito obtido através do modelo pseudo-homogéneo
adiabatico. Para todos os casos utiliza~se o modelo de duas regides que nao diferencia
a fase jato. Nota-se que os perfis ndo divergem muito em relagdo aos valores obtidos.
O modelo psendo-homogéneo prevé maiores temperaturas a saida do reator, pois neste
modelo, a oxidac¢ido homogénea do CO, que se torna importante & temperaturas mais
elevadas, estd sendo considerada.
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No inicio do reator, a temperatura do sélido obtida pelo modelo heretogéneo é malor
que a do leito obtida pelo pseudo-homogéneo. Apesar do sélido estar perdendo calor
para o fluido, e n&o se considerar as oxidagdes heterogéneas do hidrogénio e CO, a taxa
de combustdo do coque, no caso do modelo heterogéneo, é calculada & temperatura da
particula, o que favorece a geragdo de calor por reacdo quimica. Por outro lado, no
modelo pseudo-homogéneo, as taxas de reagao sdo calculadas & temperatura média do
leito, que é menor que a do sélido & entrada do reator, devido & troca térmica gés-sélido
que ocorre no primeiro incremento do reator, e que reduz a temperatura do sdlido de 813
para aproximadamente TSOK.

Além dos parametros como o coeficiente de transferéncia de calor e area interfacial gas-
sélido, outro termo necessita de um estudo de sensibilidade paramétrica. O efeito de se
considerar a variagédo do diametro do catalisador a medida que a reacdo se processa, e que
é o objetivo da secgéo 6.2.1, sera abordado no préximo caso.

Caso (3) - Nos dois casos anteriores, impunha-se uma expressio que representava a taxa de
decréscimo do raio adimensional da zona de reacdo {4). Isto foi feito pois a equagéo (6.20)
é a mais complexa do sistema de equac¢des do modelo, no que diz respeito a determinagao
de parametros. Como pode ser observado na equagdo (6.20), parametros como D, 4, @,
Sh*, devem ser calculados de maneira precisa, a fim de se obter uma representacao real
da variagdo do didmetro da particula ao longo do reator.

No trabalho de Shettigar e Hughes (1972), é adotado um valor fixo de 5.0 <1073 cm?/s
para representar a difusividade efetiva. Entretanto, naquele trabalho, as particulas apre-
sentam um diametro de 1 cm. O regenerador da unidade de cragueamento catalico que
estd sendo simulado, opera com catalisadores de 72 microns de didmetro, portanto o valor
de D.4 deve ser reconsiderado.

Froment e Bischoff (1990) representa a difusividade efetiva em fun¢éo do raio dos poros
das particulas de catalisador. Quando o poro do sélido é muito pequeno, ou seja, da
mesma ordem de grandeza das moléculas, tem-se a difusdo configuracional. Esta situacao
é caracteristica da difusdo do ar através da estrutura lamelar do coque. Neste caso, a
difusividade efetiva pode variar de 107 até 10~° c¢m?/s, o que representa valores bem
menores do que o utilizado por Shettigar e Hughes (1972). Apesar desta informacgio,
existe ainda muita imprecisdo em torno deste pardmetro, pois ele pode assumir uma faixa
muito grande de valores. O procedimento adotado foi verificar o efeito da D, 4 na equagao
(6.20) depois de se determinar os demais termos necessdrios a equagéo,

A partir do fluxo madssico das particulas e fluido, concentragio massica do coque, peso
molecular do ar e fracdo molar de oxigénio no ar, determina-se n (razao estequiométrica,
mol sélido/ mol gés).

v R gcatal. 0.008K geogue 1K moleoque
300 seg - 1K geatal. « 12.86K geoque " 12}'{96&?&}0”5
Kgar 1K molar ’ kmolQs 4«
31.5“&——”9 8 ERgar 027052 12.67Kgeoque
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Kmolcarbone

= (.9796
" f KmolO,

A partir da concentragdo massica do coque, massa especifica do catalisador ¢ composigéo
inicial do coque, determina-se a concentracdo molar do carbono & entrada do reator.

K gcoque 12K gcarb Kgcatal. 1Kmolcarbono
Ch = 0.009 = Fa” S ITTOR2 g0 SO TIERT O
Kgecatal. 12.67Kgcoque S 12K gcarbone
Kmeolcarbono
o = 1.0934
M gtal.
A concentragao molar de oxigénio & entrada do reator e obtida a partir s lel dos gases

ideais, sabendo que a fracio molar inicial de O, é de 20%.

Qutro parametro que afeta a equagio que representa a variagido do raio ¢ particula ao
longo do reator é o moédulo de Thiele (#). Como mostrado anteriormente, {2} é expresso
por:

kc-’sgéf

= R 5
® (ﬁn.DeA )

A constante da taxa de oxidagdo do coque é calculada baseado nos parametros cinéticos
de energia de ativagdo e fator pré-exponencial apresentados na secgéo 4.4.2, Desta forma,
utilizando os valores de n e Uy calculados anteriormente, ¢ ficard sendo fungao apenas
da difusividade efetiva, podendo variar entre os limites apresentados abaixo:

para D.q = 107" eam?® /s , & = 15225.6
para Doq = 107% em? /s , ® = 0.4815

Um dltimo parametro que afeta a equagdo (6.20) é o nimero de Sherwood modificado
{Sh*). No trabalho de Shettigar ¢ Hughes (1972) assume-se Sh* = 80.0.

De todos os parametros que afetam a equagao de decréscimo radial do catalisador, os
que apresentam mais incertezas em relago a sua determinagao sdo a difusividade efetiva
e o numero de Sherwood. Uma analise paramétrica, mantendo-se fixo o valor de D4
e alterando-se Sh*, mostrou que este dltimo ndo afeta de forma significativa o perfil de
§, como pode ser visto na figura 6.7. Neste grafico foi utilizado D.4 == 107° cm?/s.
Ohserva-se (ue as maiores altera¢des em § ocorrem para maiores valores de Sherwood.

Através da figura 6.7, pode-se notar também que a redugdo no didmetro do catalisador
ocorre de maneira muito lenta, apesar de se usar um valor de difusividade que correponde
ao limite superior de D.4 para zedlitas. Através da equacdo {6.20) nota-se que a variagio
em & é diretamente proporcional a difusividade efetiva. Desta forma, a medida que se
diminui os valores de D, até chegar ao limite inferior para zedlita {D.y = 107! em?/s),
a redugao no didmetro do catalisador vai se tornando cada vez menos significativo, mesmo
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Figura 6.2: Perfis de temperatura do sdlido, tendo o coeficiente de transferéncia de calor
como parametro

quando se adota altos valores de Sherwood. Este efeito pode ser observado na figura 6.8,
onde fol usado SA* = 80.

Através das figuras 6.7 e 6.8, pode-se concluir que, mesmo para as condigbes mais fa-
voraveis a redugao de 4, a varia¢do do didmetro do catalisador a medida que a reagdo se
processa nao € um parametro importante do modelo, pelo menos para as condigdes de
operagdo do regenerador que se deseja simular.

Este fato, aliado aos problemas encontrados em relacio & determinacio de parametros
necessarios na resolugao do sistema de equagoes diferenciais, levaram ao desenvolvimento
de um segundo modelo heterogéneo.

Ao contrério do modelo de Shettigar e Hughes (1972}, que substima o caler total gerado
por reagdo quimica, pols s6 considera o calor de oxidagdo do carbono, o modelo desenvol-
vido na secgae 6.2.2, considera a oxidagdo heterogénea do carbono e hidrogénio, além da
combustdo homogénea e heterogénea do CO.

Neste segundo modelo, considera-se que a reagdo quimica heterogénea esteja ocorrendo
em toda extensao do catalisador, e que seu didmetro se mantenha fixe durante todo o
processo de regeneragio.
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Figura 6.3: Perfis de temperatura do sélido e gds, tendo a drea interfacial entre as fases
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Figura 6.5: Perfis C para o modelo heterogéneo e homogénio isotérmico e adiabético
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6.2.2 Modelo heterogéneo sem retragao do catalisador

Este modelo heterogéneo sera desenvolvido tanto para o regenerador de fluidizagao rapida,
como para as regides de jato e leito borbulhante do regenerador de leito fluidizado.

Para todos os casos, considera-se que a concentragio dos componentes & superficie do
sdlido seja o mesma gue a do seio da solugho,  Bsta hipdtese ¢ hastante ravoidvel, visto
que existe malor resisténcia a transferéncia de massa no interior da particula do que da
superficie até o seio da solugéo, como pode ser visto em Bondi ef ol (1962).

No caso da regiao das bolhas do regenerador de leito fluidizado, assume-se que a concen-
tracao da emulsao é a mesma da superficie do catalisador. Considera-se também neste
caso, que a temperatura do gas é igual nas fases bolha e emulséo.

Floarea Straja (1989), em seu modelo pseudo-homogéneo para simular um reator de leito
fluidizado, considera que a temperatura seja diferente nas zonas de bolha e emulséo.
Entretanto, como fol mencionado na seccédo 4.2.3, a utilizacdo de balancos de energia
distintos para representar cada uma das duas fases, acarreta na necessidade de varios
parametros do modelo de dificil quantificagdo. Este problema pode gerar imprecisdes nos
resultados frente & incerteza das correlagdes utilizadas para representar estes coeficientes.
Desta forma, no modelo heterogéneo desenvolvido nesta sec¢do, optou-se por utilizar um
dnico balango térmico para a fase gasosa, que representa as fases bolha e emulsdo, uma
vez que o regime hidrodinamico em que se encontra o leito fluidizado propicia grande
turbuléncia ao sistema.

Inicialinente, as expressdes que representam as taxas de reagdo quimica serao revistas,
com o objetivo de tornéd-las compativeis com o modelo heterogéneo.

Na expressao da taxa de combustido do coque formulada por Moley e De Lasa (1987), e
apresentada no capitulo 4, tinha-se:

chéNCog .
Te = 6.26
M. (6.26)
onde
N=1
Na equagdo (6.26), a constante da taxa tem dimensao %%x, enquanto a concentragao

. de oxigénio %1. Entretanto, em Moley e De Lasa (1987), esta expressdo ¢ usada em um
modelo pseudo-homogéneo, de forma que as dimensdes de volume destas duas variaveis
se cancelam, e a taxa da reacdo é expressa por T2 Tgto significa que a dimensdo de

geatal.s
N ), uma vez que a concentracao dos

reator

volume de k. corresponde ao volume do reator (em

componentes gasosos é dada em gmol/ern®, ..
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Na expressao cinética de Faltsi-Saravelou e Vasalos (1991) apresentada também no capitulo 4,
para caracterizar a oxidacdo heterogénea do mondxido de carbono, tinha-se:

Ty = k4 A Crrco (6.27)

Neste caso, a dimensao da constante da taxa é s™! enquanto que a da concentracdo molar
de CO é gmol CO/ cm? Desta forma, a taxa da reagfo estd sendo calculada em

reator”

termos da variagdo molar do componente por tempo em relagio ao volume do reator.

