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SIMBOLOGIA

A - area da se¢fio transversal; também pseudocomponente que representa as moléculas
aromaticas no modelo cinético de cinco grupos (capitulo 2}

A, A - 4rea lateral externa e area lateral interna do reator

Ay, - pseudocomponente que representa as moléculas pesadas que estavam originaimente ligadas
a anéis aromaticos no modelo cinético de dez grupos; ou compostos aromaticos pesados no
modelo cinético de oito grupos

A, - pseudocomponente que representa as moléculas leves que estavam originalmente ligadas a
anéis aromaticos no modelo cinético de dez grupos; ou compostos aromaticos leves no
modelo cinético de oito grupos

API - densidade em graus API

A,, - area média logaritmica

C - pseudocomponente que representa compostos com até quatro carbonos e coque nos modelos
cinéticos de dez, cinco e oito grupos

C, - coeficiente de arraste

Cay - pseudocomponente que representa os anéis aromaticos das moléculas aromaticas pesadas
no modelo cinético de dez grupos

Ca) - pseudocomponente que representa os anéis aromaticos das moléculas aromaticas leves no
modelo cinético de dez grupos

¢; - concentragio do reatante gasoso i, kmol de 1 / kg de gas

©p, +Cpy € Cp;- calores especificos do liquido, do vapor e do componente j

Cq- pseudocomponente que representa o coque no modelo cinético de trés grupos

d - espessura da parede do reator, m

d;s - densidade da fragfio calculada com as massas especificas da agua e da fracdo medidas a
15,6°C

dy - densidade da fracdo calculada com a massa especifica da fragdo medida a 20°C ¢ a da 4gua
a 4°C

dm,, - massa de catalisador presente no elemento de volume

D, - didmetro da particula de catalisador

E, - taxa de arraste das particulas da superficie do leito
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F - forca resultante

F, - for¢a de arrastre exercida pelo gds escoando com velocidade u,

Fy - forca de empuxo

Fp - forca peso

f. - fragio molar do componente gasoso j

g - aceleracdo devida ao campo gravitacional

G - pseudocomponente que representa compostos com até cinco carbonos que destilam abaixo de
221° C (gasolina) nos modelos cinéticos de dez, cinco e oito grupos

G- pseudocomponente que representa a gasolina no modelo cinético de trés grupos

Gy~ pseudocomponente que representa o gasoleo no modelo cinético de trés grupos

G, - taxa de circulagdo de solidos

H - altura do leito do regenerador
AH® - calor de combustiio

AH3= calor latente de vaporiza¢do a temperatura T,

AH§= calor latente de vaporizagfio na temperatura de ebuligdo

(AHf)i - entalpia de formacio do componente 1 na temperatura de referéncia
REF

(AHy); - entalpia de formacdo do componente i na temperatura do regenerador
h,, h, - coeficientes interno ¢ externo de transferéncia de calor por convecgéio
[= Fator de caracterizagio de Huang

k.j, - constante relacionada com a adsorgéio de anéis aromaticos

K - coeficiente de transferéncia de calor por conducdo

K, - fator de caracterizagio de Watson

M - massa molar média da mistura gasosa
M; - massa molar de j

m, - massa da particula de catalisador

p

Ny - vazdo molar total

N - pseudocomponente que representa as moléculas nafténicas no modelo cinético de cinco
grupos {capitulo 2)

n=indice de refraciio a 20°C

N, - pseudocomponente que representa moléculas nafténicas pesadas nos modelos cinéticos de

dez e oito grupos



N; - vazdo molar do componente gasoso

N, - pseudocomponente que representa moléculas nafténicas leves nos modelos cinéticos de dez e
0ito grupos

Ng - ndmero de rea¢des ocorrendo simultaneamente

Peo - Pressdo parcial de monoxido de carbono

Do, - pressdo parcial de oxigénio

P - pressio total no reator; também pseudocomponente que representa as moléculas parafinicas
no modelo cinético de cinco grupos (Capitulo 2)

P = pressio critica

PEMC - ponto de ebulicdo médio cubico

PEMe - ponto de ebuli¢do mediano

PEMM - ponto de ebuli¢do médio molar

PEMP - ponto de ebuli¢do médio ponderado

PEMYV - ponto de ebuli¢do médio volumétrico

P~ pseudocomponente que representa moléculas parafinicas pesadas nos modelos cinéticos de
dez e oito grupos

P, - pseudocomponente que representa moléculas parafinicas leves nos modelos cinéticos de dez

€ 0ito grupos
PM= peso molecular da fra¢io

PM, - peso molecular do coque

Ppc = pressdo pseudo critica

Pr = pressdo reduzida

Qg - calor sensivel do ar alimentado no regenerador

(Qg; - calor sensivel dos produtos gasosos

Qo5 - calor perdido pela parede lateral

Qgreat - calor gerado pelas reagdes de combustio

Qgrgg - calor sensivel do catalisador regenerado (particula + coque), que deixa o regenerador
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R = constante dos gases ideais

R, - raio externo do regenerador

R, - raio interno do regenerador
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S - drea da se¢do reta do solido na direcdo normal ao escoamento

Si0.90 = inclinacfio da reta obtida quando se une os pontos 10 e 90% recuperados da curva de
destilagdo ASTM

T - temperatura

t - tempo de residéncia do castalisador

T, - temperatura do ambiente externo ao reator, tomada como 20°C

T, Tse TspT70.Top = temperaturas relativas aos 10, 30, 50, 70, 90% recuperados pela
destilagdo ASTM (D-86).

T g - temperatura do ar de combustio

Tb = temperatura de ebuli¢do a uma atmosfera

Tbr = (temperatura de ebulicdo a latm, em K)/ (temperatura critica,K)

TC = {emperatura critica

Tpc - temperatura pseudo-critica

Tr - temperatura reduzida

Treg - temperatura de estado estaciondrio estabelecida no reator

Tgreg - temperatura de estado estaciondrio no regenerador, tomada como referéncia

Tropo - temperatura com a qual o catalisador desativado € admitido no regenerador

u, - velocidade intersticial do gas

Uy - velocidade minima de bolhas

U,,; - velocidade minima de fluidizagfio

u, - veloidade da particula, m/s

P
u,; - velocidade de escorregamento

u, - velocidade terminal

V - volume total ocupado pela mistura reacional

Vg - velocidade superficial do gas

Wag - vazdo massica de ar

Ww; - vaziio massica da corrente gasosa efluente do regenerador
w, - vazdo mdssica de gds

w,, - vazio massica de catalisador

W, - vaziio massica de particulas

x, - fragdo molar de compostos aromaticos

X, - fragfo molar de compostos naftenicos

X, - fragdo molar de compostos parafinicos
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A - parametro que simula a adigdo de promotores de combustdo

¥, - fragdo massica de coque (kg de coque / kg de particula)

v, - (kg de coque / kg de particula) admitido junto com o catalisador desativado
yy - fragdo mdssica de hidrogénio no coque

z - distdncia axial

SIMBOLOS GREGOS

Aa, AB, Ay - coeficientes usados no cdleulo do calor especifico
3 - constante relacionada com a desativagéo do catalisador
v = peso molecular do componente pesado / peso molecular do componente leve
As€ Ay correcdes empiricas que sdo fungio do PEMV e da inclinagdo 5,4,
& - fragdo de vazios
/# - constante relacionada com a desativa¢do do catalisador
£, - coeficiente estequiométrico do componente i em uma reagio

p, - massa espacifica da mistura gasosa

pp - massa especifica da particula de catalisador



MODELAGEM E SIMULACAO DA SECAO DE CONVERSAO DE UMA UNIDADE FCC

O petréleo admitido em uma refinaria ¢ enviado a destilagdo atmosférica, onde sdo
separadas as fragdes mais leves. O produto de fundo da torre de destilagdo atmosférica é
destilado sob vacuo. O gaséleo de vacuo, a fragdo mais pesada da destilagfio a vicuo, € tratado na
unidade de craqueamento catalitico (FCC), onde ¢ transformado em produtos de maior valor
comercial.

A se¢fio de conversdio de uma unidade FCC ¢ composta, principalmente, por um reator
tubular (riser) e um reator de leito fluidizado (regenerador). No riser ocorrem as reagdes de
craqueamento catalitico, as quais produzem gasolina, GLP, gaséleo leve de reciclo, dleo
clarificado, gases leves e coque. O coque, um composto solido que se deposita na superficie do
catalisador desativando-o, é queimado no regenerador. O calor gerado pelas reagdes de
combustio é levado pelo catalisador ao riser na forma de calor sensivel, sendo a fonte de energia
necessdria as reagdes de craqueamento que sdo endotérmicas.

No presente trabalho foram desenvolvidos modelos matemadticos para o riser e para o
regenerador, os quais foram usados para simular o comportamento em estado estacionario dos
reatores individualmente e em conjunto.

O riser foi considerado um reator tubular, adiabatico e em fluxo pistonado, com as
reacdes de craqueamento ocorrendo conforme o modelo cinético de dez grupos. A alimentagfo
foi caracterizada, a partir de dados rotineiramente disponiveis nas refinarias, segundo as
exigéneias do modelo cinético escolhido. O calor absorvido pelas reagbes de craqueamento dos
pseudocomponentes também foi calculado, assim como a variagdo da massa especifica da
mistura reacional ao longo do reator.

O regenerador foi modelado como um reator de mistura ideal, tendo sido consideradas
individuaimente as rea¢des de combustio do carbono, monéxido de carbono na fase gasosa e na
superficie do catalisador, bem como a formagdo de agua. Foi calculado o calor perdido para o
ambiente.

Os dois modelos construidos reproduzem com boa precisdo, individualmente ou
conjugados. comportamento dos reatores da Refinaria Alberto Pasqualine (REFAP).

PALAVRAS CHAVES: FCC, MODELAGEM, RISER, CRAQUEAMENTO CATALITICO,
REGENERADOR



CAPITULO Il

A UNIDADE DE CRAQUEAMENTO

’

CATALITICO

1.1 INTRODUCAO

A comercializagdo de automoveis em larga escala, no inicio do século XX, repercutiu
intensamente na Industria do petréleo. Os motores a combustdo interna consumiam muito
combustivel e a gasolina se transformou rapidamente no mais valioso produto de refino, levando
as inddstrias a aumentar a prospeccio e o processamento do éleo cru. No entanto, a
complexidade da obtengdo e distribuigdo do oleo, somada as repetidas crises de energia, sempre

deixaram clara a necessidade de transformar fracées menos valiosas em gasolina.

Em 1915 McAfee, um pesquisador da Gulf Refining Co. (hoje Chevron), descobriu que
cloreto de aluminio podia ser usado para craquear gasoleos pesados. Tal descoberta levou sua
empresa a tentar utilizar o craqueamento catalitico em escala comercial, O cloreto de aluminio é
um catalisador de Friedel Craft conhecido desde de 1877 e, embora fosse capaz de aumentar a
produgdo de gasolina em até 20%, era necessario recupera-lo. O alto custo de recuperacdo do
catalisador impediu o uso generalizado desse processo, sendo o craqueamento térmico a rota

tecnologica mais aceita até 1936 (Avidan et al, 1990).

O primeiro processo comercial de craqueamento catalitico foi desenvolvido por Eugene
Houdry em associagdo com a Sun Oil e a Socony Vacuum (empresa que viria a ser a Mobil Oil
Co.), e comegou a operar em 1936. Nesse processo, trés reatores de leito fixo recheados com

argila natural ativada operavam em paralelo. A argila era reativada através da combustio do

coque sobre ela depositado, dentro do préprio reator.
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Tais reatores de leito fixo representam um grande avango na histéria da engenharia
quimica, pois deram inicio ao uso em larga escala da catdlise no refino de petréleo, da
regeneragdo do catalisador por combustio e do controle automatico de processos (Avidan e
Shinnar, 1990). No entanto, a operagio dessas unidades era cara e dificil, existindo também
pouca flexibilidade quanto as caracteristicas da alimentacdo. Essas limita¢des, entre outras,

levaram a substituicdo dos reatores de leito fixo por outras tecnologias (Decroocq, 1984).

A idéia de mover o catalisador entre as zonas de reacfio € regeneracdo, em lugar de
alternar alimentacdo e ar para regeneragdo em um mesmo reator, originou o Thermofor Catalytic
Craking (TCC). Esse processo comegou a ser operado comercialmente em 1938 e o

craqueamento catalitico era feito em reatores de leito movel.

No inicio da Segunda Guerra Mundial, o governo dos Estados Unidos, motivado pela
grande demanda de gasolina de aviacfio para operagdes militares, exigiu que as empresas de
refino trabalhassem juntas no desenvolvimento de unidades de craqueamento catalitico. Assim
sendo, as empresas Standart Oil of New Jersey, Standart Oil of Indiana, Anglo Iranian Oil Co.,
Shell, Texaco, Kellog e Universal Oil Co. trabalharam juntas por uma década. Em conseqiiéncia,
a primeira unidade de cragueamento catalitico em leito fluidizado entrou em funcionamento em

maio de 1942 na refinaria Esso situada em Baton Rouge, Lusiana.

Desde entfio. a tecnologia do craqueamento de fragdes pesadas vem sofrendo profundas
modifica¢des, as quais reduziram o custo de instalagdo da unidade a 25% do valor original e
incrementaram a produglio de gasolina em 50%, considerando a mesma capacidade de

processamento (Decroocq, 1984).

O cragueamento catalitico em leito fluidizado, FCC (Fluid Catalytic Cracking), é um dos
mais importantes processos de refino da atualidade produzindo, além de gasolina € GLP, gasdleo
leve de reciclo (cuja retificagdo produz diesel de FCC), gds combustivel (usado nas caldeiras e
fornos), ¢ dleo clarificado (aproveitado, em mistura, como déleo combustivel). As unidades FCC
sdo responsaveis por 85 a 90% da produgio mundial de gasolina proveniente de craqueamento.

O restante € obtido em unidades que operam com leito mdvel.

Devido a rapida evolugdo tecnologica e a natural morosidade na substituicdo de antigas
unidades, estdo operando atualmente diferentes concepgdes de projeto para a se¢io de converséo.
A seguir sio apresentados trés projetos recentes, implantados na década de 1980. Com o objetivo

de propiciar major clareza, serd descrita com mais detalhes uma unidade em particular.
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1.2 DESCRICAO DE UMA UNIDADE FCC

A Unidade de Craqueamento catalitico em Leito Fluidizade (FCC) que passa a ser
descrita € operada na Refinaria Alberto Pasqualine (REFAP), localizada na cidade de Canoas no
Rio Grande do Sul, distante 25 Km da capital, Porto Alegre. A Figura 1.1 apresenta uma visdo
global do processo desta empresa, onde se verifica que a carga normal da FCC (chamada gasoleo
de vacuo), é proveniente da destilagio a vacuo que, por sua vez, processa o residuo da unidade de

destilacfo atmosférica.

UTILIDADES
DESTILACAO s DESTILACAO ¥ CRAQUEAMENTO
ATMOSFERICA A VACUO FCC
\ g — /

DE PRODUTOS

ARMAZENAMENTO

FIGURA 1.1: Visdo global do processamento da REFAP

A unidade FCC pode ser dividida em trés segdes: de conversio, de fracionamento e segio
de recuperaciio de gases. As duas ltimas separam os produtos craqueados oriundos da se¢do de
conversdo. Na sec¢do de fracionamento, composta por uma torre fracionadora e uma torre de
retificag@o de diesel, o gasoleo leve e o 6leo clarificado sfo separados dos demais produtos.
Essas fracdes sfo as de mais elevado peso molecular. A separagdo entre os produtos leves (gas
combustivel, propanos, butanos e gasolina) € feita na se¢fio de recuperac¢do de gases, composta
por duas torres absorvedoras, retificadora, debutanizadora e depropanizadora. A se¢lo de

conversio, cujo diagrama simplificado pode ser vista na Figura 1.2, passa a ser discutida em

detalhes.
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FIGURA 1.2: Fluxograma simplificado da se¢cdo de conversao de uma unidade FCC,




Na se¢lio de conversdo estio o conjunto reator-regenerador-retificador (R301-R303-
R302, chamado conversor), o forno de pré-aquecimento de carga fresca, o forno de aquecimento
de ar, o soprador de ar € os silos. A principal caracteristica deste projeto é o fato do chamado
reator (R301) estar encaixado sobre o regenerador (R303), sendo a conecgfio entre eles feita
através de tubos. Quando esta unidade foi projetada, as reagdes de craqueamento ocorriam na
parte supertor do conjunto, que operava como um reator fluidizado de leito denso. Atualmente as
reacfes de craqueamento ocorrem no riser que, no projeto original, era apenas uma linha de
transferéncia entre os dois reatores. A parte superior do conversor continua sendo chamada
“reator”, embora opere como um vaso de separacdo. Para proporcionar maior clareza, serfo
descritos separadamente os fluxos de éleo (carga fresca e efluentes do reator), de catalisador e de

ar. Também serfio descritos individualmente seus principais equipamentos e produtos.

a) Fluxo de oleo

A carga fresca, oriunda da unidade de vdcuo, passa por permutadores de calor e ingressa
no forno de pré-aguecimento (F302). O efluente do forno pode ser misturado aos reciclos de
borra, gasdleo pesado e gasolina nfo estabilizada, antes de ser levado ao riser. Na base do riser a
carga combinada entra em contato com o catalisador quente oriundo do regenerador, vaporiza-se
e escoa em diregdo ao reator arrastandoe o catalisador. Pelo topo do reator saem os produtos da

reacdo que sdo levados a se¢dio de fracionamento.

b) Fluxo de catalisador

O catalisador escoa do regenerador para a base do riser, onde entra em contato com a
carga, sendo arrastado em direcdo ao reator. No reator hd uma queda na velocidade dos vapores
e o catalisador deixa de ser arrastado, formando um leito que, por gravidade, ingressa no
retificador. No retificador existe contato em contracorrente com vapor de baixa pressdo para
eliminacdo dos hidrocarbonetos que acompanham o catalisador. Do retificador o catalisador

retorna ao regenerador, fechando o ciclo.

Uma parte do catalisador, correspondendo a 0,01% em peso da carga, ¢ arrastada pelos
vapores saindo no oleo clarificado para a segio de fracionamento. Também ocorre perda
(correspondente a 0,02 % em peso da carga) de catalisador para a atmosfera, devido ao arraste
pelos gases de combustdo. Assim, ha necessidade de reposigfio de catalisador, o que garante o

nivel desejado de atividade.



¢) Fluxo de ar

O ar ¢ succionado da atmosfera pelo compressor {(C301) e enviado ac regenerador, onde
sera usado para queimar o coque. Adiante do compressor existe um forno (F301) que é usado

para pré-aquecer o ar durante os procedimentos de partida da unidade.

d)Descricdo dos principais equipamentos da se¢fo de conversio

O chamado reator ¢ um vaso cilindrico com 3,80m de didmetro interno e 12,95m de
altura, tangente a tangente, com o topo de forma eliptica, isolado termicamente. Na parte superior
do reator estdo instalados os ciclones, através dos quals saem os vapores craqueados para a torre

fracionadora. Os ciclones coletam a maioria dos finos do catalisador arrastados pelos vapores

fazendo-os retomar ao feito através das pernas.

O Stripper (R302), também chamado retificador, ¢ um equipamento localizado
lateralmente ao conversor, conectado ao reator. Sua finalidade ¢ promover a remoglo dos
vapores de hidrocarbonetos arrastados pelo catalisador desde o reator, através de uma injegio, em
contracorrente, de vapor de baixa pressdo. Seu diimetro interno é 1,60m e esta ligado ao reator
por dois orificios, sendo um para a passagem do catalisador e outro, acima do primeiro, para a

passagem dos vapores.

O riser € um reator tubular com aproximadamente 1,17m de didmetro externo, dotado de
isolamento térmico. Pelo riser escoa de baixo para cima a mistura de catalisador e Oleo em
diregdo ao reator e, durante esse trajeto, ocorrem as reagdes de craqueamento. Na base do riser
existe uma peg¢a em forma de Y, por onde entra o catalisador oriundo do regenerador, existindo
ainda, dois pontos de injecdo de vapor de média pressdo que sdo usados para ajudar a fluidizacéo
e o arraste do catalisador, especialmente nas partidas e em situagdes de carga baixa. Seu efluente,
uma mistura gasosa constituida por gas acido, gas combustivel, GLP, nafta, gaséleo leve de
reciclo ¢ dleo clarificado sai pelo topo e sua composigdo foi exemplificada na Tabela 1.1. No
capitulo 2 do presente trabalho sera discutida a cinética das reagdes de craqueamento, enquanto a

modelagem do riser sera apresentada no capitulo 4

No regenerador ocorre a queima do coque depositado sobre o catalisador durante as
reacdes de cragueamento. Esse reator possui costado cilindrico de 5,50 m de didmetro interno e
14,50 m de de altura, tangente a tangente, com o topo de forma semicircular e fundo cénico. E
revestido internamente com cimento refratario, reforcado com tela de formato hexagonal, que

serve para proteger as paredes do vaso contra as altas temperaturas do processo ¢ para isolamento

térmico.



TABELA 1.1 Composicdo tipica da corrente efluente do riser

<
%o 2
FRACAO COMPOSICAO A3a | 2
(% volumétrica ) E Lt §%"‘
- E hg sl
® .
= E
Hidrogénio 19.95 Nitrogénio+ Argénio 7,53
Eteno 16,08 Monoxido de carbono 1,06
GAS COMBUSTIVEL | Ftano 16,67  (Propeno+Propano+butanos 19,25 3,71
Metano 35,49 +.§7t£‘tcflos+pentanﬂs+ﬁguﬂ+0 3.22
Xigénio)
Propeno 37,16  Transhuteno-2 12,19
Propano 13,55 Cisbuteno-2 8,52
GLP Iso-butano 19,65 Butadieno-i,3 0,41 49 84 17,20
N-butano 8.42
NAFTA compostos com mais de cinco carbonos 99,49 110,63 47,70
Propano-+butanos+butenos 0.51
OLEO LEVE DE compostos gue destilam entre 182 ¢ 364° C £82 14,05
RECICLO
OLEO CLARIFICADO | compostos que destilam entre 334 ¢ 368° C 293.2 12,75
Nitrogéniot+argénio 2,35 Gas sulfidrico 78,29
GAS ACIDO Diéxido de carbono 15,53  Metano+eteno+etano+ 34,95 (0,55
propano+agua 3,83
COQUE Formula geral CH 13 5,55

Na parte superior do regenerador estdo instalados 6 ciclones (3 ciclones de 2 estagios) que
descarregam para um compartimento existente no topo, denominado cdmara plena (plenum
chamber), por onde saem os gases da combustdo do coque. Como no reator, estes ciclones

coletam e fazem retornar ao leito do regenerador, os finos de catalisador que sdo arrastados pelos
gases.

No fundo cdnico do regenerador esta localizado o distribuidor de ar e acima do plano dos
tubos do distribuidor de ar fica situado o coletor de catalisador regenerado, em forma de funil,

ligado ao tubo que transporta o catalisador para a base do riser. A cinética das reacdes de

combustio e a modelagem do regenerador serdo discutidas no capitulo 5 do presente trabalho.

O forno de pré-aquecimento de carga (F302) foi instalado para propiciar maior

flexibilidade a operagdo da FCC, aquecendo a carga fresca até temperaturas que variam entre 175

e 2600C.



1.3 DIFERENTES PROJETOS PARA A SECAO DE CONVERSAQ

A unidade FCC que acaba de ser descrita, lancada em 1947 pela UOP, ¢ a chamada
“Stacked FCCU”. Existem operando atualmente muitas concep¢des diferentes para o projeto da
se¢do de conversido de unidades de craqueamento catalitico desenvolvidas pela M, W. Kellogg
Co., UOP, Shell, Stone &Webster e IPF, entre outras. Trés delas, concebidas na década de 80,

podem ser vistas nas Figuras 1.3, 1.4, ¢ 1.5 (Murcia, 1992).

Stone &Webster desenvolveram uma unidade onde a regeneragfio ¢ feita em dois estagios
(dois vasos separados) ¢ o riser € um reator reto vertical colocado externamente ao conjunto,
possuindo seu proprio sistema de injegdo e separagfio de produtos (Figura 1.3). Nesta unidade, os
compostos mais ricos em hidrogénio sdo queimados no primeiro estdgio, onde a temperatura é
mais baixa. O coque residual reage no segundo estdgio. que opera a temperaturas mais elevadas.
Desta maneira, no estagio de temperatura mais elevada hd menor concentragiio de vapor d’4gua
no gas efluente, o que reduz a necessidade de reposicio do catalisador € proporciona maior

flexibilidade a unidade (Avidan e Shinnar, 1990).

O projeto Kellogg (Figura 1.4) possui um riser reto vertical externo com ciclone

diretamente acoplado no topo. O regenerador possui uma serpentina interna e resfriadores de

catalisador externos.

O projeto da UOP, visto na Figura 1.5, ao contrario da “Stacked FCCU?”, foi concebido
para que todas as reages de craqueamento ocorram no riser. Sua principal caracteristica ¢ a

disposi¢do lado a lado dos reatores.

1.4 COMENTARIOS FINAIS

A principal caracteristica das unidades FCC ¢ a flexibilidade com relagdo ao tipo ¢ a
quantidade das cargas. No que se refere a quantidade, devido as folgas normais de projeto, estas
unidades podem processar até 20% a mais que a carga nominal. No entanto, a variagdo da
qualidade da alimentacfio tém conseqiiéncias que serfo discutidas no capitulo 2 do presente

trabalho. A caracterizacdo de fragbes de petroleo sera discutida no capitulo 3.

A interagdo existente entre as varidveis da unidade ¢ bastante complexa e sera discutida
em detalhes no capitulo 6. Os capitulos 4 ¢ 5 apresentam a modelagem ¢ simulagfio do riser ¢ do

regenerador, respectivamente. Este trabalho, no entanto, esta restrito a operagdo combinada

riser- regenerador.
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CAPITULO 2

CINETICA DO CRAQUEAMENTO CATALITICO DE
GASOLEO

2.1 INTRODUCAO

Craquear um hidrocarboneto significa submeté-lo a uma reac¢fo de cisdo da molécula. O
craqueamento catalitico ocorre sobre os sitios dcidos da superficie do catalisador sdlido, que
contribuem para a formacgdo de uma espécie intermedidria de fundamental importincia, o fon

cablOnio, que € um cation organico.

Os catalisadores empregados atualmente sdo os zeolitos, cristais com diametros que
variam de | a 5p, comercializados dispersos sobre uma matriz de silica ou alumina ou silica-
alumina amorfa, compondo uma particula com tamanho final variando em torno de 50u. Os
zeolitos tipo Y s3o alumino-silicatos cristalinos, cuja estrutura tridimensional apresenta
porosidade regular com dimens0es de poros comparavel as dimensdes das moléculas orgédnicas.
Seus elementos estruturais de base sfo tetraedros de |AlO47 e | SiO,), ligados entre si pélos
quatro vértices de oxigénio. As cargas negativas do |AIO," so compensadas por cations de cério

¢ lantinio (Corma e Wojciechowski, 1989).

A carga da unidade de FCC ¢ uma mistura contendo em torno de 104 hidrocarbonetos,
principalmente parafinas, naftenos e aromaticos, que originam intimeras reagdes, algumas delas
indesejaveis, tais como reagdes de polimerizacdo, ciclizagio e condensaglio, geralmente
associadas a génese do coque, um composto aromdtico polinuclear sélido que se deposita sobre o
catalisador reduzindo sua atividade. (Liguras e Allen, 1990; Decrooq, 1984). A Tabela 2.1

apresenta uma sintese das rea¢des que ocorrem no craqueamento catalitico.
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O craqueamento de uma parafina de cadeia reta, por exemplo, inicia com a formagio do
fon carbdnio sobre sitios 4cidos (de Lewis ou de Brénsted) na superficie do catalisador. Uma vez
formado, este ion pode reagir de vdrias maneiras, como mostram as rea¢des a seguir (Venuto e

Habib, 1978):

+
CH; -CH, - CH, - CH, -CH, - R —2IALBADOR , cp. . CH-CH,-CH,-CH, - R 0
parafina fon carbénio
+ 2 +
CH; - CH-CH, -CH; -CHs - R —5— CH; - CH=CH, + CH,-CH, - R a
ion carboénio olefina ion carbonio
+ e +
CH;- CH-CH,-CH,-CH, - R —BSOMERZACD , cp. CH,- CH-CH,-CH,- R (1)
ion carbénio ion carbonio

+ +
CH,- CH-CH, -CH,-CH, - R + RH—DU® , CH - CH, - CH, -CH, -CH, - R +R'

ion carbdnio mol. neut. mol. neutra fon
+ ELIMINAGO ¥
CH;- CH-CH,-CH,-CH;- R — »CH;-CH=CH-CH,-CH,- R + H V)
ion carbdmio olefina.

A reacdo (II) é a cisdo heterolitica da ligagdo C-C (o par de elétrons da ligagdo fica
pertencendo a um dos atomos) com a formagdo de uma olefina menor que a parafina que lhe deu
origem. A isomerizagdo (reagdo Il ) ocorre devido a facil migracdo do hidreto no ion carbonio.
A transferéncia de hidrogénio, reagio (IV), ¢ o principal mecanismo de craqueamento das
parafinas, enquanto a eliminacdo de hidrogénio raramente ocorre, estando associada a presenc¢a

de envenenamento por metais.

As concentragdes de parafinas, naftenos e aromaéticos na carga de uma unidade FCC tém
conseqiiéncia direta nos seus produtos. De uma maneira geral, a produgdo de gasolina € alta
quando se craqueia cortes ricos em naftenos ou alquilbenzenos, média para cortes parafinicos e
baixa para compostos aromdticos polinucleares. A formagfio de leves varia de modo similar ao
da gasolina e a formagio de coque é muito maior quando a alimentagdo ¢ rica em compostos

aromaticos polinucleados (Decroocq, 1984).
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Nace et al (1971) compararam 16 gasoleos com propriedades bastante diferentes, obtidos
através de misturas de fragGes oriundas de vérias refinarias. Foi dada atencio especial a variagio
do ponto de ebuligdo e a concentra¢io relativa de parafinas, naftenos e aromaéticos. Observaram
que a desativagdo do catalisador € mais severa em cargas com maiores concentragdes de
aromaticos e que a velocidade de craqueamento do gasoéleo e formagdo de gasolina aumenta com
o conteudo de parafinas e nafténicos. Mesmo efeito na velocidade de formagfio de gasolina foi
registrado por Pachovsky e Wojciechowski (1975). A maior desativagiio do catalisador na
presenga de compostos aromaticos se deve nio sé a maior formagio e dep6sito de coque, como
também a ocupagio dos sitios ativos 4cidos do catalisador pelos compostos aromadticos

polinucleares que sdo fortemente basicos.

TABELA 2.1: Visdo global das reacdes que ocorrem no craqueamento catalitico de gaséleos

pesados *
HIDROCARBONETO ESTRUTURA PRINCIPAIS PRINCIPAIS
QUIMICA REACOES PRODUTOS
n-Parafinas e Quebra do hidrocarboneto | Parafinas  ramificadas e

em diferentes pontos. Nio

olefinas com mais de trés

laterais.

isoparafinas
¢ wusual a quebra das|carbonos. Pequenas
pontas da cadeia. quantidades de metano.
Naftenos Quebra de anéis e cadelas | Parafinas e  olefinas.

Pequena quantidade de

coOmpostos aromaticos.

Olefinas

vérios pontos.

Compostos natteno- ) ) ' Quebra da cadeia lateral | Paratinas  Olefinas e
aromaticos ' dos anéis  aromaticos. | aromaticos.
Quebra do anel nafténico.
Compostos © ©© Craqueamento negligen- ; Coque.
aromaticos sem cidvel.
cadeia lateral
Compostos Quebra da cadeia lateral | Olefinas ¢  compostos
aromaticos com dos anéis aromaticos. aromaticos.
cadeia lateral
Quebra da cadeia em|Olefinas ramificadas e

pequenas quantidades de

parafinas.

