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Resumo

O comportamento dinamico de um reator industrial de FCC (Craqueamento Catalitico
Fluidizado) foi simulado utilizando modelos de escoamento gés-solido tridimensionais
e aplicando o modelo cinético de 10-lumps desenvolvido por JACOB et al. (1976).
O comportamento fluidodinamico e as reagoes quimicas previstos foram validados com
dados experimentais e de plantas industriais publicados na literatura. Além disso, foram
adicionadas reacgoes de craqueamento térmico ao modelo cinético de 10-lumps. Dessa
forma foi possivel investigar a influéncia dessas reagoes secundarias no rendimento da
gasolina. Também foram identificados os locais em que essas reagoes sao mais favoraveis
a ocorrer. Foram utilizadas geometrias com diferentes entradas com o objetivo de
identificar quais delas favorecem uma maior homogeneizacao do escoamento e o impacto

delas nas taxas de reagoes de craqueamento térmico.

Palavras chaves: FCC; modelos de lumps; craqueamento térmico; craquea-

mento catalitico.



Abstract

The dynamic behavior of a FCC (Fluidized Catalytic Cracking) industrial reactor was
simulated employing 3D gas-solid flow models and applying the ten-lumps kinetic mo-
del developed by JACOB et al.(1976). The fluid-dynamic and the chemical reactions
predicted were validated with a set of plant data publicated in literature. Besides, there
were added thermal cracking reactions to 4-lumps and 10-lumps kinetic model. Thus, it
was possible to investigate the influences of these secundary reactions in gasoline yield.
It was also identified the regions in which those reactions are more suitable to occur.
Different entries geometries werewas used to recognize which one provides a greater

homogenization of the flow and their impact on the reaction rates of thermal cracking.

Keywords: FCC; Lumping model; thermal cracking; catalytic cracking.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Apresentacao

Uma unidade de Craqueamento Catalitico Fluidizado (FCC) converte fragoes
pesadas de petroleo em componentes mais leves como gasolina, GLP e olefinas leves.
Este tipo de unidade é composta por ciclones, regenerador e riser. Por ser um dos mais
importantes e rentaveis processos nas refinarias de petréleo, desperta grande interesse
em diversos pesquisadores que visam entender melhor a fluidodinamica e desenvolver
modelos matematicos que possam prever o comportamento desse processo. A aplicacao
da Fluidodinamica Computacional (CFD) tem assumido um papel importante na atua-
lidade. Utilizando modelos matematicos apropriados, é capaz de predizer propriedades,
como velocidade, temperatura e concentracoes das espécies envolvidas nesse processo.

Dessa forma a CFD pode reduzir substancialmente o tempo e o custo de novos projetos.

As reacoes de craqueamento ocorrem predominantemente no reator riser. Ele
pode ser descrito como um longo tubo vertical de grande relagdo altura/diametro, no
qual escoa gasoleo vaporizado, catalisadores e vapor d’agua. Diversos modelos ma-
tematicos tem sido desenvolvidos para a representacao dos fendmenos que ocorrem

neste reator.

Alguns modelos para o escoamento gas-sélido sao simplificados e tratam do
comportamento dinamico apenas axial ou radialmente, enquanto outros sao mais com-
pletos, pois abordam ambas as diregoes. Estudos experimentais do riser mostram que
esses sistemas sao caracterizados por possuir uma complexa dinamica de escoamento,
com uma distribuicao espacial nao-uniforme de particulas, altos gradientes de veloci-

dade e pressao (GRACE et al., 1997). Esses efeitos exercem forte influencia sobre as



reacoes quimicas, o que torna fundamental a utilizacao de modelos mais completos para

a previsao correta do grau de conversao dessas reagoes.

Diferentes modelos para a representacao das reagoes de craqueamento, também
sao encontrados. Alguns deles sao baseados em correlagoes empiricas com uma aplica-
bilidade limitada. Devido a complexidade da composicao do petroleo, os modelos mais
usados sao os modelos que agrupam as espécies quimicas de acordo com seu ponto de

ebuli¢ao.

A composicao do petréleo varia de acordo com a regiao geografica. O petroleo
da Pensylvania, normalmente, é composto principalmente por parafinas. Ja nos ori-
ginados da Venezuela e México predominam os nafténicos. Por essa razao, modelos
cinéticos que contém somente um grupo representando a fragao de petroleo na entrada,
nao sao apropriados para representar qualquer tipo de alimentacao do riser, pois os

parametros cinéticos variam de acordo com as caracteristicas da carga.

JACOB et al. (1976) propuseram um modelo cinético em que as taxas nao
variam com a composicao da carga. Desta forma, pode-se aplica-lo a diversos tipos
de alimentacao de FCC, precisando somente das informacoes sobre a concentragao ini-
cial de alguns componentes pesados presentes. Segundo CERQUEIRA et al. (1996) o
tipo de alimentacao influencia no rendimento dos produtos de craqueamento catalitico,
uma alimentacao rica em nafténicos gera um rendimento maior de gasolina, enquanto
alimentacao rica em aromaticos é responsavel por maior rendimento do coque que os
outros tipos de alimentacao. Por isso o modelo de 10-lumps proposto por JACOB et

al. (1976) é um dos modelos mais utilizados até os dias atuais.

Concomitatemente as reacoes de craqueamento catalitico ocorrem também as
reacoes de craqueamento térmico. Essas, sao reacoes secundarias e que resultam em

produtos de qualidade inferior.

No presente estudo sao realizadas simulagoes tridimensionais, usando o modelo
cinético de 10-lumps proposto por JACOB et al. (1976). Esse modelo tem a vantagem de
dividir a alimentacao em 5 grupos, tornando possivel utiliza-lo para fracoes de petrdleo
com composicao variada, diferentemente dos modelos cinéticos que tem somente um

grupo inicial.

Além disso, foram adicionadas a esse modelo cinético, reacoes de craqueamento
térmico. Assim foi possivel investigar as regioes mais favoraveis para que essas reacgoes
acontecam. E finalmente, foram utilizadas quatro tipos de entradas diferente para inves-

tigar a influéncia dessas na homogeneizacao do escoamento gés-sélido, e sua influéncia



na taxa de craqueamento térmico.