No modelo heterogéneo que estd sendo desenvolvido, o balango térmico para o sdlido esta
sendo realizado em uma dnica particula de catalisador, de maneira que as taxas de reagao
e constantes das taxas devem ser expressas em relagao ao volume do solide, e ndo em
relacdo ao do reator.

Desta forma, as taxas de consumo de carbono, hidrogénio, e mondxido de carbono apre-
sentadas no capitulo 4, seréo divididas por um termo que represente a fracdo volumétrica
de sélidos no reator (f(s)). Este termo vai variar dependendo da regido do regenerador
que se estd considerando.

Para regiao das bolhas do leito fluidizado:

£(s) = (1 = Eg) = (L= Eny)

Para regido dos jatos {zona de mistura perfeita} do leito fluidizado:
£(s) =1 = Eny

Para o leito de fluidizagao rapida:

onde:

E. = porosidade do riser

Ep = fracao volumétrica ocupada pelas bolhas no leito fuidizado
En; = porosidade de minima fluidizagao.

Desta forma, os termos que representam as taxa de reagdo, utilizadas no balanco de
energia da particula de catalisador, tornam-se:

Combustao heterogénea do monéxido de carbono

L ke[0T
4= TR
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Combustao do carbono

P = hew (Cear]™ < [On] v ps
ear 7 Mear < f{a)

Combustao do hidrogénio

- kg [Chid]> [02] = o,
5= Mhidx fis)

Todas estas taxas cle oxidagdo heterogénea, com dimensdo Kmol/m? seg, sdo multiplicadas
pela entalpia de reacao para representar o calor gerado na particula de catalisador através
da reagdo quimica.

Modelo heterogéneo aplicado a regiao dos jatos do regenerador de leito flui-

dizado

Nesta etapa, o novo modelo grid, apresentado na secgao 3.3.4 e desenvolvido no capitulo 4,
serd utilizado para representar o balango de massa dos componentes sélidos e gasosos da
regido dos jatos.

Como discutido na sec¢ao 4.6, a grade distribuidora de ar do regenerador de leito fluidizado
utilizado pela Petrobras elimina a zona morta no inicio do reator. Desta forma, a regiao
grid consiste basicamente da zona de mistura perfeita, com porosidade igual a de minima
fluidizacéo.

No modelo grid heterogéneo desenvolvido nesta secgdo, sera utilizado um balango de
energia para a fase gasosa e outro para a particula de catalisador.

Balanco de energia na particula

dT,
Pscps'”a”g:"” = (3 mAH)—h < (T, — Ty)a, {6.28)

P

onde:

- indice i = corresponde as reagdes heterogéneas de combustao do carbono, hidrogénio e
CO

- h == coeficiente de transferéncia de calor gas-filme [K'J/m?, , sK]

- a, = area interfacial entre as fases gasosa e particulada por meio da qual ocorre a troca
de calor [m?2/m}]

O termo do lado esquerdo da equacdo (6.28) representa o aciimulo de energla nas particulas
de catalisador. Analogamente ao que ocorre no primeiro modelo heterogéneo apresentado,
a varidvel independente tempo ¢é substituida pela distancia percorrida pelo sélido, através
da velocidade de ascenséo da particula. O primeiro termo do lado direito da equagdo {6.28)
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expressa o calor gerado pelas oxida¢des heterogéneas, enquanto o segundo, corresponde a

transferéncia de energia enfre as fases gasosa e particulada. A dimensdo desta equacgdo é
KJ m;® s71,

Balanco de energia no fluido

Fag =< Cp, dT
L9 - o dls i1, — Ty, < (1= Bug) + ral—EE) (6.29)

onde:

r3 = taxa da reag®o homogénea de oxidagdo do CO [kmol/m?]

AH; = entalpia de reagdo da oxidagio homogénea do CO [kJ/kmol]
) = 4rea de secgo transversal do leito [m?]

Fg = fluxo massico do gas [kg/s]

O termo de transferéncia de calor gas-sélido que aparece no balanco de energia da particula
se repete também na equagdo (6.29). Neste caso entretanto, ele vem multiplicado pela
fracao volumétrica de solido da regido grid, uma vez que a dimenséo desta equagao é KJ
m:e:jlfor 5_1 )

O calor gerado pela oxidagio homogénea do mondxido de carbono e o fluxo de ener-
gia através do reator sao expressos respectivamente pelos terceiro e primeiro termos da
equacao {6.29).

Nestes dois balangos de energia para a regiao grid, os parametros que geram mais in-
certezas sao o tempo de residéncia do catalisador, o coeficiente de transferéncia de calor
entre gas e sélido e a area interfacial entre estas duas fases. Esta situacdo ird se repetir
no caso do regenerador de fluidizagdo rapida e na regido de bolhas do leito fluidizado.
Desta forma, os coeficientes h e q, serdo agrupados em um inico termo, e que serd um
parametro de ajuste do modelo.

Anteriormente, no modelo grid pseudo-homogéneo, assumia-se um comportamento de mis-
tura perfeita também sob o ponto de vista térmico. Desta forma, as equagdes de bhalango
de massa e energia foram resolvidas de forma iterativa até se encontrar as concentragdes
e temperatura da zona grid do regenerador, as quais ndo variavam em toda a extensio da
zona de mistura perfeita.

No modelo grid heterogéneo, as equagdes diferencias (6.28) e (6.29) devem ser calculadas
ao longo de toda a altura de penetragdo dos jatos. As concentrac¢des dos componentes,
que sao fungdes da temperatura de operacgao, também véo variar. Desta forma, havera
perfis de concentragio e temperatura do gas e sélido ao longo da zona grid. O método de
solugio empregado para resolugéo do modelo sera visto posteriormente na secgéo 6.3.
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Modelo heterogé&neo aplicado A regidao de bolhas do regenerador de leito flui-
dizado

Para a regifio das bolhas, a equacéo de balango de energia na particula é a mesma aplicada
& zona dos jatos. Em relagdo a fase fluida, o termo que representa a troca de calor entre
as fases é alterado, uma vez que a fracdo volumétrica de sélidos nesta regido muda.

Balango de energia no fluido

< Cp, dT,
= 0 = % = AT, = Ty)ay(l — Ep} » (1= Eug) +75(—AHy) (6.30)

Esta regido do regenerador corresponde a zona mals rica em gés, devido a presenca das
bolhas no leito. Isso pode favorecer a oxidagdo homogénea do mondxido de carbono, e
consequentemente a geracao de calor expressa pelo ultimo termo da equagao (6.30).

Modelo heterogéneo aplicado ao regenerador de fluidizagao rapida

O modelo de fluxo empistonado apresentado na secgdo 5.2.1 serd utilizado para caracte-
rizar o balanco de massa para o reator de leito fluidizado circulante. Também neste caso,
a equagao de balanc¢o de energia da particula sera a mesma adotada anteriormente. O
balango térmico para a fase gasosa pode ser representado como segue:

Balango de energia no fluido

fﬁ%ﬁ‘-"i% = h(T, ~ T))ay « (1 — E,) + rs(—AH;) (6.31)

Apesar da equagdes (6.31), {6.30) e (6.29) serem analogas, elas diferem entre si pois a
transferéncia de energla gas-solido e a taxa de oxidac¢fo homogénea sdo fungdes da fragao
volumétrica de gas presente em cada uma das regides do regenerador.

6.3 Método de solucao

Nesta secgio serdo apresentados os métodos de solugio para o modelo heterogéneo apli-
cado ao regenerador de fluidizagao rapida e 4s regides de jato e horbulhante do regenerador
de leito fluidizado.
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Regiao dos jatos

O sistema de equagoes a ser resolvido consiste das equacgées de balango de massa (4.20)
{4.21} e (4.22) ¢ de balanco de energia (6.28) e (6.29). As duas dltimas sdo equacdes di-
ferenciais e sdo resolvidas pelo método de Runge-Kutta de Quarta Ordem. Desta forma,
o calculo da concentracao dos componentes, que é funcao da temperatura, é feito a cada
incremento do regernerador. Sende assim, nas equagdes (4.20), (4.21) e {4.22), a concen-
tragdo da zona morta é substituida pela concentracao do incremento anterior e as taxas
de reacao sao haseaclas na massa de catalisador e o volume de cada incremento do reator.
O seguinte procedimento foi adotado:

o 1) Lé-se as condigbes de entrada do regenerador, como fragio molar do gés, tem-
peratura do sdlido e gas, composigdo do coque, ete.

¢ 2 ) Calcula-se as concentragdes molares dos componentes gasosos, baseado na tem-
peratura do gas; e a concentragio do carbono e hidrogénio, baseado na composigéo
do coque.

¢ 3 ) Usase o método de Runge-lutta para resolver as equacgdes diferenciais. A
cada passo interno de integragdo, calcula-se os parametros do modelo como massa
especifica do gas, constantes da taxa da reagao, calor especifico da fase fluida, ete.

e 4 ) Baseado mnos pardmetros previamente determinados e na temperatura do gés e
particula, resolve-se as equagdes de balan¢o de massa, também a cada passo interno
de integragao da Runge-Kutta. A concentragao de oxigénio é determinada pelo
método da Bissecgdo, da mesma forma como foi apresentado na sec¢do 5.5.1. Em
seguida as comncentracoes do carbono, hidrogénio, agua, monéxido de carbono e
diéxido de carbono sdo tambhém determinadas.

® 5 ) As entalpias de reagdo e as fungdes (6.28) e {6.29) sdc calculadas. Os itens 3, 4
e 5 sao repetidos até se atingir a altura de penetragéo dos jatos, que corresponde ao
inicio da regi&éo das bolhas.

Regido das bolhas

Para esta fase do regenerador, as equagbes que descrevem o modelo sdo os balancos de
massa {4.15), (4.16), {4.17) e {4.18}, e as equagdes (6.28) e (6.30). Resolve-se tamhém pelo
método de Runge-IKutta as quatro equagdes de balango de massa para os componentes
gasosos presentes nias bolhas e o balango térmico. O seguinte procedimento foi utilizado:

e 1) Lé-se os dados de entrada, que neste caso, correspondem as condicbes de saida
da reglao dos jabos.
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e 2 ) A cada passo interno de integragao do Runge-Kutta, calcula-se os parametros
a serem utilizados nas equagdes de balanco e as concentragdes dos componentes
na fase emulsdo. Analogamente ao que foi apresentado na seccdo 5.5.1, adota-se o
método da Bissecgao para determinar o teor de oxigénio na fase densa.

o 3 ) As equagoes diferenciais de halango de massa para a regido das bolhas e balancos
de energia sao entao resolvidas pelo método de integracdo adotado.

o 4 ) Repete-se ositens 2,3 e 4 até o final do reator de leito fluidizado.