* Adaptado de Decroog (1984).
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Normalmente na alimentacfo estiio também presentes heterodtomos de S, N, Ni, Vn e Fe.
Aproximadamente 50% do enxofre presente na alimentagdo origina H,S e 3 a 5% aparece na
fracdo da gasolina na forma de mercaptanas. O nitrogénio déa origem a NH;, mas seu mais temido
efeito é causado pelas substdncias bdsicas nitrogenadas que neutralizam os sitios 4cidos do
catalisador. Os metais, liberados pelo craqueamento dos compostos organometalicos, se

depositam na superficie do catalisador causando envenenamento irreversivel (Decroocq, 1984).

Além disso, nio ¢ suficiente estudar a composi¢do inicial da alimentagio, pois o material
em contato com o catalisador varia com a conversdo. Como os componentes que sdo mais
facilmente craqueados sdo convertidos na porgfio inicial do reator, conforme a mistura reacional
avanga passa a conter ndo apenas os produtos da reacdo, mas também a parte mais dificil de
craquear da alimentacfio. Ndo € por outro motivo que o reciclo de reatores de FCC € mais dificil
de craquear que a alimentacdo original; a sua composi¢do molar € bastante diferente, sendo mais

ricos em compostos aromaticos refratarios (Corma e Wojciechowski, 1989).

A complexidade da carga de uma unidade FCC é um dos principais obstdculos a vencer
quando se deseja modelar a unidade. E impossivel escrever balangos de massa para cada espécie
reagente, uma vez que ndo reagem apenas as moléculas alimentadas, mas também seus produtos.
A solucdo para esse problema € agrupar reagentes com caracteristicas semelhantes e trata-los
como se fossem uma Unica espécie (pseudo-espécie). A partir de 1969 foram propostos modelos
cinéticos que envolvem conversoes ¢ efeitos globais, bem como pseudo-espécies, chamados

"lumping models" (Weekman, 1979). O objetivo do presente capitulo ¢ estudar esses modelos.

2.2 MODELOS CINETICOS

O primeiro trabalho propondo o tratamento do gaséleo através de grupos foi publicado em
1968 por Weekman, sendo posteriormente conhecido como modelo de trés lumps. Os grupos
escolhidos foram o da alimentagdo completa (G,), o da gasolina ¢ compostos acima de cinco

carbonos (G4) e o dos compostos com quatro ou menos carbonos, gases secos e coque (Cq, veja

Figura 2.1). Assim:
G, —2*>a,G, +a,C,

G, —>C,
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| @.1)

massade G, produzido massa de C,, produzido
= ‘ a, = :
massade G convertido

a

1= ,
massa de G, convertido

Esta € uma reagdo catalisada e a atividade do catalisador diminui com o andamento da
reacdo. Deste modo, a taxa da reagfio sera funcdo tanto do tempo de contato entre catalisador e
6leo como da fragfio de reagentes ndo convertidos, devendo retratar a variacio da reatividade do
gasoleo com a conversiio, causada pela multiplicidade de tipos moleculares presentes na
alimentagfio. As primeiras moléculas a craquear possuem uma velocidade de rea¢fo mais alta que

as demais de modo que o efeito global ¢ de segunda ordem aparente para o craqueamento do

gasoleo.

G- gasdleo

G- gasolina

Cq- coque

FIGURA 2.1: Modelo de trés lumps

A fracdo da gasolina é mais estreita ¢ apresenta uma faixa menor de taxas de reacdo,

podendo-se considerar o seu craqueamento uma reacdo de primeira ordem.

O modelo de trés lumps foi usado para comparar o desempenho de diferentes reatores e
catalisadores em laboratério. Seu uso a nivel comercial , no entanto, foi inviabilizado pelo fato
de suas constantes variarem com o tipo de carga {Weekman, 1979). Voltz (1971) procurou obter
uma relagfio que permitisse prever as constantes cinéticas para o modelo de Weekman,
conhecendo-se apenas as caracteristicas da carga (sem necessidade de experimentos em reatores).
Essa relacfio so foi encontrada para gasdleos virgens, inexistindo para reciclo. Como um grande
nimero de refinarias processa reciclo, foi necessario desenvolver um modelo cinético que
gerasse constantes que pudessem Ser previstas sem experimentos para todos os tipos de

alimentacgio.
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Baseando-se no fato de que para um nimero adequado de grupos as constantes de taxa
nfo variam com o aumento do numero de grupos. Jacob et al (1976), apdés uma série de

experimentos, desenvolveram o modelo de dez lumps que ¢ mostrado na Figura 2.2.

P, N- percentagem madssica de moléculas parafinicas ¢ nafténicas
C, - percentagem massica de carbonos em anéis arométicos desprovidos de cadeia lateral
A- percentagem massica de cadeias laterais de anéis aromaticos

Gasolina-compostos com mais de 3 carbonos que destitarn abaixo de 221,1 °C

FIGURA 2.2: Modelo de Jacob com dez grupos

Este modelo divide o gaséleo em fragSes pesadas ¢ leves, de acordo com sua temperatura
de ebulicdo. As fracdes leves entram em ebulicio entre 221 e 341,3°C e as pesadas acima de
341.3°C. De um modo geral, pseudo-componentes pesados reagem formando pseudo-
componentes leves, gasolina e coque; os pseudo-componentes leves, por sua vez, também
originam gasolina e coque. Como mostra a Figura 2.2, os pseudo-componentes do modelo de dez
lumps sdo parafinas, naftenos, anéis aromaticos desprovidos de cadeia lateral, cadeias laterais
originalmente ligadas a anéis aromaticos, gasolina e¢ coque. Dentre os pseudo-componentes,
aqueles formados por anéis arométicos desprovidos de cadeia lateral (Cap,Car) ndo formam
gasolina, mas contribuem para a formagio de coque. Ndo hd interacdo entre os grupos de

parafinas, naftenos e aromaticos.
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O pseudo-componente “G”, um conjunto de hidrocarbonetos com mais de cinco carbonos
que destilam abaixo de 221°C, representa a gasolina. Ou seja, ndo é possivel prever diretamente a
qualidade da gasolina obtida, pois a mesma ¢ dependente da composicio da carga. Também nio
¢ possivel prever diretamente a quantidade de coque formado, ja que o lumping “C” agrega

coque e gases leves.

Para sanar parcialmente essas dificuldades os autores propuseram o uso simultineo da
equacdo de Voorhies (1945), a qual permite calcular a percentagem em peso de carbono
depositada sobre o catalisador, e de uma correlagdo empirica para prever a formacdo de gases
leves (Gross et al, 1980). Uma equacdio empirica também ¢ usada para prever o envenenamento

do catalisador causado pela presenca de nitrogénio na carga.

As constantes cinéticas do modelo de Jacob et al foram obtidas com um tipo especifico de
catalisador, podendo variar em até 20% quando se usa um catalisador diferente. Além disso, 0s
tempos de residéncia do catalisador variavam entre 1,25 e 5,0 min durante os experimentos,

enquanto em uma Unidade FCC este mesmo tempo € de, aproximadamente. 2,4s.

As energias de ativagdo e as constantes cinéticas do modelo de dez lumps foram

patenteadas por Gross et al (1980) e podem ser encontradas nas tabelas A.1 ¢ A.2 do Anexo.

A complexidade do modelo de Jacob et al motivou o desenvolvimento de modelos
cinéticos mais simples, como o de Larocca et al (1990), cujo principal objetivo foi modelar a
desativacdio por deposi¢io do coque. Estes autores usaram uma técnica que permite obter dados
confidveis durante os primeiros 20s de contato entre carga e catalisador, caracteristica muito
importante quando se trata com uma unidade FCC. Os resultados obtidos foram avaliados usando
o modelo de Weekman e um modelo de cinco lumps. Todas as constantes encontradas foram

publicadas.

O modelo de cinco grupos pode ser visto, esquematicamente, na Figura 2.3. Este modelo
divide a alimentagdo em trés grupos de reagdes paralelas, pois considera que grupos funcionais
diferentes craqueiam de maneira diferente. A alimentacfo, dividida em parafinas, naftenos e
aromaticos, se decompde em gasolina, gases leves e coque. A gasolina, por sua vez, pode formar

gases leves e coque. Neste modelo, todas as reacdes sio de primeira ordem.

Larocca et al nfo obtiveram maior precisdo que Weekman na previsdo dos resultados
experimentais. Por exemplo, para o mesmo catalisador e gasoleo, os desvios entre os dados
experimentais € os previstos para o modelo de trés grupos ficaram entre 11,5 e 19% e para o de

cinco grupos entre 12,5 e 21,6%.
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Kraemer et al (1988a,b; 1990) desenvolveram um reator chamado "Riser Simulator”, o
qual foi utilizado para a obten¢fio de pardmetros cinéticos para 0 modelo de Weekman e para o
desenvolvimento de um modelo com oito lumps. O autor propde o uso do Riser Simulator nas
refinarias, em substituigdo ao teste MAT (Microactivity Test), devido 4 sua capacidade de prever

dados confidveis para os primeiros 20s de contato entre carga e catalisador.

Para a construgdo de seu modelo Kraemer et al tomaram como base o modelo de
Weekman e dividiram a alimenta¢fo em 6 (seis) grupos (Figura 2.3.b): naftenos leves e pesados,
aromaticos leves e pesados, parafinas leves e pesadas. Foram considerados leves os componentes
destilados entre 220 e 343°C e pesados acima de 343°C. O modelo prevé o cragqueamento dos
pesados em leves, gasolina e gases leves mais coque. Os leves craqueiam em gasolina ¢ gases
leves mais coque e a gasolina craquela para os gases leves e coque. Deste modo, o modelo prevé
um total de 16 (dezesseis) constantes individuais. Todas as reagSes sdo admitidas como de
primeira ordem, ¢ a desativagdo exponencial. Os autores publicaram os valores de todas as

constantes, mas ndo ha qualquer referéncia a energias de ativagéo.

Tem sido propostos, mais recentemente, modelos cinéticos baseados no mecanismo das
reagdes elementares. Tais modelos exigem andlises quimicas complexas e recursos

computacionais sofisticados, o que dificulta seu uso pelas refinarias (Landeghem et al, 1996).

C e ¢
P - parafinas
N - naftenos _ h- pesados
A - arométicos @ P - parafinas

N - naftenos

C - oageq leves e coque

(a) (b)
FIGURA 2.3 Modelos de cinco(a) e de oito (b) lumps
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2.3 CALOR ENVOLVIDO NAS REACOES DE CRAQUEAMENTO

Sdo poucos os dados existentes na literatura para o calor das reacGes de craqueamento.

Encontram-se dados para o calor global envolvido no processo e um tnico trabalho que relaciona

calor absorvido com conversdo de gasoleo.

Dart e Oblad (1954) determinaram o calor da reagic de craqueamento para gasoleo
pesado (28,9°API. peso molecular aproximado de 350), combinando os dados de calor de
combustdo obtidos para alimentago e produtos a 454.4 e 482,2 ©C. O calor de combustiio da
carga foi determinado usando um calorimetro a volume constante e 0s do gas produzido e coque

foram calculados. Além de inimeros dados de calor de combustdio, os autores apresentam uma

tabela relacionando conversdo e calor de reacdo.

Observou-se que o calor absorvido aumenta até 55% de converso, quando comeca a

decrescer, e a 85-90% fica nulo tornando-se, provavelmente, exotérmico (Figura 2.4).

Ajustando-se um polindmio aos dados de Dart e Oblad é possivel obter uma equagio
relaciona, com coeficiente 0,991, o calor total absorvido pela mistura reactonal (H, keal’kg de

carga) e a conversdo da carga (C, % de massa da carga convertida em produtos):

H=-0,1415+ 1,9886C — 2.037.107°C? - 2.425.107* 3 (2.2

80 -
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FIGURA 2.4: Calor das reagdes de craqueamento (Dart e Oblad, 1954).

Edmister (1988) apresenta as equagdes de Benedict, que permitem calcular o calor
envolvido no cragueamento catalitico. Tais equagdes envolvem coeficientes empiricos que
devem ser usados para niveis de conversio entre 30 e 40% ¢ temperaturas de 482,2°C, exigindo
que se conhe¢a a composicdo da carga e dos produtos. A Tabela 2.2, a seguir, relne as

informagdes encontradas sobre o calor da reagdo de craqueamento.



TABELA 2.2: Informagdes sobre o calor da reagdo de craqueamento

. ENTALPIA
AUTOR OBSERVACOES (R. endotérmica keai/kg de
alimentacdo)
Eric Pierce (1983) Sugere a faixa 41,67-114 keal / kg (end) 1 6279
Silva/ Rodrigues (1990) 71.67
Trabalha com modelo de trés lumps | gaséleo—>gasolina AH=143,8
Elshishini (1990) apresentando os calores de reagdo | gasdleo—coquetgas AH=1941,4
para cada lump gasolina—coquetgds AH=1797.5

Apresentam um grafico onde a

Dart e Oblad (1954) entaipia total da reagiio € fungio da
converso dos reagentes.

Apresenta uma equagdo semi-

Edmister (1988) empirica para o calor total
envolvido no processo

2.4 DESATIVACAO DO CATALISADOR

Varios mecanismos diminuem gradativamente a atividade do catalisador (Figueiredo e

Ribeiro, 1987):

a) Envenenamento: adsorsdo quimica de impurezas da alimentacdo sobre os centros ativos do

catalisador, diminuindo o numero de centros ativos por unidade de area.

b) Incrustacfio (fouling): deposi¢do de material ndo reativo sobre a superficie do catalisador,
obstruindo o acesso ao interior da estrutura porosa. Como exemplo, pode-se citar a deposicdo de

carbono produzido por reacdes secundarias.

¢)Transformacdes no estado sélido: reagdes quimicas entre fases solidas ou entre componentes

da fase solida e componentes da fase gasosa, transformagdes estruturais e sinterizagio que tem

como conseqiiéncia a redugio da drea especifica do catalisador.

A deposicdo do coque formado durante o craqueamento sobre a superficie do catalisador ¢
o principal mecanismo de desativa¢do em uma unidade FCC. A quantidade de coque depositada
sobre um catalisador depende do tipo de catalisador, da alimentacfo e das condi¢Ges de operagio

(Froment,1976) e/ ou do tempo durante o qual o catalisador esta em contato com a mistura
reacional (Wojciechowski, 1968).
Denomina-se coque um material que possui uma propor¢do H/C 0,3 a 1,0, ndo ¢

dessorvido da superficie do catalisador quando este ¢ submetido a purga com nitrogénio ou vapor

por um periodo definido de tempo e possui ligagSes similares as aromaticas. A estrutura do
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coque de FCC independe do tipo de hidrocarboneto que lhe deu origem, sendo formado através
de reacOes de condensacio, ciclizagdo e aromatizag@io. A reaglo de formacio de coque depende

da geometria {difusfo) das espécies (Corma ¢ Wojciechowski, 1989).

Um importante trabalho sobre a formacio de coque no craqueamento catalitico foi
publicado por Voorhies (1945) e ainda hoje ¢ o alicerce para o desenvolvimento de modelos
cinéticos. O autor chegou a seguinte expressio, que foi desenvolvida a partir de dois tipos de
reatores (leito fixo e leito fluidizado), dois tipos de gasdleo e trés diferentes catalisadores (de

silica-alumina amorfa):

C, = Al 2.3)
onde:

C. = percentagem em peso de carbono no catalisador
A = constante que depende do catalisador, da composicdo da alimentacio e da temperatura
tc = tempo de residéncia do catalisador

n = constante que depende dos mesmos fatores que "A"

Para todos as situa¢Oes testadas por Voorhies, n estava em torno de 0,5. Weekmann

(1979) verificou que esta mesma expressio ¢ valida para zeolitos.

Levenspiel e Szepe (1971), usando a correlagio de Voorhies, desenvolveram a seguinte
expressdo para a constante efetiva da taxa de reagfio de craqueamento:
ko = k(1)
onde 6(t) é uma funcio de desativagio inversamente proporcional a C; ¢ k; uma constante real

que pode ser obtida a partir da multiplicaciio da constante de taxa intrinseca k.

A lei anterior foi muito usada para descrever a desativacfio do zeolito nas reagdes de
craqueamento (Nace, 1970, 1971; Weekman, 1979), embora as expressdes abaixo tenham sido
consideradas mais apropriadas para algumas situagdes especificas (Weekman, 1968,1969 e 1970;

Nace, 1971; Jacob,1976):

Bty =A,t™", fungdo poténcia (2.4)
o) =™, fungio exponencial (2.5)
1 (2.6)

funcdo hiperbolica

o(r)

- 1+gt’
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Em trabalho recentemente publicado Reyes e Scriven (1991), apds extensa revisio
bibliografica, concluiram que as fungées semi-empiricas anteriormente discutidas nido descrevem
sozinhas o comportamento do catalisador em todas as etapas da desativagdo. E comum o uso de
duas fungdes, uma para ajustar os dados referentes aos primeiros 20s e a outra apos 20s. Além
disso, essas fun¢des possuem como principal desvantagem o fato de ndo permitirem a escolha da

mais adequada entre elas, sem o auxilio de dados experimentais.

Segundo esses autores, existem trés regides diferenciadas na forma da funcdo de
desativacdo: dindmica, quimica e estrutural, correspondendo a tempos de contato curtos,
intermediarios e longos, relacionados aos fendmenos de adsorsdo competitiva, cobertura de sitios
¢ bloqueio de poros, respectivamente. A funclo desativagio poderd ser determinada pela

combinacdo destes mecanismos, assumindo uma forma que dependera da importdncia relativa
dos mesmos.

Wojciechowski e sua equipe publicaram vérios trabalhos sobre a teoria "time on stream”
(Wojciechowski, 1968, 1974; Pachovsky, 1973) para desativagio de catalisador. Essa teoria
assume que o numero de sitios ativos do catalisador perdidos devido a impurezas da alimentagfo
ou a deposicdo de coque, durante a reagdo de craqueamento, pode ser expresso como fungéo do
tempo de contato entre catalisador ¢ mistura reacional. A taxa de desativagdo do catalisador,

portanto, pode ser escrita da seguinte maneira:

Bl sy 7

onde:

t=tempo de contato entre catalisador e mistura reacional
[S] = concentra¢@o de sitios ativos no tempo t (sitios/m?)
[P] = concentragdo de venenos (fungio da temperatura)

m = ordem de reagdo de desativacgio

k; = constante de taxa da reacdo de desativacdo, fun¢do da temperatura.

Ao aplicar sua teoria para reatores de leito fixo, leito mével ¢ leito fluidizado, diferentes
catalisadores, cumeno e diversos tipos de gasoleo, os autores supra citados concluiram que a
maioria das expressdes encontradas na literatura descrevendo a desativacio de catalisador sdo
casos particulares da expressdo geral da teoria do "time on stream”. No entanto, existem autores

que consideram a teoria "time on stream” uma ultra-simplificagdo (Reyes e Scriven, 1991).



Froment (1976) demonstrou que a taxa de deposicdo de coque depende do mecanismo
cinético que leva a sua formagfo e da composicdo da mistura reacional e portanto, mesmo sob
condigbes isotérmicas, o coque ndo se deposita uniformemente no reator ou nos poros do
catalisador devido a existéncia de gradientes de concentragfo (de reagentes e produtos). Para este
autor a desativagao ¢ funcdo da concentragdo e ndo do tempo; logo, as constantes de desativacdo
das funcdes poténcia, exponencial e hiperbdlica sfo dependentes das condigdes de operacio

existentes no momento da sua determinacéo.

Do anteriormente exposto fica clara a inexisténcia de uma equacdo capaz de fornecer a
taxa de deposicio de coque sobre o catalisador em qualquer sistema. O que existem sdo equacdes

que se adaptam a casos especificos.

2.5 DISCUSSAO FINAL

Como péde ser visto, vdrios autores procuraram correlacionar seus resultados
experimentais através do modelo de trés lumps. Os valores encontrados para as constantes estdo
condensados na Tabela 2.3. A andlise desta tabela permite concluir que:

- 0 quociente entre a constante de craqueamento do gaséleo em gasolina (K1) e a soma das
constantes de craqueamento em gasolina e gases leves mais coque (Kg) varia entre 0,70 e 0,86

guando a temperatura oscila em torno de 5009C;
- 0 quociente entre as constantes previstas por Voltz (1971) € aproximadamente 0,80 para 5000C,

estando dentro da faixa estabelecida experimentalmente pelos demais autores.

Como Larocca (1990) nio obteve maior precisdo que Weekman com seu modelo de cinco
grupos na previsio dos resultados experimentais, nfio hd qualquer vantagem em construir um

modelo com dois lumps a mais.

O modelo de Kraemer et al com oito grupos (1988a.b; 1990) teve sua capacidade testada
em escala laboratorial (Riser Simulator) com gasoéleos e catalisadores comerciais, tendo sido
considerada muito boa pelos autores. Ndo foram apresentadas tabelas de desvios, apenas graficos
comparativos (resultado experimental x previsdo), os quais levam a concordar com os autores.
No entanto, nio ha qualquer referéncia a energias de ativagdo, o que inviabilizaria a construgdo

de um modelo adiabético para o reator.



TABELA 3.3: Estudo comparativo para o modelo de trés grupos

FUNCAQO DESATIVACAO

REF TEMP TIPO DE CONST PREVISTAS CONST ENCONTRADAS
°C) CAT. K, /Ko K /Ko K,/Ke Ki/K, K;Kg ~ TIPO. ' ‘ TEMPO DE
DE FUNCAO TIPG DE CAT. COEFICIENTE | RESIDENCIA
(s}
Weekman, 482 | zeolito Y puro | 0,816-0,828 0,172-0,184 | 0,80-0.83 0,03-0,06 0,17-0,20 $=ar zeolito X puro «=0,0051s" 1205
1969 0,819-0.840 0,160-0,180 | 0,35-0,86 0,04-0,07 0,14-0,15 zeolito Y puro a=0,002s"
Nace et al, 0,748-0.796 0,204-0,252 1 0,76-0,85 0,05-0,19 0,15-0,24 zeolito X em AlI/Si]  o=0,0125"
1971
Laroccaetal, | 510 octex 0,813 0,187 0,70 0,0 0,30 K= Kyt" m= (3,22 t<20s
1990 GX 30 0,793 0,208 0,72 0,0 0,28 m=0,13
Kraemer e 500 Octacat 0,74 0.0 026 b = e e K~4.115" 1<20s
Lasa, 1988 550 0,62 0,0 0,38 o=0,052-0,087
KQ*S,G?}
u=0,029-0.07s"!
Paraskos etal,| 510 comer 0,75 0,08 0,25 b = ™o a=0,13 5! 1<20s
1976 538 cial 0,74 0,74 4,25 =021 5"

A

A

4

~(),42 ~0,46
*Segundo Voltzetal, 19711 Ky = 25(——) K= 2({?\1—] Ko=K; + Kj

N



O modelo de Jacob, com dez pseudo-componentes, apresenta constantes cinéticas e
energias de ativagdo que, segundo os autores, ndo variam em demasia com o gasbleo a ser

craqueado, qualidades que devem, provavelmente, compensar sua complexidade.

A desativagdo do catalisador durante o processo de craqueamento, apesar de amplamente
estudada, continua a apresentar controvérsias. Encontram-se na literatura trés funcdes empiricas
(poténcia, exponencial e hiperbdlica), consideradas casos particulares da teoria "time on stream”,
que sfo capazes de prever adequadamente diferentes etapas da desativacdio. Viérios autores
(Larocca, 1990; Nace, 1971, 1970; Weekman, 1979; Kraemer, 1988) encontraram melhor
adequacio da funcfio poténcia aos resultados experimentais obtidos com tempos de contato
inferiores a 20s. Os valores encontrados para o expoente da fungdo poténcia variam entre 0,2 e
0.4, dependendo do gasdleo craqueado. O limite superior esta relacionado as cargas aromaticas
(Nace, 1970). Portanto, um valor preciso para este expoente s pode ser determinado

experimentalmente.



CAPITULO 7

CARACTERIZACAO DE FRACOES DO
PETROLEO

3.1 INTRODUCAO

O modelo de um reator € construido pressupondo disponiveis, entre outros, os dados ne-
cessarios sobre as correntes de entrada, estando a alimentagfio caracterizada quanto a composi-
¢do, temperatura e estado fisico. A sec¢do de conversdo de uma Unidade de FCC recebe uma fra-

¢lo pesada de petroleo, chamada gasoleo de vacuo, proveniente da destilagio a vécuo.

O petroleo e suas fragdes siio constituidos por uma mistura complexa de hidrocarbonetos,
principalmente parafinas, naftenos e arométicos, desde gases mais leves que se encontram dis-
solvidos (1 a 4 carbonos) até compostos com 60 carbonos na cadeia. Sdo normalmente encontra-

dos nitrogénio, oxigénio e enxofre como heterodtomos (Venuto ¢ Habib, 1978).

A complexidade dessa mistura inviabiliza o estudo individual de seus componentes, de
modo que sua caracterizagdo ¢ feita a partir de correlagdes empiricas que envolvem propriedades
fisicas da mistura mensuraveis diretamente, como a densidade e dados de equilibrio liquido-

vapor.

Sdo muitas as equagdes empiricas ou semi-empiricas disponiveis na literatura. Este capi-
tulo descreve os métodos e as equagdes utilizadas neste trabalho para o cdlculo das propriedades
fisico-quimicas do gaséleo alimentado em uma unidade de craqueamento catalitico. Sdo parale-
lamente descritos os métodos usados para caracterizar termodinamicamente a mistura reacional,

assim como métodos para estimar calores de reacfio.



Tais métodos de caracterizacdo, além de numerosos sdo interdependentes. Assim sendo,

para proporcionar maior clareza, foi construida a Tabela 3.1. Nela € possivel observar a seqiién-

cia que deve ser mantida durante os calculos € a relagio existente entre as diversas etapas. As

linhas sombreadas indicam os objetivos finais, ou seja, as informagdes que se deseja conhecer.

TABELA 3.1: Seqiiéncia dos cdlculos necessdrios a caracterizacdo da amostra e a construgdo
do modelo do riser*.

O QUE SE DESEJA

O QUE E NECESSARIO

ORDEM CALCULAR PARA ESSE CALCULO
1 Pontos de ebulicdo Curva ASTM
5 Densidade a 15.6°C Viscosidade cinemadtica a 37,7°C
Viscosidade cinematica 98.9°C
3 Fator de caracterizacfio de Watson Ponto de ebulicdo médio cubico
Densidade a 15.6°C
4 Peso molecular Ponto de ebuli¢dio mediano
Densidade a 15.6°C
5 fndice de refragiio Peso molecular _
Ponto de ebulicdo mediano
6 Temperatura e pressdo pseudo-criticas Ponto de ebuli¢io mediano
Densidade a 15.6°C
Indice de refracio
Percentagem molar de parafinas, naftenos e aroma- Dgnsulla de a 1,5’6 C , o
7 ticos Viscosidade cinematica a 37,7°C
Viscosidade em ssua 37,7°C
Peso molecular
Ntimero de carbonos que a alimentagdo teria se Percfemagens motares de parafinas, naftenos ¢ aro-
8 fosse um pseudo-componente maticos ‘
Percentagern massica de enxofre na fracio
9 Pesos moleculares dos pseudo-componentes para- | Ndmero de carbonos que a alimentagdo teria se
finico. nafténico e aromatico fosse um pseudo-componente
Percentagem de carbonos que formam o anel aro- Indic? de refracao
%0 matico da a]imentagao Deﬂsidade a 20 C/4 C
Peso molecular calculado por Winn
1 Calor especifico da fragdo liquida e vaporizada Densidade ]
Fator de caracterizacio de Watson
12 Calor sensivel necessdrio para aquecer a fragio | LOnto de eb?,tlqui() médio voplun}étraco
liquida alimentada no riser até o ponto de ebulicao | Calor especifico da fracdo liquida
13 Calor latente de vaporizagfio da fragio alimentada | Presséo pseudo-critica )
no riser ' Temperatura Pseudo-critica
: Ponto de ebuligiio médio volumétrico
14 Calor sensivel necessario para aquecer a fragio | Ponto de ebulicdo médio volumétrico

vaporizada até a temperatura da base do riser

Calor especifico da fragfio vaporizada.

*Dados de entrada: curva de destilagfio astm, viscosidade cinemdtica a 37,7 e 98,9°C, densidade da amostra a tem-
peratura conhecida e percentagem massica de enxofre
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3.2 CARACTERIZACAO

Os métodos que permitem a caracterizagfio de fracdes do petréleo pressupdem o conhe-
cimento da densidade e de uma das curvas de destilagiio da fracdo. Com esses dados pode-se
calcular o peso molecular médio da fragéio de petréleo e o seu indice de refragdo. Estas informa-
¢Oes sdo fundamentais para a previsdo das propriedades termodinimicas e para caracterizar tipo e

quantidade dos hidrocarbonetos que compdem a fracdo.

As curvas de destilagdio, construidas a partir de dados obtidos em laboratorio, representam
processos em batelada e podem ser de dois tipos. Um deles, ASTM (American Society for Tes-
ting Materials), ¢ uma destilagdo sem retluxo e o outro, chamado TBP (True Boiling Point, Pon-

tos de Ebuli¢cdo Verdadeiros), com refluxo. Desta maneira, os componentes do 6leo sdo separa-

dos com maior grau de pureza nos ensaios de TBP.

A destilacio ASTM ¢ mais rapida e menos onerosa, sendo feita rotineiramente. Neste en-
saio uma quantidade exata de dleo ¢ destilada a taxa uniforme, sendo o destilado recolhido e
condensado. Sfo registradas as temperaturas do vapor em que a primeira € a ultima gota de dleo
condensado sdo obtidas, além daquelas correspondentes a cada coleta sucessiva de dez por cento
em volume. Constréi-se um grafico de percentagem destilada x temperatura, com mostra a Figura
3.1. Conhecendo-se a curva ASTM pode-se calcular os pontos da TBP, tendo sido publicado um

software para este fim (Edmister, [988).

Temperatura (°F)

L & S ¢ N 07 T e T ¥ o B € ]
- N W M~ o O

Percentagem vol. destilada

FIGURA 3.1: Curva destilagido ASTM tipica de gasdleo pesado



29

3.2.1 Estimativa da quantidade e tipo dos hidrocarbonetos que compdem o gasoleo

A alimentacfo de uma unidade FCC deve ser caracterizada quanto a quantidade de hidro-
carbonetos parafinicos, nafténicos e aromaticos que a compde. Estio disponiveis para este fim os
sdo as informagdes necessdrias para usa-lo), NDPA (iniciais correspondentes a indice de refra-
¢do, densidade e ponto de anilina), Dispersdo-Refragdo (assim chamado porque exige o conhe-
cimento do indice de refracfio e da dispersdo) e API 2B4.1 (compilado pelo API-Data Book), re-

sumidos na Tabela 3.2.