1.2 Motivacao

O entendimento da fluidodinamica e das reacoes quimicas que ocorrem no riser

¢ fundamental para melhorar a eficiéncia e qualidade do produto.

Juntamente com as técnicas experimentais, a fluidodinamica computacional
ajuda no desenvolvimento do processo, como mudancas na preparacao da alimentacao,
desenvolvimento de novos catalisadores, geometria do equipamento e condigoes opera-
cionais. Uma vez que os modelos matematicos sao validados, eles podem ser utilizados
para reduzir tempo e custo, fazendo previsoes da conversao, rendimento, velocidade e

temperatura.

Visando uma simulagao mais completa para um riser em um processo FCC,
o presente estudo aplica o modelo cinético de 10-lumps, proposto por JACOB et al.
(1976). Este modelo ¢ interessante por possibilitar a descrigdo da composigao inicial da

carga.

Também ¢é foco desse estudo a andlise do impacto das reagoes de craqueamento
térmico que ocorrem no riser. Essas reagoes secundarias podem causar a diminuicao
da atividade do catalisador além de gerar produtos com menor qualidade comparado

aos produtos gerados pela craqueamento catalitico.

1.3 Objetivo

O principal objetivo deste trabalho é simular tridimensionalmente as reagoes
de craqueamento em um riser, utilizando o modelo de 10-lumps, para obter resultados

mais proximos dos dados experimentais.

Além disso, a esse modelo cinético foram adicionados reacoes de craqueamento
térmico com a finalidade de investigar as regides mais propicias a ocorrer esse tipo de

reacao.

1.4 Objetivos especificos

e cstudar modelos adequados para simulacao de risers;

3



testar os dados encontrados em simulagoes unidimensionais;
e realizar simulagoes tridimensionais e validar com dados experimentais;

e adicionar reacoes de craqueamento térmico;

Investigar geometrias com diferentes entradas.

1.5 Organizacao da Dissertacao

Esta dissertacao ¢é dividida em 6 capitulos, sendo que no Capitulo 1 sao apre-
sentados os objetivos e motivacao do presente estudo. No Capitulo 2 sao abordados
conceitos sobre fluidodinamica computacional, e apresentada a revisao bibliografica fun-
damental para a realizacao deste trabalho. O Capitulo 3 sao apresentados as equacgoes
matematicas utilizadas para a realizacao das simulacoes. O Capitulo 4 sao dadas as
informacoes sobre como foram realizadas essas simulacoes, tais como condigoes de con-
torno e geometria e malha do riser. No Capitulo 5 os resultados obtidos sao apre-
sentados e discutidos. E finalmente no Capitulo 6 sao feitas as consideracoes finais e

conclusoes obtidas no presente estudo.



Capitulo 2
Revisao bibliografica

As unidades de FCC sao fundamentais para a indtstria do petrdleo. Por isso,
¢ de grande interesse desenvolver novas tecnologias que melhorem o rendimento e qua-
lidade dos produtos de alto valor agregado (gasolina, diesel, GLP). H4 décadas uma
grande quantidade de estudos vem sendo publicados a respeito deste processo. Estes
podem ser dividos em duas linhas de pesquisa: uma que aborda a fluidodinamica e

outra que visa estudar as reacoes que ocorrem no riser e no regenerador.

Neste capitulo é apresentada uma revisao bibliografica com foco em estudos que
tratam do riser. Também sao apresentados conceitos que auxiliam o entendimento dos

modelos matematicos utilizados para a simulacao do processo de craquemanto catalitico.

2.1 Descricao do processo FCC

O processo de FCC pode ser dividido em trés etapas:

e Reagao: consiste na quebra de hidrocarbonetos pesados em hidrocarbonetos mais

leves, como gasolina e GLP
e Separacao: os gases sao separados do catalisador por meio de ciclones

e Regeneracao: combustao do coque que é depositado no catalisador, regenerando

suas atividades cataliticas

No riser ocorrem as reagoes de craqueamento das fragoes pesadas do petréleo,
gerando produtos como a gasolina, GLP e diesel, que possuem grande interesse comer-

cial.



No fundo do riser sao adicionados os hidrocarbonetos pesados e vapor d’agua.
Pela entrada lateral sao adicionados vapor d’agua e catalisadores vindos do regenerador.
Ao misturar com o catalisador quente a carga é vaporizada quase instantaneamente,

dando inicio as reagoes de craqueamento.

A medida em que as reagoes ocorrem, a atividade do catalisador diminui devido
a deposicao do coque e a adsorcao de hidrocarbonetos pesados, reduzindo a taxa de
reacao. Juntamente com as reacoes de craqueamento catalitico, nas regioes de tempe-
ratura elevada, também ocorrem as reacgoes de craqueamento térmico. Essas reagoes
sao indesejaveis, pois reduzem a eficiencia do processo, por aumentar o rendimento do
coque, além de gerar produtos de qualidade inferior aos produtos gerados pelo craquea-
mento catalitico. Portanto, é de grande importancia investigar parametros do processo

que podem ser modificados para amenizar esses fenomenos indesejados.

As fases gasosa e particulada sao arrastadas até chegar ao topo do reator, onde
sao separadas por ciclones. O catalisador segue para o regenerador onde o coque e os
hidrocarbonetos adsorvidos sao queimados. Com a combustao desses compostos, os
sitios ativos das particulas de catalisador sao regenerados, aumentando novamente sua
atividade. Desta forma eles podem ser reutilizados em novas reagoes de craqueamento.

A Figura 2.1 esquematiza uma unidade de FCC.

Os fenomenos que ocorrem no riser consistem em um escoamento multifasico
e turbulento e com reacoes quimicas endotérmicas. O entendimento desses fenomenos

é fundamental para a otimizacao e melhoramento do processo.