Leito arrastado ascendente

O modelo heterogéneo que descreve o comportamento do reator de leito fluidizado cir-
culante utiliza as equagoes de balango de massa apresentadas na secgdo 5.2.1 (eq. {5.3),
(5.4} e (5.5)). Neste caso, estas 6 equagdes diferenciais de balango de massa séo resolvidas
simultaneamente com as equagdes (6.28) e (6.31) através do método de Runge-Kutta.
O método de solugho é parecido com aquele apresentado na secgao 5.3. Calcula-se os
pardmetros do modelo, inclusive a porosidade do leito, a cada passo interno do algoritimo
de integragéo.

6.4 Analise dos resultados

Regido dos jatos

Inicialmente, para a obtencao dos perfis de concentragio e temperatura do gas e sélido a
partir do modelo heterogéneo, considerou-se tempo de residéncia do catalisador na regiao
dos jatos de dois segundes. Para o pardmetro que expressa a transferéncia de calor entre
as fases (ha,), utilizou-se valores de 10, 50 e 100,

A figura 6.9 apresenta as variagoes da temperatura do gas e solido na regiao grid tendo
ha, como pardmetro. A entrada do reator, a temperatura da fase particulada ¢ bem malior
que a da fase gasosa. Desta forma, como a oxidagdo homogénea do mondxido de carbono
nao é efetiva na faixa de temperatura de entrada do fluido, todo aumento de temperatura
do gas provém da transferéncia de calor do sélido. Este efeito é mais significativo quanto
maior for ha,, como pode ser observado na figura 6.9.

Para maiores coeficientes de transferéncia de calor {100 e 50 por exemplo), logo no inicio
do reator, a temperatura do gés atinge valores que permitem que a oxidacdo homogénea
do CO se torne eficiente. Neste momento, a malor confribuigdo para o gradiente positivo
de temperatura do géas é a geragdo de calor por reacao quimica, de forma que para ha,
igual a 100 e 50, em z aproximadamente igual a 0.3 metros, a temperatura do gas supera
a do sdlido.
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Ohservando a figura 6.11, que mostra os perfis de fragio molar do CO, nota-se que para o
caso de ha, = 50, a regido onde o consumo deste reagente fica maior que sua producio (z
= 0.25) corresponde ao ponto onde a temperatura do gas fica maior que a do sélido (ver
figura 6.9). Este efeito é mais atennado quando ha, = 100, pois neste caso, 0 alto valor
do coeficiente de transferéncia de calor ndo permite grandes diferengas de temperatura
entre as fases.

No caso de ha, == 10, a temperatura do gas ndo aumenta de forma significativa, de forma
que a oxidagdo homogeénea ocorre em pequenas proporgdes, o que reflete no perfil sempre
ascendente do mondxido de carbono (ver figura 6.11).

A figura 6.11 mostra que apds se atingir o ponto de maxima concentragio, o consumo de
CO é mais rapido quando ha, ¢é igual a 50, pois neste caso, a temperatura do gas e as
concentragdes de C'O sao malores, o que favorece a oxidagdo homogénea. Este aumento
na velocidade de reagdo explica as menores concentragdes de CO obtidas a partir de z =
0.425 m. Observa-se também que quanto maior ha,, menor é o pico de concentragao, pois
mais rapidamente atinge-se a temperatura do gis onde a oxidagiao homogénea passa a ser
significativa.

Devido a escala da figura 6.9, os perfis de temperatura do sélido parecem ser coinciden-
tes, entretanto, através da figura 6.10, nota-se que maiores coeficientes de transferéncia
de calor favorecem o fluxo de energia, de forma que quanto malor ha,, menor serd a tem-
peratura do sélido. Para ha, = 100, no inicio do reator, a temperatura do sélido se torna
um pouco menor que a da entrada, pois a perda de calor para a fase gasosa é maior que
a geragao de energia pelas oxidagdes heterogéneas.

Comparando-se os perfis para ha, igual a 100 e 50 da figura 6.10, nota-se que no inicio
do reator, onde a temperatura do sdlido € malor que a do gas, um menor coeficiente de
transferéncia de calor entre as fases permite que a temperatura do sélido se mantenha
em valores maiores. Entretanto, por volta de z = 0.25 m, quando a temperatura do gas
supera a do solido (ver figura 6.9) malores valores de ha, véo favorecer o aumento da
temperatura da fase particulada. Este efeito pode ser observado também na figura 6.10,
quando a diferenga de temperaturas do sélido para ha, igual a 50 e 100 diminue.

Quando utiliza-se o modelo heterogéneo, as taxas de reacdo heterogéneas, como a oxidagdo
do carbono, hidrogénio e CO, sdo calculadas baseado na temperatura do sélido, e as
reagdes homogéneas, como a oxidagido do CO, sio calculadas & temperatura do gas. A
figura 6.12 expressa a variagdo de concentra¢do mdssica de carbono tendo ha, como
pardmetro. Confrontando esta figura com o gréfico 6.10, observa-se que quanto maior
a temperatura do sélido, maior serdo as conversdes, pois a oxidagdo heterogénea serd
mais efetiva.

A figura 6.13 mostra a variagio da fragio molar do diéxido de carbono ao longo da regido
dos jatos. Observa-se que no inicio, quando a maior fonte de CO, provém da oxidagdo do
coque, menores valores de ha, favorecem a formacéo deste produto, pois quanto menor
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for ha, malor serd a temperatura do sélido. Entretanto, quando a oxidagao homogénea do
CO torna-se importante, a concentracdo de CQO, no ar aumenta mais rapidamente. Este
efeito pode ser observado pelos pontos de mudanca de inclinagio existentes nas curvas
de COy para ha, igual a 100 e 50 em z aproximadamente igual a 0.30 m. A partir deste
instante, a oxidagdo homogénea do CO é uma componente importante na geragio total
de CQO; no reator, de maneira que quanto maior for a temperatura do gds, malor sera a
formacao deste produto.

A produgéo de vapor de dgua no sistema vem da oxidagdo heterogénea do hidrogénio.
Desta forma, quanto maior for a temperatura do solido, mais efetiva serd a reagao. Este
fato pode ser observado na figura 6.14, onde os perfis de H,O obtidos tem grande afinidade
com as curvas de temperatura do solido.

O oxigénio consumido no regenerador provémn das reagdes de oxidagao do coque e oxidagao
homogénea e heterogénea do mondxido de carbono. Como visto na secgdo 4.4.3, a maior
fonte de consumo de oxigénio provem da gueima do carbono e hidrogénio. Desta forma,
quanto malor for a temperatura do sélido, 1mais rapidamente o oxigénio reage. Este efeito
pode ser observado na figura 6.15 que mostra a variagdo da fragdo molar do oxigénio ao
longo da regido dos jatos.

Os perfis mostrados acima sao obtidos utilizando-se passo de integracdo h = 0.01 m.
Resultados iguais sdo conseguidos para h dez vezes menor. No entanto, quando o passo
de integragdo é 0.1, logo no primeiro incremento, a temperatura do gés sobe de 477K
para 1156K. Isto mostra a importancia deste pardmetro na modelagem, principalmente
quando se trata de um modelo heterogéneo.

Neste modelo heterogéneo, outro parametro que traz incertezas é o tempo de residéncia
do catalisador na regiido dos jatos. Um estudo paramétrico foi realizado utilizando-se
tempos de residéncia de 1, 2 e 3 segundos. A influéncia da oxidacdo homogénea do
mondxido de carbono em fase gasosa também foi verificada. Para isso, comparou-se os
perfis de concentracgao e temperatura vistos anteriormente com os obtidos assumindo-se
nac existir a oxidagéo homogénea do CO. Este efeito e a influéncia do tempo de residéncia
sao mostrados num mesmo grafico. Utilizou-se um coeficiente de transferéncia de calor
(ha,) igual a 100.

Sabe-se que quanto maior o tempo de residéncia (TR), mais eficientes sdo as reagdes
guimicas, pois por mais tempo os reagentes ficam em contato. Este efeito pode ser ob-
servado na figura 6.16, onde o solido atinge maiores temperaturas quanto maior for TR,
devido as altas taxas das reagdes exotérmicas. Isso reflete num maior consumeo de reagen-
tes, como mostra os perfis de oxigénio da figura 6.17. A situagio é analoga nos casos do
carbono e hidrogénio. A geragdo de produtos como agua e CO, também é maior quanto
maior for TR {vide figura 6.18).

Entretanto, pode ser notado que as alte¢des no tempo de residéncia ndo trazem mudancas
significativas nos perfis de concentragdo. A figura 6.16 mostra que no inicio do reator,
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a temperatura do sélido € praticamente a mesma para os diversos tempos de residéncia.
Desta forma, nesta regiao do regenerador, onde as conversdes sio malores devido as altas
concentracbes de reagentes, a taxa de reacao é praticamente a mesma para qualquer que
seja TR. Isso reflete em perfis de concentrac¢do coincidentes no inicio da regido dos jatos,
como pode ser visto nas figuras 6.17, 6.18 e 6.19.

A medida que se avanca na coordenada axial, o tempo de residéncia tem cada vez mais
influéncia na temperatura do sélido. Isto se reflete nas maiores divergéncias nos perfis
de concentracido no final da altura de penetracdo dos jatos. Entretanto, nesta regido do
regenerador, os reagentes ja foram parcialmente consumidos, fazendo com que a influéncia
da temperatura nas conversoes nao seja tao significativa.

Como visto na deducgao do modelo heterogéneo, o tempo de residéncia € utilizado para
determinar a velocidade de ascenc@o do s6lido. Entretanto, pode-se determinar também
a velocidade da particula (v,) a partir do fluxo massico dos sélidos (Fs), massa especifica
do catalisador {p,), area da secgéo transversal do reator (Areg) e porosidade do leito (E),
tal que:

Fs
E.‘
Areg

(1 - E)

Uy =

Entretanto, quando este procedimento é adotado, obtém-se um valor de velocidade da
particula muito baixo, que seria o equivalente a ter-se, pelo método de determinagao de
v, usado anteriormente, um tempo de residéncia de aproximadamente 16 segundos. Este
elevado tempo de residéncia faria com que quase toda a oxidacdo do coque se efetuasse
somente na regido dos jatos, o que na realidade, ndo ocorre.

A figura 6.22 mostra os perfis de temperatura do gas e solido obtidos quando se utiliza
TR = 16 e ha, = 100. Observa-se que no inicio do reator a temperatura do sélido
sobe muito lentamente, pois existe muita perda de energia para a fase gasosa. A partir
do momento gue as duas temperaturas se igualam, existe um aumento acentuado na
temperatura das duas fases, que sé vai se estabilizar no final da altura de penetragio dos
jatos, quando praticamente todo reagente foi consumido. Este comportamento vai gerar
curvas de temperatura em forma de 5. Os perfis de concentragao {exceto CO) apresentam
um comportamento similar, contendo também um ponto de inflex&o, que reflete a variagéo
na velocidade de reacio em fungdo da temperatura (veja figura 6.23).

Pelos resultados obtidos, conclue-se que este 1ltimo método de determinagao de v, subs-
tima a velocidade do sélido, superistimando as conversdes.