TABELA 3.2: Métodos disponiveis para estimar as quantidades de hidrocarbonetos parafinicos

aromaticos e nafténicos presentes no gasoleo

N.D.PM N.D.PA. Disper-Ref. API 2B4.1
-% de atomos de carbono fracdo molar de
que compde anéis aromati- hidrocarbonetos
cos, nafénicos e cadeias | -mesmas nafténicos, pa-
Informacées parafinicas da molécula | do método | -mesmas do méto- || rafinicos e aro-
obtidas imaginaria representativa da | N.D.PM. do N.D.PM. maéticos.
fracdo;
-num. médio de anéis aro-
maticos;
-num. médio de anéis naf-
ténicos.
-indice de refragio; i| -densidade;
-densidade: -densidade | -dispersdo; -indice refracio;
Informacdes -indice refraco; -indice de | -densidade; -peso molecular;
necessdrias -peso molecular calculado | refragio; ~peso molecular; -viscosidade a
por WINN, -ponte  de | -num. de bromo; duas temperatu-
anilina. -analise elementar. |{f ras.
-fragdo ndo contém olefi-
nas; FragOes pesadas:
Canel < 75% -Mesmas | -A fragdo pode]| 233<PM<57I]
Deve-se usar -PM>200 cond. do | conter todos 0% 1,04<R<1,06
quando {Ca/Chatf )<1.5 método | tipos de hidrocar- || 0.803<VGC<0977
-5 < 2% (wt) N.D.PM. | bonetos.
-N < 0,05% (wt)
-0 < 0,5% (wt)
Considera | Em torno de 1,5% ] 0.02 na fracido
Desvios médios | Maximo de 2 % dos muito | para fragdes pesa- || molar para Cpar
maiores das
que do mé- (.04 na fracio
todo molar para Cpaf
N.D.PM.




O método NDPM, partindo do indice de refragio e do peso molecular da fragdo, permite
calcular a percentagem de atomos de carbono em anéis aromaticos, nafténicos e em cadeias pa-
rafinicas que compdem uma molécula imaginaria representativa da fracdo (Hobson e Pohl,
1973). O método API 2B4.1 ¢ o método Riazi (Riazi e Daubert, 1980) cujas constantes foram
atualizadas (Daubert, 1995) ¢ permite o calculo das percentagens molares de hidrocarbonetos pa-

rafinicos, nafténicos e aromaticos presentes na fracdo.

No presente trabalho foram feitos testes usando dois métodos de distribuicio de atomos
de carbono para um mesmo gasoleo, cujos resultados estdo reumidos no Tabela 3.3, apresentada a
seguir. O método dispersdo-refra¢fio néo foi incluido porque exige o conhecimento do niimero de
bromo, informacdo ndo disponivel usualmente. A andlise desta tabela permite afirmar que o
método NDPM ¢ pouco sensivel ao cdlculo do peso molecular; seus resultados variam apenas
5,2% enquanto o peso molecular varia 11,8%. O método NDPA, além de ser menos preciso que

o NDPM, exige uma informagao adicional: o ponto de anilina.

TABELA 3.3: Resultados obtidos com diferentes métodos para estimativa da
distribui¢do de dtomos de carbono™®

METODO METODO DE Y% CARBONO | % CARABONO % CARBONO
DE CALCULO CALCULO PARAFINICO | NAFTENICO | AROMATICO
DO PESO MOLECULAR
NDPM Winn 56,01 20,66 23,33
NDPM Riazi 57.45 19,75 22,80
NDPM Maxwell 53,05 21,27 23,68
NDPM APL2B2.3 58,04 19,37 22,59
NDPA (ponto de ani- 66,45 13.78 19,77
lina obtido por abaco)

*Gasdleo com as scguintes caracteristicas; 18.6 APL Ti0=3984°C, T30=4456°C, T50=506,0°C, T70=550,0°C,
T90=619,3°C

Os métodos que exigem o conhecimento da viscosidade, como o API2b4.1, sdo depen-
dentes de valores obtidos em laboratério, pois as equagdes empiricas existentes na literatura para
o calculo da mesma apresentam grandes erros. As equagdes empregadas para o cdlculo do peso

molecular ¢ da viscosidade serdo comentadas ainda neste capitulo.



31

Todos 0s métodos de caracterizagdio pressupdem o conhecimento do indice de refragio, o
qual exige o conhecimento do ponto de ebuli¢iio mediano, que por sua vez exige o conhecimento

da curva ASTM. Os métodos de calculo destes e outros parimetros passam a ser apresentados.

3.2.2 Pontos de ebulicio médios

E necessério conhecer o ponto de ebuligiio médio de uma fragio de petréleo para que se
possa calcular seu peso molecular. Estdo definidos na literatura o ponto de ebuli¢io médio volu-
métrico (PEMYV), o ponto de ebuligio médio ponderado (PEMP- em lugar da fragfo volumétrica
usa a fracdo ponderal), o ponto de ebuligdo médio molar (PEMM- usa a fracio molar recuperada
do componente), o ponto de ebulicdo médio cubico (PEMC) ¢ o ponto de ebuligio mediano

(PEMe).

O ponto de ebuli¢do médio volumétrico (PEMV) de uma fracdo de petrdleo pode ser cal-
culado pelos métodos de Watson- Smith e de Maxwell (Farah, 1985), entre outros, a partir da
curva de destilagio ASTM. O método de Maxwell deve ser empregado apenas nas correlagdes
graficas e numéricas desenvolvidas pelo autor, deste modo, Watson- Smith ¢ o mais usado:

T+ T+ Tso+ Too + Too (3.1)
5

PEMV =

onde:
Tios Tags TigsT70. T = temperaturas relativas aos 10, 30, 50, 70, 90% recuperados pela
destilacdo ASTM.
Utilizando-se correlagdes e a inclinagdo da reta obtida quando se une os pontos 10 e 90%
recuperados da curva de destilagdo ASTM. S04, . pode-se calcular os demais pontos de
ebuli¢do:

Too—Tho (3.2)
80

Sig-00 =

PEMC = PEMV + a,
PEMe = PEMV - 4,
A, = exp(~0,82368—0,089970 PEMV®* +2,45679 S5, )

A, =exp(-1,53181-0,012800 PEMV*" +3,6467S53)



3.2.3 Fator de caracterizacio de Watson

O fator de caracterizacio de Watson, K, ¢ usado para calcular o calor especifico de fra-
¢Oes de petroleo, e esta baseado no fato de que em um diagrama densidade-ponto de ebuli¢do os
hidrocarbonetos de uma mesma familia distribuem-se regularmente segundo curvas continuas

(Manual de Dados Técnicos da PETROBRAS - MDT).

. PEMC"” (3.3)

dlS.ﬁflS‘ﬁ

K

w

onde:

PEMC= ponto de ebulicdo médio cubico, em Rankine, determinado pelo método de Watson-

Smith.
d .~ densidade da fragdo, com as massas especificas da dgua e da fra¢do medidas a 15,6°C
Assim:
Ky 2 13 hidrocarbonetos parafinicos puros

13> Ky 2 12 hidrocarbonetos parafinicos, nafténicos altamente substituidos e olefinicos.

12> Ky = 11 hidrocarbonetos nafténicos puros, aromaticos medianamente substituidos e

diolefinicos.
11> Ky = 10 hidrocarbonetos aromaéticos ligeiramente substituidos.

10 > Ky hidrocarbonetos aromaticos puros.

3.2.4 Peso molecular médio

Para estimar o peso molecular médio de fragles de petrdleo estdo disponiveis os métodos
de Winn, Maxwell, Hirschler, [.ee- Kesler, Riazi, API 2B2.1 e API 2B2.3 (Farah, 1985 - API-
Data Book). O método de Hirschler ¢ empregado quando ndo se conhecem dados da curva
ASTM: o API 2B2.1 é o método Riazi cujas constantes foram atualizadas em 1986; os demais
estflo sintetizados na Tabela 3.4, a seguir. Esta Tabela apresenta os resultados obtidos no presente
trabalho quando se empregam os diferentes métodos para um mesmo gaséleo, observando-se
uma variagio entre 394,6 e 447,4 para o peso molecular, correspondendo a 11,8% de diferenca
entre 0 maior ¢ o menor valor. Ndo ¢ possivel escolher o peso molecular “mais correto”, pois

tratam-se de equagdes empiricas que calculam valores aproximados para uma mistura que ndo €
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perfeitamente conhecida. Cada método de caracterizagfio foi concebido partindo de um determi-

nada equacdio para o célculo de peso molecular.

O metodo API 2B2.1 (ou Riazi) deve ser usado para o calculo do indice de refracdo, as-

sim sendo:

(3.4)

exp (1,165 10~ PEMe — 7,78712 d e
PM, = 20,486 PEMe 25007 d;‘fff,ﬂ’-fé { 15,6/15,6

11582 107 PEMe d5 454 )

Onde:

PMg - peso molecular da fracdo de petroleo calculado pele método API 2B2.1
PEMe - ponto de ebuli¢do mediano da fra¢do, °R

ds 155~ densidade da fra¢do, com as massas especificas da dgua e da fracdo medidas a 15,6°C

O método de Winn deve ser usado para o calculo da percentagem de carbonos que for-

mam o anel aromatico da alimentagio:

) PEMeE,E??é
PMW - 5,805 10 ’ W (3.5)

Sendo:
PMy - peso molecular calculado pelo método de Winn

PEMe - ponto de ebuli¢do mediano

TABELA 3.4: Compara¢do entre os métodos disponiveis para o cdleulo do peso
molecular de fragdes de petroleo

Resultados obti-

Método Vilido quando | Desvios médios | 908 Para mesmo
PM entre: gasoleo™
Winn 80-600 5% 410,15
Maxwell 75-500 2% 394,64
Lee- Kesler 60-650 Superior a Winn 428,30
APl 2B2.1 70-700 3,4% (PM<300) 431,94

4,7% (PM>300)

API2B2.3 200-800 2,7% 447 37

* Gasdleo cotn as seguinies caracteristicas: 18,6 AP, T10=398 4°C, T30=445 6°C, T50=306,0°C, T70=550,0°C,
TY0=6193°C
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3.2.5 Indice de refracio

A partir do ponto de ebuli¢do mediano, da densidade e do peso molecular de uma fragio
de petroleo, pode-se calcular o indice de refragiio da fracdo pelo método de Huang (Farah, 1985),

que apresenta desvios médios de 1,1% em relacéio aos valores experimentais, quando o ponto de

ebulicio mediano estiver entre 36 e 498°C:

-{3,4439 173
[ =1,896.10" PEMe ®* (——Eil\-/{-——.) n= (M)

diss/ dise 11 (3.6)e (3.7)

onde:

I= Fator de caracterizagfio de Huang

n= indice de refragio a 20°C

PM= peso molecular da fracdo calculado pelo método API 2B2.1.

PEMe= ponto de ebuli¢fio da fragdo calculado pelo método de Watson- Smith, em Rankine.
Além do método de Huang, esta disponivel o API 2BS5.1, que fornece resultados idénticos

aos de Huang (1,522 ¢ 1.519), para o gasdleo com as caracteristicas indicadas na Tabela 3.4.

3.2.6 Estimativa da viscosidade de fracdes de petréleo

Para a estimativa da viscosidade de fracdes de petroleo encontram-se na literatura os mé-
todos ASTM, Groff, Watson, Abbot ¢ Amin- Madox (Farah, 1985). Tais métodos estdo resumi-
dos na Tabela 3.5, juntamente com os resultados obtidos no presente trabalho para um mesmo
gasoleo e temperatura. Observa-se, nessa tabela, a grande discrepdncia existente entre os valores
previstos para viscosidade e o valor obtido em laboratorio, o que indica a necessidade da sua de-

terminacdo experimental caso a caso.

3.3 PREVISAO DE PROPRIEDADES TERMODINAMICAS

Para que se possa fazer um balango de energia no riser, ¢ fundamental o conhecimento
dos calores especificos das fragdes na forma liquida e na forma vaporizada, e do calor latente de
vaporizagdo. Além disso, o calculo do calor latente s6 pode ser feito quando se conhecem as pro-

priedades pseudo-criticas da fragfo.
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TABELA 3.5: Comparagdo enire 0s métodos disponiveis para previsdo da viscosidade de
fracdes de petréleo*

METODO OBSERVACOES VALOR
CALCULADO
-Usado para prever a variaco da viscosidade de liquidos com Exige o conhe-
a temperatura. cimento de uma
ASTM -Temperatura méxima permitida; 340°C constante que €

caracteristica de

-Deve ser usado para fluidos Newtonianos,
cada produto

-Desvio menor que 2% para liguidos puros.

-Método grifico.
GROFF -Viscosidades de até 2x107.
WATSON -Método grafico. 400 ¢S
-Método analitico, baseado em dados experimentais.
ABBOT -Em conjunto com o ASTM permite prever a variacdo da vis-
cosidade de liquidos com a temperatura. 188,37 ¢S
-Erro médio, segundo dados da literatura, em torno de {0%.
AMIN- -Estimativa da viscosidade de fracdes liquidas. 864050 ¢S
MADDOX -Erro médio. segundo dados da literatura. em torno de 30%.
VALOR EXPERIMENTAL 274.1c8

*Gasoleo com as seguintes caracteristicas: 18.6 APL, T10=368.4°C, T30=445.6°C, T50=506,0°C,
T70=550,0°C, T90=619.3°C

3.3.1 Calores especificos

Encontram-se na literatura os métodos de Watson- Fallon e Lee- Kesler para o calculo de
calor especifico de fragdes do petroleo (Farah, 1985). O primeiro método apresenta desvio infe-
rior a 5% com relagdo aos dados experimentais dos proprios autores € 0 segundo ndo foi compa-
rado com resultados experimentais, embora seja termodinamicamente consistente. Watson-

Fallon sugerem as seguintes equag0es:

Cpy = [(0,355 +0,128 107 API)+(0,503- 0,117 1972 API)§0“3T](O,OS Ky + 0,41) (3.8)
Cp, = (0.045Ky, —0.233) +(0,440+ 0,0177 Kw)(10“3T) ~0,1530107°712 (3.9)
onde:

Cpi e Cpy- calores especificos do liquido e do vapor, Btu/ (Ib °F)

T - temperatura, °F
K,, _ fator de caracterizagiio de Watson

API - densidade, graus API, calculada por:

AP = 415 315 (3.10)

15.6/15.6
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Para o célculo de calor especifico de fragdes vaporizadas existem os métodos de Watson,
Lee- Kesler ¢ Edmister (Manual de Dados Técnicos da Petrobrds). Como os resultados de Lee-
Kesler ndo foram comparados com dados experimentais e Edmister nio apresenta método para o

calculo de calor especifico de liquidos, resolveu-se utilizar o trabalho de Watson- Fallon.

3.3.2 Propriedades pseudo-eriticas

Quando um liquido puro submetido a pressdo atmosférica recebe calor continuamente,
atinge 4 temperatura de ebulicdo. Essa temperatura permanece constante até que todo liquido es-
teja vaporizado. Se for feito um incremento na pressdo no ponto de ebuligio, o composto puro
condensara totalmente ¢ ndo poderd ser vaporizado até que a temperatura se eleve novamente e
um novo ponto de ebulicdo seja alcangado. Se Houver um novo incremento de pressdo, havera
nova condensagdo, € assim sucessivamente até que nfo serd mais possivel condensar o vapor.
Esse ¢ o chamado ponto critico e a temperatura e pressdo em que isso ocorre sdo chamadas de
criticas. Quando um liquido € vaporizado nas condigdes do ponto critico, nfio ha alteragdes no
volume do sistema e ndo € necessario calor para que ocorra a vaporizacio. Além disso, a densi-

dade e a composi¢io do vapor sfo idénticas as do liquido (Nelson, 1958).

Para misturas de composi¢do perfeitamente conhecida foram definidas a temperatura
pseudo-critica e a pressdo pseudo-critica correspondendo, respectivamente, a média molar das

temperaturas criticas e das pressoes criticas dos componentes da mistura (Edmister, 1988).

Essa definicdo, no entanto, ¢ de dificil apkicagﬁo para o calculo das propriedades pseudo-
criticas de fragdes de petroleo, pois as mesmas sdo formadas por um elevado namero de compo-
nentes. Assim sendo, existem varios métodos empiricos para o calculo dessas propriedades.
dentre eles 0s métodos de Winn Sim e Daubert, Lee- Kesler e Riazi (Farah, 1983), resumidos no

Tabela 3.6, a seguir.

TABEILA 3.6: Comparagdo entre os métodos disponiveis para o cdlculo das
propriedades pseudo-criticas de fragdes de petréleo

Winn Sim e Daubert

Lee- Kesler

Riazi

Equagdes obtidas a partir de

Equacgdes obtidas a partir de

Baseado em equacdes de es-

graficos. graficos  construidos para | tado e dados de compostos
temperaturas  superiores a | puros. Recomendado pelo
646°C (1200°F) API- Technical Data Book.

Desvio médio para misturas
definidas de 1,6% para Tpc e
2.8% para P,

Desvio médio para compostos
puros de 1,4% para Tpo e
4,0% para P,.

Desvios médios:
Tpc: 1,3%
Poc: 3,1%
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Analisando-se a Tabela 3.6, verifica-se que o método de Riazi apresenta os menores des-

vios médios, além de ser fundamentado teoricamente. S3o as seguintes as equagdes de Riazi:

2,32201
Pp = 3,12281.1¢° PEMe“2'3’”5(dUMG) (3.11)
Tpe = 24.2787 PEMe®*™ (dysg55) (3.12)
T, = 24,2787 T8 q035% (3.13)
P. = 312281 10° T3 ¥% ¢! (3.14)

onde:

P - pressdo pseudo-critica em psia
o =]
T, - temperatura pseudo-critica, R

PEMe - ponto de ebuli¢do mediano, por Watson, °R.
T, = temperatura critica, °R
P, = pressio critica, psia

T, = temperatura de ebuli¢do a uma atmosfera, R

A pressdo e a temperatura pseudo-criticas sdo usadas para calcular a temperatura e a
pressdo reduzidas das fragdes de petroleo, sendo essas Gltimas necessdrias para o calculo do calor
sensivel que deve ser fornecido a fragdo na forma liquida até que se atinja o ponto de ebuli¢do

médio voiumétrico (PEMV).

T.=— p,= - (3.15) e (3.16)
Tpc Ppc

onde:

T, = temperatura reduzida
P.= pressdo reduzida
T, = temperatura pseudo-critica

P .= pressdo pseudo critica
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3.3.3 Calculo do calor de vaporizagio

O calor de vaporizacfio € a forma de calor latente que acompanha a mudanca de fase li-
quido-vapor. Edmister (1988) apresenta duas equacdes de uso geral que permitem estimar o ca-

lor de vaporizagéo para uma mistura de hidrocarbonetos:

1+ InPy,
093
Tbr

AH? = T 1,093R
1

(3.17)

TZ - ch "

AH3 = AH?(
T] - Tc

(3.18)

onde:

AHZ = calor latente de vaporiza¢do na temperatura de ebuligdo , a latm
AHS = calor latente de vaporizagfio a temperatura T (K)

R = constante dos gases ideais (cal/gmol K)

P, = 1/P¢ (em atm)

T,, = (temperatura de ebuli¢io a latm, em K)/ (temperatura critica, K)

n=10,38
Para os casos em que 0.6 <({T/T,) <l, tem-se:

AH 0,456 3.19

= 7,08(1-T.)""" + w10,95(1-T,)

<

we In Py = £1(Thr)
f(n (Tbr)

, que deve ser usada quando Tpy < 0,8

1,408 - 0.01063 K.,
Tbr

w=-7,904 + 0,1352 K, — 0,007465 K2 + 8,359 T, +( } , para Tpe0,8

£ = 5,92714 - 202098

~128862InT, +0,16934 T

T

15,6875

£V = 152518 ~ ~134721InT, +0,4357T¢

)

T,=T/T (3. 20)
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3.4 CARACTERIZACAO DO GASOLEO SEGUNDO O MODELO CINETICO DE DEZ GRUPOS

A alimentagio da Unidade de FCC varia de acordo com o tipo de petréleo que foi
admitido pela Refinaria. O modelo a ser construido para o riser deve adaptar-se as condigdes da

alimenta¢do, caracterizando-a segundo as exigéncias do modelo cinético de Jacob et al.

Para utilizar o modelo de dez grupos ¢ necessario que se conhegam as percentagens em
massa dos seguintes pseudo-componentes no gasdleo alimentado:
- moléculas parafinicas pesadas (Pp);
- moléculas nafténicas pesadas (Np);
- moléculas parafinicas leves (P));
- moléculas nafténicas leves (N));
- carbonos que formam os anéis aromaticos das moléculas aromaticas pesadas (Cap);
- carbonos que formam os anéis aromadticos das moléculas aromaticas leves (Ca));
- moléculas pesadas que estavam originalmente ligadas a anéis aromaticos (Ay);

- moléculas leves que estavam originalmente ligadas a anéis aromaticos (Ay).

A divisdo entre leves e pesados € feita a partir da temperatura de ebuli¢do de cada fracéo.
Como a Unidade de FCC é alimentada com o produto de fundo da torre de destilacdo a vacuo,
ndo existem os componentes chamados de leves na alimentacdo, como também ndo existem os
componentes dos grupos da gasolina e do coque. Resta, portanto, conhecer as percentagens

iniciais dos componentes pesados.

3.4.1 Cilculo das quantidades iniciais dos pseudo-componentes pesados

Passa-se a exemplificar o calculo dessas quantidades, usando-se uma corrente de 24,56
kg/s de gasdleo com as seguintes caracteristicas:
-densidade 20/4 (dao) = 0,9390
-viscosidade a 37,8°C =274 ¢§
-viscosidade a 50,0°C = 127,1 ¢§
-percentagem em massa de enxofre = 2,83%
-curva de destilacio ASTM D-86: T10=398,4°C, T30°C=445,6°C, T50=475,1°C, T70=511,4°C,
T90=577,4°C.

A rotina de calculo descrita a seguir pressupde que a alimentagdo ¢ formada por trés

pseudo-componentes: uma parafina, um nafteno e um aromatico (o uso de pseudo-componentes
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para caracterizar fragdes de petréleo foi sugerido, entre outros, por Hansen e Cooper -1992).
Todos 0s métodos mencionados podem ser encontrados no Manual de Dados Técnicos da

Petrobras, MDT, ou no API- Data Book.

i) Usa-se o método Watson- Smith para o célculo dos pontos de ebulicdo médios, obtendo-se:
-ponto de ebulicio médio volumétrico, PEMV=481,6°C
-ponto de ebulicdo mediano, PEME=469,5°C

ii} Calcula-se o peso molecular médio da alimentacdo pelo método Riazi, PM=435,7kg/kmol
iii) Através do método de Huang, calcula-se o indice de refracdo da alimentacdo a 20°C, n=1,52

iv)Usando-se 0 método da densidade para a estimativa de percentagens em massa de carbono e

hidrogénio nas moléculas que compde fragdes pesadas de petréleo, determina-se:

% H=9.976
%C=87,194

v)Com o resultado do item #v determina-se o numero médio de carbonos na alimentagéo, e o peso
molecular de parafinas e naftenos com este nimero de carbonos:

n® de carbonos= (0,87194 x 435,7kg) / 12 = 31,66

PM_ = 44522

PM,= 443,22

vi)O procedimento 2B4.1 do API- Data Book permite calcular a fracdo molar de parafinas (x;),
naftenos (x,) e aromaticos (x,) do gasoleo alimentado:

xpm0,486

X,=0,331

x,= 0,183

vii)Com os resultados dos itens v e wi, calcula-se algumas das percentagens em massa
necessarias:

Py=100 x, PM, / PM =49,66%

Ny= 100 x, PM, / PM = 33,67%

Arom=100 - 49,66 - 33,67 - 2,83 = 13,84%

vii) Determina-se a percentagem de carbonos que formam os anéis aromdticos existentes no
pseudo-componente aromatico da alimentagfo através do método NDPM: %C,=23,33%, logo:
Cap=0,2333 x 13,84 =3,23%

A=13,84-3,23=10,61%
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3.4.2 Caracterizacio das fracdes leves

O modelo de dez grupos de Jacob et al prevé a formagio de compostos intermedidrios
leves, sendo necessario caracterizar esses compostos quanto ao peso molecular e calor de
combustio para que se possa aplica-lo. A unica informacgéo disponivel sobre a fragfio de leves é a

faixa de temperaturas em que entram em ebuligfo: entre 221 e 341,3°C,

Utilizando-se os dados contidos no API Data Book sobre um grande nimero de
hidrocarbonetos parafinicos, nafténicos e aromaticos, construiram-se os graficos que podem ser
vistos nas figuras 3.2 a 3.4, as quais mostram a rela¢do existente entre as propriedades fisicas
dos compostos orgidnicos. Observa-se que sendo conhecido o ponto de ebuligio, pode-se
determinar o numero de carbonos que forma a molécula, seu peso molecular e calor de

combustdo. A partir dessa constatagfio, construiu-se a Tabela 3.7, onde:
C - ndmero de carbonos

PE - ponto de ebulicdo em °C

PM - peso molecular em kg/kmol

AHC - calor de combustio em keal/kg

Os compostos parafinicos que se enquadram na faixa de pontos de ebuli¢do determinada
pelo modelo de Jacob contém entre 13 e 19 carbonos, os nafténicos e os aromaticos entre
12 e 19. Optou-se por trabalhar com um ntmero médio de 16 carbonos por molécula e,
conseqiientemente, a fragdo leve fica determinada e independe do gaséleo que lhe deu origem. A
coluna sombreada da Tabela 3.7 contém alguns dos dados fisicos necessarios a construgfo do

modelo.

No entanto. Jacob et al separam os hidrocarbonetos aromdticos em dois pseudo-
componentes, sendo o primeiro formado apenas pelos anéis aromaticos desprovidos de suas
cadeias laterais (Cy) ¢ o segundo somente pelas cadeias laterais (Ay). Esses dois pseudo-

componentes passam a ser determinados.



500
? @ 400 . ~ 0/;;
™ = .
22 300 [
2 © o, .o
BLE b eeicennenanan e R E— -
g5 200 <}/ o -3 PM i
°R- - : B o |
38 100 /" ; = PECO)
o :
0 ¢ :
11000 ;
S o :
E 10750 . . :
£ ?I) .
E< 10500 \ '
S - , O
8L peeeeeeeees @Ot G0
5 10250 - :
fa l
Q0 :
0000 .
0 5 10 15 20 25 30
Namero de carbonos

FIGURA 3.2: Relagdo entre as propriedades fisicas dos hidrocarbonetos nafténicos

Peso molecular ou
ponto de ebuli¢iio

11000
10800 Q.

10600 \u o )
- I & Lot e |

10200
10000

{kcal/kg)

Calor de combustio

0 5 10 15 20 25 30

Nitmero de carbonos

FIGURA 3.3: Relacdo entre as propriedades fisicas dos hidrocarbonetos parafinicos



—o-PE(°C).

500
2.8 400
5=
S 2 300
8B T fereeeeeienaeens ,
8 7
gg 200 borrrnnnnn. 5o
@ =
& & 100 /m’
0
10250
8
B 2 10000 | .
E\..x_ ""'""""""'""”»""
83 o
@
SE 9750 /
]
=
Q o
9500
0 5 10

Nimero de carbonos

20 25

FIGURA 3.4: Relacdo entre as propriedades fisicas dos hidrocarbonetos aromdticos

43

TABELA 3.7 Relagdo entre as propriedades fisicas dos hidrocarbonetos (CB do liguido, 25 C)

PARAFINAS MINIMO | MAXIMO | MEDIO

C=13 C=19 C=16

PE,°C  |=1,3467.10°C’-1,1395C*+ 41,9531C-146.445 235,96 331,70 288,25
PM.Kg/Kmol | =14.027C+2.016 184,36 268,52 226,44
AHE, Keal/Kg | =-1,19C+10543,6 para (C>10) -10528,13 | -10520,99 | -10524,56
NAFTENOS

PE,°C  |=19327.107%C"-1,4427C*+47 0509C-165.889 244,42 339,83 296,76
PM,Keg/Kmol | =14.027C 168,32 266,50 224,42
AH® Keal/Ke | =+4.677C+10345,1 para (C >i0) -10401.10 | -10433,96 | -10419,93
AROMATICOS -

PE,°C  |=57784.10°C"-0,8376C*+38,0719C-119.503 246,57 341,12 298.89-
PM,Kg/Kmol | =1,4995.10°°C>+0,7449C*+3,3290C+36.7508 172,97 266,06 21929
AHE, KeatKg | =0,1927C°-10,7729C*+212,307C+8660,34 -10023,07 | -10126,88 | -10088,69
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Duas moléculas aromdticas de 16 carbonos podem representar o aromético leve do

modelo de Jacob et al, o normal decilbenzeno (CiHas) € 0 1,1 difenilbutano (Ci¢Hys):

-CH,~(CHy)g-CH [ ~—(CH,),-CH;

(A) (B)

Se fosse escolhido o composto (A), o pseudo-componente formado apenas por anéis aromaticos
desprovidos de cadeia lateral teria somente um anel; sendo escolhido o (B), dois anéis. O método
NDPM permite o cédlculo da percentagem de carbonos que formam o anel de uma molécula

aromatica imagindria representativa da fragéo leve. Passa-se a apiica-lo.

i) Considera-se o ponto de ebulicdo mediano da fragio e o ponto de ebulicdo dos compostos

aromaticos de 16 carbonos (Tabela 3.7): 298, 9°C.

i) O peso molecular da fragdo também ¢ tomado como o peso molecular dos compostos

aromaticos de 16 carbonos: 219,3.

iii) Com o ponto de ebulicfio e 0 peso molecular, determina-se a densidade a 15°C através do

nomograma de Winn (MDT- Manual de Dados Técnicos da Petrobras): 0,945.
iv) Calcula-se o indice de refragéio pelo método de Huang (MDT): 1,539,

y) Aplica-se 0 método NDPM , obtendo-se a percentagem de carbonos que formam o anel € o

namero de anéis aromaticos gue formam a molécula aromatica tipica, 45,4% e 1,259.

vi) Como 16 ¢é o nimero médio de carbonos da fracdo, 7,3 carbonos formam o anel ¢ 8,7 a cadeia
lateral. Sendo Ca) um pseudo-componente formado apenas por anéis aromaticos desprovidos de
cadeia lateral, terd peso molecular aproximado de 98,2 kg/kmol, assim calculado:

- 1,259 anéis x 78 kg/kmoi ( peso molecular de um anel aromatico - C¢Hg) .

vii) As cadeias laterais dos anéis aromaticos leves formam um pseudo-componente com peso
molecular aproximado de 121,1 kg/kmol, valor necessério para que se alcance o peso molecular

total do grupo dos aromaticos, 219,3 kg/kmol. Conhecendo-se o namero de carbonos desses
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pseudo-componentes, determina-se seu calor de combustio através da Tabela 3.7. Tais

propriedades ficam assim sumarizadas:

PM =982 Kg/ Kmol A PM =121,1Kg/ Kmol
Al i
AHS, =~9714,68 Kcal | Kg AHS, = - 9815,98 Keal / Kg

3.5 CALCULO DOS CALORES DAS REACOES DO MODELQ CINETICO DE DEZ GRUPOS

Para que se possa construir um modelo para o riser, um reator adiabatico, ¢ necessario
conhecer o calor total absorvido pelas reagdes de craqueamento a cada incremento do

comprimento do reator. O célculo desse calor deve ser coerente com o modelo de Jacob et al, que

prevé cinco tipos de reagfio, os quais passam a ser discutidos individualmente.

a) Componentes pesados formando leves (04 reacdes)

Segundo o modelo de dez grupos, um componente pesado formard v componentes leves,

sendo:

_ beso molecular do componente pesado (3.21)

peso molecular do componente leve

0 que para as parafinas significa P, —» v Py .

O calor da reagfio de craqueamento serd calculado a partir do calor de combustio dos

compostos individuais, sendo a reag¢do de combustdo de hidrocarbonetos dada por:

CaHp + (a+~§;)0; —> (%)Hzo +aCOy

cuja entalpia pode ser calculado através da equacio recomendada pelo API Data Book.

A seguir sera discutido o método para cédlculo do calor de reacdo empregado nesse

trabalho, usando-se uma parafina pesada, Ci;Hgs, como exemplo.