2.2 Aspectos fluidodinamicos

Uma variedade de estudos sobre o comportamento fluidodinamico do riser tém
sido realizados, pois a distribuicao espacial das espécies envolvidas interfere na trans-

feréncia de massa e energia, influenciando no desempenho do reator.

Os modelos mateméticos desenvolvidos para a predicao do escoamento gés-
solido podem ser divididos em trés categorias, como sugerido por HARRIS e DAVID-
SON (1994):

e Tipo I: preveem o perfil de sélidos somente axialmente

e Tipo II: caracteriza o perfil da velocidade e a fracao volumétrica dos solidos radi-

almente e axialmente
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Figura 2.1: Esquema de uma unidade FCC (NAYAK et al., 2005)

e Tipo III: modelos que empregam as equacoes fundamentais da fluidodinamica.

BERRUTI et al. (1995) realizaram uma revisao bibliografica sobre a hidro-

dinamica no riser em que sao abordados esses trés tipos de modelos matematicos.

Os modelos matematicos dos tipo I sao fortemente empiricos e sao facilmente
acoplados com modelos cinéticos para simular o desempenho de riser. Eles podem ser
homogéneos ou heterogéneos. Os modelos homogéneos consideram que tanto a fase
gasosa como a particulada possuem o mesmo campo de velocidade. ALI et al. (1997)
utilizam desse tipo de modelo para prever os fendmenos que ocorrem no interior do

riser, e desta forma descrever as interagoes dinamicas que ocorrem com o regenerador.

Os modelos heterogéneos acrescentam uma equacgao de quantidade de movi-
mento para cada fase, o que gera a necessidade de um coeficiente de arraste e um

tempo de residéncia diferente para cada uma.

Os modelos do Tipo II tentam caracterizar a distribuicao radial dos sélidos
e explicar o aumento da fracao volumétrica das particulas na secao transversal. Dos
trabalhos classificados como Tipo II citados, destacam-se: YERUSHALMI et al. (1976)

que justifica o aumento da fracao volumétrica dos sélidos pelo fenomeno de aglomeracao,



chamado de ‘clustering’; e BERRUTI e KALOGERAKIS (1989) que propoem o padrao

core-annulus.

Segundo BERRUTI e KALOGERAKIS (1989) o escoamento gas-sélido pode
ser caracterizado por duas regides: uma regiao mais diluida, localizada no centro do
reator, e uma regiao mais densa, préximo a parede. Isso ocorre devido a diferenca de
velocidade entre as fases. O atrito da mistura gasosa com a parede causa a diminuicao
da sua velocidade, e com isso favorece a concentracao das particulas. Enquanto no
centro do reator a velocidade da fase gasosa é maior, o que provoca um reducao da

concentracao das particulas nessa regiao.

GRACE (1990) observou experimentalmente o padrao core-annulus e verificou
também que o perfil da velocidade das particulas em uma secao transversal é aproxi-
madamente parabdlica, e proximo a parede possuem velocidades negativas (entre 0,5 e

1,5 m/s), como mostra a Figura 2.2.
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5.0 |
|
4.0 -
I
3,0 l / \
|
1

2,0

-2,0

Velocidade da particula (m/s)
(=]
[=]
1
|
1
-I\

-3,0

0 T T T T
-3,75  -2,50 -1,25 0,00 1,25 2,50 3,75

Raio do Riser {cm)

Figura 2.2: Representagao do padrao core-annulus (NERI e GIDASPOW, 2000)

Os modelos do tipo I e II sao mais apropriados para estudar as condigoes
operacionais da unidade, criar ou testar um modelo cinético, e em situagoes em que sao

envolvidos mais de um equipamento da unidade de FCC.

Os modelos do Tipo III foram utilizados nos primeiros trabalhos que envolviam
equagoes da continuidade e quantidade de movimento nas direcoes radial e axial. Para
predizer variagoes tanto axial quanto radialmente foi necesséario incorporar aos modelos

a tensao normal e de cisalhamento associada a fase sélida. Essa tensao pode ser incluida
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assumindo valores para o coeficiente de viscosidade (ADEWUMI e ARASTOOPOUR
(1986)), ou pela teoria cinética do escoamento granular (SINCLAIR e JACKSON, 1989;
GIDASPOW et al, 1992; LOUGE et al., 1991; PITA ¢ SUNDARESAN, 1993).

Na teoria cinética do escoamento granular (KTGF), a pressao e a viscosidade
dos sélidos estao relacionados com a temperatura granular. Segundo SINCLAIR e
JACKSON (1989) a KTGF considera que a inica interagao existente entre a fase sélida
e particulada é a forca de arraste mutua, a qual é dependente da velocidade das fases
e concentracao de sélidos. O perfil de velocidade da fase gasosa gera um perfil de
velocidade correspondente na fase sélida devido a forca de arraste, provocando colisoes
entre as particulas e um movimento aleatério dessas. Por analogia com a teoria cinética
dos gases, a energia cinética das particulas é proporcional a temperatura, denominada
de temperatura granular. Essa temperatura granular é obtida pela resolucao da equagao

diferencial que representa a energia pseudo-térmica das particulas.

A pressao dos sélidos pode ser determinada também, especificando o médulo de
elasticidade de referéncia e o médulo de compactagao. O presente estudo faz uso desta
abordagem no calculo da pressao de sélidos, como sera mostrado mais detalhadamente

no Capitulo 3.

Para a modelagem de escomentos bifasicos géas-solido, existem dois tipos de

abordagens: a abordagem Euleriana-Euleriana e a abordagem Euleriana-Lagrangiana.

Na abordagem Euleriana-Lagrangiana cada particula da fase sélida é tratada
individualmente, aplicando equagoes newtonianas para o movimento e considerando os
efeitos das colisoes das particulas e acao da forca do gas. Devido a sua complexidade
é recomendada para fluidos de baixa concentragao de sélidos. NAYAK et al. (2005)
utilizaram essa abordagem para simular as reagoes de craqueamento catalitico e modelar

a evaporacao das goticulas de gasdleo.