A regifo dos jatos tem cerca de 0.5 metros, por isso um tempo de residéncia do catalisador
de 1 a 3 segundos parece ser razoavel. Como a andlise paramétrica nido mostrou grandes
diferencas nos resultados entre 1, 2 e 3 segundos, adotou-se TR = 2.

Para determinar o melhor valor do coeficiente de transferéncia de calor, comparou-se os
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perfis de concentracao e temperatura obtidos para tempo de residéncia igual a 2 ¢ os
varios ha,, com os resultados do modelo grid pseudo-homogéneo do capitulo 4. A tabela
abaixo (Maciel Filho e Lona Batista, 1994f) mostra valores & saida da regifo dos jatos.

Tabela 6.1: Fracoes molares dos componentes gasosos

modelo YO, YCO YCO; | YH20
hom. 0.1545 | 0.005238 | 0.037182 | 0.04128

het. ha, = 10 | 0.1417 | 0.0258 (0.03434 | 0.05208
het. ha, = 50 | 0.1440 | 0.00176 | 0.04724 | 0.0458
het. ha, = 100 | 0.1488 | 0.004324 | 0.04188 | 0.04424

Tabela 6.2: Concentragdes massicas e temperaturas

modelo Ccar Chid Ts Tg
hom. 0.00688 0.00032 | 823.08 ; 823.08
het. ha, = 10 | 0.006108 | 0.0002414 | 837.75 | 684.59
het. ha, = 50 | 0.006596 | 0.000287 | 830.33 | 908.091
het. ha, = 100 | 0.006718 | 0.0002986 | 828.85 | 860.0

Os resultados que mais se aproximam daqueles obtidos do modelo grid pseudo-homogéneo
530 os que utilizam ha, igual a 100. Desta forma, para o modelo heterogéneo para a regiao
dos jatos, utiliza-se TR = 2 e coeficiente de transferéncia de calor igual a 100.

A influéncia da oxidagio homogénea do CO também foi observada. Na seccio 4.4.3
concluiu-se que a maior fonte de consumo de oxigénio era a oxidagdo do coque. Na
figura 6.17, esta afirmacao é confirmada, pois pode ser notado que o perfil de Oy prati-
camente nao se altera quando se desconsidera a oxidagio homogénea do CO. Entretanto,
para os perfis de CO e CO, a situacdo é diferente, como pode ser visto nas figuras 6.18
e 6.19. A producao de CO; é menor pois a oxidagio homogénea é a grande responsavel
pelo consumo de CO.

Também pode ser observado pela figura 6.20, que a temperatura do gds nunca ultrapassa
a do sélido quando ndo se considera o calor de reagdo da oxidagio homogénea do CO.

Regiao de bolhas

As condi¢des de saida da regido dos jatos correspondem as condigdes de entrada para a
zona de borbulhamento no regenerador de leito fluidizado. Um estudo paraméirico do
coeficiente de transferéncia de calor para esta regifo, mostra comportamentos analogos
aos obtidos para a fase jato, ou seja, quanto maior a temperatura do sélido mais se favorece
as reagoes heterogéneas, e também quanto maior ha, menor a diferenca de temperatura
entre a fase gasosa e particulada, e assim por diante. Utilizou-se inicialmente tempo de
residéncia de cinco segundos.

A figura 6.21 mostra perfis de temperatura do gés e sdlido na regido das bolhas para
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alguns valores de FAa,. Assume-se, em z = 0.48 metros, mesma condig¢io de entrada para
os trés casos, obtida quando se utiliza tempo de residéncia de 2 segundos e ha, = 100
na regiao dos jatos. Inicialmente, a temperatura do gas é maior que a do solido, de
forma que quanto menor for o coeficiente de transferéncia de calor, maior o gradiente de
temperatura entre as fases. A figura 6.21 mostra que para ha, igual a 10, a temperatura
do gés aumenta muito (devido & oxidagdo homogénea do CO) antes de comegar a perder
calor para o sélido.

Nota-se também através da figura 6.21, que a temperatura do sdlido é praticamente a
mesma para os varios valores de ha,. Isto faz com que as taxas de oxidagdo heterogéneas
nao variem muito com ha,, o que significa que perfis concentragio de componentes como o
do carbono, do hidrogénio, da agua e do oxigénio praticamente independam do coeficiente
de transferéncia de calor.

Na fase bolha, sé existe o consumo de monéxide de carbono, ao passo que na emulsao,
ele é consumido pela oxidacdo homogénea e produzido pela queima do coque. Desta
forma, as concentracdes de CO na fase bolha sdo menores que a da fase diluida, como
pode ser visto na figura 6.24. Quanto maior a temperatura do gés, mais rapidamente este
reagente é consummido. Observa-se que para ha, igual a 50 e 100, que correspondem a
menores temperaturas do gas, os perfis de fragdo molar de CO na fase emulséo tornam-se
ascendentes em z aproximadamente igual a 1 metro, pois nesta regido a taxa de produgéo
do CO supera seu consumo. Nota-se pela figura 6.21, que 4 aproximadamente um metro da
entrada do reator, a temperatura do gds diminui, o que desfavorece a oxida¢éo homogénea
do CO.

Para observar a influéncia do tempo de residéncia nos perfis de concentragio e temperatura
para a regido de bolhas, fez-se inicialmente um estudo paramétrico utilizando-se tempo de
residéncia de 3, 5 e 7 segundos. Pode ser notado através da figura 6.25 que na regido da
holhas, as temperaturas do gas e sélido s&o bastante sensiveis a varia¢cbes neste parametro.
Na regido dos jatos, um aumento em 50% em TR traz menores alteragdes na temperatura
do sélido e principalmente do gas que um aumento em 40% em TR na regido das bolhas.

A variacdo no tempo de residéncia também vai influenciar, embora com menor efeito,
os perfis de concentragao dos componentes gasosos e sélidos, como pode ser visto na
figura 6.26, que mostra os perfis de concentragido massica de carbono tendo TR como
pardmetro. No caso dos demais componentes a situagao é analoga.

No modelo pseudo-homogénio para a regido das bolhas, tinha-se & saida do leito fluidizado
uma temperatura média de aproximadamente 985K, A fim de tentar obter no modelo
heterogénio temperaturas proximas a este valor, altera-se os valores do tempo de residéncia
até se atigir dados de concentragdo e temperatura compativeis com os do modelo pseudo-
homogéneo.

A figura 6.27 apresenta perfis de temperatura obtidos do modelo pseudo-homogénio e
heterogénio com tempo de residéncia de 10, 15 e 19 segundos. Observa-se que para TR de



CAPITULO 6. MODELO HETEROGENEO 170

19, os resultados entre os modelos se aproximam hastante. O mesmo acontece em relagédo
aos perfis de concentragao. A figura 6.28 mostra que os perfis de concentracido massica
de carbono ndo saco muito diferentes nos dois casos. Desta forma, no caso da modelagem
heterogénea do regenerador de leito fluidizado adotou-se um coeficiente de transferéncia
de calor {ha,) igual a 100 na regiao dos jatos e borbulhante e tempo de residéncia de 2
para a zona grid e 19 para a zona de holhas. O perfil de temperatura do sélido e gas ao
longo das duas regides do reator de leito fluidizado pode ser visto na figura 6.29. Observa-
se que apesar das equagdes do modelo e hidrodinamica do processo serem diferentes nas
duas zonas do leito, os perfis obtidos sdo continuos e bem comportados.

Apés a temperatura do gas ultrapassar a do sélido, além do fluxo de calor fluido-particula,
outro fator colabora para que o gradiente de temperatura entre as fases diminua. Este
fator é a diminuigio na taxa de reacdo homogénea, que acontece quando a concentragao

de CO diminui.

Regido de leito arrastado ascendente

O mesmo procedimento adotado anteriormente fol usado, a fim de se determinar o melhor
valor de tempo de residéncia e coeficiente de transferéncia de calor, para representar o
leito arrastado ascendente.

A figura 6.30 mostra perfis de temperatura do leito obtido do modelo pseudo-homogéneo
e perfis de temperatura do gas e sélido quando se utiliza ha, igual a 100 e 50, e tempo
de residéncia de 5 e 10. Observou-se que os resultados que mais se aproximam do modelo
pseudo-homogéneo séo os obtidos quando se utiliza TR de 10 segundos e ha, igual a
100. Quando o tempo de residéncia é de 5 segundos, independentemente do ha, adotado,
as temperaturas do gds e sélido aumentam menos. As concentragbes dos componentes
praticamente nédo se alteram com TR e ha,, como pode ser visto na figura 6.31, que
mostra o perfil de concentracao méassica de carbono. As taxas da reacao sdo praticamente
as mesmas para os varios TR e ha,, pois na regiao onde existe a maior diferenca de
temperatura, as concentragbes dos componentes estdo bastante baixas. Além disso, a
méaxima diferenga de temperatura é aproximadamente 3K, que € um valor pequeno.

As figuras 6.32, 6.33 e 6.34 mostram os perfis de temperatura do sdlido, de fragdo molar
dos componentes gasosos e de concentragdo mdssica de carbono respectivamente ao longo
dos dois vasos de regeneracdo. Observa-se que o reator de leito fluidizado é o responsdvel
pelas maiores conversées, sendo que pequena quantidade de carbono é oxidada no riser.

Concluiu-se, baseado no modelo pseudo-homogénio, que o melhor valor a ser utilizado
para ha, é 100, e para o tempo de residéncia, 2 segundos para a fase jato, 19 para a
borbulhante e 10 para o riser. Entretanto, se forem disponiveis dados industriais, estes
dois pardmetros podem ser reavaliados a fim de se obter resultados que correspondam as
condicdes de saida da planta industrial.
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6.5 Conclusao

Observou-se neste capitulo, que na modelagem de regeneradores de craqueamento ca-
talitico, a diminuigao do diametro das particulas de catalisador ndo é um fenémeno im-
portante a ser considerado na simulagdo.

O modelo sem retragao do centro do catalisador, desenvolvido na secgdo 6.2.2, é mais
simples que aquele que considera este efeito (seccio 6.2.1), além disso, tem a vantagem
de possibilitar a consideragdo das oxidagdes homogénea e heterogénea do monéxido de
carbono, além da queima do coque.

A oxidagao homogeénea do CO influencia no calor gerado no sistema por reagdo quimica, de
forma que quando a concentragio do monéxido de carbono ¢ significativa e a temperatura
favoravel, a temperatura do gas supera a do sélido. Este fato nunca ocorre quando esta
reacdo néo € levada em consideragao. ‘

O modelo heterogéneo desenvolvido na secgdo 6.2.2 necessita de dois parametros de ajuste:
tempo de residéncia e o produto do coeficiente de transferéncia de calor e drea especifica
entre gas e sélido (ha,}. Estes dois termos podem ser ajustados a fim de se conseguir
predicbes coerentes com dados reais de plantas industriais. Como neste trabalho ini-
cialmente, ndo eram disponiveis tals condigdes de saida, ajuston-se o modelo para que
seus restltados se aproximassem daqueles obtidos pelo modelo pseudo-homogéneo. Nesta
caso, concluiu-se que o ha, ideal vale 100, enquanto o tempo de residéncia do catalisador
corresponde a 2 segundos na regido dos jatos, 19 na regido das bolhas e 10 no leito de
fluidizagdo rapida.