436
CyHoy = v CcH = —= .03
3tidgy >V Ligliay Y 276

Observa-se que o coeficiente estequiométrico v fecha, com suficiente precisdio, o balanco de

carbonos, mas faltam 0,81 moles de H; do lado esquerdo. Desta modo a reacdio sera:
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C31H64 - 0,81H2 — 1,93 C16H34

Entdo:

CyHgs +470, = 32H,0 + 31CO, AHS,
32.81H,0+3088C0, « 1,93C 4Hy +47.290, ~1.93AHS,

081H, + 04050, —081H,0 081 AH

Cy Hes +  081H, - 193C¢Hyy AHy = AHp, —193AH G + 081AH

Generalizando, se a parafina leve for representada por C.Hy:

Y= PMp,/ PMp,

h=(yd-b)/2 (3.22)

c c
AHpp_ypy = AHpy —y AHp "*”hAHf{

O mesmo tratamento pode ser dado as moléculas nafténicas pesadas:

CyoHgg + 450, — 30H,0 + 30C0, AHS,
30C0,  + 30H,0« 1875C\ 4 Hy, + 450, ~ 1875 AHY,
CyoHgg = 1875C|6H37 AHp = AHS, — 1875 AHS,

que generalizado sera:

AH ypy i = Oy, =7 AHS: v=PMy, !/ PMy, (3.23)
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Para se estimar o calor da reaco de craqueamento dos anéis aromadticos pesados
desprovidos de cadeia lateral (Can) € necessario que se use uma molécula representativa para

este pseudo-componente. Assumiu-se a estrutura da figura 3.5.

Figura 3.5: Molécula representativa do pseudo-componente Cy,

A férmula geral para este tipo de composto é C, Hya6q , Onde o representa o nimero de

anéis aromaticos que compdem a molécula. Desta maneira, a reacfo de combustio sera:

CoHyyoy + (a=0)150;, = (a-30)H,0 + aCO,

Como ocorreu com as parafinas, respeitando-se a definicio de v, serd necessdrio “acertar”

a reacio de craqueamento com a adig¢do de hidrogénio. Por exemplo:

CypHig  + 3450, — 9H,0  + 30C0, AHE,,
29,1C0O, + 1454H,0 « 4850, Hy + 36350, —4,85AH§A!
554H, + 2,770, -»  554H,0 554 AH,
Cyollis  + 554H, -  4.85C, Hq AHp= AHGy, —485AHC  +554 AH,
Generalizando, se o composto leve for representado por Cg Hay.p:
= PM~,. | PM,
: = AHS, —y AHC whaH T cA! PRl 3.24
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A unica informagdo disponivel sobre o pseudo-componente pesado formado pelas cadeias
laterais dos anéis aromaticos é o seu peso molecular, pois tal composto ¢ uma mistura de

hidrocarbonetos parafinicos e nafténicos que estavam originalmente ligados a anéis aromaticos.

Para que parafinas ¢ naftenos sejam classificados como pesados € necessario que suas
cadeias sejam formadas por mais de 20 carbonos. Admitindo-se que seja possivel extrapolar os
graficos apresentados nas figuras 3.2 e 3.3 e sabendo-se que uma reta representa o calor de
combustdo em fun¢do do niimero de carbonos para esses hidrocarbonetos, a seguinte solucio
pode ser adequada ao problema:
~calcula-se o nimero de carbonos (n) que teriam uma parafina e um nafteno com peso molecular
idéntico ao do pseudo-componente;

-calcula-se o calor de combustdo desses compostos;

-toma-se um valor médio, chamado AHY, .

Entdo:

(3.25)

b) Componentes pesados ¢ leves formando gasolina (06 reacdes)

Gasolina, neste caso, € um pseudo-componente que possul mais de cinco carbonos e
destila abaixo de 221°C constituido, geralmente, por parafinas, olefinas e aromaticos (Hobson ¢

Pohl, 1975).

O numero de carbonos estabelecido como minimo para os pseudo-componentes leves €
13 e, portanto, os compostos que formam a gasolina se situam entre 5 e 13 carbonos. Tomando-

se 0s compostos de § carbonos como representativos desse grupo, construiu-se a Tabela 3.8.

TABELA 3.8: Caracteristicas dos principais compostos integrantes do grupo da gasolina (calor
de combustdo do liquido a 25 <C)

TIPO PESO FAIXA DE CALOR DE
DE COMPOSTO | MOLECULAR | EBULICAO | COMBUSTAQ
(8 CARBONOS) |  (kg/kmol) 0 (keal/kg)
PARAFINAS 114,23 99.24 - 125,67 | 10585 - 12477
OLEFINAS 112,21 101,44 - 125,64 | 10515 - 10625
AROMATICOS 106,17 136,18 - 144.43 | 9745-9774
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A analise da Tabela 3.8 permitiu arbitrar os seguintes valores como representativos do
grupo da gasolina:
-peso moiecuiar 111 kg/kmol;
-calor de combustio 10600 kcal/’kg.

Em conseqtiéncia do anteriormente exposto, ficam assim estabelecidos os calores das

reagSes que formam gasolina:

AH,, o = AHp, —y AHG Y =PMy, / PMg (3.26)
AHy s = Ath -7 AHg y =PMy, / PM, (3.27)
AH 4,6 = AHY, — v AHG y=PM,, / PM, (3.28)
AH, ;= AHy, — vAHG v =PM, / PM, (3.29)
AH 6 = AHY, -y AHg v =PMy / PMy (3.30)
AH, o = AH}, -y AHE v =PM, /PM, (3.31)

¢) Componentes pesados e leves formando coque (08 reagdes)

O pseudo-componente “C” engloba gases com niimero de carbonos variando entre 1 e 4,
Ha, H;S e coque. O coque ¢ um depdsito carbonoso com contetdo de hidrogénio variando entre 5
e 10% em peso, sendo a composi¢lo exata dependente do gasoleo alimentado (Ford et al, 1977).
Tais depositos correspondem a, aproximadamente, 7,0% em massa da corrente efluente do
conversor ¢ a 25% em massa do lump “C”. A exemplo de Lasa et al (1981), serd usada a
proporgdo CHp 7, 0 que implica um peso molecular de 12,72kg/kmol para esse composto e calor
de combustdo a 25°C de -9001 kcal’kg. A Tabela 3.9 mostra as propriedades dos componentes

desse grupo e a média ponderada do seu calor de combustio ¢ peso molecular.

O calor das reagdes que formam coque ficara definido da mesma forma que os calores das

reagtes que formam gasolina, ou seja:

AH,, = AHp -y AH¢ 7 =PM,, /PM, (3.32)
AH o = AHY, -vAHE T =PMy, /PM, (3.33)
AH ,, . =AHZ, -~y AHC T=PM,, /PM, (3.34)

AH e = AHG,, -y AHG 1 =PMgy, / PM¢ (3.35)
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AH, o = AHS -y AHS ¥ =PM,, / PM, (3.36)
OH ¢ = AHY -y AHC v =PM,, / PM,, (3.37)
AH,, . =AHY, -y AHE v =PM,, / PM, (3.38)
AH ., = AHg,, —v AHE 7 =PMc, / PM, (3.39)

TABELA 3.9: Composigdo média do lump “C’, (calor de combustéo do liquido ou sélido a 25 °C}

CALOR DE % PESO NA
COMPONENTE | PESO MOLECULAR COMBUSTAO CORRENTE
(kg/kmol) (keal/kg) EFLUENTE
H, 2,02 28592,06 0.21
H,S 34,08 432472 1,38
METANO 16,04 1194424 1,11
ETENO 28,05 11266,50 0,65
ETANO 36,07 1134705 1,03
PROPENO 42,08 10529.86 4,50
PROPANO 44,10 11064,85 2,02
BUTANOS 58,12 10901,00 5,16
BUTENOS 56,11 10778,89 5,45
COQUE 12,72 3001 7,00
MEDIA PONDERADA 38.15 10304.07 TOTAL: 28.51%

d) Gasolina formando coque (uma reacdo)

Em decorréncia do anteriormente exposto, o calor desta reaco fica estabelecido:

y=2.91
AH AFC — v AHC AHS =-10304,07 keal / kg
T ; Y '
o ¢ “JAHE =-10600kcal / kg (3.40)

AH, . =+294 4kcal | kg
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I3

e} Cadeias pesadas originalmente laterais a anéis aromaticos craqueando para formar anéis

aromaticos sem cadeia lateral pertencentes a fracdo leve (01 reacdo)

O calor desta reacfio sera calculado por:

AH gyoq = MG, -y AHE, y=PMy ! PMey (3.41)

Apresenta-se na Tabela 3.10, a seguir, as entalpias encontradas para as diversas reacdes.
Tais entalpias sfo validas para o gasoleo cujas caracteristicas estio indicadas na prépria tabela.
S6 € possivel comparar os resultados obtidos no presente trabalho com os valores usados por

Arbel et al (1995), pois ndo foi encontrada outra bibliografia que apresente valores para os

calores de reagéo.

TABELA 3.10: Entalpia das reacdes que compde 0 modelo de dez grupos. *

Reac;ﬁo Entalpia calculada
para pseudo- Valores usagdos por
componentes, kcal / Arbel et al (1995)
{kg dc reagente)
PP, 18,40 13,88
Ny—N 66,70 “
Cp—>Cai | 1568.12 «“
A=A, 23,36 “
Ap—Cy 32,25 *
Py—G 297,57 36,09
N,—G 246,95 “
A—G 237,56 “
Pi—G 75,36 22,21
N—G 180,25 *
A—~G 214,20 “
P,—C 444,62 124,92
N;—C 394,00 “
AyC 384.61 «
A—C 361,25 111,04
Cy—C 352,36 «“
Cpp—C 58,11 “
G—C 2944 88.83

*Valores calculados para gaséleo com as seguintes caracteristicas:
18,6 APIL, T10=398,4°C, T30=445,6°C, T50=506,0°C, T70=330,0°C,
T90=619,3°C S
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3.6 COMENTARIOS FINAIS

O conjunto de equagdes apresentado neste capitulo permite calcular, uma vez conhecidas
a densidade, a viscosidade, a curva ASTM e a percentagem madssica de enxofre, a concentracio
aproximada dos principais grupos de hidrocarbonetos presentes no gasoleo e suas propriedades
termodindmicas, além dos calores das reagbes que compde o modelo de dez grupos. Desta
maneira, ja ¢ possivel estudar os fendmenos que ocorrem no interior do riser. E desse assunto que

trata o proximo capitulo do presente trabalho.



CAPITULO 4

MODELAGEM E SIMULACAO DO RISER

4.1 INTRODUCAO

O riser é um reator tubular vertical, cuja alimentacdo ¢ composta por gaséleo liquido,
catalisador solido e dgua. O gasoleo é admitido na base do reator, onde € vaporizado através de
mistura com o catalisador quente oriundo do regenerador. Imediatamente apds a vaporizagdo
inicia-se a reacfio. Assim, nos primeiros metros do reator. coexistem gasoleo na forma liquida e

na forma gasosa, agua liquida e vaporizada, catalisador sélido e os produtos gasosos da reagio.

A vaporizacfo do gasdleo causa uma aceleragdo da mistura e um aumento da fragdo de
volume do reator ocupada pelos gases. Deste modo, a concentragio de catalisador diminui com a
altura do reator até, aproximadamente, 1/3 do comprimento total. A partir de entdo, mantém-se
constante (Viitanen, 1993) ou volta a crescer (Martin et al, 1992; Martin, 1992). A mistura

reacional percorre o riser por aproximadamente 2,4s.

A modelagem de um sistema dessa complexidade, uma vez tendo sido caracterizada a
alimentacdo e estabelecida a cinética das rea¢des envolvidas, ndo pode ser realizada sem a
perfeita compreensiio do escoamento gas-solido ascendente. Assim sendo, antes da revisdio dos
modelos para o riser existentes na literatura, nas proximas duas se¢es apresentam-se oS

trabalhos dedicados a hidrodindmica desse tipo de escoamento.
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4.2 REGIMES DE FLUIDIZACAO

Se particulas solidas de pequeno didmetro forem colocadas sobre uma tela perfurada
dentro de um cilindro vertical aberto, através do qual se faz passar um gds no sentido ascendente
com velocidade suficientemente baixa, o sélido permanece em repouso e o gds flui através do

espaco intersticial entre as particulas. Esse ¢ o regime denominado leito fixo.

Aumentando-se gradualmente a velocidade do gas, a forga de arraste exercida sobre as
particulas também cresce até que, em um determinado momento, iguala a forga exercida pelo
campo gravitactonal. Nesse momento o gas suspende as particulas e o leito possui a aparéneia de
um liquido, Diz-se, entdo, que o leito é fluidizado. A velocidade do gas nesse ponto é chamada

velocidade minima de fluidizacdo (Ums)-

Aumentando-se a velocidade superficial até atingir um valor chamado velocidade minima
de bolhas (umy), observa-se a formacdo de bolhas de gas que atravessam o leito e explodem na
superficie. Estabeleceu-se, entfio, o regime conhecido por leito fluidizado borbulhante. Existem
sistemas para os quais as velocidades minima de fluidizagio ¢ minima de bolhas coincidem

(Yates, 1983; Yerushalmi, 1986).

Suponha-se agora (Rhodes, 1989), que o mesmo cilindro vertical aberto e vazio comece a
receber um fluxo continuo de sélidos acima da tela perfurada e que ndo hd mecanismo que
possibilite o retorno dos solidos ao leito. Inicialmente as particulas irfo preencher o espaco vazio
acima da tela e, ao atingirem o topo do tubo, passardo a transbordar para fora na mesma taxa com
que sdo alimentadas. Nesse momento come¢a-se a alimentagfio de gas com velocidade crescente.
Os solidos irdo fluidizar quando a velocidade de escorregamento (ug) atingir a minima de
fluidizacdo (ignorando-se o atrito dos sélidos com as paredes), formando-se um leito cuja

superficie coincide com o topo do tubo; os solidos excedentes transbordam.

Como a velocidade do gas continua a aumentar, aparecem as bolhas ¢ um pequeno arraste
de solidos para a regifio acima da superficie do leito. As bolhas vdo se tornando cada vez maiores
e a agitacdo no leito mais intensa, acompanhada por grande oscilacdo de presséo, até que o leito
recupera, gradualmente, a homogeneidade. Nessa condigdo, o denominado leito fluidizado
turbulento ndo apresenta grandes bolhas ou vazios, ainda existe uma superficie e hd grande
arraste de particulas pelo gas (Yerushalmi, 1986; Grace, 1990).

Ainda aumentando a velocidade do gas, verifica-se que a superficie do leito ndo mais
coincide com o topo do tubo, estando abaixo do mesmo e continvando a baixar conforme a

velocidade do gas vai aumentando. Acima da superficie do leito hd um fluxo continuo de gis ¢
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solidos. Nessa situacdio € necessdrio definir a superficie do leito como a interface entre as regies
de transporte em fase densa e transporte em fase diluida, pois as mesmas coexistem. A altura da

interface depende somente da velocidade do gas (Rhodes, 1989).

A velocidade do gas atingird a chamada velocidade de transporte, a partir da qual as
particulas alimentadas na base serfio simplesmente arrastadas através do tubo. Nio existe
qualquer interface, ao contrario, observa-se um continuo e gradual decréscimo na concentragio
de particulas ao longo do tubo. O volume de s6lidos nesse sistema, denominado leito fluidizado
rdpido, varia entre 2 e 15% e depende ndo somente da velocidade do gas, mas também do fluxo

de solidos (Yerushalmi, 1986; Grace, 1990).

Os reatores de leito transportado diferenciam-se do leito fluidizado rdpido pela menor
concentracdo de sdlidos (1 a 5% em volume) e por apresentarem fluxo quase totalmente

desenvolvido (Grace, 1990).

(O comportamento de um leito de particulas sélidas pode ndo coincidir com o descrito
anteriormente, dependendo da relagfo entre o didmetro médio das particulas ¢ sua densidade. Por

isso € usual classifica-las com o uso do diagrama de Geldart, (Geldart, 1986), como :

-Grupo A: pos com didmetro entre 30 ¢ 150p e massa especifica menor que 1500 kg/m’. Em
leitos constituidos por estas particulas, um aumento da velocidade do gas ¢ acompanhado por um
crescimento da queda de pressdo causada pelo leito até que se alcance a velocidade minima de
bolhas. A partir de entdo a queda de pressdo se mantém constante. Para essas particulas, a
velocidade minima de bolhas sera sempre superior a velocidade minima de fluidizagdo.
Apresentam aumento da fagdo de vazios da fase emulsdo com o crescimento da velocidade do

gds. A este grupo pertencem os catalisadores empregados nas unidades FCC.

-Grupo B: particulas com diametro entre 150 e 500p e massa especifica entre 1500 e 40600 kg/m’.
Um leito formado com essas particulas apresenta comportamento semelhante ao do grupo A, mas
comega a formar bolhas assim que a velocidade do gds ultrapassa a minima de fluidiza¢fo (Uys =
ump) € a fracdo de vazios da fase emulsio se mantém aproximadamente constante ao longo do

leito.
-Grupo C: Pés com didmetro inferior a 30u e que apresentam coalizéo.

-Grupo D: materiais com didmetro muito elevado e muito densos.

Muitos autores (Yerushalmi e Avidan, 1985; Yerushalmi, 1986; Squires et al, 1985;
Rhodes, 1989), procuraram caracterizar os diferentes regimes de fluidizagdo. Em trabalho mais

recente, Hirama e Takeuchi (1992) publicaram um diagrama para particulas Geldart A,
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construido a partir de resultados experimentais ¢ dados de bibliografia, que separa os regimes de
fluxo em cinco categorias através de linhas qualitativas de transi¢dio. Tais linhas descrevem a

relagdo entre a velocidade do gas e a taxa de circulagdo do solido e podem ser vistas na

Figura4.1.
TRANSPORTE A U =
+ EM y B> u~u,,
"" FASE DENSA Z C—> U =K it
s / / D / / D "‘> uslszui
LEITO FIXO y e {E —> G,~For

i~ G;=E,

F | [F>G=(uzui(l-e)p,
—> regific de perfil axial em S
-E,. = taxa de arraste das particulas

EM

acima da TDH
FASE DILUIDA -E, = taxa de arraste das particulas da
superficie do leito
; N -u,, = velocidade superficial do gas
Ugnf Usnb Uy . -uy = velocidade terminal do solido

-ugvel de esco rregamento
-t p=velocidade minima de bolhas
-G, = circulagao de solidos (kg/m? 5).

VELOCIDADE DO GAS

FIGURA 4.1: Diagrama conceitual dos sistemas de fluxo de um riser em um leito fluidizado

circulante
{Adaptado de Hirama ct al, 1992)

Os autores observaram que quando a velocidade média de escorregamento do solido
aumenta até atingir a velocidade minima de bolhas (uy,) ocorre erupgdo de bolhas na superficie
do leito. Se a taxa de circulagfio de solidos (G ) for menor que a taxa de arraste das particulas da
superficie do leito (E,) existirda um freeboard, caso contririo, havera crescimento do leito até o
topo do riser.

Nesse diagrama a linha j-k, que representa a variacdo da taxa de arraste das particulas da
superficie do leito (Ey’ com a velocidade superficial do gas (vg), separa os leitos borbulhantes
com concentragdo uniforme de sélidos daqueles que apresentam distribui¢dio em forma de S.
Uma fronteira similar pode ser obtida para leito turbulento, mas ndio hd relagdo explicita na
literatura para a variagdo de E, com ug para este tipo de leito e, portanto, a linha k-1 ¢ pontilhada.

Quando, no leito turbulento, a taxa de circulagfio de solidos (G,) ¢ menor que a taxa de

arraste das particulas acima de TDH (E..) a concentragdo axial de solidos € uniforme. A linha
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m-i separa esses leitos daqueles com concentragdo axial em S. Na regido sombreada estdo os

valores de G; e uy para os quais haverd distribui¢do em S.

O regime de bolhas pode ser separado do turbulento pela linha C ¢ o turbulento separado

do proximo regime através da linha D.

Extrapolando a linha k-i, através do uso de relagdes desenvolvidas para a saturagdio da
capacidade de carregamento do gds, obtém-se a linha i-E que separa os regimes de transporte em
fase densa e diluida. A linha i-E ndo oferece uma separacio clara entre os regimes de fase densa
e fase diluida totalmente desenvolvido devido a existéncia de solidos descendentes junto a parede
do riser no transporte diluido, mesmo para concentragdes de sdlidos muito baixas (fragio de

vazios maior que 0,99).

A separacdo entre regimes de fase diluida e regimes totalmente desenvolvidos serd dada,
possivelmente, pela linha m-F que expressa a situagéio na qual a velocidade de escorregamento
do solido € igual a velocidade terminal (ug = u,). A linha m-i € aceita como a separagfo entre 0s
regimes de transporte em fase diluida e turbulento, incluindo regimes de transporte diluido
totalmente desenvolvidos. A velocidade do gas no ponto i, presumivelmente, corresponde a

velocidade de transporte.

Os reatores tubulares de craqueamento catalitico operam com particulas do grupo A,
velocidades aproximadas de gas entre 6m/s na base e 19m/s no topo. A fragdo de vazios cresce
de 0,95 na base até 0,998 no topo (dados do presente trabalho). A velocidade minima de
fluidizac@o para catalisadores com 930 kg /m’ e didmetro médio de 57u ¢ de 0,002mvs, a
velocidade minima de bolhas é de 0,0083m/s e a velocidade terminal 0,09m/s (dados de Hirama
e Tkeuchi, 1992). Assim sendo, pelo diagrama da Figura 4.1, o riser opera na regido de transporte

em fase diluida.

Estfo disponiveis na literatura indmeros trabalhos experimentais desenvolvidos com o
objetivo de caracterizar o escoamento gds-solido vertical ascendente. Na proxima secfio faz-se

uma revisido destes trabalhos.
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4.3 HIDRODINAMICA DO ESCOAMENTO GAS-SOLIDO VERTICAL ASCENDENTE

Os trabalhos encontrados na literatura procuram descrever o comportamento axial e radial

dos solidos e do gas. Tais caracteristicas passam a ser descritas.

4.3.1 Comportamento axial dos sélidos

Muitos autores verificaram experimentalmente a variagdo da concentragdio de sélidos no
sentido axial em transportadores verticais com fluxo ascendente. A grande maioria desses
trabalhos, no entanto, foi realizada com velocidades de gas abaixo das velocidades usuais na base
dos reatores industriais. Foram encontrados dados experimentais para reatores industriais apenas
nos trabathos de Martin et al ( 1992a e 1992b) e Viitanen (1993). Na Tabela 4.1 encontra-se uma

sinopse da bibliografia consultada.

Martin et al (1992a) constataram que apés um decréscimo inicial de concentragéo devido
aos efeitos da aceleragdo, ocorre um aumento de densidade a alguns metros da saida do reator.
Este comportamento € ocasionado pela configuragdo geométrica da saida do reator, em forma de
"T", gerando um fluxo descendente de solidos. Quando os sélidos colidem com a parte superior
do T formam-se, provavelmente, clusters de grande tamanho que caem até serem incorporados
novamente ao fluxo ascendente. Coerentemente, a fracdo de vazios aumenta na primeira terca
parte do riser devido a aceleracfo do gés e do sélido e decresce na segunda metade do reator. A
concentracio de sélidos dobra nos tltimos 8m do reator industrial (26m de altura total), mesmo o
gas continuando a acelerar devido aos efeitos de craqueamento. Deste modo o fluxo nunca estard

totalmente desenvolvido.

Quando, em um sistema como o riser, a taxa de circulagfio de sélidos € superior a
capacidade de arraste do gds, forma-se uma fase densa na parte inferior do reator. Os mesmos
autores (sup. cit.) verificaram que a relagfio (catalisador / 6leo) deve ser superior a 25 para que

isto aconteca. Como na industria petroquimica esta relagfo oscila entre 4 e 15, concluiram que o

riser trabalha em condicdes diluidas.

Medidas de dispersio axial de sélidos mostraram que o fluxo de solido esta proximo de
plug flow. A velocidade de escorregamento € da ordem de 3m/s. O backmix ¢ maior do que para

0 gas.
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TABELA 4.1: Sinopse da Bibliografia Consuitada

Bader (1988) Rhodes (1988) Hartge (1988) | Li Arena {1988)
REFERENCIA {1988)
DIAMETRO DO TUBO 0,305 0,152 0,40 0,09 0,041 0,120
ALTURA DO TUBG (m) 12,0 5,34 8.4 6,40 5,75
DIAM. MED. PART.(1) 76 64 85 54 70 70
MASSA ESP. (kg/m 1714,0 1800.0 1500.0 929.5 1700,0 1700,0
VEL. SUP. GAS (m/s) 3,7a6,1 2,823,935 23854 1,52 a 2,60 2,5a5,0 2.5a50
Parabélico no | Parabdlico no | Parabdlico
\!:ggglcl‘:g:gyphﬁﬁ annulfjs com annui.us com | no agnuius
0S SOLIDOS velocidade velocidade c/velocidade
negativa. negativa negativa.
FLUX(?;;E SngDOS 08 ai95 42363 7a70 14,32 1927 5,0a 255 5.0a109,0
5. I
COEFICIENTE DE meédio:
DISPERSAQ RADIAL
DE GAS (m3fs) 0,00387
pertit  radial Existem 03 | Existem 03
VAZIOS / parabolico, regides e um | regides e um densa;
OBSERVACOES £=0.97 {centro) — ponto de { ponto de &=(,75
£=0,73 (anel) inflexdo no | inflexdo no diluida:
perfil axial perfil axial.. g=~0,95
REFERENCIA Dry Rhodes Rhodes Rhodes Martin et al
(1987) {1990) (19922) (1992h) (1992a e 1992h)
DIAMETRO DO TUBO 0,09 0.15 0,15e 0,30 0,032e0,4 ¢ 0,19¢0,94 (lab)
ALTURA DO TUBO (m) 7.20 5,34 11,7 26,0 (ind)
DIAM. MED. PART.(u) i 64 74,9 32a120 62
MASSA ESP. (kg/m 1370 1800 2456 1000-500 1560
VEL. SUP. GAS (mis) 6,0- 9.0 2,76 e 3,96 3,0 a3,0 I 4ais3 3,8 2 6,0 (lab)
max=11,5 (ind)
Menor Parabalico, confirmoua a
espessura  do | annulus  com | presenga  de
PERFIL RADIAL DE | annulus na { vel. negativa. | perfis simila-
VELOCIDADE PARA | parte superior | Transferéncia | res p/ fluxo
08 SOLIDOS de massa | de solido aci-
corus-annulus, | ma de deter-
Annulus ocupa | minado valor
[5% do
didmetro,
FLUXO DE S?LH)OS 85,0-48,0 42.0e63,0 2.0alll0 6,60 a 207,0 114 a 308 (lab)
{kg/s.m) 298 e 325 (ind)
DISPERSAO RADIAL 0,0023 a 0,0024
DE GAS (m%/s) (lab)
VAZIOS/ segregacdo
OBSERVACOES axial no corus
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4.3.2 Comportamento radial dos sélidos

Rhodes (1988) mediu as variacdes radiais e axiais do fluxo de sélidos em um reator
operando com velocidades superficiais de gas de 4m/s. Detectou perfil parabdlico para o fluxo
radial de sélidos com velocidade negativa junto a parede, estabelecendo comportamento
diferenciado para centro e anel. Neste mesmo ano Bolton (1988), trabalhando com baixas
(2,5m/s) velocidades superficiais de gas, observou transferéncia de massa turbulenta entre centro
e anel, sendo a recirculagfio interna das particulas muitas vezes maior que a taxa de alimentacio
de solidos. Também Horio {1988} registrou uma circulagfo interna de solidos tdo forte quanto a
externa para esta faixa de velocidade. A estrutura centro- anel, ou corus-annulus, também foi

detectada em reatores comerciais.

Martin et al (1992a,1992b) verificaram que existe um anel fino e denso (100 a 300
kg/m3) e um centro diluido com 20 a 50 kg/rn3. A estrutura corus-annulus tende a se pronunciar
quando as densidades totais de sélido no reator sdo mais elevadas, mantendo sempre simetria
axial. Existem altos valores de fluxo na linha central acompanhados de baixo, mas raramente

negativo, fluxo de sélidos junto a parede.

Amostras de hidrocarbonetos e catalisador coletadas junto a parede, meio raio e linha
central do reator industrial a 4m da zona de alimentagfo, indicam que a conversdo é maior junto
a parede devido a maior concentragéio de catalisador neste local. No entanto, a produgéio de coque
(contetido de coque no catalisador multiplicado pela relacdo total catalisador / 6leo) exibe um
perfil plano. Como o coque ¢ cataliticamente produzido e permanece ligado ao catalisador, os
autores concluiram que a mistura radial de sélido ¢ suficientemente eficiente para propiciar

propriedades radiais constantes ao sélido.

4.3.3 Comportamento do gas
Bader (1988), com fluxos de massa de 177 kg/s m? e velocidades superficiais de 6,10m/s,

encontrou valores entre 0,00381 ¢ 0,00361m?s para o coeficiente de dispersdo radial para o gés,
mas concluiu que este coeficiente aumenta com o didmetro do riser. Nesse mesmo trabalho,
usando medidas de variagfo de pressdo por unidade de comprimento, verificou que o perfil radial

de vazios € parabdlico com valores elevados no centro (0,96-0,98), caindo para 0,70-0,75 no

anel.
Li et al (1988) investigaram o efeito dos pardmetros operacionais no perfil axial de
vazios. Identificaram trés regides de operagéio, cada qual com caracteristicas hidrodinamicas

proprias, dependendo da relagio entre a taxa de solidos e a saturagio da capacidade de
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carregamento do gas. Detectaram dois tipos de perfil, um em forma de "S" e um perfil que nio
apresenta ponto de inflexdo, este Gltimo relacionado aos casos de transporte diluido. Resultados
qualitativamente similares aos de Li foram obtidos por Arena et al (1988) para velocidades de até
5m/s. Martin et al (1992) néo detectaram ponto de inflexdo no perfil axial de vazios do reator

industrial em que trabalharam.

A velocidade do gas varia ao longo do riser devido a expansdo molar. Segundo Martin et
al (1992), o fluxo total estd proximo de plug flow e 75% da massa gasosa flui na parte central,
correspondente a 45% da area total. Centro e anel possuem coeficientes de dispersdo radial muito
préximos, podendo-se tomar como tnico. Este coeficiente varia muito pouco com a velocidade
superficial do gds, tendendo a aumentar com a taxa de circulagdo de solidos. A fragdo de vazios
do reator industrial aumenta na primeira terca parte do reator, decresce na segunda metade, de

modo que a concentragdo média de solidos dobra nos ultimos 8m, mesmo o gds continuando a

acelerar. Isto é devido, provavelmente, ao tipo de saida.

4.3.4 Efeito do diametro do leito

Ao comparar dois leitos de diferentes didmetros, Yerushalmi (1986) constatou que
mantendo-se fixa a taxa de sdlidos, o leito de menor difmetro exige uma maior velocidade de gas
para que se registre a mesma queda de pressdo do leito maior. Contribuem para este fato os
efeitos de parede ¢ a friccdo entre solido e parede sendo, este Gltimo, relativam'ente pequeno e
incapaz de explicar sozinho estes resultados. Além disto, observou no leito de menor didmetro
uma maior segregacdo de solidos junto a parede. Concluiu que, por possuir o centro mais diluido,
o gas pode percorrer o leito menor com maior velocidade. para uma mesma taxa de solidos. Ou

seja, as velocidades de escorregamento sdo maiores.

Também trabalhando com dois leitos de diferentes didmetros, Rhodes (1992) constatou
que o de maior didmetro apresenta um perfil radial mais plano e que a espessura absoluta do anel

¢ similar em ambos os reatores. Concluiu, entfio, que o fluxo descendente é um efeito de parede.