J& a abordagem Euleriana-Euleriana é amplamente utilizada e consiste em tra-

tar ambas as fases como um fluido, sendo cada uma delas continuas e interpenetrantes.

THEOLOGOS e MARKATOS (1993) utilizaram a abordagem Euleriana-Euleriana
para propor um modelo tridimensional considerando um escoamento de duas fases,
transferéncia de calor e um esquema reacional de 3-lumps no reator riser. Os auto-
res desenvolveram um conjunto de equagoes diferenciais que descrevem a conservagao
de massa, energia, quantidade de movimento e espécies quimicas para ambas as fases,
acopladas com equagoes empiricas relativas a transferéncia de calor e forcas interfaciais

entre o fluido e a parede. O modelo pode prever queda de pressao, fragao volumétrica



de catalisador, velocidade das fases e distribuicao de temperatura.

Também utilizando esse método, THEOLOGOS et al. (1997) realizaram um
estudo sobre a configuracao de entrada da alimentagao no riser. Foi demonstrado que,
quanto maior o numero de bicos injetores, no fundo do reator, melhor o rendimento
da reacao desejada, pois essa configuracao proporciona uma melhor distribuicao do
catalisador. Além disso, concluiram que devido a complexidade do escoamento na
regiao de entrada do riser, balancos unidimensionais nao podem ser aplicados. Dai
a importancia de realizar simulagoes tridimensionais para representar a dinamica das

fases nessa regiao e, consequentemente, calcular com maior fidelidade as reacoes.

LOPES et al. (2011) enfatizaram o uso de modelos tridimensionais em escoa-
mento gas-sélido para prever o comportamento das reacoes de craqueamento catalitico
que ocorrem no riser. Eles usaram o modelo cinético de 4-lumps para representar
as reacoes de craqueamento e concluiram que a nao uniformidade da distribuicao do
catalisador, pode afetar o desempenho do reator. O presente estudo extende essa con-
tribuicao, usando o modelo cinético de 10-lumps e adicionando reagoes de craquea-
mento térmico, utilizando modelos tridimensionais para prever o comportamento flui-

dodinamico e previsao dos produtos, em um riser industrial.

2.3 Cinética de craqueamento

No reator riser ocorrem principalmente reagoes de craqueamento catalitico.
Porém devido a altas temperaturas, podem ocorrer também reagoes de craqueamento

térmico.

As reagoes de craqueamento térmico se dao via radicais livres, enquanto as
reacoes de craqueamento catalitico ocorrem via carbocations. Uma vez formados os

carbocétions, diferentes reagoes podem ocorrer, sendo que as principais sao:

e Craqueamento de ligacoes entre carbonos
e [somerizacao

e Transferéncia de Hidrogénio

As reacoes de isomerizacao sao as mais desejadas, j4 que uma gasolina com
maior octanagem ¢é obtida. Estas reacoes ocorrem mais frequentemente durante o cra-

queamento catalitico do que no craqueamento térmico. Isso acontece pois, diferente-
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mente dos radicais livres, os carbocations tendem a se rearranjar, a fim de formar ions

terciarios ou secundarios, o que ocasiona a formagao de isdmeros.

2.3.1 Craqueamento Catalitico

H& vérias abordagens para a representacao das reacoes de craqueamento ca-
talitico. A mais comum é a proposta por WEEKMAN e NACE (1970), na qual os
componentes da fragao de petroleo sao divididos em grupos, de acordo com suas pro-
priedades fisicas. Essa abordagem é conhecida como modelagem de [umps. Outras
abordagens, menos usuais, sao propostas por FROMENT (1991) e PITAULT et al.
(1994).

FROMENT (1991) desenvolveu um modelo pelo método de single-events. Esse
representa as varias reagoes de craqueamento por ion carbocation. E um modelo bas-
tante complexo, que envolve um grande ntumeros de constantes, o que difculta sua

aplicagao.

PITAULT et al. (1994) propuseram um modelo de abordagem molecular que
apresenta reagoes de transferéncia de hidrogénio e condensagao. Este novo modelo é um
intermediario entre o modelo tradicional de lumps e o single-events, e pode ser utilizado
para prever a qualidade e a quantidade da gasolina formada. Os lumps sao separados de
acordo com as fungoes organicas (alcanos, alquenos, cicloalcanos e arométicos) e reagem
de acordo com reacoes de craqueamento catalitico conhecidas: reacoes de quebrada
ligacao do carbono (3, possiveis reagoes de condensagao com anéis aromaticos, ciclizacao

das olefinas e reacoes de transferéncia de hidrogeénio.

Segundo BARAJAS et al. (2009) a grande vantagem desses modelos é o detalha-
mento das reagoes cataliticas. Porém, essas técnicas requerem uma grande quantidade
de dados que nao estao disponiveis na literatura. Portanto, a modelagem cinética de

craqueamento proposta por WEEKMAN e NACE (1970) é a mais usada atualmente.

Nessa abordagem os componentes do petréleo sao agrupados de acordo com o
seu ponto de ebulicao. Os grupos formados sao denominados lumps. Pode-se encontrar
na literatura, diversos modelos cinéticos com diferentes nimero de lumps. O modelo
de 2-lumps, proposto por BLANDING (1953), é o mais simples. Outros modelos mais
detalhados foram surgindo, como os de 4, 5, 7, 10 e 12 lumps, podendo ser encontrado

até mesmo modelos com 19-lumps, como o proposto por DEROUIN et al. (1997).

A maioria dos modelos cinéticos contém um tnico lump para representar a
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carga na entrada do reator. O uso desses modelos ¢é restrito as alimentacoes que apre-
sentam a mesma composicao da carga para qual foram obtidas as constantes cinéticas.
NACE et al. (1971) descreveram os efeitos dos tipos de cargas nas taxas de reagoes dos
modelos cinéticos. A taxa de craqueamento foi maior para cargas ricas em parafinas
e/ou nafténicos. J4 as cargas ricas em aromadticos propiciaram um decréscimo das taxas

de reacgao e da atividade do catalisador.