Observou-se que apesar de as duas regides do regenerador de leito fluidizado e o riser apre-
sentarem equagoes de balango diferentes, os perfis de temperatura e concentracio ao longo
dos dois vasos de regeneracdo sdo continuos e coerentes, o que aumenta a confiabilidade
no modelo heterogéneo desenvolvido.

Notou-se que as malores taxas de reagdo ocorrem no regenerador de leito fluidizado,
sobretudo na regido dos jatos, o que confirma a importancia de se utilizar um modelo que
consiga representar coerentemente a regido grid. As conversdes no riser sdo pequenas, de
forma que a recuperagao do catalisador nesta regido ocorre em pequenas proporgdes.



Capitulo 7

Conclusoes e Trabalhos Futuros

Neste trabalho, desenvolven-se modelos para simular o comportamento de regeneradores
de particulas de catalisador em leito fluidizado e em leito de fluidizacio rapida.

Em relacdo ao reator de leito fluidizado, utiliza-se um modelo de duas regides e modelos
que levem em consideragao a regiao dos jatos. Como consequéncia dos problemas encon-
trados nos modelos grids usuais, sugere-se varias propostas para representar a regido dos
jatos a fim de considerar de uma maneira mais fiel as observagdes experimentais, culmi-
nando com o desenvolvimento de um novo modelo grid, que foi 0 adotado na simulagao do
regenerador de leito fluidizado. Este dltimo modelo prediz maiores conversées no inicio
do reator, se comparado com o modelo de duas regioes, comcordando com ohservagdes
experimentais de literatura de ser a regifio dos jatos mais eficiente em relagdo ao contato
gés-solido.

Utilizando dados industriais para a simulagdo do regenerador, observa-se que os resultados
obtidos do modelo grid desenvolvido sao melhores do que os obtidos do modelo de duas
regioes.

A hipétese de existir um angulo de expansio dos jatos e a possibilidade de alterar este
pardmetro do modelo, torna o modelo grid menos restritivo em relagao ao tipo de grade
distribuidora de ar a ser utilizada. Um pipe grid que promove maior turbuléncia no sistema
pode ser considerado na modelagem se for assumido, para a regiao dos jatos, uma altura
maior para a zona de mistura perfeita ou a inexisténcia da zona morta.

Observou-se também que a representacao rigorosa das reag¢des quimicas a serem conside-
radas traz informacoes importantes nos resultados da simulagao. A utilizagdo da cinética
de oxidagdo do hidrogénio, para representar a taxa da formacgdo da agua, mostra que a
combustao do hidrogénio no coque ocorre mais rapidamente que a combustao do carbono,
concordando com observagdes experimentais. A oxidacio homogénea do mondxido de
carbono mostrou-se ser a grande responsavel pelo consumo do CO no leito. Além dos
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efeitos nos perfis de concentragio, estas reagdes vio influenciar na geracdo de calor no
sistemma,

Em relagdo ao regenerador de leito arrastado ascendente (riser), foram desenvolvidos
modelos PFR e core annulus para simular o comportamento do reator.

Apesar dos gradientes de temperatura e concentragdo no interior do riser serem bem
menos atenuados, devido a prévia regeneracio no leito fluidizado, a porosidade do leito
mostrou ter influéncia decisiva nos perfis de concentragic e temperatura obtidos dentro
do riser. Dentre os varios métodos apresentados para a determinacio da variacio axial
da porosidade, o mmodelo de Wong et al. (1992), parece ser o que mais se aproxima dos
dados industriais de densidade do leito.

Em relacao ao modelo core-annulus, a utilizacao de um modelo de mistura perfeita ou de
fluxo empistonado para representar o fluxo de sélidos na regido anular gerou os mesmos
resultados, devido ao método de solugao empregado.

Na determinacdo dos perfis de porosidade nas regides central e anular e do raio da regiao
central, conclue-se que nao é adequada a consideragao de ser a porosidade do anel igual
a de minima fluidizacdo, pois obtem-se grandes diferencas de porosidade entre as duas
regides, além de ser pequena a espessura encontrada para a regiao anular. A utilizagao da
equacao de Zhang ef al. {1991), que representa o perfil radial de porosidade, mostrou-se
mais adequada e coerente, quando compara-se os resultados obtidos com os do modelo
PFR de uma regido.

A vantagem do modelo core-annulus em relacio ao modelo PFR esta no fato de que, no
- primeiro caso, consegue-se também informacdes sobre as concentragbes, temperaturas e
propriedades do sistema em duas regides radialmente diferentes. Esta informacéo adicional
nao compromete o tempo de processamento, uma vez que o modelo apresenta simplicidade
na solugdo, se comparado com os modelos usunais de duas dimensdes.

Quando o regenerador de particulas de catalisador foi simulado segundo um modelo he-
terogéneo, o efeito de se considerar as equagdes de balango da particula foi avaliado.

O primeiro modelo aplicado, baseado na teoria do retracting core model, mostrou que a
variacgio no didmetro da particula de catalisador néo é uma parametro importante a ser
considerado, uma vez que o raio do sdlido permanece praticamente constante ao longo de
todo o reator.

O seguntlo modelo heterogéneo desenvolvido, que ndo considera a retragdo do centro do
catalisador, é mais simples do que aquele que considera este efeito, além disto tem a
vantagem de possibilitar a consideragao das oxidagbes homogéneas e heterogéneas do CO,
além da queima do coque.

Fste modelo necessita de dois parametros de ajuste, tempo de residéncia e o produto entre
a area interfacial géas-sélido e coeficiente de transferéncia de calor, que foram determinados
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de forma que os resultados obtidos se aproximassem dos conseguidos através do modelo
pseudo-homogéneo.

Observou-se que quando o modelo heterogéneo é assumido, as taxas de reagao hete-
rogéneas sao mais efetivas no inicio do leito se comparadas com as obtidas do modelo
pseudo-homogéneo, pois a entrada do regenerador, a temperatura na fase particulada é
maior que a temperatura média gés-sélido.

Quando a oxida¢do homogeénea do CO torna-se importante, o modelo heterogéneo conse-
gue prever regides do regenerador, onde a temperatura do gés supera a do sélido.

Uma observa¢ao comum, tanto para os modelos pseudo-homogéneos quanto para os hete-
rogéneos, é de que as malores conversées ocorrem no regenerador de leito fluidizado, sendo
o riser responsavel por pequenas taxas de reacao. Qualitativamente este fato é bastante
coerente, entretanto para validar o modelo em termos quantitativos seria necessario obter
alguns dados industriais ao longo dos dois vasos de regeneracao, ndo apenas dados de
saida do reator.

Nos modelos desenvolvidos neste trabalho, considera-se que o fluxo de sélido nos reatores
sejam provenientes da vazao de catalisador coqueado que vem do reator de craqueamento
catalitico. A taxa de recirculagdo de catalisador, proveniente da saida do regenerador de
leito arrastado e que pode retornar até a base do reator de leito fluidizado, néo estd sendo
levada em consideragao.

Uma sugestdo para um trabalho futuro seria considerar esta taxa de recirculagao. Uma
planta industrial que apresenta este tipo de caracteristica pode ser vista na figura 7.1

Para modelar este tipo de unidade seria necessario simular o comportamento de mais um
vaso de reagdo, o de dispersdo dos gases, pois parte do sdlido que deixa este vaso retorna
para o regenerador de leito fluidizado. Além disso, sabe-se que uma fragio dos sdlidos
que deixa o riser também retorna diretamente para o combustor. Desta forma, os dados
de entrada de composigao inicial do coque e temperatura & entrada do regenerador de
leito fluidizado sdo fungdes das condicSes de safda do riser e fase diluida. Devido a esta
dependéncia, um procedimento iterativo seria necessério.

Para a unidade apresentada na figura 7.1 tem-se a disponibilidade de alguns valores de
temperatura ac longo dos vasos de regeneracao, além das concentragdes de alguns com-
ponentes & saida, como pode ser visto na tabela 7.1.

Mesmo sem modelar o vaso de dispersdo e sem resolver as equacgdes do modelo de forma
iterativa, pode-se fazer uma estimativa sobre a qualidade dos modelos propostos neste
trabalho, se for assumido que as condigOes de entrada do catalisador correspondam a uma
média entre as condi¢des de saida de reator de craqueamento catalitico e as condigdes
de saida do regemnerador de leito arrastado ascendente. Desta forma, quando esta apro-
ximacao é feita, pode-se comparar os dados industriais e os obtidos através dos modelos
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Figura 7.1: Esquema de uma unidade de regeneragdo de catalisador que utiliza a recir-

culagao de solido
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propostos através da tabela 7.1.

Tabela 7.1: Comparacido entre os dados experimentais e calculados através dos modelos
apresentados neste trabalho

parametro experimental | calculado
T8 (K) 941 913
TE (K) 945 947
) (K) 972 950
Ce 0.02 0.0174
CO (% vol) 0 0
CO4 (% vol) 16.5 16.46
0, (% vol) 2.6 4.3
Priser (kg;m ) 0.964 0.968

onde os superescritos definem:

(3) = temperatura a 915 mm acima da linha do pipe grig

(4) = temperatura no final do combustor e inicio da secgdo cénica do riser
(5) = temperatura ao final do riser

As porcentagens volumétricas dos componentes gasosos estdo em base seca.

Os resultados obtidos sdo bastante animadores, podendo se aproximar ainda mais dos
dados experimentais quando uma modelagem rigorosa for utilizada para prever a recir-
culagdo dos sélidos.

Outro fator que merece atencédo e pode ser estudado com mais cuidado em trabalhos
futuros é a cinética de oxidagdo homogénea do mondxido do carbono. Embora utilizada
em trabalhos de simula¢do de regeneradores de craqueamento catalitico, ela apresenta
uma faixa de validade que as vezes ndo corresponde as condi¢des de operagéo do reator.
Apesar de qualitativamente apresentar resultados coerentes, a alta eficiéncia no consumo
do CO, gerando grandes variagdes na temperatura quando esta reagéo é considerada, pode
ser efeito da utilizacao de uma cinética inadequada de oxidagdo homogénea do CO



Apéndice A

Teste para validar o método de
solucao proposto

Seja o sistema de equagoes:

dY'b

de = e (A‘l)

cczzfmm¢c (A.2)
o

com as seguintes condigdes de contorno:

XOWO
Yb=0emx= 0

Resolvendo analiticamente a integral da equagdo (A.2), substituindo na equacio {A.1) e
integrando-se tem-se:

333

Yb = A.
b= (A.3)

Quando o sistema de equagdes é resolvido numericamente, a equagdo {A.2) pode ser
escrita, pela utilizagao da regra dos trapézios, da seguinte forma:

Ce=Ces+ (vant + ) < 5
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onde:

Ces = variavel que guarda o valor da integral do inicio até a altura correspondente ao
incremento anterior ao que esta sendo calculado.