4.4 MODELOS PARA O RISER ENCONTRADOS NA LITERATURA®

Um dos primeiros trabalhos que procuram modelar o riser foi publicado por Pratt (1974).
Trata-se de um modelo extremamente simples, construido para fluxo pistonado, reagdo de
primeira ordem, irreversivel e isotérmica, ignorando a disperséio e a desativacdo do catalisador,
Esse modelo foi ampliado por Varghese (1979) com o objetivo de investigar o efeito do didmetro

da particula na performance do reator.

"A tabela A.4 do Anexo apresenta um resumo da bibliografia encontrada para o riser,
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Em 1976 Paraskos apresentou um modelo isotérmico baseado na cinética de trés lumps de
Weekman com desativacio. Shah (1977) acrescentou uma equaciio para o balango de energia ao

trabalho de Paraskos a fim de descrever reatores adiabaticos.

Fan (1981a. 1981b) publicou dois modelos para o riser, um homogéneo ¢ outro
heterogéneo. Ambos sdo isotérmicos e incluem correlagdes empiricas para as propriedades
hidrodindmicas da mistura reagente (fragfio de vazios, atrito entre particulas e parede, particulas e
gases. gases e paredes, pressdo e comprimento da entrada). O autor supde plug-flow, reacgdo
tinica, irreversivel de primeira ordem, além de assumir a teoria time on stream para desativagio

do catalisador.

Em 1992, Arandes e Lasa publicaram um artigo onde o riser ¢ modelado como um reator
em fluxo pistonado adiabatico com cinética de trés lumps de Weekman. Ainda nesse ano,
Theologos e Markatos (1992, 1993) publicaram um trabalho cujo o principal objetivo € prever os
efeitos térmicos e hidrodinamicos existentes na zona de entrada do riser. Consideraram apenas
previstos o fluxo, a temperatura e a concentragdio em ambas através de modelo tridimensional.

O modelo de Theologos e Markatos incorpora a cinética das reagfes de craqueamento
através de trés pseudo-componentes, tal como sugerido por Weekman, escolhido por propiciar
um menor tempo de processamento. Embora os autores considerem que o modelo cinético de
Jacob com dez pseudo-componentes possa ser incluido em seu trabatho, o tempo necessério para

realizar as 350 interacGes requeridas seria demasiado longo, impedindo seu uso em controle.

Ndo houve, também, a preocupacdo de calcular as propriedades fisicas da carga ou a
variacio das mesmas com a temperatura. O calor das reagdes de craqueamento foi tomado como

300 kJ / kg de hidrocarboneto convertido, para qualquer composigdo da carga.

A eficacia do modelo de Theologos e Markatos foi testada através de comparagio com
dados experimentais obtidos em reator de pequeno tamanho os quais, de modo geral, ndo

reproduzem o comportamento da mistura reacional no riser.

Posteriormente, Zheng (1994) descreve o riser através de um modelo cinético de cinco
lumps, com gas e sélido escoando em fluxo pistonado, sem diferenca de velocidade entre eles. A
principal deficiéncia desse trabalho € o uso da cinética de cinco lumps para o riser pois, como

visto no capitulo 2, suas constantes variam em demasia com o tipo de gaséleo alimentado.

Em trabalho mais recente, Kumar et al (1995) construiram um simulador para a unidade

FCC. Nesse artigo foi usada a cinética de dez grupos para o riser, porém as constantes cinéticas
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foram estimadas com base em um estudo feito em 1945 para hidrocarbonetos puros e o riser foi

tratado como um reator isotérmico.

Ainda nesse ano, Arbel et al (1995a, 1995b) publicaram os dois primeiros trabalhos de
uma série sobre o comportamento dindmico de unidades FCC. Para o riser foi construido um
modelo com as seguintes caracteristicas:

- estado estaciondrio;

-reator adiabatico em fluxo pistonado com temperatura uniforme na secdo radial;

-cinética de dez lumps com desativacio de catalisador descrita por Krambeck (1991);

-ndo ha diferenga de velocidade entre as fases e também ndo h4 limite difusional;

-0s calores especificos dos componentes da mistura reacional, assim como a massa especifica da

mistura nfio variam ao longo do riser.

Portanto, entre 1974 e 1992, a modelagem do riser evoluiu de fluxo pistonado isotérmico
com uma unica reacgfio irreversivel para adiabdtico, modelo de trés lumps com desativagio. O
trabalho de Theologos e Markatos, em 1992, representa real avango no estudo do reator por
oferecer uma idéia adequada do comportamento hidrodindmico da mistura na base, embora falhe
na previsdo dos produtos e do calor absorvido pelas reagdes de craqueamento, O esforgo feito
Kumar em 1994 para incorporar o modelo cinético de Jacob representou pequeno avango, por se

tratar de modelo isotérmico.

O trabalho de Arbel e colaboradores (sup.cit.), publicado no ano seguinte, € um marco na
historia da modelagem da unidade FCC. Trata-se de trabalho profundamente fundamentado que
faz uso de pouquissimas equagdes empiricas. No entanto, ignora a variagio da massa especifica
da mistura reacional, ndo caracteriza o gasoleo que alimentara o reator segundo as exigéncias do
modelo de dez grupos de Jacob e simplifica demasiadamente o calculo do calor absorvido nas

reacbes de craqueamento,

4.5 MODELAGEM DO RISER

O principal objetivo do presente trabalho ¢ construir um modelo para o riser capaz de
reproduzir o comportamento do reator industrial e que, simultaneamente, seja simples o
suficiente para integrar um pacote de simulacdo da unidade. Inicia-se descrevendo o reator que

deve ser modelado.
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4.5.1 Descriciio do sistema

O riser € um reator tubular operando em estado estacionario, com altura total 35,78m e
didmetro interno médio 0,75m. O reator ndo ¢ perfeitamente cilindrico, apresentando dupla
curvatura na parte superior ¢ variagdes no didmetro interno ao longo do comprimento, A saida
dos produtos ¢ abrupta ("T" blindado). Foi construido em aco carbono e revestido internamente
com concreto refratirio € um anti-abrasivo. O reator conta com dois pontos para injecdo de
vapor, 0 qual ¢ usado para auxiliar a fluidizagio e o arraste do catalisador nas partidas ¢ em
situacdes de baixa carga. Existem, ainda, dez termopares distribuidos ao longo do riser, dispostos

no interior de pocos que se distanciam 0,204m da parede interna.

A alimentacdio do reator ¢ composta por gaséleo liquido. catalisador sélido e agua. O
gasdleo ¢ admitido no reator através de quatro bicos injetores que se distanciam o suficiente da
entrada do catalisador para que este apresente fluxo desenvolvido no momento da mistura. A
reacdo inicia imediatamente apos a vaporizagdo; assim, nos primeiros metros do reator,
coexistemn gasoleo na forma liquida e na forma gasosa, agua liquida e vaporizada, catalisador

solido e produtos da reagdo. A mustura reacional percorre o riser por aproximadamente 2,4s .

A vaporizagio do gasoOleo causa uma aceleragdo da mistura e um aumento da fraciio de
volume do reator ocupada pelos gases. Deste modo, a concentragio de catalisador diminui com a
altura do reator até, aproximadamente, 1/3 do comprimento total. A partir de entfio, mantém-se

constante (Viitanen, 1993) ou volta a crescer (Martin et al, 1992a e 1992b).

4.5.2 Hipéteses do modelo

O presente modelo foi construido com base em vdrias hipoteses, as quals passam a ser

discutidas.

a) O reator foi considerado um cilindro perfeito

Como descrito anteriormente, o reator tem a forma de uma sigmoide na parte superior. A
primeira curvatura inicia quando a mistura reacional ja percorreu 60% de sua trajetoria (21,25m
de distdncia da base), desviando o eixo central do reator 1,32m na direcfio horizontal, o que
equivale a quase o dobro do didmetro interno. A segunda curvatura recoloca o reator na posi¢éo

vertical e iniciaa 30,19m da base.

Os dois acidentes podem acarretar distirbios no escoamento com provaveis
conseqiléncias na conversio global do reator. No entanto, Yen (1985) afirma que 80% da
conversdo global do gaséleo ocorre pa primeira metade dos reatores comerciais. Registra-se,

ainda, a existéncia de um reator industrial com 50m de altura (Theologos e Markatos, 1993), em
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que 80% do gaséleo alimentado ja estd convertido quando a mistura reacional atinge 32,6m de
altura, equivalente a 66% do comprimento do reator. Além disto, estudos preliminares para o
riser REFAP, usando cinco pseudo-componentes, indicaram que pelo menos 50% do gasoleo é

convertido nos primeiros 10m de reator.

Conclui-se que no tergo final do reator, onde existem as curvaturas, ocorrera no maximo
20% de sua conversido global. Tal fato permite que se ignore os acidentes com pequena

consegiiéncia na precisdo do modelo.

O didmetro externo do reator mede, sucessivamente, 1,17, 1,13 ¢ 1,07m. Como a primeira
alteracfio coincide com a primeira curvatura (21,25m de distincia da base), raciocinio idéntico ao

anterior leva a ignorar tais alteragdes.

b) O reator foi considerado adiabitico.

Usando-se o software construido por Patankar (1980), capaz de resolver problemas
elipticos bidimensionais envolvendo transferéncia de calor em sistemas com escoamento,
calculou-se o calor transferido pelo reator ao ambiente. Para tanto, foram realizadas as seguintes
simplificagdes:

-Sendo a parede composta por uma camada de revestimento anti-abrasivo, concreto refratario e
aco-carbono, considerou-se apenas o concreto como resisténcia térmica, devido a elevada
condutividade térmica dos dois outros materiais.

-Foi calculada unicamente a transferéncia por convecedo que ocorre através da parede lateral do
reator.

-A parede externa do reator troca calor por conveccdo com ar a 20°C, sendo o coeficiente
convectivo igual a 15 W/m2°C.

-Foi construido um perfil de temperaturas para a parede interna do reator a partir das
temperaturas lidas pelos termopares, interpolando-se linearmente os valores de temperatura que
ndo sdo lidos diretamente.

-Nido foram consideradas as resisténcias das camadas limite junto & parede do reator, ou seja, a
temperatura da parede foi tida como idéntica a da mistura reacional (internamente), ou do
ambiente.

Concluiu-se que o reator perde para o ambiente aproximadamente 1% do calor fornecido

pelo catalisador, podendo ser considerado adiabatico.
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¢} O fluxo no reator pode ser tratado como "plug flow ”

Como ja pode ser visto, a quase totalidade dos trabalhos publicados na drea de
hidrodindmica do escoamento vertical gas-solido para pos do grupo A, foi desenvolvida em dutos
de até 0,40m de didmetro, aproximadamente metade do didmetro interno do riser da REFAP.
Trabalhos que comparam leitos de diferentes didmetros (Yerushalmi e Avidan, 1985; Rhodes et
al, 1992 ) registram maior segregacfio de solidos junto a parede nos leitos menores, perfil radial

mais plano no leito maior e espessura absoluta de anel similar em ambos os reatores.

Tém-se conhecimento de apenas dois trabalhos cujos dados foram obtidos em reator

industrial (Martin et al, 1992; Viitanen, 1993), passa-se a compara-los.

-Martin et al observaram que a produgfo de coque (conteido de coque no catalisador
muitiplicado pela relagdo total catalisador/éleo) exibe um perfil plano. Como o coque é
cataliticamente produzido e permanece ligado ao catalisador, concluiram que a mistura radial de
solido ¢ suficientemente eficiente para propiciar propriedades radiais constantes. Os valores
obtidos por Viitanen para coeficientes de dispersdio radial foram considerados grosseiros pelo

préprio autor.

-Tendo medido a dispersfio axial dos sélidos, Martin et al obtiveram numeros de Peclet entre 4,8
e 8,0, para velocidade dos solidos entre 8,7 e 10 my/s. Viitanen obteve numeros de Peclet menores
ou iguais a 9,0 na primeira terca parte de um reator industrial, tanto para catalisador como para o
gas. Na parte final do reator, o0 mesmo autor registrou Peclet iguais a 13 (gas) ou 14 (solido),
tendo observado que o coeficiente de dispersdo axial aumenta com a altura do reator. Sabe-se que

modelos com dispersdio axial se justificam quando o numero de Peclet € superior a 8.
-Os dois autores concluiram que o fluxo no reator pode ser considerade plug flow,

Acrescentando-se ao anteriormente exposto a simultinea escassez e divergéncia de
valores experimentais obtidos em reatores industriais para coeficientes de difusdo, espessura e
concentragdo do anel de sdlidos, optou-se por considerar que o escoamento no reator ocorre em

fluxo pistonado.

d) O modelo cinético mais adequado € o de dez lumps

Conforme discutido no Capitulo 2, o modelo de Jacob et al. com dez pseudo-
componentes, apresenta constantes cinéticas e energias de ativagdo que, segundo os autores, ndo
variam com o gasoleo a ser craqueado. Este fato, por si so, justifica seu uso e recompensa o

maior tempo de processamento necessario devido a sua complexidade.
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¢) O ponto inicial do riser (z=0) coincide com o TI 113

Conforme pode ser visto na Figura 4.2, a alimentac¢do do gasoleo ocorre em um ponto do
reator que dista 3,6m da alimentagio do catalisador. A Im de distincia da entrada do gaséleo
existe um termopar (TT 113); este ponto foi considerado o ponto zero do riser neste modelo.

Abaixo dos injetores de gasbleo ndo existe mistura significativa entre os reagentes e
entdo, 0s primeiros 4,9m do riser nfio funcionam como reator. Logo acima dos injetores ocorre a
mistura dos reagentes com simultdnea vaporizacdo do gaséleo ja existindo, provavelmente,
reacdo quimica.

Como primeira aproximacio, considerou-se que predominam os efeitos de mistura e troca
térmica sobre a reagdo quimica imediatamente apds a entrada do gasodleo, o que remete o inicio
do reator a algum ponto acima dos injetores. A existéncia do termopar TI 113, Im acima da
entrada do gasoleo, definiu o ponto de inicio do reator por permitir a comparacgio entre os dados
experimentais e os calculados. Como sera visto mais adiante, foi possivel prever a temperatura
lida por este termopar com erro aceitdvel usando-se esta simplificacdo,

Como conseqiiéncia direta desta hipotese conclui-se que devem ser descontados 5,9m do

comprimento total em todos os célculos.

T1 113

COTA ZERO
DO RISER

ENTRADADE _____,
GASOLEO

ENTRADA DE \

CATALISADOR

3.6m

4

I,3m

BASE DO REATOR. » // ..................

FIGURA 4.2: Esquema da base do reator
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) Depdsito de coque sobre o catalisador

O catalisador ¢ uma particula com didmetro médio aproximado 53 x 10° m, massa
especifica tipica de 843 kg/m’ (6,5713 x 10" kg e 7,7952 x 10" m?), que entra no reator com
0,20% em massa de coque e sai com 1,08% (dados histéricos da REFAP). O coque depositado
sobre o catalisador possul massa especifica aproximada de 1550 kg/m3 (Nelson, 1958). Com o
objetivo de avaliar se a massa de coque depositada sobre o catalisador ¢ ou sua diferenca entre a
entrada ¢ a saida, deve ser incluida no modelo a ser construido para o riser, construiu-se a Tabela
4.2. A andlise dessa tabela permite concluir que a variagdo na massa especifica efetiva da

particula solida é muito pequena (0,40%) e pode ser ignorada.

VARIAVEL ENTRADA SAiDA

Massa de coque

1,3143 x 10"%kg

7,0970 x 10"°kg

Volume ocupado pelo
coque

83,4794 x10""m’

45787 x 10"’

Massa especifica da
particula solida
{catalisador+coque)

= (my+mg )/ (Vo +Vy)

=843,76 kg/ m’

*{m;,+mq)/(vp+vq)

=847 12Kg/ m’

TABELA 4.2: Variacdo da massa especifica da particula solida entre a entrada e a saida do rviser.

g) Fracdo de hidrogénio ne cogue

Coque ¢ um material que possui uma proporgdo H/C 0,3 a 1,0 (Corma e Wojciechowski,
1989). A fragdo massica de hidrogénio presente no coque pode ser estabelecida através de um
balango de hidrogénio no regenerador. Tal foi feito para cada um dos casos estudados e, como

mostra a Tabela 4.3 a propor¢do molar C : H do coque REFAP pode ser considerada 1: 1.
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TABELA 4.3: Fracdo molar
de hidrogénio no coque

ARQ Fracdo molar
de H
[ 0,97
2 1,11
4 0,72
5 1.01
6 1,22
7 1.25
8 t,47
g 1,03
10 1,73
11 1.21
12 0.87
13 0,88
i4 0.90
15 0.78
16 0.82
17 (.93
18 0.95
19 (.95
20 0.68
21 0,80
22 0.87
23 0.69
25 0,77
MEDIA .58

4.5.3 Calculo da temperatura na entrada do riser

O catalisador proveniente do regenerador entra no riser pela parte inferior com
temperatura em forno de 690°C. A mistura com o gasoleo (temperatura aproximada de 323°C) é
feita a uma determinada distncia da alimentacdo, suficiente para que o fluxo do catalisador ja
esteja estabelecido. A proporgdo catalisador/ 6leo varia entre 4,7 e 8,2 (em massa), sendo o calor
especifico do catalisador, aproximadarnente, 3,4 vezes menor que o calor especifico do gaséleo
alimentado. Além destes, pode ser alimentada 4gua na forma liquida e na forma vapor, em
proporgdo de 0,05 (kg de dgua / kg de gasdleo). O objetivo deste item ¢é estabelecer a temperatura

final desta mistura.

Foram adotadas as hipoteses que seguem para o calculo da temperatura em z=0 (lida pelo

termopar T1 113).

DA mistura de catalisador, 6leo e dgua atinge uma temperatura final, igual para todos os

componentes, antes que ocorra qualquer reagio.
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ifYOs componentes do gasoleo, alimentados na forma liquida, deverdo ser aquecidos até a
temperatura de mudanca de fase, absorverfio calor até completa vaporizagdo, sendo novamente

aquecidos no estado de vapor. O mesmo ocorre com a gua.

iii)A temperatura do gasdleo ao entrar no riser € conhecida ou pode ser calculada, o que também

¢ valido para as temperaturas iniciais do catalisador, da 4dgua liquida e do vapor d’4gua.
ivjO calor especifico do catalisador € perfeitamente conhecido.

v)Sdo obtidos rotineiramente na refinaria a densidade e a viscosidade do gasdleo alimentado,

além de sua curva de destilacdo ASTM.

Com base nestas hipoteses construi-se o software cujo diagrama de blocos pode ser visto

na Figura 4.3. As etapas deste diagrama passam a ser discutidas.

Leitura de dados:
-pontos da curva ASTM
-temperaturas de entrada do gaséleo, agua e catalisador

-taxa de alimentacio da agua, gasoleo. catalisador e vapor

? Ajuste de retas aos pontos da curva ASTM

Divisdo da curva ASTM e calculo de ponto de ebuligdo
3 mediano, peso molecular, e fator de caracterizaciio de
Watson para cada parte,

Célculo do calor necessario para aquecer o liquido, calor
latente de vaporizagdo e calor necessario para aquecer o
vapor para cada fraclio de gasdleo.

{ &

Calculo dos calores sensivel e latente da agua e do vapor.

[V ]

|

Montagem e resolucfio da equagdo resultante,

FIGURA 4.3: Visdo global do programa que calcula a temperatura na entrada do Riser
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a) Etapas 1 a 3:

A curva de destilagdo ASTM ¢ obtida através de um processo de destilagio em batelada e
caracteriza a volatilidade da amostra. O PEMYV ¢, como indica o proprio nome, a média dos

pontos de ebuligdo de todas as substincias que formam a fra¢do, como representado na
Figura 4.4(A)

O ajuste de um polindmio aos pontos experimentais da curva ASTM, permite representar
a volatilizagdo continua da amostra, ou seja, o ponto de ebuligio dos compostos quase
individualmente. O PEMV ¢ uma meédia tdo mais grosseira quanto maior a diferenga entre as
temperaturas de ebuli¢do dos compostos que formam a fragdo. Desta maneira, a amostra original
foi dividida em fraces menores, com pontos de ebulicio mais proximos, como mostra a
Figura 4.4 (B), tornando o0 PEMV de cada fragfio uma média mais representativa. Como todas as
demais informagdes sio calculadas a partir desta, esperava-se que todo processo adquirisse maior
precisdo. Assumiu-se, além disto, que a densidade das fragdes individuais ¢ igual a densidade
média, obtida em laboratério a partir da amostra original. A curva ASTM original foi dividida

em 20 partes, e para cada fragdo foi calculado um PEMYV e todas as demais propriedades.

o 1400 o 1400,

@ 1200 @ 1200 | B
] S 5 e
§ e . T'E" 1000 | e ;
g 800 I g z ~ P = '
g '/ / g 800 h;; g %
= 600 ~ 600

TR Ay b LMD > ‘ T EIa M T h O~ DD
Percentagem vol. destilada Percentagem vol. destilada
4) (B)

FIGURA 4.4: PEMV calculado para a curva ASTM completa e dividida em cinco partes
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b) Etapas 4 a 6:

Assumiu-se, entdo, que cada fragdo absorveu calor até atingir o PEMV, quando entfio
vaporizou-se a temperatura constante. Finda a vaporizagdo, houve aquecimento do vapor até ser
alcancada a temperatura final, que se deseja calcular, igual para todas as fragdes. Os resultados
obtidos podem ser vistos na Tabela 4.4 e na Figura 4.5. A anilise desta tabela deve considerar
que o termopar usado para medir a temperatura que serve de base para o calculo dos desvios dos
programas estd inserido em um pogo, sendo o erro do conjunto estimado em, pelo menos, 1,5%.
Além disso, foram observados grandes depésitos de coque sobre 0s pogos dos termopares quando

foi feita a manutencido do reator.

TABELA 4.4: Comparagdo entre valores calculados e valores medidos na unidade para a
temperatura na base do riser.

Temperatura Desvio Temperatura Desvio
(°C, fragdo (%, fragdo (°C, fragdo (%, fracdo
ARQ | TI-113 | dividida em 20) |divididaem 20) inteira) inteira)
1 662,00 570,06 13,89 557,70 15,76
2 552,20 545,74 1,17 590,27 6,89
3 523.00 547,69 4,72 548,21 4,82
4 525,00 549.43 4,65 539,82 2,82
8 600,00 605.12 0,85 608,43 1,40
9 615,40 592,39 3.74 590,91 3,98
10 604.83 601,99 0.47 608,19 0.55
]! 612,50 590,73 3.55 595,96 2,70
12 641.75 565,89 11.82 391,23 7.87
13 634,00 576,29 9.10 573.63 9,52
14 574.33 560.76 2.36 564.61 1,69
15 531,40 559,09 5.21 532,67 0,24
16 499,33 563,07 12,76 538,96 7.94
17 544,67 556,24 2,12 557,48 2,35
18 546.20 547,71 0,28 569,56 4,28
19 555,33 549,19 1,11 426,27 23,24
20 672,00 555,42 17,35 513.87 23.53
21 674,75 547.85 18.81 458.54 32,04
22 659.67 573,59 13.05 541,85 17.86
23 674,50 553,35 17,96 554,99 17,72
24 667,60 565,18 15.34 442,91 33,66
25 660,67 571,64 13,48 555,17 15,97
MEDIA! 601.42 565,84 7,90 548,24 10,77
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A analise dos resultados permite concluir que:

- as hipiteses sobre as quais se baseia cdlculo da temperatura na entrada do riser sio adequadas;

- 0 erro cometido quando se considera o inicie do reator (z=0) coincidente com o termopar TI

113 ¢ aceitavel;

-como era esperado.

houve melhor aproximagfo dos resultados aos dados da unidade com a

divisdo da fragdo em vinte partes.
. 700, .
2 |
g = : i
g3 %0
o,
- U
s % 550 -
ZE
& 3
8 = 300 .
B
LV
= 450 .
450 500 350 600 650 7060 |
Temperatura na base do riser |
(valores da unidade)
FIGURA 4.5. Comparagdo entre valores calculados e valores medidos na unidade para

temperatura na base do riser.

4.5.4 Equacdes que constituem o modelo do riser

As equacOes usadas para construir o0 modelo do riser, assim como algumas hipoteses

simplificativas que ndo foram anteriormente apresentadas. passam a ser discutidas. Inicia-se com

as equacdes oriundas dos balangos de massa e energia.

a)Balanco material global para a fase gasosa

O balango material global para a fase gasosa, com o sistema em estado estaciondrio,

origina a seguinte equacio:

d
a(pgs u,) =10

onde:

4.1

u, - velocidade intersticial do gés, m/s

g - fracdo de vazios

pg - massa especifica da mistura gasosa

7 - distincia axial, m
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O numero total de moles da mistura gasosa aumenta ao longo do reator devido as reagdes
de craqueamento. Portanto, a massa especifica da mistura gasosa, a fracdo de vazios e as
velocidades do gds e particulas variam com a posi¢do axial.

A pressdo média, entre a base e o topo do riser, varia em torno de 1,5 atm, a temperatura
no topo em 525°C e a temperatura na base em 675°C. O gasodleo que alimenta o reator apresenta
pressfo critica da ordem de 10 atm e temperatura critica na casa dos 650°C. A pressdo no riser
estard sempre muito abaixo da pressdo critica ¢ a temperatura na base (onde se encontram as
fracbes mais pesadas) acima da critica. Assim, € possivel aproximar o comportamento da mistura
pela equagdo dos gases ideais, e deriva-la:

d -
Py _ 1 EE(TEE_;)EE]JFRS& (4.2)
dz RIT dz dz/ T dz

sendo:

M - massa molar média da mistura gasosa
R - constante dos gases ideais

P - pressdo total no reator

T - temperatura da mistura gasosa

Diferenciando a equagdio 4.1 ¢ nela substituindo a 4.2 obtém-se a seguinte expressio

para a variagdo da velocidade do gds ao longo do comprnimento:

dz dz

g
dz  p,& ey R| T

oy ui, do (1IN QAT pdP) PN 43
T dz

b)Balanco material global para o catalisador

O balanco material global para a fase solida, com o sistema em estado estacionario,

resulta em:

«a?;[up(i -5)|=0 (44)

onde:

u, - velocidade da particula, m/s
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¢)Balanco material para os reagentes gasosos

Definindo-se:
A - area da sec¢do transversal do reator, m’
74dz ¢; - concentracdo do reagente gasoso 1, kmol de i / kg de gas
' ....... R; - taxa de consumo do reagente 1, kmol de i / (kg de particula . s)

W, - vazdo massica de gas, kg /s

pp - massa especifica da particula de catalisador
dm, - massa de catalisador presente no elemento de volume

delimitado por z e (z+dz), conforme figura ao lado, dada por:

dm, = (1-¢)p,Adz : (4.5)
Tém-se, entdo:
WaCi | = WeC = Rijdm,
z z+dz
Dividindo-se pelo elemento de volume (Adz) e usando-se o conceito de derivada:
e iRi(l —8)p, (4.6)
dz w

g

Mas: Ri = Ekm <
onde o subindice 1 representa o reagente gasoso ¢ n representa o produto da reagio em questdo.

Por exemplo, parafinas pesadas reagindo para formar parafinas leves:

k
P§1 % YPI

A constante ki, pode ser encontrada na patente de Gross et al (1980) em m’ / {kg de

particula . s) e, portanto, deve ser multiplicada pela massa especifica da mistura gasosa (p, ) para

manter-se a homogeneidade dimensional da equagiio 4.6 . Além disso,

LU

Wy Pyl
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Assim:

e, 1 (o)

dz u, €

Pk, ¢ 4.7)

in ~i

Como visto no Capitulo 2, o catalisador ¢ desativado pela deposi¢io de coque na

superficie ¢ pela adsorgfio de anéis aromaticos. Deste modo, faz-se necessaria uma corregiio na

equagdo 4.7:

‘ - 4.8
RS ECTY S M “
dz u, ¢ 1+Bt, /K e

ondef, ¢ e k4, constantes enconiradas na patente de Gross et al (1980). Na Tabela 4.5 foram
reunidos os termos Xk;.c; para cada componente da mistura gasosa. Nas Tabelas A.1 e A.2 do
Anexo podem ser encontradas as energias de ativacdio e as constantes cinéticas fornecidas pela

referida patente.

TABELA 4.5: Zk;.c, para cada componente da mistura gasosa

COMPONENTE Tk, c;
P, (k pp, T k?,‘c + k?,,c JCy
N, (kN,,N! + thG + thc)cNg,
A (Kaa, +Kagtkact kAth)CAh
Can (kc,\,,f:m + kcmc)ccm
P, “kP},P]CPh +(kp§c + kP,G )Cp
N ~Knn Cx, Tlkye tkygley,
Al —kAhA,CAh +(k.-\tc + kA;G}CA1
Cal _k,\hc,\, Ca, ™ kaCMCCAh + kcmccm
—(Kp Cp, + Ky gCn, Ky, *
G kP,GCPE + kNIGCNI + kA;GCAE) + KgeCq
—(kp cCp +ky con, T KacCa,
C +kcﬁ,,cccm, + ks cep + Ky cCy,
+kA1CcAT o kC“CCCA, +KgeCa)




77

d)Balanco de energia:

O balango de energia sera feito negligenciando-se:
-trabalho de expansio realizado pela mistura gasosa;
-dissipagdo viscosa;

-transferéncia de calor por radiacdo;

-perda de calor para o ambiente.

Além disso assume-se que:
-a convecgdo seja o unico mecanismo de transferéncia de calor, ocorrendo em plug-flow, com
temperatura uniforme na se¢fo radial;

-a resisténcia a transferéncia de calor entre gas e particula é tdo pequena que ambos terdo a

mesma temperatura em qualquer posi¢io ao longo do comprimento do reator.

Sendo os reagentes representados pelo subindice i, ¢ qualquer componente da mistura

reacional representado pelo subindice j, a equacdo do balanco de energia sera:

Ny
ijcpsq —ijcpiq + ST (~AH, )R, (1 - £)p,dV =0 (4.9)
j ] J z+&r—*l
onde:
Cp, - calor especifico do componente j, kJ/ (kg dej . K)

dV - volume ocupado pela mistura reacional, limitado pelo didmetro interno do reator , z e (z+dz)

Npg - namero de reagdes ocorrendo simultaneamente

Dividindo-se pela drea da se¢do transversal, Az, com z—0

y . (4.10)
0= L4 S T p0-03 CattR
j i=]
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(4.11)

d d
m&m[z chp,TJ = E(WngBT+ wpcppT+ W,Cp, T)
J

onde o subindice q indica o coque depositado sobre o catalisador.

Como a produgdo média maxima de coque ¢ 1,1% da massa de catalisador, assume-se que

a terceira parcela do lado direito da equagio 4.11 ¢ muito menor que as duas primeiras.

A equacdo de Watson- Fallon (apresentada no Capitulo 3) descreve a varia¢do do calor

especifico de misturas de hidrocarbonetos gasosos:

cp, = (0.045K , -0.233)+(0440+00177K ] (107 T)-0.1530107° T2

=
onde:

¢,. - calores especificos do liquido e do vapor em Btu/ (1b °F)

Pv
T - temperatura, °F
API - densidade em graus API

K, . fator de caracterizacdo de Watson

A Tabela 4.6 mostra o calor especifico de misturas de hidrocarbonetos na faixa das
temperaturas de entrada e saida do riser, com K, entre 10 e 13. Pode-se observar uma variagio

percentual aproximada de 10% entre os valores de ¢, para um mesmo K.

TABELA 4.6: Variacdo do calor especifico de
misturas de hidrocarbonetos com a temperatura.