JACOB et al. (1976) desenvolveram um modelo cinético em que os parametros
cinéticos nao variam com a composicao da carga. Esse modelo é composto por 10-lumps,
dividos entre aromaticos, aromaticos com substituintes, nafténicos, parafinicos, gasolina
e coque. Nesse modelo cinético sao incorporados os efeitos da adsorcao de arométicos

e o decaimento da atividade do catalisador em funcao do tempo de residéncia.

Uma desvantagem desse modelo cinético é o agrupamento do coque e gases
leves em um mesmo grupo. Por isso, LAPPAS et al. (1997) propuseram modificagoes
para este modelo cinético através da separacao desse grupo em outros 3: coque, GLP
e gases secos. Dessa forma, pode-se prever individualmente a formacao desses produ-
tos. Para esses pesquisadores a grande vantagem do modelo proposto por JACOB et
al. (1976) é ter grupos arométicos representando a carga, o que é fundamental para
uma boa previsao das reagoes. A parte aromatica do gasdleo é uma fragao refrataria
importante que pode influenciar fortemente nas reagoes de craqueamento. Esse modelo
¢ considerado um dos mais detalhados e, portanto, bastante empregado em diveros

estudos.

SECCHI et al. (2001) utilizaram esse modelo para descrever os efeitos dinamicos
de uma unidade FCC de uma refinaria da Petrobrdas, REFAP (Refinaria Alberto Pas-
qualini). Além disso, realizaram uma descri¢ao completa da cinética de combustao de

CO em COQ

NAYAK et al. (2005) utilizaram modelos de 4 e 10-lumps, com uma abordagem
Euleriana-Lagrangiana, para modelar a evaporacao de uma goticula misturada num
fluxo gas-sélido. A taxa de evaporacao da goticula é relacionada com a taxa de colisao
das particulas, a capacidade de calor especifico do sélido e do liquido, o calor latente de
vaporizacao e a temperatura das trés fases. Além disso, verificaram que o diametro da
goticula influencia na performace do reator, e concluiram que quanto maior a goticula,

menor a conversao catalitica.

ARANDES et al. (2000) desenvolveram um modelo que considera o compor-

tamento do riser, regenerador e ciclones, utilizando um modelo cinético de 10-lumps
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que pode ser utilizado tanto para o estado estacionario quanto para o transiente. Eles
obtiveram resultados que se aproximam dos dados experimentais reportados de uma

planta industrial.

Nesses estudos foram feitas simulagoes utilizando o modelo cinético de 10-
lumps, porém todas sao unidimensionais e nao consideram precisamente os efeitos da

fluidodinamica nas reagoes.

As reacoes de craqueamento catalitico sao limitadas pela deposicao de coque
e adsorcao de hidrocarbonetos pesados nos sitios ativos dos catalisadores. Esses fa-
tores diminuem a atividade do catalisador e sao estudados por muitos pesquisadores.
Existem diversas fungoes que representam a desativacao do catalisador ao longo do 7i-
ser. Alguns autores, consideram essa desativacao como funcao do tempo de residéncia.
Porém, segundo ROSA (2002), medir o tempo de residéncia, de forma precisa, em
simulagoes tridimensionais, é extremamente complicado. Sendo entao a melhor opgao,

a desativagao do catalisador como funcao da concentracao do coque.

A desativagao do catalisador é comumente quantificada usando fungdes empiricas.
Em muitos casos, esse fenomeno é modelado por funcoes exponenciais ou de poténcia.
As funcoes exponenciais descrevem bem a atividade de um catalisador para tempos de
residéncia maiores que 40s ou 1 min. As fungoes de poténcia representam melhor casos

em que o tempo de residéncia é menor, como é o caso de reatores de FCC.

BOLLAS et al. (2007) utilizaram um modelo de 5-lumps para estudar os cami-
nhos da desativagao do catalisador e adotaram um modelo de desativacao seletivo. A

atividade do catalisador é calculada como funcao do tempo de residéncia (t.):

¢ =t " (2.1)

Quatro hipoteses diferentes foram estudadas:

e a desativagdo nao seletiva do catalisador, ou seja, todos os expoentes (—n,;) da

funcao da atividade do catalisador é o mesmo para todos os reagentes e produtos;

e a desativacao do catalisador orientada pelo reagente, o expoente da funcao da

atividade do catalisador foi diferenciada para cada reagente;

e a desativacao do catalisador orientada pelos produtos, o expoente da funcao da

atividade do catalisador foi diferenciada para cada produto formado;
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e a desativacao do catalisador orientada pelo reagente com producao de gés seco via
craqueamento térmico. O expoente da funcao da atividade do catalisador também
é diferenciada para cada reagente, com a diferenga da hipdtese de craqueamento

térmico para a produgao do gas-seco.

BOLLAS et al. (2007) concluiram que o modelo de desativacao do catalisador
nao seletivo, ou seja, o mesmo para todas as reacoes, apresenta resultados satisfatorios.
O unico caso que teve melhoras significativas foi o que possuia a atividade do catalisador
especifica para cada lump que compoem os produtos. Isso significa que as caracteristicas

dos produtos formados influenciam na atividade do catalisador.

CERQUEIRA et al. (1997a) utilizando o modelo cinético de 12-lumps, unidi-

mensional, testaram trés diferentes funcoes de desativacao do catalisador dados por:

e FORISSIER E BERNARD (1989):

B+1
= 2.2
Z B + exp(A.C.) (22)
e FORISIER e BERNARD (1991)
¢p = exp(—a.C) (2.3)
o PITAULT et al. (1994)
bo = — (24)
“T11KC, '

onde C, é a concentragdo do coque no catalisador (% em massa), A, B, K, «, sdo

constantes.

A previsao do rendimento do coque e da gasolina foram similares para esses
trés modelos. Portanto, nao é possivel determinar qual é o melhor modelo, tornando o

critério de decisao os dados disponiveis e/ou tempo computacional.
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2.3.2 Craqueamento térmico

O craqueamento térmico atualmente é utilizado para o craqueamento de residuos
das unidade de FCC e da destilac¢ao a vdacuo. Para SINGH et al (2005) o processo de cra-
queamento térmico é mais atrativo para alimentagao residual (asfaltenos, resinas, etc),
pois esse tipo de carga contém uma grande quantidade de metais e outros componentes

que desativam o catalisador.