Xant == valor de X mno inicio do incremento anterior.

x = valor de x do inicio do incremento atual.

Substituindo {A.4) em {A.1) tem-se:

dYb T — Tan
ez (s A gy + ) :‘__;__j_

T (A.5)

que é resolvido numericamente pelo uso do método de Runge Kutta de Quarta Ordem.

A tabela que segue compara os resultados obtidos de equacdo (A.3) e {A.5), validando o
método de solugao empregado.

Tabela A.1: Comparacao entre os resultados obtidos de um sistema de equagées resolvido
pelo método numérico e analitico.
x | Yb (analitico} | Yb (numeérico).

1 0.16667 0.16667
2 1.33333 1.33333
3 4.5 4.5

4 10.6667 10.6667




Apéndice B

Calor de reacao e especifico do gas e
sdlido

B.1 Calculo de calor especifico

Para representar o calor especifico do gas utilizou-se a expressao apresentada por Errazu
et al. (1979).

5291.7
T2

Cpy = 0.965 + 11.97 « 107° — (B.1)

onde:
T = temperatura do géas [K]
Cp, = calor especifico do gas [kI/kg K]

Para a particula de catalisador utilizou-se também um valor fixo apresentado por Errazu
et al. (1979):

Cp, = 1.005kJ /kgK (B.2)

B.2 Calores de reacao das oxidacoes de combustao

1) Calor de transformacdo do monéxido de carbono a didxido de carbono:

Utilizou-se a expresséo apresentada por Errazu et al. (1979), ou seja:
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- - 425588.2
AH, = —284375 — 1.653 ~ T +29.51 « 1074 « T? + -—m;—-m (B.3)
onde:
AH; = calor de reagao em kJ;/ kmol
T = temperatura [K]
2 } Calor de transformacao do carbono a didéxido de carbono (Errazu et al., 1979)
AHy = S AH (B.4)
TSy T '
onde:
AH, = calor de reacdo em kJ/kmol
§ = relagao molar CO,/CO
3 ) Calor de transformacao de carbono a monéxido de carbone
E utilizada a expressio generalizada por Peres {1989)
AH; = — 199648, — 124474.8462 > (n —.7) + (8.56 » n — .89) = T —
(3.2275 = 107° — 1.7622 « 107° ~ n) « T* +
(9.3462 ~ 1077 « 5 — 1.6523 « 1071°%) =« T% 4
(879815.96 + 197741.53 « n)/T (B.5)

Assume-se neste caso n = 0,
4} Calor de formacao da dgua

A partir de expressdes de literatura de calor espécifico dos componentes oxigénio, hi-
drogénio e Agua em fase gasosa, obtem-se:

AHs = —240966.5 — 35.77 » T + 0.0004685 » 7% + 1.354 « 107° .- T°
0.6275 « 107°7* (B.6)

onde:
AH; = calor de formagao da agua em kJ/kmol
T = temperatura em (.



Apéndice C
Estudo da porosidade aparente

No modelo de Wong et al. (1992), para a determinagao do perfil de porosidade axial ao
longo do reator, € necessario calcular a constante da zona de aceleragao (I'}. Para isto, é
preciso encontrar valores de porosidade aparente a entrada do reator, que sdo fungdes do
diametro e massa especifica de particula de catalisador utilizada, velocidade superficial do
gas e fluxo massico de sélidos. Como fol visto na secgao 5.2.1, as correlagoes de porosidade
aparente a entrada do reator se dividem em dois grupos:

o Para sélidos do grupo B {D, = 1T4u, p, = 2500%}):
G JmOUL L, 028 Ro02
psls 7

com 20 < G < 198 ;ﬁ—%eé<Ug<8m/s

E, =025 = |

e Para sdlidos do grupo A (D, = 93u, p, = 2500%}):
G\ cos ~0.08 ~0.12
;):—U:) e Dt x Rﬁp

com 80 < G < 198 ;;1%%;&4<U9<8m/s

Eg, = 0.71 = (

Estas correlacbes sao restritas a determinadas faixas de operacio. Entretanto, em condigdes
industrials, muitas vezes pode-se estar trabalhando em regimes de velocidade superficial
do gas e fluxo de solidos diferentes das especificadas pelas correlagoes. Este apéndice
tem como objetivo observar o comportamento das curvas de porosidade aparente, a fim
de verificar se é possivel a extrapolagido destas curvas para faixas de operacio fora das
determinadas pelas correlagdes.

Os graficos C.1 e C.2 apresentam perfis de E; em fun¢ao do fluxo massico de solidos, tendo
a velocidade superficial do gas como parametro, para os casos de grupos de particulas A
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Figura C.1: Porosidade aparente em funcao do fluxo de sélido, para o grupo A

e B. Como pode ser notado, as curvas sdo hem comportadas, de forma que, a utilizagdo
desta expressao para condigdes de fluxos de sélido de 250 kg m™2 s™%, por exemplo, nao
traria problemas na determinagiao da porosidade aparente & entrada do reator.

Da mesma forma, os grafices C.3 e C.4 apresentam curvas bem comportadas de E, contra
a velocidade superficial do gas, tendo o fluxo massico como pardmetro.
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Apéndice D

Calculo da velocidade terminal da
particula

- Serdo apresentadas duas formas de se determinar a velocidade terminal da particula. A
primeira utiliza o método grafico que se encontra em Foust et al. {(1982}. A segunda, em
Froment e Bischoff (1990), utiliza a equacéo de velocidade terminal obtida a partir da
forca da gravidade e da forga de atrito exercida numa particula esférica pelo gas.

Método 1

Segundo Foust et al. {1982}, a figura D.1 representa o valor do coeficiente de arraste em
funcao do nimero de Reynolds tendo a esfericidade da particula {¥) como parametro.

4xgx Dp?xpu(p,—p)
3 cuig?

Toma-se um ponto “P” com ordenada Ng. = 1 e abscissa €4 =
traga-se uma reta com coeficiente angular -2 passando pelo ponto P.

, € entao

No ponto de interseccao desta reta com uma das linhas do grafico D.1 {fixada uma es-
fericidade), lé-se o valor do numero de Reynolds. A partir dai, encontra-se a velocidade
terminal através de :

Npe ﬁis
Dp = p

Uy =

(D.1)

Para a inclusao deste método dentro do programa, é necessirio fazer algumas alteraces.
Primeiramente, deve-se fazer o ajuste das curvas de €'y x Np. para as diversas esfericida-
des. Para esfericidade igual a um, ajustou-se a curva através de um polinémio de terceiro
grau :
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log €' 4 = 0.0140149 « (log Re)® + 0.0568438 « (log Re)? —
0.912472 « log Re + 1.45767 (D.2)

A outra cutva é expressa pela equacgao :

log C'y = —2 « log Re + log U (D.3)

onde:
=4 ag s Dp3 * {ps — pI3 ¥ vis®

Iguala-se as equagdes (D.2) e (D.3) para se encontrar o ponto de interseccio das curvas,
Desta forma :

f(log Re) = 0.0140149 « (log Re)® + 0.0568438 <« (log Re)? + 1.087528 ~ log Re +
145767 —log C'4 = 0(D.4j

A derivada da equagio (D.4) é dada por :

df(log Re) = 0.0420447 » (log Re)® -+ 0.1136876 « log Re + 1.087528 (D.5)

Para se encontrar a raiz da equagao (D.4) utilizou-se o método de Newton Rhapson. O
valor do nimero de Reynolds é substituido na equagéo (D.1}, e a velocidade terminal é
calculada.

Método 2

O segundo método utiliza correlagdes apresentadas em Froment e Bischoff (1990). Considerando-

se particulas esféricas, pode-se determinar a velocidade terminal das particulas em funcéo
de Re:

e Para fluxe laminar (Re < 0.4)

24
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, s s « D2
G gﬁi P (D.7)
e Para Re > 10°
C'p = 0.43 (D.8)

V- ;/3.1 =Dy (p,—p)rg
Y p

(D.9)

o Para 1 < Re < 10° Froment e Bischoff {1990) apresenta uma correlagio empirica
de Trambouze et al. {1984) para o coeficiente de arraste:

69.43
InCp = —-5150 + ~—m—i— D.10
neD In Re +7.99 (D.10)

D, < Vixp
_ D
onde Re = -

A equagao de ('p é resolvida simultameamente com a equagao para velocidade ter-
minal apresentada abaixo, utilizando-se o Método de Newton-Rhapson.

v _ A9 D, (p=p)

A velocidade terminal encontrada em cada um dos dois métodos tem valores muito
préximos, como pode ser visto na figura D.2.

Quando se determina a velocidade terminal por este segundo método, necessita-se saber
em qual regime hidrodindmico que se estd operando. O valor de Reynolds, que é o
~ pardmetro que determina o regime hidrodinamico, é funcéo da velocidade terminal, que é o
parametro que se deseja calcular. Desta forma, na obtengdo dos resultados do grafico D.2,
utilizou-se do seguinte artificio:

Calcula-se valores de velocidade terminal utilizando-se a equa¢de (D.1) para nimero de
Reynolds 0.4 e 1000. Desta forma, determina-se o limite entre os trés regimes hidro-
dindmicos. Com os dados de entrada fornecidos, calcula-se entao a velocidade terminal



APENDICE D. CALCULO DA VELOCIDADE TERMINAL DA PARTICULA 195

10,600 r—ramzT —

BT i
P

N

R RN

R
e

)
g

P

//
v

2F. g,
vipS
8y
=]
4
A
I

—
o
Q-

Ly =012

fremt =

i
Vv
\

¥ = 0,220

R ¥ = G600 r
- = 0,806 :

Al

Coeficiente de arraste (C) (Cé

= 1000
06 = Yo 1,0

0001 0,01 51 1 2 4610 166 1000 10,000 108 168

Némero de Reynolds (.Nne = Diup)
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através da equacao (D.7). Se este valor calculado for menor ou ignal a aquele obtido
da equagdo (D.1) para Re = 0.4, entdo encontra-se em regime laminar. Caso confrario,
calcula-se v, atraves da equacdo (D.9) e, se for maior dquela encontrada a partir da
equagao (D.1) @ Re = 1000, o regime é turbulento. Se nenhum dos dois casos forem
satisfeitos, encontra-se em regime de transicio.

Optou-se pelo método gréfico Foust et al. (1982), por ser mals genérico apresentando
também solucao para esfericidades diferentes de um.