Kw ¢, a521°C ¢, a 680°C Varia¢do
(keallkg. °C) (kealikg. °C) percentual

10 0,6718 0,7591 11,50

i 0,7397 0.8267 16,52

12 0,8021 0,8943 10,31

13 0,8646 0,9619 10,12
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Essa variacio ndo ¢ suficientemente pequena para ser ignorada, mas também nio é
grande o bastante para justificar o trabalho adicional que acarreta o termo em T2, Optou-se por
calcular um novo valor para Ky e para o calor especifico dos gases a cada incremento de
comprimento do reator. Desta maneira, a equagdo que fornece a variacio da temperatura ao longo

do riser sera:

Ng
Ap,(1-£)Y (=8H )R, (4.12)
_‘ilf__ i=]
dz W, e, FWe

¢) Balanco das forcas exercidas sobre uma particula tinica

O riser opera em escoamento bifdasico turbulento. No escoamento turbulento de uma
suspensdo gasosa, as velocidades do fluido e da particula possuem componentes médios locais e
componentes flutuantes. Assim sendo, um modelo realista do sistema deve incluir os fendmenos
que dependem das interagdes dos dois campos de velocidade (Siclair ¢ Jackson, 1989), quais
sejam:

i) a diferenca entre as velocidades medias do gas e da particula origina uma for¢a de arraste que é

responsavel pela parcela ndo flutuante da velocidade da particula;

ii)a interagdo entre as particulas e o componente flutuante da velocidade do gas pode causar um
fluxo de energia cinética entre os componentes flutnantes das velocidades das duas fases em
qualquer direcdo. Também pode amortecer as flutuagdes da velocidade do gas e estimular as

flutuagdes da velocidade da particula ou vice-versa;

iii)as interagdes da parte flutuante da velocidade das particulas com a velocidade média das
mesmas particulas originam tensdes entre as particulas;

iv) as interagOes da parte flutuante da velocidade do gis com a velocidade média do mesmo gas
origina o ja conhecido tensor de Reynolds.

No presente trabalho foram feitas as seguintes simplifica¢des:

- ndo foram considerados os fendmenos decorrentes das componentes flutuantes das velocidades
do gas e da particula;
- a quantidade de movimento das particulas de catalisador, devido a sua pequena massa, ndo é

suficiente para que as mesmas rompam o filme gasoso que se forma ao seu redor e colidam umas

com as outras ou com a parede do reator (Siclair e Jackson, 1989). Desta maneira, as forgas de
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fricgdo particula-particula e particula-parede sdo negligenciadas. Essa simplificagio ¢

corroborada pela baixissima queda de pressdo verificada entre a base e o topo do reator, fato que

sera discutido ainda nesse capitulo.

Nestas condi¢des, a forga de arraste resultard da soma do arraste pelicular (associado a

camada limite) e do arraste de forma (associado ao movimento relativo fluido- particula), sendo

calculada por (Sissom e Pitts, 1979):

_ Ca ;ug —upl(ug -, )p,S

A 2

onde:

F, - forca de arraste exercida pelo gis escoando com velocidade u,
u, - velocidade da particula

S - area da secdo reta do solido na dire¢do normal ao escoamento

Cy - coeficiente de arraste

pg - massa especifica do fluido

(4.13)

O coeficiente de arraste pode ser calculado, tal como sugerido por Ding e Gidaspow

(1990) e adotado por varios autores (Seu- Kim e Arastoopour, 1995; Bolio et al, 1995; Pita e

Sudaresan, 1993) por:

C, = 24 (1+0,15Reg""37) se Reg<103
Re,

C, =044 se Re )10’
ep,u, —u D

Re = L’i 4 E’l »

B )ug

Assim, o balango de forgas sobre a particula pode ser feito, definindo-se:

(4.14)

(4.15)

(4.16)
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Fp - forga peso

Fp - forga de empuxo

m, - massa da particula

F’ - forga resultante

D, - didmetro da particula, suposta perfeitamente esférica

Ca - coeficiente de arraste

g - aceleragfio devida a0 campo gravitacional

F=F, +F, - F, @17

Fem (4.18)
P dt

™D (4.19)
4

F,=m,g (4.20)

A for¢a de empuxo corresponde a massa de fluido deslocado multiplicada pela aceleragio

da particula (Foust, 1982):

m
Fy =—"p,8 (4.21)

P

Substituindo as eq 4.13 e 4.18 a 4.21 na 4.17, teremos:

du, Cy (u, —up)'ug ﬂup'pgsw%mp .
m = —p,g-
o 5 o, PiE e

Logo:



p

du, C, (u,~ u,)ju, - up’paS+g(£§”u 1]

dt 2m, Py
Mas

du, —u du,

dt ? dz
Entdo:

du, _ Cy (u, —u,)u, - u?lpgs_f.ﬁ B%,ml
dz 2mpun Ho \Pp

) Variacio axial da fracio de vazios
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(4.22)

(4.23)

(4.24)

A fracdo de volume ocupada pelo gds relaciona a velocidade intersticial do gas com a

velocidade superficial do gds. Assim sendo, define-se:

A - drea da seqdio transversal do riser, m®
wy, - vazio massica de particulas, kg / s
W, - vaziio massica de gas, kg /s

pp - massa especifica da particula de catalisador, kg/ m’

pg- massa especifica da mistura gasosa, kg/ m’
u, - velocidade intersticial do gas, m/s

v, - velocidade supertficial do gas, m/s

pode-se escrever:

w
UgE = -5
Apg
De modo analogo, para a fragdo de volume ocupada pelo solido ter-se-a:
W
P
u, (1-¢)=—>
p(-e)=2

A soma das equagdes (4.25) e (4.26), serd:

(4.25)

(4.26)
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w W
P4 g

- (4.27)
Applp  Apgly

As equagdes (4.25) e (4.27) fornecem:

W
g
4.28
oo Pglg _ WePp (%29
Wp Wy ug
WoPp + W 2
Appup  Apgl, gPp pPe up

Para o caso do riser, onde existe pouca diferenga entre as velocidades das particulas e do gas, a
equacgdo (4.28) pode ser aproximada por:

.= WgPp (4.29)
WgPp + WpPyg
Entgo:
de _ _Wiby ! : dp (4.30)
dz W, [(ppwg / wp)+pg] dz

o)Coque depositado sobre as particulas

O modelo de Jacob trabalha com a taxa de formacgdo do lump C, composto por gases

leves mais coque; para o coque individualmente os autores sugerem o uso da seguinte equacgio
semi-empirica:

a ( t, )“ (4.31)
Ye = 1001300

v, - fragdo massica de coque (kg de coque / kg de particula)

a - férmula empirica encontrada na patente de Gross:



84

a=0631P, +0I10N, +14754, +0,0727C, +0,631P, +0297N, +0,773A, +2225C,,

t. - tempo de residéncia do catalisador (s), dado por:

dt

E"_—

dz

Z

dz
u I3

[ Q—

0

A revisdo da literatura mostrou que a quantidade de coque depositado sobre um
catalisador depende do tipo de catalisador, da alimentacdo e das condigdes de operacdo
(Froment,1976) e/ ou do tempo durante o qual o catalisador esta em contato com a mistura
reacional (Wojciechowski, 1968). Como discutido anteriormente, o gaséleo processado pela
unidade FCC da REFAP ndo contém a fracdo de leves (componentes que destilam entre 221 e
341,3°C), cujas fragdes massicas fazem parte dos coeficientes de ajuste da equago empirica de
Gross. Provavelmente por esse motivo, a equagdo proposta por Gross mostrou-se inadequada
para ser usada no presente trabalho, como mostra a Tabela 4.7. Assim sendo, foi necessario

desenvolver uma equagdo para o calculo do coque depositado sobre a particula.

Expressdes que relacionam o deposito de coque com o tempo de contato entre a particula
e a mistura reacional através de func¢des do tipo poténcia, exponencial e hiperbélica, foram
consideradas apropriadas para algumas situacdes especificas (Weekman, 1968, 1969 ¢ 1970;
Nace. 1971; Jacob, 1976). Dessa maneira, procurou-se verificar a validade das mesmas para o
presente caso. Os resultados desse estudo podem ser vistos na Tabela 4.8, onde se verifica que os
dados se ajustam tanto linearmente como através de uma funcdo hiperbolica com desvio médio
em torno de 11%:; aproximadamente a metade do desvio previsto por Gross para as constantes

cinéticas do modelo de dez lumps. Optou-se pelo ajuste linear.

hYMassa molar média da mistura gasosa

Sendo a massa molar média da mistura gasosa (M), variavel ao longo do comprimento do

reator, definida por:

(4.32)

Z|M

Z



TABELA 4.7 Calculo do coque depositado sobre as particulas através da equacdo empirica de Gross

ulado | Coque prod articula i
caso | ! "ai;s) ?kng) P(kg@ b, x100 N, X100 ¢, 100 A, <100 a C"FR‘;:)“IC d?;:;O

] 239 1.48 136.75 16.73 31.79 534 16.13 06328 0329 777
2 2.7 1,64 132.03 51.76 29.83 40 1421 0.6185 0.318 80.6
3 2.1 1,22 143.07 52.17 29.54 317 14,13 0.6189 0,350 714
4 2.94 1.42 12025 52,56 27,56 584 12,03 0.6519 0311 78.0
5 2.9 141 13937 48.46 31,2 515 15,19 0.6305 0.347 75.4
7 235 1.36 146.59 55.9 27.1 429 12,71 0,6269 0.348 744
3 243 117 173,31 54,08 2828 442 1322 0.6258 0.416 644
9 2,45 1,29 143.50 48,08 201 6.84 15.07 0,6642 0.377 70.8
10 2.65 0,96 14312 48.05 3122 56 14,58 0.6313 0.363 2.2
T 2.63 132 164.07 58 44 27.9 2.05 11.61 0.5870 0.373 7.6
2 2,51 131 123.50 5312 28.14 596 13.47 0.6399 0.304 76.7
13 2.6 139 138,04 53.35 25,73 728 13,64 0.6805 0.363 73.8
14 2.65 157 [45.61 529 27.64 56 13.86 0.6476 0,366 76.7
15 3,93 1.56 131,74 5144 32.33 2.96 13,08 0.5891 0,308 80.3
16 279 1.66 14591 53,11 26.76 6,43 13.7 0,6636 0,380 77,1
17 2.65 1.63 139.53 53.99 2535 747 13.19 0.6841 0371 773
i3 226 1,76 14532 5379 25.94 6,88 134 0.6731 0368 79.1
19 3,59 1.79 (43,72 34 25.1 7.60 1321 0.6885 0,408 77.3
20 267 2,10 166.35 5425 24.75 7.85 13.15 0.6921 0,448 78.7
71 375 1.91 13548 5347 27.01 6.12 134 0.6574 0,360 812
2 2.7 1.79 160,36 54.12 24,93 776 13.18 0.6901 0.432 75.8
3 2.8 2.13 14323 535 27.01 6.05 13,44 0,6563 0,369 82.6
24 344 1,04 157.73 53.99 254 7.46 133 0.6844 0.442 772
25 271 1,89 165.71 53,47 27.11 572 13.7 0.6511 0.421 777
Média 75,8
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TABELA 4.8: Ajuste dos dados da unidade a uma equagdo para o deposito de coque sobre o catalisador.

c.* Desvio % com Desvio % com Desvio % com
Caso U l(unidade) | A = In(e V] €= explAy relagdo a fungdo | B=¢ /| c = B (| relagloa fungdo | G = (¢ -1¥e| ¢ = | + Gt | relagdo a fungdo
(s} exponencial finear hiperbotica

i 2,17 6,01 0,83 4,63 23,00 2,71 5,10 15,11 2,31 5,23 13,03

2 2,51 5,99 0,71 3,88 1,79 2,39 5,90 1,49 1,99 5,89 1,68

3 231 4,21 0.62 5,11 21,34 1,82 543 29,00 1.39 5,50 30,64

4 2,46 3,75 0,54 5,68 31,44 1,52 5,78 54,23 1,12 5,79 54,46

3 2,90 2,99 0,62 1,15 29.34 2,079 6,82 13,82 1,72 6,65 11,01

6 2,37 5,50 0,75 5,33 9,67 2,49 5,57 3,56 2,07 5,62 4,80

7 2,34 3,71 0,75 5,22 8,62 244 5,50 3,65 2,01 5,56 2,66

8 2,81 5,56 0,61 127 30,77 1,98 6,61 18,82 1,62 6,47 16,44

9 2,60 6,16 0,70 6,27 1,77 2,37 6,11 0,77 1,99 6,07 1,55

0 298 5,21 0,535 8,20 57,35 1,75 7,01 34,47 1,41 6,81 30,62

11 2,74 6,14 0,66 6,92 12,71 2,24 6,44 4,91 1,88 6,34 3,22

12 1247 5,18 0,67 5,72 16,41 2,10 5,81 12,10 1,69 5,81 12,19

13 2.54 3,77 0,69 6,01 4,14 227 5,87 3,49 1,88 5,95 3,08

14 1241 5,38 0,70 5,48 1,90 2,23 5,67 5,31 1,82 5,70 3.85

15 12,59 5,23 0,64 6,23 19,02 2,02 6,09 16,43 1,63 6,05 15,59

16 12,38 5,35 0,72 5,37 3,30 2,33 5,60 0,82 1,91 5,64 1,55

17 1228 5,82 0,77 5,00 14,07 2,55 5,36 7.90 2,11 5,44 6,50

18 12,16 6,73 0,88 4,60 31,72 3,12 5,08 24,54 2,65 3,21 22,62

19 1242 6,95 0,80 5,52 20,56 2,87 5,69 18,14 2,46 3,71 17,78

20 | 247 7.48 0,82 5,72 23,54 3,63 58] 22,37 2,62 5,81 22,31

21 2,38 6,27 0,77 5,37 14,40 2,63 5,60 10,76 2,21 5,64 10,11

22 1247 6,19 0,74 3,72 7,61 2,51 5,81 6,19 2,10 5.81 6,11
Média 0,71 14,24 2,35 11,43 1,95 10,56

* ¢_ - coque depositado sobre a particula, (kgo/kggasoteo)x 100
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onde:

M; - peso molecular da fragdio j

87

N;j - vazio molar da fragdo j, kmol/s

Nt - vazdo molar total, kmol/s

Entdo:

%=§;[Z Ny } ZMJdZ[NTJ

i(}i‘#} :(NT il v, &

dz\ Nt dz 7 d
Mas
Nj=wgc:J

Assim:

i(NJ-Jz 1 Zc,ff.imc
dz\ N, 14y

=)

dM M de;

Logo: = ! [Z i1

(3=

e

Z

dc} (4.33)

j

Sendo dc;/dz dada pela equagéo (4.6).

1)Queda de pressdo no reator

A equacdo oriunda do balango de momentum possui um termo que reflete a queda de

pressdo causada pelo atrito do gas e particulas com as paredes do reator. Sdo duas parcelas,

ambas calculadas a partir de equacdes empiricas. Theologos (1993), por exemplo, supds tubo liso

e calculou o fator de fricgfio para o gés pela equagdo de Blausius e o fator de fricgdo para o s6lido

pela equagédo de Yang (1978).
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A queda de pressiio entre a base e o topo do riser, média para os 25 casos estudados, €
0,28 atm, como mostra a Tabela 4.9. Esse valor, correspondente a 13,5% da pressfo média na
base, inviabiliza o uso de equag¢des empiricas, cujos erros estdo nessa ordem de grandeza. Assim
sendo, optou-se por considerar variagdo linear para a pressfo entre a base e o topo, com 0s

coeficientes da equacio ajustados pelos valores médios da Tabela 4.9.

TABELA 4.9:Queda de pressdo ao longo do riser

Caso | Pressiona | Pressiono| AP
base (atm) | topo (atm)
] 1,63 1,43 0.18
2 2.28 2,03 0,23
3 2,34 2,06 0,25
4 2.35 2.08 0,27
5 1,66 1,50 0,16
6 1,73 1,52 0,21
7 1,73 1,52 0,21
8 2.16 1,81 0,35
9 1,68 .54 0,14
10 1,73 1.45 0,28
11 1.80 1,60 0,20
12 1.92 1,69 0,23
13 1,94 1,69 0,25
14 2.25 2,64 0,21
15 2.30 2.08 0,22
16 2.27 2.06 0.21
17 2.25 1.98 0,27
18 1,92 1,71 0,21
19 2.29 2,03 0,26
20 2.20 1,78 0.42
21 2,17 1,79 0,38
22 2.04 1,64 0.40
23 2,30 1,87 0,43
24 2.34 1,80 0,54
25 2.39 1,82 0,57
Média 2.07 1,79 0.28
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4.6 SIMULACAO DO RISER

O algoritmo que simula o riser € formado por trés subrotinas:
- CARAC, onde ¢ feita a caracterizacio da alimentagfo;
- TEMP, onde ¢ calculada a temperatura da base do reator;

-RIS6, onde é calculado o reator.

As subrotinas CARAC ¢ TEMP foram descritas nas se¢des anteriores. O conjunto de
equagGes diferenciais ordindrias lineares que compde o modelo do reator foi resolvido com o uso
do pacote numeérico LSODE (Livermore Solver For Ordinary Differential Equations, versio em
dupla precisdo de 13 de agosto de 1981), capaz de resolver problemas de valor inicial para

sistemas de equagdes stiff. A Tabela 4.10 apresenta seus valores iniciais ou a equacio usada para

calcula-lo.

TABELA 4.10:Valores iniciais para as equagdes diferenciais que integram o modelo do riser

VARIAVEL VALOR INICIAL
Massa molar média da M. =N FM.
mistura reacional =0 Z n
Massa especifica da P,o M,
mistura gasosa Pa=0 = —pF 0'
Zax
_ Wy Pp
i Erap =
Fragdo de vazios WePp tW, Py
t = Wg
Velocidade dos gases : Bao Pa,, A Ezeo
Wp
B, =B
. , Pes
Velocidade da particula " P, A (1 - gﬁo)
Pressdo A pressdo na base do reator ¢ dado de entrada

A temperatura na base do reator é calculada pela subrotina TEMP, sendo considerada
dado de entrada na subrotina que calcula o reator.

Temperatura
Concentragdes iniciais | As concentragdes iniciais dos dez pseudo-componentes sdo calculadas pela subrotina
dos dez pseudo- CARAC, sendo considerados dados de entrada na subrotina que calcula o reator.
componentes

Tempo de contato E nulo na base do reator.
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As figuras 4.6 a 4.14 mostram o comportamento das diversas varidveis ao longo do
reator. Pode-se observar que a maior parte das rea¢des de craqueamento ocorrem na primeira
terga parte do reator. o que ocasiona variacdes bruscas da temperatura, fracdes de volume
ocupadas pelo gas e pelo solido, velocidades do gds e sélido, além da massa molar média da

mistura gasosa nos primeiros 10m de reator.

A Figura 4.6 mostra a variacdio da temperatura ao longo do reator. Comportamento
semelhante ao das Figuras 4.7 ¢ 4.8 foi registrado em um reator industrial para as fragdes de
volume ocupado pelo gas e solido (Theologos e Markatos, 1993) e ao da Figura 4.9 para a

velocidade de ambas as fases (Viitanen, 1993).

Como era previsto, a massa molar média da mistura reacional (Figura 4.10) ¢ as
concentragdes dos componentes pesados (Figura 4.11) diminuem ao longo do reator, enquanto a

concentracio das fracdes leves cresce (Figura 4.12).

A conversio total (Figura 4.13), coerentemente, aumenta ao longo do reator.
Aumentando-se gradativamente a relagdo catalisador /6leo, mantidas as demais condicdes
operacionais, atinge-se um ponto de maximo na produc¢fo de gasolina, como mostra a Figura
4.14. Este comportamento € devido, provavelmente, ao sobrecraqueamento da gasolina causado

pela elevacdo da temperatura (maior quantidade de catalisador, maior carga térmica).

708

650 ..

608 ..

Temperntura (°0)

550 e

Alturs (m}

FIGURA 4.6: Variagdo da temperatura ao longo do riser
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FIGURA 4.9: Velocidades do gas e do solido ao longo do riser



400 —
= B
:
or ¢
&
=~ 300 .—
=0
= \
bt :
= P
3 w,
g S
u 200 e
o
£l
K AN
-, e

—
199 I
] 10 20 o 40
Altara (m}

FIGURA 4.10: Massa molar média da mistura ao longo do riser

[ I —
~
a1 ——
a .
= [
Fl 40N
- :
- ! R
u H
- +.08 *\ S
M i -
i i — |
3 P e i
o —
E | -
2 N - e
= 0.04 — —
i T
s T el
A e o - -
[ 1 J—— = _—
a £ 10 a0 14
Allars (m}

FIGURA 4.11 : Concentracdo dos componentes pesados dao longo do riser

(hgmedikg de gas). 168

48

14
Altura 4m)

FIGURA 4.12: Concentragdo dos componentes leves ao longo do riser



93

80

. = =

6 e T

{Mass s de produtos/massa tocal). 00
th
=
R ;

30

& 1R i in E1:]
Altaras {m)

FIGURA 4.13: Conversdo total

5¢

Conversio
("1
=
e

10 15 6 15
{kg catatisadoris)/(kg Oleo/s}

FIGURA 4.14: Influéncia da relag¢do catalisador / 6leo na conversdo em gasolina

A Tabela 4.11, a seguir, permite comparar as percentagens em massa de produtos (kg/ kg
de 6leo) calculadas com o uso do modelo e as obtidas na unidade. Observa-se um desvio médio
de 11,1% nos valores previstos para a producdo de gasolina (Figura 4.15), valor considerado
satisfatorio, pois a patente de Gross prevé um erro de até 20% nas constantes cinéticas quando se

emprega um catalisador diferente daquele usado nos experimentos.



TABELA 4.11: Comparagdo entre os valores calculados para os produtos do riser e os lidos na unidade

Gasolina Oleo Leve Gases (por diferenga) Fracdo pesada Gases {pela formula de Gross)
Caso | Caleulado | Prod | Desvio % | Calculado | Prod { Desvio % | Calculado | Prod | Desvio % | Calculado | Pred | Desvio % | Calculado | Prod | Desvio %
i 3791 40,33 6,38 13,29 12,59 5.56 9,19 15,46 40,56 34,28 17,88 91,72 13,08 15,46 15,39
2 42,58 141,05 3,59 13,75 16,91 18,69 7,00 15,80 55,70 2041 14,74 99 53 13,17 5,80 16,65
3 4222 144,88 6,30 13,73 15,59 11,93 7,14 15,97 55,29 29.85 14,41 107,15 13,12 {1597 17.85
4 4228 144,70 5,72 13,73 16,04 14,40 7.36 15,60 52,82 30,06 14,56 | 106,03 13,14 115,60 15,77
3 38.36 |41,93 9,31 13,22 i5,391 1520 7,39 1531 51,73 35,16 16,27 116,10 12,36 | 15,31 19,27
6 40,32 13,33 15,51 16,76 15,51
7 40,20 | 44,07 9,63 13,63 14,60 6,64 8,97 17,351 48,30 31,24 13,55 130,55 13,60 117,357 21,61
8 4225 149,04 16,07 13,92 14,59 4,59 10,55 17,63 40,16 26,66 14,26 | 86,96 1523 11763 13,61
9 40,71 148,881 20,07 13,70 1,651 23,98 11,03 18,17 39,30 28,92 12,721 127,36 14,89 18,17} 18,05
10 42,98 147,86 11,35 13.83 10,54 31,21 11,09 17,32 35,97 25,52 12,58 162,86 15,82 1732 8,66
it 41,46 150,10 20,84 13,87 11,84 17,15 8,40 19,32 56,52 28,50 10,521 1709 4,11 19,32 26,97
12 40,40 (45771 13,29 13,46 15,44 12,82 7.43 13,54 1 45,13 32,56 15,69 | 107,52 12,84 13,54 5,17
13 41,35 | 45,88 10,96 13,72 17441 2133 9,51 16,081 40386 29.62 12,10 | 144,79 14,11 [16,08| 12,25
14 41,46 146221 1148 13,68 15,22 10,12 8,53 14,40 | 40,76 30,20 14,541 107,70 13,56 | 1440 5,83
15 42,10 43,89 4725 13,50 14,93 9,58 7,41 14,841 50,07 30,18 15,651 92.84 13,11 | 1484 11,66
16 41,75 146,15 10,54 13,69 13,58 0,81 8,73 14,69 40,57 2904 15,66 91,19 13.65 | 14,69 7,08
17 41,22 147,70 15,72 13,54 14,05 3,63 7,93 1720 53,90 31,78 12,751 149,25 13,05 17,20 24,13
18 38,47 148,68 26,54 13,19 13,23 6,30 7,35 16,42 55,24 36,06 12,271 193,89 11,97 (1642 27,10
19 40,93 {46921 14,63 13,51 17,781 2432 7,91 16,101 50,87 32,31 12,341 161,83 12,90 [ 16,10 19,38
20 40,70 14028 1,03 13,58 12,83 5,85 9,44 18,061 47,73 31,46 941 234 33 13,53 [ 18,061 2508
21 3673 139,76 0,08 13.34 14,53 8,19 7,53 15387 51,67 33,90 13,571 149,82 12,52 115,581 1964
22 41,36 | 52,99 28,12 13,77 6,07 126,85 11,64 17,59 35,30 27,99 1346 | 107,95 15,22 117,99 15,40
23 42,09 14504 7.01 13,72 12,43 10,38 9.05 17,671 46,98 29.06 14,36 | 162,37 14,06 (17,07 17,63
24 41,29 1495] 19.91 13,67 12,69 7,72 13,06 18411 4536 29,68 11,071 168,11 14,21 {1841 22381
25 41,71 | 50,541 21,17 13,77 13,19 4,40 9,72 i8,71 1 48,05 28,79 12,261 134,83 1432 118,711 2346
Média| 41,36 4570 11,15 13,69 13,921 10,25 8,63 16,10 47,89 30,60 13,571 112,03 13,55 | 16,10} 17,74
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% em massa de
gasolina calculada

i3 40 45 50 55

% emmassa gasolina produzida

FIGURA 4.15: Comparagdo entre os valores calculados e os valores lidos na unidade para a
quantidade de gasolina produzida.

O modelo cinético de dez lumps foi construido com base na hipdtese de que a massa
molar do lump ndo varia ao longo do reator. Ou seja, o pseudo-componente Py que entrar no
reator com 420 kg / kgmol e ndo sofrer reagdo quimica ird integrar a fragdo de pesados na saida
do reator com o mesmo peso molecular, e o valor médio calculado para a fragfio sera em torno de
350 kg / kgmol. As conseqiiéncias dessa simplifica¢do aparecem nos altos desvios obtidos
quando se tenta comparar os pesados ndo reagidos (do modelo) com a fragdo mais pesada

oriunda do riser, o chamado dleo clarificado, cujo peso moiecular médio € 280.6 kg / kgmol.

O peso molecular médio da fragfo de ieves ndo reagidos (174 kg / kgmol) esta proximo
do valor médio da fragdo chamada dleo leve de reciclo (185 kg / kgmol ) e os desvios

percentuais entre os valores calculados e os obtidos na unidade sfo aceitdveis.

O GLP (gas liquefeito de petrdleo) é uma mistura de propeno, propano, iso-butano, n-
butano e butenos com peso molecular médio em torno de 49kg / kgmol. Ha duas maneiras
diferentes de calcular a quantidade produzida de GLP. A primeira por diferenga entre a
quantidade produzida do grupo C e a quantidade de coque depositado sobre a particula, cujo
desvio médio ¢ de 47,9%. A segunda ¢ através da formula empirica sugerida por Gross para o
calculo dos componentes com no maxime cinco carbonos, cujo desvio percentual € da ordem de

17,7%, quando se somam os componentes com até quatro carbonos:
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L =(aG+bG)fayB, +al, N, +a, A, +a) Cy +ap P, +a, N, ] (4.34)

L' = componentes gasosos com até cinco carbonos produzidos no riser
i=Cy, Cyy o

P, N, ...=fragdo em massa de cada componente no gaséleo que alimenta o riser

G, C = fragdo em massa dos grupos da gasolina e do coque na corrente da saida

al, b, a; = pardametros da equagdo que podem ser encontrados na Tabela A.3 do Anexo.

Deve-se registrar que os valores chamados “obtidos na unidade” foram calculados na
empresa apos a torre fracionadora que sucede o reator, significando que a eficiéncia da torre esta
indiretamente incluida nesses resultados. Esse fato contribui para com os altos desvios obtidos na
produgdo de 6leo clarificado, pois a eficiéncia da torre € considerada baixa para a separacdo das

fracGes mais pesadas, estando o 6leo clarificado contaminado com fractes mais leves.

4.7 COMENTARIOS FINAIS

Apesar de suas constantes terem sido obtidas em 1979 com catalisadores que se
diferenciavam muito dos utilizados atualmente, empregando um gasoleo que continha compostos
leves, 0 modelo de Jacob et al pode ser usado para prever com desvios aceitaveis a produgdo de
gasolina, 6leo leve, ¢ gases. Existe, no entanto, a necessidade de desenvolver uma férmula

empirica para o calculo do coque depositado sobre as particulas.

O calculo da temperatura na base do reator, embora ndo considere a presenga simultinea
de gases, liquido e solidos nesta regidio, simplifica adequadamente o problema, com desvios
médios de 7,9%. Devido a falhas na leitura da temperatura na Unidade (coque depositado sobre
0s pogos dos termopares e mal funcionamento freqliente dos mesmos), ndo ¢ possivel saber
exatamente se¢, nos casos em que os desvios estdo muito acima da media, o problema reside no

modelo, na leitura ou em ambos. Entretanto, o baixo desvio médio aponta na dire¢éio de
problemas com a leitura.
Dentre as hipoteses simplificativas utilizadas no presente trabalho, aquela que estd mais

distante da realidade ¢ a que considera o fluxo do reator pistonado. No entanto, tal simplificagdo

mostrou-se adequada aos propositos desse estudo, permitindo a construgdo de um modelo para o
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riser capaz de reproduzir o comportamento do reator industrial e simples o suficiente para

integrar um pacote de stimulagio da unidade.
As principais contribuigSes desse trabalho para o modelo do riser sdo:

-a caracterizacfio do gaséleo que alimenta o reator a partir de dados rotineiramente disponiveis
nas refinarias calculando, especificamente para esse gaséleo, a temperatura na base do reator € o

calor envolvido nas reacdes que integram o modelo de Jacob et al;

-integrar ao modelo a variagdo, ao longo do comprimento do reator, da massa especifica da

mistura reacional, das velocidades dos gases e das particulas e da massa molar média da mistura

reacional.



CAPITULO §

MODELAGEM E SIMULACAO DO REGENERADOR

5.1 INTRODUCAO

O regenerador ¢ um reator de leito fluidizado onde ocorre a combustio do coque
depositado sobre o catalisador durante as reagdes de craqueamento catalitico. Chama-se coque
um soélido de formula geral CHy , com n variando entre 0,4 e 1,0. A quantidade de hidrogénio
associada ao carbono dependera da eficiéncia da operagdo de stripping (de Lasa, 1982) e do
gasoleo que foi craqueado (Ford et al, 1977), podendo ser determinada através de um balango de

oxigénio no reator (Sadeghbelgi, 1991).

O hidrogénio presente no coque sera convertido a vapor, e o carbono pode ser convertido
tanto a monoxido como a didxido de carbono. Sendo o calor liberado pela formac#o do didxido,
aproximadamente, {rés vezes maior que o liberado pela formagio do monoxido, a relagdo entre as
quantidades produzidas destes gases determina o balango térmico (Arbel et al, 1995). Ambos sdo
formados na superficie do catalisador, mas parte do mondxido continua reagindo, tanto na
superficie como na fase gasosa, produzindo mais diéxido (Arthur, 1951; Weisz, 1966; Morley et

al, 1986),
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Sabe-se que a combustéio do coque, nas condi¢des em que operam os regeneradores, ¢ um
processo controlado pela cinética (raio da particula inferior a 0,01m e depdsito de coque inferior

a 6% em peso - Weisz e Goodwin, 1963). E deste assunto que trata a proxima secdo.