Poucos estudos tratam do craqueamento térmico concomitantemente ao craque-
amento catalitico. A maioria dos trabalhos realizados sobre o craqueamento térmico sao
modelos para processos com condi¢oes mais severas, em temperaturas muito elevadas
(SINGH et al, 2005). A viscorredugdo, coqueamento retardado e craqueamento térmico
sao exemplos desse tipo de processo, e sao processos paralelos ao FCC, como mostrado

na Figura 2.3.
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Figura 2.3: Esquema do processo de refino do petréleo EN CICLOPEDIA BRITANICA
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Porém ¢ fato que o craqueamento térmico ocorre concomitantemente ao cra-
queamento catalitico. E encontrado na saida do riser 2 a 5 % em massa de um grupo
denominado gases secos. Segundo (BOLLAS et al., 2007), a producao desse grupo nao

concorda com o mecanismo de reacao via carbocations, caracteristica das reacoes de
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craqueamento catalitico. Isso indica a ocorréncia de um tipo de reagao menos favoravel,

o craqueamento térmico.

SINGH et al (2005) desenvolveram um modelo cinético de 5-lumps para cra-
queamento térmico brando, ou seja, em baixas temperaturas e na qual o coque nao é
formado, como ocorre em reagoes que acontecem em temperaturas elevadas e baixas

pressoes.

HAGELBERG et al. (2001) estudaram o craqueamento catalitico em FCC com
um tempo de residéncia curto. Segundo eles, um menor tempo de residéncia reduz as
reacoes de craqueamento térmico e as reacoes de transferéncia de hidrogénio, o que
preserva a olefinicidade dos produtos. Com uma alimentacao mais leve que a utilizada
comumente, eles estudaram os efeitos da relacao catalisador/gaséleo, volume do gaséleo

injetado, temperatura e tempo de residéncia, na qualidade da gasolina.

As reagoes do processo de craqueamento térmico consistem em reagoes via
radicais. Em condigoes extremas de calor, a ligacao entre os carbonos é quebrada,
produzindo radicais livres. Estes radicais livres podem sofrer cissao 3, o ou polime-
rizacao. Quando ocorre cisao [ ha formacao de a-olefinas. Ja as cisoes «, produzem
metano e radicais livres com carbonos primérios e secundarios. O resultado das reagoes
de craqueamento térmico resultam em grande quantidade de a-olefina e outras cadeias
moleculares pequenas. Ou seja, sao produtos de baixa qualidade, pois ocorrem via

radicais livres, no qual as reagoes de isomerizacao nao sao favorecidas.

O fato de os produtos obtidos por craqueamento térmico e craqueamento ca-

talitico serem diferentes confirma que estes possuem mecanismo de reacoes diferentes.

Diante da necessidade em se realizar simulacoes tridimensionais para os fenomenos
que ocorrem no processo de craqueamento catalitico, a contribuicao do presente estudo
é a realizagao dessas, utilizando um modelo cinético com um maior nimero de [umps
do que os ja disponiveis na literatura. Além disso é abordado o craqueamento catalitico
juntamente com o craqueamento térmico a fim de ampliar o conhecimento a respeito

dessas reagoes secundarias no processo de FCC.
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Capitulo 3

Modelagem Matematica

3.1 Modelagem do escoamento multifasico

Foi aplicada neste estudo a abordagem euleriana tanto para a fase gasosa
quanto para fase particulada. Isso implica que as duas fases sao tratadas como continuas
e interpenetrantes. Portanto, as equagoes de transporte para a fase gasosa e a fase par-

ticulada, sao similares.

O fato de aplicar a equacao de Navier-Stokes a fase particulada resulta na
necessidade de se determinar a pressao e viscosidade dos sélidos. No presente estudo
essas variaveis sao tratadas como constantes e nao-nulas, como serd visto na proxima

Secao.

As equacoes transientes que modelam o escoamento gas-sélido, utilizando um
sistema de coordenadas generalizadas, sao apresentadas a seguir. Todas as equagcoes
foram extraidas do ANSYS FLUENT 12.0-Theory Guide.

3.1.1 Equacoes de transporte

Equacao da continuidade

As equacgoes que descrevem a conservagao de massa do sistema sao descritas

pelas seguintes equacoes:

Fase gasosa:

9 (agpy)

ot + V- (agpyvg) =0 (3.1)
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Fase Particulada:

9 (avsps)

oy + V. (aspsvs) =0 (3.2)

onde « representa a fracao volumétrica, p a densidade e ¢ a velocidade. A transferéncia
de massa nao é considerada entre as fases. Os subscritos g e s indicam respectivamente,

a fase gasosa e a fase particulada.

Equacao da quantidade de movimento

As equagoes para o transporte de quantidade de movimento sao apresentadas

a seguir.

Fase Gasosa:
0 (aypyvy o B . ) o
( (gatg o) + V- (agpglgvy) = —ag Vp+V. [ozgug (va + vaTﬂ +aypgg+ 5 (05 — vg)
(3.3)

Fase Particulada:

0 (aspsvy)

w TV (spsvsvy) = —asGVas+v/. [asus (vvz + vv?)] +aspsg+B (vg — U5)

(3.4)

onde a é a fracao volumétrica, pu é a viscosidade, g a aceleracao da gravidade, p é a
pressao para a fase gasosa, GG é o médulo de elasticidade e 3 representa a transferéncia da
quantidade de movimento entre as fases, a qual é modelada usando o modelo de arraste
de Gidaspow (GIDASPOW et al, 1992). Esse modelo combina o modelo proposto por
WEN e YU (1966), para escoamentos diluidos, e a equagao de ERGUN (1952), para

escoamentos densos. Assim, ( é representado por:

e para regides densas (ag > 0,2)

asity (1 — ay) N 1, T5pg0s | v — vy
Oégd2 ds

s

B =150
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e para regioes diluidas (a5 < 0,2)