Na correlagdo empirica de Trambouze et al. (1984) para o coeficiente de arraste, apre-
sentado em Froment e Bischoff (1990), o primeire termo a direita é um valor muito
elevado, de maneira que para qualquer que seja o nimero de Reynolds, o valor de Cp é
zero. Observando-se o grafico apresentado per Froment e Bischoff (1965} de (C'p Re?)*/2 «
(Re/Cp)3, tendo Cp como parametro, para a determinagdo de coeficientes de arraste
para esferas, nota-se que se o primeiro termo a direita da equacdo de Trambouze ef al.
(1984) for dividido por 1000, os valores de Cp obtidos da correlacao ficam coerentes com
aqueles obtides graficamente. Desta forma, esta alteragao foi adotada na obtencdo dos
resultados da figura D.2. O eixo x da figura corresponde aos valores obtidos pelo método
de Foust, e o eixo y, pelo método apresentado por Froment e Bischoff (1990).
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Figura D.2: Comparagao entre a velocidade terminal calculada por dois métodos diferentes



Apéndice E

Deducao da equacao de porosidade
central

O fluxo ascendente de sélidos ,ES, definido por unidade de area de sec¢io transversal do
riser, ¢ dado a cada posigao axial do riser por:

Te

ES = erc(1 - Ec)ﬁ&("ﬁ)g [El)
onde:
U,. = velocidade do solido no core
Isolando-se E. chega-se a:
ES
E =1 — E.2
Uwpi %) (E-2)

Assumindo que as particulas que sobem néo interferem de forma significativa umas sobre
as outras, a velocidade de ascensao dos sélidos na regido diluida pode ser expressa por:

L‘r_gc — Lrge - (t",g (E.B)

onde:
U,. = velocidade intersticial do gas na regiao central
U, = velocidade terminal da particula

197



APENDICE E. DEDUCAO DA EQUACAO DE POROSIDADE CENTRAL 198

Se for assumido que o gas ascende somente na regiao do core, a velocidade intersticial do
gas pode ser expressa por:

Co Ly (E.4)

L/gc = E(rc

onde:
U, = velocidade superficial do gas

A partir do balango de massa no riser, o fluxo ascendente de sélidos, ES, pode ser calculado
por:

" ES =G+ W | (E.5)

onde:
G = fluxo liguido de solidos ou taxa de recirculagao
W = fluxo descendente de sélidos, que se limita & regido anular

Assumindo-se que as particulas na regido anular movem-se para baixo com uma velocidade
préxima & velocidade terminal de uma tnica particula, e porosidade na regido anular
igual & porosidade de minima fluidizagdo, entdo o fluxo de descida de sélidos, W, pode
ser calculado por:

W = (1= (£)7)pulL = Bns)U, (E-6)

Substituindo as equagdes (E.3) e (E.6) na equagdo (E.2) chega-se a:




Apéndice F

Estudo paramétrico na correlacao
de Emf

Como pode ser observado na equagdo de E,,;, a porosidade de minima fluidizagdo é fungéo
direta de alguns parametros como: diametro da particula, viscosidade do gés, velocidade
de minima fluidizagado, massa especifica do gas e particula. A tabela abaixo mostra o efeito
que tem a alteragdo em mais ou menos 15% destes pardmetros no valor do porosidade de
minima fluidizacdo encontrado.

Tabela F.1: Efeito da variagao de pardmetros no valor de Emf

parametro alterado valor da alteragio | efeito em Emf |
didmetro da particula + 15 % 106%
didmetro da particula -15 % 11.1%
viscosidade do gas + 15 % 106 %
viscosidade do gas - 15 % 105 %
massa especifica do gas + 15 % 1025 %
massa especifica do gas -15 % 10.3%
massa especifica do sélido + 15 % 1 0.24 %
massa especifica do sélido -15 % 1032 %

Um aumento na viscosidade do gas e diminuicdo no didmetro da particula e massa es-
pecifica do gas faz com que a porosidade de minima fluidizagdo aumente, porém a variagio
é muito pequena, como pode ser visto na tabela acima.

O estudo paramétrico realizado leva em conta os pardmetros que atuam diretamente na
correlagao de Emf. Outros termos afetam de maneira indireta o valor da porosidade. A
massa especifica do gas, por exemplo, é funcdo da pressdo e temperatura de operagdo. As
tabelas que seguem mostram o efeito da alteragio destes dois termos no valor da massa
especifica e no valor da porosidade de minima fluidizagéo.
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Tabela F.2: Efeito da variacao da temperatura e pressio no valor da massa especifica do
gas '

temperatura | pressao | massa especifica do gas |
+ 15 % fixo } 13.0 %
-15 % fixo 117.6 %
fixo + 15 % 115.0 %
fixo - 15 % 115.0 %
+ 15 % +15% fixa
-15 % - 15 % fixa
+ 15 % -15 % 126.1 %
- 15 % + 15 % 135.3 %

Apesar das alteracdes em sentidos opostos, na temperatura e pressao de operagao gerarem
variagdes em mais de 15% no valor da massa especifica do gds, seus efeitos na porosidade
de minima fluidizacio sao menores que 1 %.

Tabela F'.3: Efeito da variacdo da massa especifica do gas no valor de Emf
| variagao na massa especifica do gas | efeito na Emf

+ 353 % 105 %
- 26.1 % 0.6 %




Apéndice G

Perfis radiais de porosidade para
diversas Egyg

Um perfl radial de porosidade do leito pode ser obtido através da correlagao de Zhang et
al. (1991), se for conhecido o valor de porosidade média na sec¢do transversal.

O comportamento dos perfis radiais de porosidade, quando se utiliza valores de porosidade
média de 0.7, 0.8, 0.9 e 0.95, pode ser visto na figura G.1. Observa-se que as maiores
variacdes encontram-se proximo a parecle do reator.

Dividiu-se radialmente o reator em incrementos iguais de tamanho 0.1 cm, representa-
dos pelos varios pontos das curvas. A diferenga de porosidade entre dois incrementos
adjacentes aumenta na diregio centro parede. O procedimento de calculo, adotado para
determinar a porosidade da regiao anular apresentado no capitulo 5, necessita de uma
estimativa inicial do raio da regido central. Calcula-se entdo a diferen¢a de porosidade
entre cada um dos incrementos adjacentes. Pela visualizagio dos graficos, observa-se em-
piricamente que o ponto onde o comportamento das curvas muda, corresponde ao ponto
onde a diferenga entre os incrementos é igual a maior diferenca encontrada, dividida por
3.5.

A utilizacdo de uma média aritmética para determinar a porosidade meédia da regido
anular € justificada pelo comportamento quase linear das curvas nesta regido, como pode
ser observado na figura G.1.
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Figura G.1: Perfis radiais de porosidade, em fun¢ioe do raio do equipamento, para alguns
valores de porosidade media



Apéndice H

Nomenclatura

A = 4rea de secgBo transversal [m?]

aj,ap = &rea especifiaca dos jatos e das bolhas respectivamente [1/m]

Aj; = 4rea de secg@o transversal do jato [m?]

Areg = area da seccdo transversal do regenerador [m?]

A,isr = area de secgho transversal do riser [m?]

Ara = 4rea de seccéo transversal da regiao anular do riser [m?]

Arc = 4rea de secgdo transversal da regido central do riser [m?|

a, = area interfacial entre as fases gasosa e particulada por meio da qual ocorre a troca
de calor [m2/m?2] ou [ml/m?]

Alq = 4rea de um quadrado formado pela disposigio de quatro orificios da placa [m?]
4 = concentracao do componente A

C 4 = concentragao do componente A no gés na interface entre a zona de reagéo e difusdo
[gmol/cm?]

(', = concentragdo do componente A na zona de reagio [gmol/cm?)

C 40 = concentracio do componente A4 no seio da solugdo [gmol/cm?]

C4s = concentragao do componente A na superficie do sélido [gmol/cm?]

Ccar = concentracdo méssica de carbono [Kg carbono / Kg catalisador]
Cc = concentragao maéssica de coque [K geoque/ K geatall;

Cc0 = concentracéo de coque no catalisador gasto [Kgcoque/K geatal]

Cy, Cyq,C;,Cpn = concentracoes de reagentes nas fases bolha, emulsao, jato e no final da
altura de penetracéo dos jatos respectivamente {Kmol/m?]

Chid = concentracgédo mdssica de hidrogénio {Kg hidrog / Kg catalisador]

C, = calor especifico do sélide cal/ (g C) ou kJ/kg K

Cpr; = concentragao molar no riser do componente gasoso i [Kmol/m?]

('s = concentragéio do sélido [gmol/cm?]

('so = concentragio inicial do sélido [gmol/cm?]

D = variacdo do diametro do cone que caracteriza a forma do jato idealizado na proposta 4
da secdo 3.3.3.
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D = taxa de fluxo massico [Kg/s/

D = diametro do riser

Da = coeficiente de difusividade do oxigénio [m*/s!
Db = diametro da bolha gasosa m)]

Dec = didametro da regido core do riser

dis = distancia entre dois orificios adjacentes [mj|
DO = didmetro do orificio da grade distribuidora de gés/m)|
DB = diametro da bolha de gas [m!

D,y = difusividade massica efetiva

Dp = diametro da particula [pm)]

Dp; = diametro da particula [ft]

Dpm = didmetro meédio das particulas [microns;

dp = diametro da particula

Dgr = diametro do riser

D,es = didmetro do reator de leito fluidizado

D, = diametro do tubo

E, = porosidade aparente em = = 0

Ep = porosidade do leito em fungao das bolhas

Ej = fracao volumeétrica do leito ocupada pelos jatos
Ej0 = fracdo volumétrica ocupada pelos jatos no inicio do leito
Eg = porosidade da zona grid.

Ens = porosidade de minima fluidizacao

FAB = vazfo molar na fase bolha [K'mol/s]

FAG = vazao molar na fase grid [Kmol/ 5]

FAE = vazdo molar na fase emulsdo [A'mol/s]

FAJ = vazao molar nos jatos [K'mol/s]

FAT = vazao molar de ar total [A'mol/s]

. T,

Fr = numero de Froude = TDEE
— il — Vi

Fr, = nimero de Froude = D

Fs = fluxo mdssico [kg/s]

G = fluxo massico de sdlidos |
G = fluxo méssico de gés (Kg s7' m™), usado na equacio (6.24)

G = velocidade superficial maéssica [Kg,/m?s], usado na equagio {6.25)
g = aceleragao da gravidade [m/s”]

g; = aceleragdo da gravidade [ft/s?]

H = altura do leito [m]

h = coeficiente de transferéncia de calor gas-filme [cal / (cm® C seg)l, no modelo hete-

Kg 1

rogeéneo

hy = coeficiente de transferéncia de calor do filme que envolve a particula [K.J/m2sK]
h; = altura do jato |m

H,,; = altura de minima fluidizacao [m|

Hp = altura do riser

H.;; = altura do reator de leito fluidizado
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Hzm = altura da zona morta
i = fator de transferéncia de calor
k = constante da zona de aceleracio [1/mn]
k = constante cinética [Kg gas/Kg catalisador;
K = constante da taxa admensional
K. = constante da taxa global de reagao [atm™" 57! no capitulo 2
k., == constante da taxa de oxidacdo total do coque {m®/kmol O, s
K5 = termo que representa a taxa de reac@o na fase holha Ekmol;"mg}
Ly, = coeficiente de transferencia de massa entre a fase emulsao e a fase bolha [Kmol/
m® < s
K. = coeficiente de transferéncia de massa entre bolhas e nuvem [1/s
Ky = coeficiente cle transferéncia de massa eatre bolhas e emulséo [1/s]

Kc = constante da taxa global de reagao [1/{atm = s}]

K.. = coeficiente de transferéncia de massa entre nuvens e emulséo [1/s!