5.2 CINETICA DA COMBUSTAO DO COQUE DE FCC

Um dos primeiros trabalhos publicados nesta area foi o de Arthur (1951). O autor
estudou as reacdes que ocorrem na superficie do catalisador, a temperaturas entre 460 e 9000C,
em condigOes para as quais a reagdo de formacfio do CO; a partir de CO ¢ inibida. Estabeleceu
que a proporcdo entre as concentragdes destes dois gases (CO/CO,), na corrente de produtos,

cresce exponencialmente com a temperatura.

Posteriormente. Weisz ¢ Goodwin (1966a e 1966b) observaram que, na auséncia de
controle difusivo, a taxa da reacdo heterogénea ¢ independente da fonte ¢ da estrutura do coque,
sendo (para o coque depositado sobre catalisador de silica-alumina amorfa) quali- e
quantitativamente parecida com a combustdo do grafite puro. Demonstraram que a reagfio ¢ de
primeira ordem com relagdio ao carbono e ao oxigénio, podendo ser catalisada por metais de
transicio. Hano e colaboradores (1975) obtiveram resultados qualitativos semelhantes aos de
Weisz e Goodwin para coque depositado sobre zeolito e o trabalho de Ford et al (1977) confirma

a acdo catalitica de metais.

Krishna e Parkin (1985), trabalhando em uma planta piloto, obtiveram uma relagdo de

primeira ordem para os dois reagentes envolvidos na reacdo heterogénea. No entanto, as

constantes de taxa ndo foram fornecidas pelos autores.

A analise dos trabalhos anteriormente citados permite concluir que as reagdes
heterogéneas, responsaveis pelo consumo de carbono, sdo de primeira ordem com relagdo ao

carbono e a pressdo parcial de oxigénio, ou seja:
Ciy + %Oy —> COg

k
Cip + Oz —2— COyy

dy,
dt

onde:

= (k; ko) vo Pe, ks ye Po;

y. - kg de coque / kg de catalisador

po, - pressdo parcial de oxigénio
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ks - constante de taxa descrita pela equacdo de Ahrenius cujos pardmetros, determinados por

diversos autores, estio resumidos no Tabela 5.1.

A reago homogénea (transformacédo do monoxido em dioxido de carbono na fase gasosa)
envolve radicais livres e € inibida pela presenca de superficies, inclusive a do catalisador, o que
dificuita seu estudo em reatores pequenos onde a influéncia das paredes ¢ grande. O grau de
inibi¢do € fungdo do didmetro e da temperatura do catalisador, bem como da concentracdo do
mondxido (Arbel et al, 1995). Krishna e Parkin (sup. cit.) propuseram a seguinte equacio

cinética para esta reagio:
COw + %2 Oy —i COxy)

d(co)
dt

= "kspco(Pog )1/2

onde:

Peo - Pressdo parcial de monoxido de carbono
ks - constante de taxa descrita pela equacdo de Arhenius, cujos parimetros ndo foram fornecidos

pelos autores.

TABELA 5.1: Pardmetros cinéticos para a reagdo de combustdo do carbono na superficie do

catalisador
FATOR DE ENERGIA DE
AUTOR MATERIAL | TEMPERATURA | FREQUENCIA ATIVACAO
(atm . min)"’ (cal / gmol)
HANO, 1975 coque sobre 400 a 760°C 1,8 x 107 26 200
zeolito
coque sobre
WEISZ, 1966 catalisador 400 a 650°C 4,0x 10 36 700 + 1 600
amorfo
coque sobre
PANSING, 1956 | cata)isador 498 a 580°C 35 000
amorfo

Avidan e Shinar (1990) registraram uma energia de ativagdo da ordem de 70 kcal/ mol

para a reacdo homogénea, sendo a mesma de primeira ordem com relagfio a ambos os reagentes:

d(Cco)
dt

=-k3pco Po,



101

Pouca informagéo foi encontrada para a reagdo de oxidagio do mondxido nos poros do
catalisador. Existe o registro de cinética de primeira ordem para ambos reagentes (Arbel et al,

1995).

Existem duas formas diferentes de abordar o estudo cinético da combustio do coque de
FCC. A primeira delas vem sendo tratada no presente trabalho e considera, separadamente, as
trés reacles envolvidas. A segunda, considera uma equagfo global para a taxa da reagio, cujos
pardmetros sdo calculados a partir das concentragdes de oxigénio, monoxido e dioxido de

carbono nos produtos da reagdo.
Nesta segunda linha, encontram-se na literatura os trabalhos de Hugo de Lasa e
colaboradores (1981a, 1981b):
X o | n
CH, +10, —*-| -——|CO, +| —CO+ | = H,0
) o+l ToNo+] 2

onde:

__G+0,5 n

o+l 4

_moldeCO,

molde CO

assim:

dy,
dt

= kﬁcpo2

Para a constante cinética (k4), descrita pela equagdo de Arhenius, foram usados os resultados de
Hano (1975). A relago molar entre CO; e CO formados foi obtida pela equagio de Arthur
(1951}, que ¢ valida para temperatura inferiores a 530°C. A mesma relago foi calculada para
temperaturas superiores através de uma correlacdo empirica, obtida com os dados de um

regenerador de porte industrial:
o=1+ 0,001797(T - 803) onde T, temperatura, é dada em graus Kelvin.

Também a reacfio de Boudouard (CO, + C = 2CQO) poderia ocorrer no regenerador. No
entanto, Ford et al (1977) verificaram que esta ndo ocorre significativamente a temperaturas
inferiores a 705 °C. Além disto, os mesmos autores constataram que a reagfo de formacio de

dgua € entre cinco e dez vezes mais rapida que as reagdes de combustdo do carbono.
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A cinética das reacdes de combustfio, como pode ser visto, fol amplamente estudada. As
constantes encontradas pelo diversos autores, no entanto, ndo podem ser usadas antes de uma
andlise criteriosa das condi¢Ges para as quais foram obtidas, devido a comprovada acfio catalitica
de alguns metais que se depositam sobre o catalisador, do préprio catalisador, dos possiveis
efeitos de parede ¢ de promotores de combustiio. Constantes adequadas a casos especificos

devem ser determinadas experimentalmente.

Apesar disto, seus valores ndo diferem o suficiente para impedir que se construa um
modelo capaz de reproduzir o comportamento de um determinado regenerador. Este € o tema que

passa a ser discutido.

5.2 MODELOS PARA O REGENERADOR ENCONTRADOS NA LITERATURA’

Em um reator de leito fluidizado existem pelo menos quatro regides distintas que podem
influir significativamente na conversdo global. Encontram-se na literatura uma série de trabathos
cujo objetivo é averiguar a conveniéncia de incluir, ou ndo, cada uma destas regides em um

modelo para o regenerador. SAo elas:

- 0 leito denso;

- a& regifio proxima a grade de distribuigfo, onde se formam jatos que penetram no leito até uma
determinada altura;

- o freeboard;

-acoplamento riser -regenerador (em unidades nas quais gas e solidos sdo transportados juntos até
o leito denso, existe a possibilidade que ocorra conversfio de carbono antes mesmo da entrada no
regenerador -de Lasa et al, 1981a).

O primeiro trabalho da série (Lasa e Grace, 1979) é dedicado a regido do freeboard. Os
autores desenvolveram um modelo de fluxo pistonado adiabdtico para gas e sélido,
negligenciando as reages que ocorrem nos ciclones. Seus resultados foram comparados com os
dados coletados em um reator de escala industrial. Concluiram que o freeboard, por propiciar um
contato adicional entre gas e solido, tem influéncia significativa no desempenho do reator,

chegando a alterar a temperatura calculada para o estado estacionario do leito denso.

Também em 1979 foi veiculado o trabalho de Errazu et al, que trata da modelagem do

regenerador levando em consideracdo a regido proxima ao distribuidor. O gis que atravessa a

* A tabela A.5 do Anexo apresenta um resumo da bibliografia encontrada para o regenerador.
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grade penetra no leito na forma de jatos. Tais jatos foram considerados de tamanho constante, em
fluxo pistonado e sem reagdo quimica, pois apresentam baixa concentracdo de sdlidos. O leito
denso foi separado em emulsfio e bolhas. Ao comparar seu modelo com um CSTR sem “by pass”
de gas concluiram que a inclusdo da regifio da grade e a descri¢io mais detalhada do leito nfo sdo
necessdrias para uma boa reprodugdo do comportamento do regenerador em opera¢do na
Destilaria La Plata, Argentina.

Também para a Destilaria La Plata, foram testados (de Lasa et al, 1981a) cinco diferentes
modelos de reator de leito fluidizado. Os autores concluiram que a modelagem tipo CSTR ndo

isotérmico e sem “by pass” € a que melhor representa os dados de conversdo global de coque.

Em 1985 Krishna e Parking apresentaram um modelo para o regenerador em que o reator
é separado em trés regides: acoplamento regenerador-riser, leito denso e fase diluida. As
equacdes originadas incluem constantes cinéticas e outros pardmetros importantes que nio foram
publicados.

Kunii e Levenspiel (1990) atualizaram o seu modelo de leito fluidizado borbulhante para
particulas finas (pela classificagdo de Geldart, grupo A com didmetro entre 30 e 150u),
estenderam a andlise para outros tamanhos de particulas e apresentaram um modelo para a
conversdo que ocorre na regifio do freeboard. Os autores assumiram bolhas esféricas com
didmetro constante acompanhadas por ondas. Bolha, névoa ¢ emulsdo foram tratadas como
regides separadas, estando as regides densas proximas das condi¢des minimas de fluidizagfio.
Ignoraram o soélido contido nas bolhas ascendentes e consideraram que os sélidos sdo ejetados
para o freeboard na forma de nuvem e se dispersam progressivamente enquanto retornam ao
leito. Nestas condigdes. a maior por¢do de solidos retorna diretamente ao leito e a densidade de

s6lidos cal exponencialmente no freeboard.

5.3 MODELAGEM DO REGENERADOR

Como pode ser visto, embora muitos modelos mais complexos tenham sido construidos
para o regenerador, um modelo tipo CSTR adiabatico reproduz adequadamente o comportamento
de um regenerador industrial. Maior precisfo pode ser obtida quando se modela separadamente o
freeboard e o leito denso. Nesa se¢fo serd apresentado o modelo desenvolvido no presente

trabalho.

5.3.1 Descriciio do sistema

O regenerador é um reator de costado cilindrico com 5,50 m de didmetro interno e 14,50

m de altura, tangente a tangente, com 0 topo de forma semicircular e fundo ¢6nico. Na sua parte
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superior estdo instalados 6 ciclones que coletam e fazem retornar ao leito os finos de catalisador
que sdo arrastados pelos gases. No fundo cénico do regenerador esta localizado o distribuidor de
ar e acima do plano dos tubos do distribuidor de ar fica situado o coletor de catalisador

regenerado ligado ao tubo que transporta o catalisador para a base do riser.

5.3.2 Hipoteses do modelo

Com base nos trabalhos de Hugo de Lasa e colaboradores (Errazu et al, 1979; de Lasa et
al, 1981a) realizados para a Destilaria La Plata, anteriormente discutidos, o regenerador foi
modelado como um reator CSTR com as seguintes caracteristicas:

- operagdo em estado estaciondrio;

- temperatura homogénea no reator, igual para ambas as fases;

- 0 ar que alimenta o reator ¢ formado, apenas, por oxigénio (21%, molar) ¢ nitrogénio (79%,
molar);

- ndo ha perda de catalisador para a atmosfera;

- o reator perde calor através da parede lateral;

- 0 calor especifico do catalisador e do coque, nesta faixa de temperatura, é constante;

- a fragdo de hidrogénio presente no coque depositado sobre o catalisador é constante, de modo

que o coque pode ser representado pela férmula CH;

- a corrente gasosa efluente do reator ¢ formada por CO, CO3, Oy, N2 e H>0.

5.3.3 Cinética das reacioes de combustio

Como visto durante a revisdo da literatura, no regenerador ocorrem as seguinies reagdes:

Cs + Y2 Oy —> COy (1)
Ci + Oxg —2> COs 2)
COy + ¥4 Oz —3—s COyg (3a)
CO + ¥ Oy — 2 COny (3b)
Hyg +7202¢ —i Hy0p) 4)

Assume-se que a reagdo de formacio da dgua ocorre instantaneamente. A combustdo do
mondxido de carbono ocorre simultaneamente na fase homogénea e na superficie do catalisador

(reacOes 3a e 3b). As taxas dessas reagdes serdo expressas por (Arbel et al, 1995).
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ro=(l- E)Ppkl “A}“}“Po,

q

Ye
r=(1~8)p,k == p,
"M,

r; = K;Po, Peo

cujas constantes cinéticas serdo calculadas a partir da defini¢@o da constante global k.:
k.=k, +k,

com kg kiek; dadasem (atm s)“'

k, = 1,069134.10° exp(—34000/ 1,987 T)

_:.(.{,5. =P, = 2512 exp(~12232/1,987T)
2

k,= . (I- S)Ppksc +eky,
kK, = 116.625exp(~49675/1,987T), em kgmol de CO / (kg de catalisador . s. atm®)

Ky, = 5,22591425.10" exp(127168/1,987T), em kgmol de CO/(m’ . 5. atm®)

onde:

ye - kg de coque / kg de catalisador

Po, - pressdo parcial de oxigénio

P., - pressdo parcial de mondxido de carbono

M, - peso molecular do coque, 13,019 kg/ kgmol

% - pardmetro incluido pelos autores com a finalidade de simular a adi¢fo de promotores de

combustdo. No presente trabalho, fot considerado igual a unidade.

Foi feita uma correlacdo de dados para os 25 casos em estudo, tendo-se verificado a

validade dos pardmetros cinéticos para o regenerador da REFAP.
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5.3.4 Equacdes que constituem o modelo de¢ regenerador

TrEG T .
CO + CO+ Hy0 + O3+ Ny REG TOPO Catalisador

Coque

Catalisador

Coque

Definindo-se:
w,, - vazio mdssica de catalisador (kg/s)
wg - vazdo massica da corrente gasosa efluente do reator (kg/s)
wag - vazdo massica de ar (kg/s)
W, - vazdo méssica de nitrogénio (kg/s)
Tagr - temperatura do ar de combustio

Treg - temperatura de estado estacionario estabelecida no reator

Tropo - temperatura com a qual o catalisador desativado é admitido no regenerador, suposta

idéntica a temperatura do topo do riser
Ve, - (kg de coque / kg de particula) admitido junto com o catalisador desativado
y. - (kg de coque / kg de particula) retirado do reator junto com o catalisador regenerado.

n; - vazdo molar do componente gasoso i (mol/s)

M; - massa molar de 1

n. - vazdo molar do componente i na corrente de entrada do regenerador

[

N - soma de todos n;



Po, - pressdo parcial de oxigénio no regenerador, calculado por:

Ny
= p
Po, =N

P - presséo total no reator

pp - massa especifica da particula de catalisador (kg/m’)

yu - frag@io massica de hidrogénio no coque

V - volume ocupado pela mistura reacional

a) Balanco material para componentes gasosos:

- para oxigénio:

k
N0y, ~ Moy + V{”(l - £)pyp 2 M. P02 ~{1-g)ppk;

que substituindo na equagdo 5.1:

k k
ng =n, - V{A Bn, [“’j + kzj + B’ngon, ~2—"}

E, de modo analogo:

- para 0 monoéxido de carbono:

Aep = Neg, — V{A B”o, Ky + "‘3“32”6c)”o2 }

- para o didéxido de carbono:

mpo
Mgy

2

ks

2

PO, pCO}

0
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(5.1)

(5.2)

(5.3)
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Mg, = Neg,, * V{A Bn02 ky + E"L3B2nc.:)noz } (5.4)
- para o nitrogénio
ﬂNz = nN:n = 0,79 t,p (5‘5)

A formacdo de dgua ocorre consumindo oxigénio do ar e hidrogénio proveniente do coque,
assim:

v, (5.6)

My

W
nﬂ,o{J = ""é"")"(yci ~¥e)

Desta maneira, a quantidade inicial de oxigénio sera:
(5.7

nHQO
no, =021n,, ~—=

As concentragdes iniciais de dioxido € mondxido de carbono sdo nulas.

b) Balang¢o material global:

Wap W+ Wy —wWy —w;—w, =0

(5.8)

WG = WAR + wp(Ycé - Yc,)
sendo a conversdo do coque dada por:

yci - YC
Ye,

c

A equacgdo 5.8 fornece:

Wg =~ Wag (5.9)
wi}yci

Além disso:

Wg =NcoMeo + Neg, Meo, +0y,0Myo + Wy, * g, Mo2 (5.10)

¢) Balango para o carbono:

P
n, =n, - V[(} ~&)p, —5{“——&1’102 (k, +k,)

q



109

n, =n, - VABn, (k, +k,) (5.11)

(5.12)

n, =w, 2(l-y,) (5.13)

C
Substituindo 5.12 ¢ 5.13 em 5.11, obtem-se;

Ye (5.14)
" T oo M
—-&
1+ Lr £ Bn, (k, +ky)
w -y, M, >

d) Calculo da fragfo de vazios e do volume do regenerador:

Encontram-se na literatura formulas empiricas para o célculo da altura do leito (como
McFarlane et al, 1993). Tais equagOes fornecem valores incoerentes com os da unidade quando

aplicados ao regenerador da REFAP. Desenvolveu-se, entfio, uma férmula empirica:
Ve == 3,847 (w, / w_)+208,11 (3.15)

A exemplo de Arbel et al (1995) usou-se a férmula desenvolvida por King em 1989 para

o calculo da fracdo de vazios do regenerador:
g=(u +1)/(u +2) (5.16)

onde a velocidade do gas deve ser expressa em m/s

e} Balanco global de energia:

Definindo-se:

T

rpG - temperatura de estado estacionario no regenerador, tomada como referéncia

Qgear - calor gerado pelas reagdes de combustio

Q,p - calor sensivel do ar alimentado no regenerador

Qqopo - calor sensivel que acompanha o catalisador desativado (particula + coque), oriundo do

topo do riser

Qgg - calor sensivel do catalisador regenerado (particula + coque), que deixa o regenerador
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QG - calor sensivel dos produtos gasosos

QLOST - calor perdido pela parede lateral

A equacdo do balango de energia ser4:

Qar + Qroro ~ (QREG + Qg + Quost) + Qugar = 0 (5.17)
onde:

Qar =War CpM(TAR —TREG) (5.18)
Qroro =W, Cpp(TTOPO - TREG) + Wpyc,cpq(Tmpo - Tagc) (5.19)

Como o catalisador regenerado e os produtos gasosos deixam o reator com temperatura idéntica a
do leito, tomada como temperatura de referéncia:

Qg = Qreg =0

O calor transferido para o ambiente através da perede lateral do regenerador pode ser calculado

do mesmo modo que para um cilindro oco (Greankoplis, 1983)
Teee = T,
QLOST — E REGd I
+ +
h,A, KA, hA

e e

onde:

A, A, - area lateral externa e drea lateral interna do reator

A, - area média logaritmica

d - espessura da parede do reator, m

h, h - coeficientes interno e externo de transferéncia de calor por convecgio,
h, = 1,36, 10-2kecal/(s m? =C}

K - coeficiente de transferéncia de calor por condugdo, 3,264 10 kcal/(s m =C)

Em um leito fluidizado, h, ¢ muito grande de modo que o primeiro termo do denominador

pode ser considerado nulo. Assim:

Q. = 2nH(Tyes ~ T, ) (520
LOST En(Re /Ri) N 1
K h,R

& [+

onde:
H - altura do leito do regenerador

Tm - temperatura do ambiente externo ao reator, tomada como 200C
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R, - raio externo do regenerador
R, - raio interno do regenerador

O calor gerado pelas reagdes de combustdo (Q pode ser calculado por:

REAT)

Orear = V((AHf )on +(AH, )Coz r, +(AH, )COZ r3) +(AH ) oMo (5.21)

sendo:

(AH)), - entalpia de formagdio do componente i na temperatura do regenerador, cal/gmol,
calculada por (Pilla, 1979):

AB, Ay,
(AHf)- m(AHE) - +Au’i(TR£G ‘“TREF)*_;’(T;EG "T}iE?)+Wg“m(T§EG “T;im:)

onde:
(aH,) - entalpia de formagdo do componente 1 na temperatura de referéncia. Valor tabelado
para 250C (Pilla - 1979, pg 438)

Ao AP Ay - coeficientes calculados por:

Ao, = Z &,a,(produtos) —Z &, o, (reatantes)

AB, = Z E.B, (produtos) —Z &.B, (reatantes)

Ay, = Z &7, (produtos) —Z &.v.(reatantes)

sendo g0 coeficiente estequiométrico do componente i na reacdo, ¢ ¢ , B. € v. tabelados
H i 1 1

(Pilla - 1979, pg 66).

5.4 SIMULACAO DO REGENERADOR

Devido a existéncia de multiplicidade do estado estacionario, s6 foi possivel simular o
regenerador usando-se o pacote numérico chamado Homotopy, desenvolvido por Secchi e Lage
(1988), capaz de resolver sistemas de equagGes ndo lineares pelo método da continuagio. Foram
construidas as seguintes rotinas:
-REGMAIN: parte principal da subrotina que calcula o regenerador, onde estio todos os dados
conhecidos (constantes entalpias de formacfo, pardmetros para as equacdes de calores
especificos, etc...) e os valores iniciais arbitrados para a Homotopy. Chama a Homotopy duas

vezes. A primeira com valores iniciais arbitrados para que seja calculada uma solugfo ¢ a
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segunda, usando como valor inicial a solugdo conhecida, para que sejam calculadas as demais
solugdes, se existirem.

- REGSUB: nessa subrotina sdo calculadas as constantes cinéticas, a conversdo do coque, as
fracdes molares dos componentes gasosos, o calor gerado e o calor retirado.

-SYSTEM: construida por exigéncia da Homotopy. Nela estdo as equagdes cuja a solugio deve

ser encontrada (equagdes dos balancos de massa e energia).

-JACOBIAN: contruida por exigéncia da Homotopy. Nela sio calculadas as primeiras derivadas
das equagdes dos balangos de massa e energia com relacdo as varidveis dependentes, formando

uma matriz Jacobiana.

-DFPARAM: contruida por exigéncia da Homotopy. Onde sio calculadas as primeiras derivadas

das equagdes dos balangos de massa e energia com relagfio a variavel escolhida como pardmetro.

O modelo desenvolvido para o regenerador, € capaz de reproduzir o comportamento do
reator industrial, prevendo com desvios aceitaveis a temperatura de estado estacionario que serd
estabelecida, como mostra a Tabela 5.2.

A Figura 5.1 foi construida mantendo-se constantes as vazdes massicas de ar e particulas
e a fracdo de coque depositado sobre o catalisador, y, - Observa-se que a temperatura no
regenerador se eleva a medida que aumenta o calor sensivel do catalisador alimentado, como
esperado. Além disso, quando a particula é alimentada com temperatura em torno de 3500C, o
estado estaciondrio pode ser estabelecido a trés diferentes temperaturas.

A relagdo entre a vazdo de ar e a temperatura estabelecida no regenerador pode ser vista
na Figura 5.2. Verifica-se que a temperatura se eleva enquanto a quantidade de oxigénio estd
abaixo da estequiométrica; neste ponto comeca a decrescer. Isto ocorre porque o ar € alimentado
com temperatura inferior a do leito e, uma vez atingida a quantidade estequiométrica, deixa de
contribuir para o crescimento do calor gerado pelas rea¢Ges de combustdo e continua retirando
calor sensivel.

Comportamento semelhante péde ser registrado quando se aumentou a vazdo massica de
catalisador, mantendo-se constantes as demais varidveis, como mostra a Figura 5.3. Enquanto
existe oxigénio em excesso, 0 crescimento da vazdo de catalisador ¢ acompanhado pela elevacédo
da temperatura estabelecida no reator, até que o coque depositado sobre as particulas ndo sofre
mais reagdo e o catalisador comecga, somente, a retirar calor sensivel do leito,

As Figuras 5.4, 5.5 ¢ 5.6 ilustram a variacdo da temperatura do regenerador quando se
eleva a vazdo mdssica de particulas. Verifica-se na Figura 5.4 a possibilidade de trés
temperaturas para o regenerador (350, 406,6 e 537,90C) quando a vazio mdssica de particulas
estd em torno de 125kg/s. A Figura 5.5 mostra a formagio de uma isola, um grupo de solugbes
isolado no espaco, e a Figura 5.6 a isola propriamente dita coexistindo com um outro ramo de
solugdes.
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TABELA 5.2: Comparacdo entre as temperaturas calculadas e as lidas na Unidade para a fase

densa do regenerador
CASO |TEMP.NA]  TEMP,

UNIDADE} CALCULADA DESVIO, %
(°C} {(°C)

2 1699001 774,12 10,75
6 |[688,501 658,58 4,35
7 1677,00] 646,08 4,57
8 640,00} 637,19 0,44
10 649,401 631,57 2,75
11 [653,20] 657,97 0,73
12 1678,10] 727,05 7,22
13 1670,801 682,69 1,77
18 [692,40] 697,24 0,70
20 1696,501 698,60 0,30
21 }706,501 753,87 6,70
22 1694,20] 664,20 4,32
23 [(709.80] 756,77 6.62

MEDIA 3,94
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capiTuLo ©

A UNIDADE TRATADA COMO UM TODO

6.1 INTRODUCAO

Nesta secdo estdo reunidos trabalhos que tratam a unidade de FCC como um todo,
analisando as interages entre as varidveis operacionais do riser e do regenerador ou modelando

o comportamento da unidade.

O primeiro trabalho encontrado na literatura, com essas caracteristicas, foi publicado por
Pohlenz em 1963. Trata-se de um estudo sobre as diferencas existentes entre as variaveis
operacionais de uma planta piloto e uma planta comercial, classificando-as em dependentes e
independentes e analisando a relagfo entre elas. Os dados sobre a operagdo comercial foram

obtidos em 1949 com catalisador amorfo.

Hydrocarbon Processing apresentou, em 1975, o trabalho de Wollaston que descreve em
linhas gerais um modelo desenvolvido pela Amoco Oil Co para a unidade FCC. Tal modelo foi
desenvolvido a partir de 180 testes em escala piloto, usando doze tipos diferentes de catalisador,
gasdleos de vdrias procedéncias, reciclo e o modelo de trés grupos de Weekman para a cinética
do craqueamento. Os autores ndo fornecem nenhuma informacdo detalhada e suas equacGes
incluem pardmetros empiricos que dependem da qualidade da alimentacfo, pressdo parcial de

hidrocarbonetos e atividade do catalisador.

Fiero et al (1977) ilustraram o uso do método simplex seqtiencial para a otimizacgio de
uma unidade FCC e identificaram sete varidveis independentes. O programa que simula o

comportamento da unidade néo foi descrito nem comentado.
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Um calculo para o balango de calor incluindo um 4baco que permite estimar a variagfo da
entalpia da alimentagfio, foi apresentado por Pierce em 1983. O balango é detalhado, mas a
origem do abaco ¢ omitida. Ainda nesse ano, Hydrocarbon Processing (Castiglioni, 1983)
publica uma série de graficos que permitem estimar a producdo da unidade em termos da
composicio e quantidade. Néo ¢ apresentada a origem dos gréficos e os resultados obtidos com o

uso do método ndo sdo comparados com dados reais.

Em 1993 McFarlane et al publicaram um modelo dindmico para o conjunto riser-
regenerador. Nesse trabalho o regenerador € separado em fase densa perfeitamente misturada e
fase gasosa na forma de bolhas que atravessa o leito em fluxo pistonado. O modelo ¢ capaz de
descrever o fluxo ¢ a densidade do catalisador na fase diluida. O riser, no entanto, foi

simplificado ao ponto de ndo ser possivel prever a conversdo da alimentacio.

No ano seguinte, Zheng (1994) descreve o riser através de um modelo cinético de cinco
lumps, com gas e solido escoando em fluxo pistonado, sem diferenga de velocidade entre eles. O
regenerador foi descrito como um leito turbulento, com fase sélida em mistura perfeita € o gas
em plug flow. A principal deficiéncia desse trabalho € o uso da cinética de cinco lumps para o
riser pois, como visto no capitulo 2, suas constantes variam em demasia com o tipo de gasdleo

alimentado.

Em trabalho mats recente, Kumar et al (1995) construiram um simulador para a unidade
FCC. Nesse artigo foi usada a cinética de dez grupos para o riser e o modelo da grade de Errazu
(1979) para o regenerador. Os autores, no entanto, estimaram as constantes cinéticas para o
modelo de Jacob com base em um estudo feito em 1945 para hidrocarbonetos puros e trataram o

riser como um reator isotérmico.

Ainda nesse ano, Arbel et al (1995a, 1995b} publicaram os dois primeiros trabalhos de
uma série sobre o comportamento dindmico de unidades FCC. O primeiro artigo foi dedicado aos
modelos construidos para o riser e para o regenerador e o segundo ao estudo da multiplicidade de
estados estaciondrios nessas plantas. Para o riser foi construido um modelo com as seguintes
caracteristicas:

- estado estaciondrio;

-reator adiabatico em fluxo pistonado com temperatura uniforme na sec¢fio radial;
-cinética de dez lumps com desativagdo de catalisador descrita por Krambeck (1991);

-ndo ha diferenca de velocidade entre as fases e também ndo ha limite difusional;

-os calores especificos dos componentes da mistura reacional, assim como a massa especifica da

mistura ndo variam ao longo do riser.
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Nesse trabalho o regenerador foi modelado como uma série de seis reatores de mistura,
trés para a fase densa e trés para a fase diluida. Sua principal caracteristica, segundo os proprios
autores, é ndo estar limitado a temperaturas inferiores a 670°C onde a combustdo do monoxido

de carbono ¢ incompleta, permitindo a transi¢do suave para a combustdo completa.

Como pode ser visto, os muitos modelos publicados para a unidade FCC ou sdo empiricos
ou fatham pela excessiva simplificag@o do reator de craqueamento, excecfio feita ao escrito por
Arbel et al (sup. cit.). A constru¢iio de um modelo pressupde conhecimento do comportamento
do sistema a ser tratado. Assim sendo, o objetivo da proxima secdo é estabelecer a relagdo
existente entre as varidveis de uma unidade FCC. Procura-se saber, por exemplo, quais
conseqiiéncias devem ser esperadas quando se altera o tipo e a temperatura do gasoleo

alimentado.

6.2 INTEGRACAO ENTRE AS VARIAVEIS DE UMA UNIDADE FCC

Murphy ¢ Cheng (1984a e 1984b) classificaram as varidveis da unidade com relagdo a
carga de calor, Foram consideradas varidveis independentes aquelas que afetam a carga de calor
e sdo normalmente controladas por instrumentagfio, podendo ser arbitrariamente ajustadas pelo
operador. Dependentes sdo aquelas varidveis que reagem as mudangas nas independentes no
sentido de manter a unidade em balango de calor. Foram selecionadas seis categorias, descritas

no Tabela 6.1, a seguir.

TABELA 6.1: Classificagdo das varidveis de uma unidade FCC *

TIPO DE VARIAVEL EXEMPLO

-temperatura de pré-aquecimento da alimentagfo
-temperatura do reator

Independentes que afetarn a carga de calor | -taxa de alimentagio fresca e de reciclo

-taxas de vapor (para dispersdio, para o regenerador ou dgua)
~temperatura do ar

Dependentes que afetam a carga de calor -temperatura de reciclo € conversdo (calor de reagdo)

Independentes que afetam a producdo de | -propriedades da alimentagio (exceto entalpia)

coque, mas ndo a carga de calor -atividade e seletividade do catalisador
- pressio
Independentes que afetam a produgio de | -temperatura do reator
coque ou a saida e a carga de calor -taxas de reciclo e taxas de vapor (dispersfo e stripping).