_ 3Caaspy | U5 — g

54 ds

(3.6)

onde Cy é o coeficiente de arraste. Quando Re > 1000 o coeficiente de arraste é

independente do nimero de Reynolds:

0,44
Ca = —5% (3.7)

A

Quando Re < 1000 o coeficiente de arraste é determinado da correlagao experi-

mental:

24

2,65
as " Re

Cy = (140,15 (Re,)"*] (3.8)

O médulo de elasticidade (G) é usado para ajustar a pressao de sélidos, evi-
tando que a particula seja compactada. Ou seja, ela é entendida como uma forca de
repulsao entre as particulas, para manter seu empacotamento maximo. G é expresso

pela seguinte relagao:

G = Goexp (a5 — s maz)] (3.9)

G, € definido como médulo de elasticidade de referéncia e o mq, € a fragao volumétrica
maxima ou maximo empacotamento, para a fase granular. Esse valor pode assumir
valores entre 0,5 e 0,74 sendo que o mais comum é assumi-lo com o valor de 0,63,

segundo o CFX-Solver Modeling.

3.1.2 Equacao de conservagao de energia

A equacgao de energia térmica para escoamentos multifasicos e reativas é dada

pela seguinte equacao:
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Fase gasosa:

0 (a,p,H . ac,
( gatg 9) +v. (agnggHg) =V (Oég)\g \V4 Tg) + hgs (TS — Tg) + aypy Z AH, 5
(3.10)
Fase particulada:
0 (apsHyg .
( af; ) + V. (aspstaHy) = 7. (ashs 7 Ts) + hgs (T, = T5) (3.11)

onde H ¢é a entalpia, T' é a temperatura e hgys € o coeficiente de transferéncia de calor
entre as fases. O tltimo termo da Equacao 3.10 é referente as reagoes endotérmicas de

craqueamento.

O coeficiente de transferéncia de calor entre as fases é expresso em funcao do

nimero de Nusselt (Nu), da condutividade térmica () e do diametro da particula (dy)

hgs = (3.12)

O Nu e hys podem ser constantes, baseados em correlacoes empiricas. Existem
também alguns modelos que podem ser aplicados como: a correlacao de Hughmark e a

correlacao de Ranz-Marshall.

A equagao seguinte apresenta a correlagao de Ranz-Marshal, que é a aplicada

no presente estudo.

Nu=2,0+0,6Re/?Prt/? (3.13)

onde Re é o nimero de Reyonolds e Pr é o nimero de Prandtl.

3.1.3 Modelos de Turbuléncia

Os escoamentos podem ser classificados como laminar ou turbulento. No regime
laminar, as linhas de corrente sao organizadas, e o fluido escoa em camadas, sem que

haja mistura entre elas. Ja no escoamento turbulento, e o fluido escoa de maneira
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caotica, devido as flutuacoes de velocidade. O regime de escoamento é determinado

pelo niimero de Reynolds, que em um tubo é dada pela equacao:

_ psVsDy
fhs

Re

(3.14)

Flutuacoes no perfil de velocidade provocam uma série de efeitos no escoa-
mento. Essas flutuagoes podem ser de pequenas escalas e alta frequéncia, que requer
um grande esforco computacional. Para reduzir o tempo computacional, ao invés de
resolver diretamente essas escalas, calculam-se valores médios, e as novas variaveis que
surgem neste procedimento sao determinadas através de modelos. As abordagens para

o tratamento da turbuléncia podem ser divididas em trés grupos:

e DNS (Direct Numerical Simulation)- nenhuma equacao adicional é usada, porém

requer malhas muito refinadas e um tempo computacional extremamente alto

e LES (Large Eddy Simulation)- resolve as grandes escalas diretamente e as menores
escalas sao modeladas. Possui um custo computacional menor que o DNS, porém

maior que o RANS

e RANS (Reynolds Avareged Navier stokes)- resolve quantidades médias no tempo,

portanto requer um baixo custo computacional.

Os modelos do tipo RANS resolvem a equacao de Navier-Stokes utilizando va-
lores médios. Os processos de obtencao das equacoes médias geram variaveis adicionais,
denominadas de tensores de Reynolds. As equacoes adicionais para calcular essas novas
variaveis definem o tipo de modelo de turbuléncia. Os modelos de viscosidade turbu-
lenta e de tensores de Reynolds sao os mais usados para solucao desses termos médios

adicionais.

Dentre os modelos de turbuléncia destacam-se:

e Zero equacao ou algébrico

e Duas equagoes (kK — e e k — w)

Os modelos de Zero equagao consistem em calcular o termo de viscosidade

turbulenta, introduzida por J. Boussinesq em 1877, usando modelos algébricos. Para
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solucao dessa variavel muitas teorias semi-empiricas foram propostas. L. Prandtl propos
que o processo turbulento poderia ser visto como um transporte de “agregados” de
particulas fluidas para uma regiao que apresenta velocidade diferente. A distancia desse
transporte foi denominada comprimento de mistura e pode ser usada para determinar,
de forma algébrica, a viscosidade turbulenta (MUNSON et al., 2007)

Ja os modelos de “duas equacoes” utilizam as equagoes de transporte para
a modelagem de energia cinética turbulenta (k) e outra varidvel. Os modelos mais
adotados sao 0 k — e e k —w. O modelo k — w utiliza a equacao de transporte para
calcular a frequéncia de turbuléncia (w) enquanto o k — € utiliza esta equagao para o

célculo da dissipagao turbulenta (¢).

O modelo de turbuléncia usada neste estudo é o k—e padrao. Este é um modelo
semi-empirico que tem as equagoes de transporte para a energia cinética turbulenta (k)

e para a taxa de dissipagao (e).

O modelo k —e€ é baseado no conceito de viscosidade do turbilhao. Desta forma,

a viscosidade efetiva é dada por:

tg = Hiam,g + Mturd,g (315)

onde Ligm,g € Hiurb g SA0, respectivamente, a viscosidade do gés turbulenta e molecular.