Kprst = coeficiente de transferéncia de calor global através do distribuidor [W/(m?K)]
Kg = termo que representa a taxa de reag@o na fase emulsdo [kmol/m?)

K..: = coeficiente de transferéncia de calor global com o exterior [W/(m?K)]

Kpet = grupo que representa as taxas de reagao heterogéneas [Kmol/m?

Khom = grupo que representa as taxas de reagao homogéneas [Kmol/m?}

k; = coeficiente de transferéncia de massa entre a fase emulséo e a fase jato [kg/ m? - s
ou [Kmol/ m* - &)

Kl = constante da taxa da reacao de consuino de O, pela oxidagio do coque (atm™' s7%)
K1l = constante da taxa da reaco de formacio de H:O pela oxidacdo do coque {atm ™'
s71)

K4 = coeficiente de transferéncia de massa

k. = constante cinética da taxa de primeira ordem [Kg m™ s!!

ki, = coeficiente le transferéncia de calor da bolha W/ (m?s)]
kr; = coeficiente de transferéncia de calor do jato [W/'{m?s}]
K, = constante da taxa da reacdo (2.1) latm™' s7']

K, == constante da taxa da reacao (2.2) latm ™' s ']

ks = constante da taxa da reacdo de oxidagéo homogénea do mondxide de carbono

m3 e
(Fm )
' seg
k4 = constante da taxa da reacdo de oxidagdo heterogénea do CO [3]

m? y ( Kgeat )Nwlé

ks = constante da taxa de oxidagao do hidrogénio [Kmoz,seg Rocs

Laee == altura da zona de aceleragao

Ma == peso molecular do ar {ou agente fluidizante) [Kg/Kmol]

Mec = peso molecular médio do coque K g/ RKmol

Mcar = peso molecular do carbono | kg carb / Kmol carb]

m; e my = parametros de transferéncia de massa para as regides jato e bolha respectiva-
mente

Mhid = peso molecular do hidrogénio [Kg hidrog/Kg catalisador]

n = razao estequiométrica {mol sélido/ mol gas), no modelo heterogéneo
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n = razao atémica entre o hidrogénio e o carbono (CH,)

Ng = ntmero de quadrados formado pela disposicdo de quatro orificios da placa
No = Nimero de orificios no distribuidor de ar {ou agente fluidizante)

P = pressdo do sistema |atm;

Pr = numero de Prandti

P, = massa especifica do solido

Q = fluxo massico através do reator [Kg m "% s7}|

Q, = fluxo massico do gés [kg/s|

Q, = fluxo massico do sélido [kg/s]

Qo = vazéo volumétrica de gds em cada orificio da grade distribuidora de ar im3/s
T = variavel independente

r = coordenada radial no modelo heterogéneo

R = constante dos gases ideais

R = raio do riser [m]

R = raio externo da particula no modelo heterogeneo

r. = raio da regido central im|

r. = raio do centro que néo reage no modelo heterogeneo
r, = taxa do oxidagao do coque [kmol coque/kg cat s|

r. = taxa do oxidagao do coque kg coque /kg cat s]
Rc = taxa de reagdo do coque [kmol/s]
Peqr = taxa do oxidagao do carbono kmol carb./kg cat s

r. = taxa do oxidacao do carbono [kg carb./kg cat s

car
Rco = taxa de formagio de CO na oxidagao do coque 'kmol/s]
Rco, = taxa de formagio de CO, na oxidacéo do coque [kmol/s]

Rp,0 = taxa de formagao de H,0 na oxidagao do coque [kmol/s|

Rp, = taxa de consumo de O, na oxida¢do do coque kmol/s]

ry, = termo que aparece na equacao {(4.2) e que representa a diferenga liquida de concen-
tragao de cada um dos componentes em fase gasosa devido a taxa de reagdo [Kmol/seg]
R, = taxa da reac¢do (2.1) [kmol s7']

R, = taxa da reagao {2.2) [kmol s ]

rs = taxa de reacio de oxidagio homogénea de CO [£1o]

Lt gl

rs = taxa da reacdo de oxidacdo catalitica de ('O [Emels

imd gl

rs = taxa de reagio de oxidacao do hidrogénio { Bnolhidrog)

LD Rgeat - seg
. U peD
Re = numero de Reynolds = mw‘:fuﬂ
. , Viipo D
Re, = Nimero de Reynolds da particula = miw%ﬁ

REAS, REASOMA — termos de acumulo

S = razao molar entre CO, e (O no sitio do catalisador

Sy = termo de geracao

Sh* = nimero de Shewood modificado, (A, 4R/ D. 4}

t = variavel independente

t = tempo de permanéncia do sélido no reator, no modelo heterogéneo
T = temperatura K]
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Tg = temperatura do gas (K|

Tiae = temperatura maxima

TR = tempo de residéncia

Ts = temperatura do solido Kj

u = velocidade

[/, = velocidade de ascencdo da bolhas /s
Uy = velocidade de minima fluidizagéo [m/s
U, = velocidade superficial do gds 'm/s]

u, = velocidade superficial do fluido [m3}/m7s]
U; = velocidade terminal [m/s|

7, = velocidade superficial do gas Im/s]
V = volume total do leito [m®]

v = velocidade

v, = velocidade de ascencac do sélido
Ve = volume de emulsdo (m®]

Vg = volume da zomna grid (m?®

Vms = velocidade para manter o leito nas condi¢bes de minima fluidizacao [ft/s]

Vmp = volume da zona de mistura perfeita -

V, = velocidade da particula

Y = fracac molar de oxigénio

y = fracao de peso [Kg,/Kg]

Yh = fracéo molar de oxigénio nas bolhas

Ye = fracao molar de oxigénio na emulsdo

Yhant e Yeant = wvalores das fragoes molares de oxigénio nas fases hbolha ¢ emulséo res-
pectivamente no incremento anterior

YBS. YES = termos de acumulo.

YCO = fracao molar de CO

YCO?2 = fracdo molar de CO,

Yg¢ = fracao molar de oxigénio na fase grid

YH20 = fracdo molar da agua

Yj = fracdo molar de oxigénio nos jatos

Ymp = fragao molar de O, presente na zona de mistura perfeita

Y02 = fracao molar de oxigénio

Yzm = fracdo molar de O, na zona morta

Y0 = fragao molar de oxigénio & entrada do reator

Y'0 = fracio molar de oxigénio no final da altura de penetracio dos jaios

x = coordenada axial m)]

xant = altura do reator correspondente ao ineremento anterior [
XM = tangente de o

w = velocidade

W = peso do reagente sélido na particula no tempo t. no modelo heterogéneo

Wy = valor inicial do reagente solido na particula no tempo t, no modelo heterozéneo
W = massa de catalisador [Kg’
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We = massa de catalisador presente na fase emulséo Kg

Wg = massa de catalisador presente na regido dos jatos [Kg catalisador]|
W1 = massa de catalisador no incremento kgl

Wmp = massa de catalisador presente na zona perfeitamente agitada kg

z = variavel independente

z = estreita camada da particula onde a reacdo quimica se processa. no modelo hete-

rogéneo
o = angulo formado entre o jato e a base do leito
a =90 - §

« = fragdo volumeéetrica da nuvem

o = coeficiente de transferéncia de calor convectivo (KJ m~# s77 K1)
ag = coeficiente usado na equac¢do para o calculo de E,

/3 = fracdo de gas que fui na fase bolha

31 = coeficiente usado na equacao para o calculo de E,,

§ = rajlo admensional da regido central (»./R}. no modelo heterogéneo

AHpg = calor de reacao [kJ/kmol]
(i—Eal

I’ = constante da zona de aceleracao =1 —
I’y = coeficiente de difusao

A = condutividade térmica [KW/ mK’

Ay = condutividade térmica do gas (KJ m=% s7% C7})

p = viscosidade do gas [N - s/ m*]ou [kg/m s

i = parametro do modelo que expressa o graun de agitagao das particulas
pr = viscosidade do gas [Ih/ft - s

v = coeficiente estequiométrico da reacao R4

Q) = 4rea da secgao transversal do reator [m?]

¢ = variavel dependente utilizada na equacgao (5.1}

¢ = fator shp

$ = %, coordenada radial adimensional
— k(o v
@ R( 6nll. ) :

p = massa especifica do gés [kg/m?]

pg1 = massa especifica do gés {lh/ft?]

ps = massa especifica do sélido [kg/m?]

p.r = massa especifica do sdlido [Ih/ft?]

o = razao do gradiente de concentragdo do fluido na interface entre as zona de reacédo e
zona de difusdo, pelo gradiente linear através da zona de reagao.

# = angulo de expansio do jato

f = variavel independente na equacao (5.1)

Subscrito

a = regido anular do riser (annulus)
A = refere-se ao reagente no fluido na equacdo (6.1}
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avg = média
app = aparente

b = bholha
¢ = regiao central do riser (core)
d = densa

gl, g2, g3 referemi-se a zona morta, quasi morta e de mistura intermiternte respectiva-
mente

i = refere-se ao componente, podendo ser O,, (0. CO,, H,O

i == intersticial, nos calculos de velocidade e fator slip do capitulo 5

i = refere-se a regiao de interface entre as zonas de difusio e zona de reagao quimica na
equacio (6.1)

j = fase jato

I, m = reacdes homogéneas e heterogéneas respectivamente.

mf = minima fluidizacio

R = riser

S = refere-se ao componente sélido na equagao (6.2)

0 = condigdo de entrada ou inicial

0 = refere-se & condicio da superficie externa a particula no modelo heterogéneo.

~o = zona de fluxo totalmemte desenvolvido
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ABSTRACT

The purpose of this work is develop deterministic models in order to simulate catalyst
industrial regenerator. The regeneration system consist of a reactor of fluidized bed
foliowed by one of the fast fluidization. For the first, hoth the two regions and grid
models are developed. The jet region was described taking into account experimental
observations related to dead zone between adjacent jets, jet expansion angle, gas and
solids entrance effects and coalescence of neighboring jets. In the riser simulation it is
used a PFR model, and latter on a core-annulus model is developed to take into account
changes in the radial direction,

In order to take into account gradients of temperature between solid and gas, heterogene-
ous models are also developed. It is used a retracting core model, as well as it is proposed
a model that assume size of particles constant.

It was assumed heterogeneous carbon, hydrogen, carbon monoxide combustion on the
catalyst, as well as homogeneous carbon monoxide oxidation in gas phase. The model
equations are solved numerically, so it is possible to assume changes in the physical pro-
perties with the bed height. '