Dependentes gue afetam a produgo de| - relagdo catalisador-dleo
coque ou a saida de calor

Dependentes que afetam a produgdo de |- temperatura do regenerador
coque e a carga de calor

* Adaptado de Murphy e Cheng (1984a)
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Uma tentativa de romper o balango de calor da unidade acarreta altera¢des nas varidveis

dependentes (relagdo catalisador/6leo, temperatura do regenerador) de maneira a restabelecer o

balango; ou seja:

-uma redugdo em wma varidvel independente que afeta a produgdo de coque mas ndo a carga de
calor, rd causar uma mudanga simultdnea nas varidveis dependentes (aumento na relagio
catalisador/6leo, queda da temperatura do regenerador) de modo a retornar ao balango de calor.
As Figuras 6.1 e 6.2 ilustram adequadamente esta afirmacdo. Observa-se que um acréscimo na
percentagem de coque depositada sobre o catalisador causa um decréscimo na sua atividade, o
que determina a elevago da taxa de circulag@o do catalisador. Por outro lado, aumentando a
atividade ou diminuindo o coque residual no catalisador regenerado obtém-se 0 mesmo efeito
altamente benéfico na distribuigio dos produtos (grande acréscimo na produciio de gasolina para

um dado aumento na conversio);

-uma altera¢@io em variavel independente que afeta a produgdo de coque ou a saida e a carga de
calor causa mudanca na produgdo de coque que sera ajustada pela relagfio catalisador/6leo e
temperatura do regenerador. Como pode ser visto na Figura 6.3, aumentando a taxa de reciclo
acarreta-se uma elevagio na quantidade de coque depositada sobre o catalisador o que, por sua

vez, determina um acréscimo na taxa de circulagdo do catalisador (Figura 6.2);
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FIGURA 6.1: Influéncia do conteudo de coque na atividade do catalisador
{Adaptado de Avidan e Shinnar, 1990}
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FIGURA 6.3: Influéncia da vazdo de reciclo na quantidade de coque formada
(Adaptado de Wollaston et al, 1973)

-a temperatura na saida do riser ¢ o controle primario para ajuste de conversdo na unidade. Um
aumento na temperatura acarreta um grande acréscimo na produgdo de hidrocarbonetos leves,
mas um pequeno acréscimo na produgdo de gasolina e coque. E a variavel que mais afeta o
numero de octanas. Seu efeito na producio de coque ¢ tdo pequeno, que um aumento na
temperatura de saida do riser deve ser acompanhada por um aumento na relagfio catalisador/6leo
para satisfazer as necessidades de energia. A Figura 6.4 mostra a relagdo existente entre essas

varidveis;
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FIGURA 6.4, Influéncia da temperatura da saida do riser na producdo de gasolina
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-um aumento na relacdo catalisador/dleo tem efeito contrario ao da temperatura na saida do
riser, ou seja, acréscimo significativo na produgio de coque com pequena elevagdo na produgio
de gases secos. Por esse motivo, em todas as plantas, a circulagio de catalisador foi escolhida
como variavel dependente que se ajusta as necessidades de energia através da produgio de coque.
Além disso, como pode ser visto na Figura 6.5, onde WHSV representa a velocidade espacial
massica, um acréscimo na relagfio catalisador/ 6leo ¢ acompanhado por um aumento na

conversao,

-a temperatura do leito do regenerador ou, mais claramente, a temperatura com que o catalisador
encontra a alimentagfio tem efeito independente e deve ser tratada separadamente. Seu efeito
depende do sistema de injecdo da alimentagéo, que deve proporcionar bom contato entre as fases.
Um aumento na temperatura do catalisador regenerado leva a grande aumento nos gases

olefinicos e um pequeno aumento no coque produzido;

-uma elevagdo de 8,5 psig na pressdo parcial de hidrocarbonetos produz apenas 2% de

acréscimo na conversdo, Além disso, um aumento na pressio acarreta maior producgéo de coque

para a mesma conversdo e uma elevaco na quantidade de olefinas saturadas na fragdo Cy.
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FIGURA 6.5: Relagdo entre taxa de circulacdo do catalisador e conversdo
{(Adaprade de Wollaston et al, 1975}

Uma pequena perturbacdo em uma varidvel da FCC altera significativamente o estado
estaciondrio estabelecido na unidade. Tal comportamento deve ser explicado pois dificulta o

controle do sistema. Este € o assunto da proxima se¢fio do presente trabalho.

6.3 MULTIPLICIDADE DO ESTADO ESTACIONARIO

O conceito de multiplicidade de estado estaciondrio comegou a ser usado para explicar o
comportamento das unidades FCC em 1970 (Elnashaie ¢ El-hennawi, 1979). Trés anos depois,
Lee e Kulgelman (1973) concluiram que ndo existe a possibilidade de multiplicidade de estado
estaciondrio para as condi¢des em que as unidades s3o operadas. Os proprios autores
reconheceram, no entanto, que suas conclusdes sdo fortemente dependentes do modelo escolhido
e dos pardmetros empregados. Também baseados em modelo empirico, Edwards ¢ Kim (1988),

chegaram a conclusdes opostas as de Lee e Kulgelman.,

O primeiro trabalho, nesta area, baseado em um modelo tedrico foi publicado em 1979,
aperfeicoado em 1990, ¢ ainda hoje ¢ usado para estudar uma unidade FCC (Elnashaie e El-
Hennawi, 1979; Elshishini e Elnashaie, 1990a, 1990b, 1992; Elnashaie e Elshishini, 1993;
Elnashaie et al, 1995). Nesta série ficou demonstrada ndo apenas a existéneia da multiplicidade,
como também que muitas unidades operam numa regido instavel. No entanto, como os autores
procuram simular o comportamento de uma planta mais antiga, nesse modelo as reacdes de
craqueamento ocorrem em um reator fluidizado de leito denso e nfio no riser, como na REFAP ¢

outras instalagdes mais modernas.
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Em 1992, Arandes ¢ Lasa publicaram um artigo onde o riser ¢ modelado como um reator
em fluxo pistonado adiabatico (com cinética de trés lumps de Weekman), e o regenerador como
um leito fluidizado borbulhante, tende sido consideradas os efeitos da fase densa e da fase
diluida. O trabalho de simulagfio foi feito com dois gaséleos diferentes, cuja temperatura e taxa
de alimentacdo foram mantidas constantes. Foram calculados, para diferentes vazdes de
catalisador, a temperatura resultante no regenerador, o calor gerado pela reacio de combustdo e o
calor absorvido pelo sistema. Os autores registraram, para os dois casos estudados, a existéncia
de trés pontos de estado estaciondrio. Dois deles podem ser vistos na Figura 6.6, ¢ o terceiro

corresponde ao chamado “ponto frio de operacdo”.
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FIGURA 6.6 : Multiplicidade de estados estacionarios em uma unidade FCC,
{Adaptado de Arandes ¢ Lasa, 1992}

Observa-se, na Figura 6.6, que um aumento na vazio massica de catalisador a partir do
ponto “A” causard uma correspondente elevacdo do calor gerado. Isto ocorre porque a fragdo

massica do coque (kg de coque / kg de particula) depositado sobre o catalisador no riser

permanece quase constante e uma elevaco da vazio de catalisador significard maior quantidade
de coque transportada pelo catalisador para dentro do regenerador. O maior aporte de coque sera
acompanhado de crescimento no calor gerado, desde que exista oxigénio em excesso no

regenerador.
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Aumentando ainda mais a vazio de catalisador, atinge-se o ponto de maximo na curva do
calor gerado, situagdio para a qual o oxigénio disponivel deixa de estar em excesso para estar em
déficit, e a relacdio CO/CO, comeca a subir. O calor gerado comega a cair, acompanhado da
temperatura do regenerador. Se a taxa de catalisador continuar a aumentar, um novo estado

estaciondrio serd alcangado, ponto “B”, chamado ponto intermedidrio instivel.

Este procedimento continua até que o catalisador retorne do regenerador para o riser com
alto conteudo de coque e, consegiientemente, baixa atividade. Deste modo o coque depositado
sobre o catalisador no riser diminuird, ocasionando aumento na relagdo O,/ C no regenerador e,
conseqiientemente, na geraclio de calor e na relacdo CO, / CO. Esta seqtiéncia leva ao primeiro
ponto de estado estaciondrio, ndo representado na Figura 6.6, o estado frio (abaixo de 580°C).
Nesta situacéio, a temperatura no regenerador sera proxima da temperatura que se estabeleceria na

entrada do riser apds a troca térmica entre catalisador ¢ alimentagdo, condigdo para a qual ndo é

possivel operar a unidade.

Analisando o comportamento dos dois gasdleos para os quais foi feita a simulaco, os
autores concluiram que existem trés pontos de estado estaciondrio em unidades FCC, um
proximo da combustfio completa (todo coque transformado em CO, ), outro € estabelecido em
condi¢des tipicas de combustfo incompleta e o ponto frio. As umidades mais modernas, que
operam com promotores de combustio, exemplificam o primeiro caso. As unidades que operam

com combustdo incompleta, atuam no ponto instivel.

Arbel et al (1995a, 1995b) simularam o comportamento da unidade FCC a partir de um
modelo em estado estacionario para o riser ¢ de um modelo dindmico para o regenerador. O riser
foi considerado um reator em fluxo pistonado adiabdtico com cinética descrita pelo modelo de
dez lumps, onde ndo ha diferenga de velocidade entre gis e solido e onde nfio ha variagdo dos
calores especificos ou da massa especifica dos componentes da mistura reacional. O regenerador
foi tratado como uma série de trés reatores CSTR, onde o gas escoa em fluxo pistonado e o
solido estd em mistura perfeita no leito denso. O arraste do catalisador para a fase diluida ocorre

em fluxo pistonado.
Tal como Arandes e Lasa (sup. cit.), Arbel et al concluiram que existem trés estados

estaciondrios, sendo aquele em que a temperatura do regenerador € mais elevada o ponto estavel
(correspondente a combustdo completa de CO) e o de temperatura intermediaria o instavel.
Obtiveram graficos semelhantes ao da Figura 6,7 para diversas condi¢des de operacio, Nesta
figura, a parte superior da curva representa o estado estacionario de alta temperatura, enquanto a
parte inferior representa o estado intermedidrio instavel. Observa-se que para uma

determinada relacdo ar / gaséleo, existe uma faixa limitada por uma maxima ¢ uma mimma
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relacdo catalisador / gasdleo, fora da qual apenas o estado estacionario em que a unidade
permanece fria (trivial) é observado. Este comportamento se repete para a rela¢do ar / gasoleo

quando a relagfo catalisador / gasoleo ¢ mantida constante.
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6.4 SIMULACAO DA SECAO DE CONVERSAO DE UMA UNIDADE FCC

Usando-se os modelos descritos nos capitulos anteriores, construiu-se um programa em
linguagem FORTRAN capaz de simular o comportamento da se¢dc de conversio de uma

unidade FCC, cujo diagrama de blocos pode ser visto na Figura 6.8.

Os dados de entrada sdo aqueles que estiio “rotineiramente” disponiveis em uma

Refinaria, sio lidos diretamente de um arquivo e sdo:
-comprimento do reator tubular;

-difmetro do reator tubular ¢ do reator de mistura;

-vazdes massicas: de catalisador, de gasoleo, de dgua, de vapor d'agua e de ar;
-massa especifica, calor especifico e didmetro do catalisador;

-sobre o gasoleo: densidade em °API ou a 15°C e viscosidade a duas diferentes temperaturas,

curva de destilagdo ASTM ou TBP e percentagem em massa de enxofre;
-temperaturas de entrada do gaséleo, da agua, do vapor d'agua e do ar;
-pressdo no reator de mistura e na base do reator tubular.

A caracterizacdo do gasoleo ¢ feita pela subrotina CARAC, usando o método descrito no
item 4.5.4, ficando determinadas as percentagens em massa de parafinas, naftenos, aromaticos ¢

cadeias laterais de anéis arométicos que compde a alimentac¢io.

Como mencionado no Capitulo 3, a curva TBP (pontos de ebuliclio verdadeiros) é mais
precisa que a curva de destilagiio ASTM. Encontra-se na literatura (Edmister, 1988) um método
empirico que permite transformar a Oltima na primeira. Uma das versdes do algoritmo construido
usa esta metodologia, mas ndo foi observada maior precisdio nos resultados finais (produgéo de

gasolina, converséo global, etc...).

Como ¢ necessario arbitrar uma temperatura de estado estacionario para o regenerador, foi
prevista a possibilidade de acoplar um banco de dados ao programa original de modo que, a
partir da massa molar média da alimentagio, a temperatura seja arbitrada automaticamente. Tal

banco de dados ainda ndo foi implementado.



1L

..................

ENTRADA DE DADOS

Y

CARACTERIZACAO

ARBITRADA
PARA O
ATALISADOR

DO
GASOLEO

Y

Y
DETERMINACAQO DA

Yy

TEMPERATURA DA
BASE DO RISER

Y
CALCULO DO RISER

Y

CALCULO
DO
REGENERADOR

Y

COMPARACAQ ENTRE AS
TEMPERATURAS
ARBITRADA E CALCULADA

PARA O REGENERADGR

DA CURVA ASTM EM
TRUE BOILING POINT

TRANSFORMACAOQ

¥

SAIDA DAS CONDICOES
DE
EST . ESTACIONARIO

FIGURA 6.8: Diagrama de blocos do algoritmo construido para simular a se¢dio de conversdo

de uma unidade FCC.
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Com a temperatura arbitrada para o regenerador, a subrotina TEMP calcula a temperatura
na base do riser (ponto z=0). A subrotina RIS6 passa, entdo, a executar os calculos referentes ao
riser, ficando estabelecidas as condigdes de saida do riser (temperatura e conteado de coque
depositado sobre o catalisador), consideradas coincidentes com as de entrada do catalisador no
regenerador, Estando estabelecidas a temperatura da particula e o contetido de coque, € possivel
calcular a temperatura de estado estaciondrio para o regenerador. Se a mesma coincidir com
aquela arbitrada, o programa imprime os arquivos de saida; caso contrdrio, nova iteragfo sera

necessaria.

Se nfio for arbitrada uma temperatura para a qual exista multiplicidade de estados

estaciondrios no regenerador, o programa converge em tempo inferior a um minuto em um
microcomputador PC 486DX2/66.

A Figura 6.9, a seguir, mostra as temperaturas da base e topo do riser e a temperatura do
leito do regenerador calculadas para relagGes catalisador / 6leo (C/O) crescentes, assim como a
quantidade de coque depositada sobre a particula de catalisador, em fra¢fio de massa e vazdo
massica. Para cada ponto da abcissa estdo representadas as condigbes do estado estacionario
estabelecido pela unidade, quando esta € alimentada com um gaséleo praticamente isento de

componentes que destilam abaixo de 341,3°C.

Observa-se que, na faixa estudada, quanto maior for a quantidade de catalisador menor
ser4 a temperatura estabelecida no regenerador quando toda unidade estiver operando em estado
estaciondrio. Este comportamento ¢ coerente com o observado quando o regenerador foi
estudado individualmente, como pode ser visto na Figura 5.3. Observa-se, ainda, que o modelo

reproduz a tendéncia observada na unidade.

O crescimento da relagdo C/O causa uma queda na vazio massica de coque produzido
pela unidade e na fragfio massica de coque (kg de coque / kg de particula). Isso ocorre porque o
coque depositado sobre as particulas ¢ fungdo do termpo de contato, que diminui com o aumento
de C/O, como mostra a Figura 6.9. A queda na fracio mdssica de coque também ¢ uma

conseqiiéncia direta do crescimento da vazdo de particulas.

A queda da temperatura do regenerador é acompanhada de uma elevagiio da temperatura
da base do riser €, como conseqiiéncia, do topo. Isso ocorre porque a vazio massica de gasdleo ¢
mantida fixa e, portanto, o calor total absorvido pelas reagdes de craqueamento pouco se altera,
tornando-se cada vez menos significativo quando comparado com o calor sensivel fornecido pelo
catalisador. No limite, a temperatura da base do riser iguala a temperatura do leito do regenerador
(para o caso em estudo, tal ocorre quando a relagiio C/O estd em torno de 20). Semelhante
comportamento foi observado por Arbel et al (1995), como mostra o ramo inferior das curvas da

Figura 6.7
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A Figura 6.10 registra uma queda na produgdo de gasolina quando se eleva a relagio
C/O, nas mesmas condigdes da figura anterior. Este comportamento é coerente com aquele
observado para o riser isoladamente (Figura 4.14), e reflete 0 sobrecraqueamento da gasolina a
gases leves. Tal pode ser comprovado quando se observa na Figura 6.10 a elevagio da producio

de gases leves acompanhando a queda de producio de gasolina.

A Figura 6.11 mostra a relagfo entre a vazio de ar ¢ as temperaturas estabelecidas na
unidade quando a fragfio C/O ¢ fixa. A vazfio de ar no intervalo pesquisado tem pouca influéncia
na temperatura do regenerador, o que se reflete nas demais variaveis da unidade, inclusive a
produgido de gasolina, conforme pode ser visto na Figura 6.12, A Figura 6.13 comprova a
auséncia de multiplicidade de estado estaciondrio na regifio de operagdo do caso apresentado nas

Figuras 6.9 2 6.13.
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Com o objetivo de localizar as situagdes em que existe multiplicidade de estados
estaciondrios, realizou-se o estudo para o regenerador apresentado na Figura 6.14. As curvas
dessa figura foram construidas mantendo-se constantes as relagdes C/O e A/Q, tendo-se variado
apenas a fragdo de coque alimentada no regenerador. Verifica-se que o formato da sigmoide vai

ficando mais acentuado a medida em que y; vai aumentando.,

Em todos os casos estudados no presente trabalho o céalculo de y; resultou em valores
para os quais existe multiplicidade. No entanto, as condi¢fes operacionais usuais sdo tais que a
unidade estabelece um estado estaciondrio com temperaturas de topo bem acima da regido

multiplicidade, como mostra a Tabela 6.2.
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FIGURA 6.14: Estudo da ocorréncia de multiplicidade no regenerador.
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TABELA 6.2: Temperatura no topo do riser e quantidade de coque depositado sobre as
particulas.

ARQ YCI _|TOPO(C)
0.0129 | 464.1400
0.0120 | 584.1400
0.0120 | 543.0200
0.0130 | 534.6700
0.0110 |541.5200
0.0110 | 483.8200
0.0100 | 499.8800
0.0080 | 530.9000
0.0090 | 487.4400
0.0090 |519.0900
0.0090 |531.1100
0.0120 | 528.9900
0.0110 | 4968300
0.0120 | 522.8400

0.0130 1537.5300

] 3 ot ot und g X1 Y ERT RN BT IR EPE] RN N

16 0.0120 {501.1100
17 0.0130 | 513.3800
18 60120 | 484.8500
19 0.0120 | 532.2600
20 0.0100 15150500
21 0.0120 {558.0600
22 6.0090 | 538.0700
23 00120 |518.2500
24 00110 {531.6%00
25 0.0090 | 596.8000

Em todos 0s casos estudados a unidade fo1 alimentada com gaséleo praticamente isento de
fracdes que destilam abaixo de 341,3°C, matéria prima usual da REFAP. Encontra-se
suficientemente caracterizado na literatura um gasoleo onde estas fragdes estdo presentes. Assim
eliminou-se a subrotina CARAC e admitiu-se como dados de entrada aqueles fornecidos por
Froment e Bischoff, 1979. Todas as demais condi¢es de operacdo da unidade foram mantidas.
Verificou-se que o estado estaciondrio seria estabelecido na regifio de multiplicidade, como

mostra a Figura 6.14,

6.5 COMENTARIOS FINAIS

A integracio dos modelos construidos para o riser ¢ para o regenerador reproduz
adequadamente o comportamento das principais variaveis da Se¢do de Conversdo. De maneira
geral, os desvios percentuais obtidos quando se compara quantitativamente essas mesmas
varidveis estdo abaixo de 15%, apesar da simulagfo estar limitada ao conjunto riser-regenerador,
usar valores existentes na bibliografia para constantes que devem ser obtidas caso a caso e dos

dados da Unidade incluirem, indiretamente, a eficiéncia da torre fracionadora.



CAPITULO 77

CONCLUSOES E SUGESTOES

Desde a publicagdo do trabalho de Pratt, em 1974, a modelagem das Unidades FCC
evoluiu muito. Partindo-se de um modelo para fluxo pistonado isotérmico com uma Gnica reagfio
irreversivel, chegou-se ao ponto de reproduzir o comportamento dindmico dessas unidades ou
prever o estado estaciondrio que serd estabelecido, desde que sejam conhecidas as condi¢tes de

operagao.

Nio foram poucas as dificuldades que tiveram que ser vencidas nesses 24 anos. O grande
nimero de compostos que integram a carga da Unidade provavelmente representou a maior
delas. Os primeiros artigos simplesmente ignoraram esta questfio, considerando o problema sem
solugdo para os recursos computacionais disponiveis na época. Trabalhar com pseudo-
componentes foi o caminho natural, tendo sido publicado em 1976 o modelo de dez lumps.
Embora oferega uma solu¢do adequada para o problema, o modelo de Jacob et al nfo esgota a
questdo. Tém sido recentemente propostos, por exemplo, modelos baseados nos mecanismos das

principais rea¢des de craqueamento (Landeghem et al, 1995).

A complexidade do modelo de Jacob et al foi o principal obstaculo a vencer durante a
modelagem do riser. Nio estava disponivel na literatura qualquer trabalho que indicasse como
calcular o calor das reagdes envolvidas ou como caracterizar numericamente o gaséleo segundo
suas exigéncias. SAo principalmente esses pontos, somados a capacidade de prever a variacdo da

massa especifica da mistura reacional, as velocidades do gas e do solido e a variagdo do calor
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especifico dos componentes da mistura ao longo do comprimento do reator que diferenciam o

modelo aqui apresentado.

O modelo construido para o riser alcancou os objetivos propostos, sendo capaz de prever
0 comportamento do reator industrial. E possivel, por exemplo, calcular a gasolina que sera
produzida quando a Unidade € alimentada com um determinado gaséleo com desvios médios

inferiores a 12%.

Os trabalhos de Hugo de Lasa e colaboradores, realizados com base no regenerador da
Destileria La Plata na Argentina, determinaram a escolha do tipo de modelo a construir para esse
reator. Embora conceitualmente simples, um modelo tipo CSTR apresenta grandes dificuldades
numéricas devido a existéncia de miltiplos estados estacionarios. O modelo aqui apresentado é

capaz de prever a temperatura do leito denso do regenerador com desvio médio inferior a 5%.

A modelagem da se¢iio de conversdo de unidades FCC, devido a sua complexidade,
continuard a ser objeto de estudos por um longo tempo. Entre as questdes que necessitam um

tratamento mais profundo destacam-se:

- 0s fendmenos que ocorrem na base do riser, onde trés fases estdo presentes trocando calor e

reagindo simultancamente;

- o cdlculo da quantidade de coque depositada sobre o catalisador durante as reagdes de

craqueamento, para que possa ser feito sem o uso de equagdes empiricas;
- a acdo dos promotores de combustio no regenerador, e

- a multiplicidade de estados estacionarios.



TABELA A.l1: Constantes cinéticas
fornecidas por Gross et al (1980).

Constantes Cinéticas a 482,2°C (m3/(kgca,.s))

koo 5,139%107
§
kAﬁG 1,75x10°
kn.G 1,838 x10°
1
=z
thG 2,353 =10
kp g 6,625x10™
i
1,528x10
kp G
kac 1,008x10”
1
Ka.c 9,5%10”
h
kn.c 2,272x10”
H
kn, C 4,131x10”
kp ¢ 2,622 %107
1
kp ¢ 2,181 =107
h
-
kCMC 2,778x10
4,064x10”
kCAhC :
kae 1,22x107
5,278x 107
kAhAi *
6,25x107
thNl "
kp, P 5,75%x107
1,628 x10™
kCAhCAl *
1,389 <107
kAhCm
ka, (W%Ca, ) 0,128
$ (tem horas) 162,15
¥ 0,76

ANEXO



TABELA A.2: Energias de ativagdo
Jornecidas por Gross et al (1980)

Energias de ativaciio {cal/gmo})

ReagBes que formam gasolina a 5500
partir de Py, P, N, N,

Reagdes que formam o grupo C a 8500
partir de Py, P, Ny, N,

Reacdes que formam gasolina a 14500

partir de A,, A,
Reagdes que formam o grupe Ca 17500
partir de A,, A, CAh , CA]
Reagdes que formam o grupo C a 20000
partir de gasolina
Reagdes que formam LFO a 8100
partir de Py, Ny, Ay Cp ;

TABELA A.3: Pardmetros para a equacdo empirica que permite o calculo da quantidade

produzida de componente com até cinco carbonos*

1

a b' ap, a, ay, a::M a'[,‘ a'Ni ay, ac,

C: -0,0551 ¢ 0,3276 1 0,0659 | 0,1522 10,2005 | 0,2263 | 0,0294 | 0,0817 | 0,0737 | 0,357
C2 -0,0851 | 0,3270 | G,0659 | 0,1522 1 0,2005 | 0,2263 | 0,0294 | 0,0817 | 0,0737 | 0,357
Cz o -0,0258 | 0,2060 | 0,1622 | 02911 | 0,2683 | 0,0785 | 0,0415 | 0,2828 { 0,4451 | 0,0772
C3 -0,1673 | 1,0780 { 0,1033 | 0,2066 | 0,1356 | 0,0069 { 0,1199 | 0,2655 | 0,1921 | 06,0087
C3 = 0,2540 | 03564 10,2424 | 0,0846 | 0,1690 | 0,1299 { 90,1727 | 0,0798 § 0,1597 { 0,1602
n(34 -0,0394 1 0,3620 | 0,3199 [ 0,2871 | 0,1333 | 0,0031 | 0,2687 | 0,3804 | 0,4823 | 0,0091
j(j4 0,0012 | 1,3950 | 0,1774 | 0,2893 | 0,1297 | 06,0041 | 0,2329 | 0,3271 | 0,2382 | 0,0065
C4 — 0,1288 | -0,0063 | 0,7972 | 0,3455 | 0,5440 | 06,5866 | 0,5726 | 0,2469 | 0,5466 | 0,4226
HCS 0,0516 § -0,0011 | 6,214 | 0,1973 1 0,1379 | 0,1608 | 0,3557 | 0,0831 | 0,1380 | 0,4561
iCS 0,1803 | -0,0013 | 0,7797 | 0,6949 | 0,3467 | 0,2749 | 0,8779 | 0,5228 | 0,9388 | 0,3287
C5 = 0,0896 | -0,067 | 1,1540 | 0,0437 { 0,6362 1 1,0965 | 0,2829 | 0,0499 | 0,7844 | (,5349

* adaptado de Gross et al, 1980




TABELA A.4: Resumo dos modelos para o riser encontrados na literatura

-fluxo pistonado

Pratt (1974) -reagfio de primeira ordem, irreversivel e isotérmica

-ignora a dispersfo e a desativaciio do catalisador

-amplia o trabatho de Pratt com o objetivo de investigar o efeito do didmetro da
Varghese (1979) particula na performance do reator

-isotérmico
Paraskos (1976) -cingtica de trés lumps de Weekman com desativagio

-acrescentou equagdo para o balango de energia ao trabalho de energia ao trabalho de
Shah (1977) Paraskos a fim de descrever reatores adiabaticos

Fan (1981a, 1981b)

-modelos homogéneo e heterogéneo

-ambos siio isotérmicos

~correlagdes empiricas para as propriedades hidrodinimicas
-plug-flow, reagdo unica, irreversivel de primeira ordem
-teoria time on stream para desativacgio do catalisador

Arandes e Lasa (1992)

~fluxo pistonado adiabatico com cinética de trés lumps de Weekman

Theologos e Markatos
(1992, 1993)

-principal objetivo & prever os efeitos térmicos e hidrodindmicos existentes na zona de
entrada do riser

-duas fases, trés pseudo-componentes

-ndo fora calculadas as propriedades fisicas da carga ou a variagio das mesmas com a
temperatura

-calor das reagdes de craqueamento foi tomado como 300 kJ / kg de hidrocarboneto
convertido, para qualquer composicdo da carga.

-modeleo cinético de cinco lumps

Zheng (1994 -gas e solido escoando em fluxo pistonado

-sem diferenca de velocidade entre fases

-cinética de dez grupos para o riser com as constantes cinéticas estimadas com base em
Kumar et al {(1995) um estudo feito em 1945 para hidrocarbonetos puros

-riser isotérmico

Arbel et al (1995a, 1995b)

-estado estaciondrio;

-reator adiabatico

-fluxo pistonado com temperatura uniforme na segiio radial;

-cinética de dez lumps

-desativagfo de catalisador descrita por Krambeck (1991);

-sem diferenca de velocidade entre as fases

-semm limite difusional:

-calores especificos dos componentes, assim como a massa especifica da mistura niio
variam ao longo do riser.

-ignora a variaclo da massa especifica da mistura reacional

-nfo caracteriza o gaséleo que alimentard o reator segundoe as exigéncias do modelo de
dez grupos de Jacob

-simplifica demasiadamente o calculo do calor das reagdes




TABELA A.3: Resumo dos modelos para o regenerador encontrados na literatura.

Freeboard
{Lasa e Grace, 1979)

-fluxo pistonado adiabdtico para gds e solido, negligenciando as reagdes que ocorrem
nos ciclones

- freeboard, por propiciar um contato adicional entre gés ¢ solido, tem influéncia no
desempenho do reator, especialmente quando o leito € pouco profundo

Distribuidor
Errazu et al (1979}

- jatos de tamanho constante, em fluxo pistonado e sem reagfo quimica (baixa
concentragdo de sdlidos)

- leito denso separado em emulsio e bolhas
- quando comparado com um CSTR sem “by pass” de gds nfo apresentou methor

concordincia com os dados do regenerador em operagio na Destilaria La Plata,
Argentina

de Lasa et al (1981a)

- cinco diferentes modelos de reator de leito fluidizado
- modelagem tipo CSTR nfo isotérmico e sem “by pass” € a que melhor representa os
dados de conversdo global de coque
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STEADY STATE MODELING AND SIMULATION OF A FCC-UNIT

M.A.Lansarin
Department of Chemical Engineering, UFRS, Porto Alegre,RS, Brazil. Marla@eng.ufrgs.br

ABSTRACT

In this work we present a model of the FCC-unit in order to describe the reactor (riser), in which
the catalytic cracking reactions occur, and the regenerator, in which the spent catalyst is
regenerated by burning the coke formed during the cracking. Combining the models of these two
sub-units we can analyse their interaction and the consequences thereof on the operation of the
unit.

One of the main problems found in riser modeling is the complexity of the reacting mixture, with
thousands of individual compounds. In the present work these problems have been treated by the
technique of “lumping”. A simple plug-flow model, whose validity is confirmed by experimental
tracer results on industrial -scale risers, was used in riser modeling. The model of the riser is
composed by a DAE-system, which was solved using the LSODE-code.

The model of the regenerator is essentially a single CSTR. This simplification has been shown to
be adequate when their results are compared with those of industrial units. Though simplified the
model is still highly non-linear and its solution using an homotopy package revealed a
complicated bifurcation behaviour with different types of singularities like cycles and isolas.

The FCC-unit can be simulated by coupling the regenerator and riser models. As a basis for the
simulation we used a FCC-unit of a brazilian refinery. The feedstock of such FCC-unit is
exclusively a HFO. The results of the simulation are in good accordance with the experimental
ones, mainly when one considers that the parameters of the kinetic model were obtained for a
catalyst whose characteristics certainly differ from the one used in the industrial unit. The
simulation has shown that for the operating conditions of the unit only one steady-state exists.
However, the simulation of a FCC-umt fed with a HFO/LFO mixture has shown the possibility
of three different steady-states.