O modelo k — € assume que a viscosidade turbulenta esta relacionada com a

energia cinética turbulenta e a taxa de dissipacao pela relacao:

k’2
Mturb,g = PO“? (316)

onde C), é uma constante. Os valores de k e € vem diretamente da equagao de transporte

diferencial para energia cinética (k) e taxa de dissipagao turbulenta (¢):

0 (agpgk)

S Hturb,
ot + V.- (agpgkty) = . {O‘g (Nlamg + ta—:g) \Y% k] + ayGr — agpge (3.17)
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(@g9pg€)
ot

- ur Qg€
+ . (agpyety) = /. {ag (Mlam,g 4 Nta b,g> \Vi ,g} + % (GrCh e — pgeCsy)
(3.18)

onde, C ., Csy, 0y € 0. sa0 constantes e G, € a energia cinética turbulenta produzida

devido ao gradiente de velocidade, a qual é modelada usando:

G = titurng + 7 (V7 + (77,)") (3.19)

3.2 Modelos Cinéticos

O método adotado para representar as reacoes de craqueamento é o proposto
por WEEKMAN e NACE (1970). Como mencionado anteriormente, esse método con-
siste em dividir os componentes da fracao de petréleo de acordo com suas caracteristicas

fisicas, em grupos denominados lumps.

A variagao dos componentes envolvidos nas reagoes quimicas devem obedecer

a equacgao seguinte:

9 (agpgYs)

ot + V. (Oégpgm> =V- (ag/)gDi,m \V Cg,i) + R, (3-20)

onde C,; ¢ a concentragao da espécie ¢ na fase gasosa, D;,, ¢ o coeficiente de difusao
da mistura e R; é a taxa de producao ou consumo das espécies devido as reacoes de
craqueamento.

3.2.1 Modelos Craqueamento Catalitico

A Figura 3.1 apresenta o esquema cinético de 10-lumps utilizado. Os compo-

nentes da fracao de petréleo sao divididos de acordo com o ponto de ebulicao:

e fragoes pesadas (acima 342°C'): HFO- nafténicos pesados (Nh), parafinicos pe-

sados (Ph), aromadticos pesados com grupos substituintes (CAh) e aromaticos
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pesados (Ah)

e fragoes leves (221°C — 342°C): LFO- nafténicos leves (N1), parafinicos leves (P1),

aromaticos leves com grupos substituintes(CAl) e arométicos leves (Al)
e gasolina (Cs — 221°C'): G lumps

e coque e gases leves (C a Cy + coque): C lumps.

C
(cogue+gases leves)

Figura 3.1: Modelo 10-lumps adaptado, (JACOB et al., 1976)

A Tabela 3.1 apresenta as propriedades fisicas dos grupos envolvidos nas reagoes.

Massa especifica, calor especifico, viscosidade, condutividade térmica e calor de formacao
foram dados por NAYAK et al. (2005) e LOPES et al. (2011).

As massas moleculares foram dadas pelo estudo de PITAULT et al. (1994).

As propriedades do grupo C sao definidas proporcionalmente as quantidade de coque

e gases leves presentes. Observando outros estudos, é verificado que cerca de 30% de

coque e 70% de gases leves compoem o grupo C. Esta proporcao é considerada no
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presente estudo para determinar a massa molar deste grupo. Maiores detalhes sobre a

definicao das propriedades desse grupo sao dados no Capitulo 5, na secao 5.1.

Tabela 3.1: Propriedade fisicas das espécies

Espécie Massa Massa Calor Viscosidade | Condutividade Calor de

molecular | especifica especifico térmica formacao

(kg.kmol™') | (kg.m™3) | (Jkg7' . K1) | (kgm™t.s7!) | Wm LK) (Jkg™)
Ph 400 6,0 2420 5,00 x 107° 2,50 x 1072 | 5,23 x 10
Nh 400 6,0 2420 5,00 x 107° 2,50 x 1072 | 5,23 x 10™°
Ah 400 6,0 2420 5,00 x 107° 2,50 x 1072 | 5,23 x 10™°
CAh 400 6,0 2420 5,00 x 107° 2,50 x 1072 | 5,23 x 10™®
Pl 200 2,0 2420 1,66 x 107 2,50 x 1072 | 4,22 x 10*?
N1 200 2,0 2420 1,66 x 107 2,50 x 1072 | 4,22 x 10™°
Al 200 2,0 2420 1,66 x 1075 2,50 x 1072 | 4,22 x 10™°
CAl 200 2,0 2420 1,66 x 1075 2,50 x 1072 | 4,22 x 10™°
G 100 2,0 2420 1,66 x 1075 2,50 x 1072 | 3,72 x 10™°

C 155 420 1150 1,66 x 107 2,50 x 1072 0

As propriedades do catalisador foram dados também por LOPES et al. (2011)

e sao apresentados na Tabela 3.2.

A Tabela 3.3 apresenta os parametros cinéticos dados por ARBEL et al. (1995):

No modelo de 10-lumps de JACOB et al. (1976) todas as reagoes sao de primeira
ordem e a taxa de reacdo é dado por SECCHI et al. (2001):

9
1
i = — | My, Kr.C; 21
n= (1) Ve S rC 321

onde @ ¢é a atividade do catalisador devido a deposi¢ao do coque na superficie, ps é a
massa especifica da particula, K} é a constante de adsorcao, igual a 5,68 x 1075; Cyy,
¢ a porcentagem massica de aromaticos pesados, K, ¢ a constante de reacao, M, ; é a

massa molar do componente ¢ e C; é a concentragao molar da espécie .

Tabela 3.2: Propriedades do catalisador

Massa especifica Calor especifico Condutividade térmica
(kg.m™3) (Jkg7L. K1) (Wom=t. K1)
1400 1090 0, 0454
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Tabela 3.3: Parametros cinéticos (ARBEL et al., 1995)
Reacao  Fator pré-exponencial a (811K) Energia de ativagao (J.kmol™!)

x103 (s71)

Ph—PI 60 0,196
Nh—NI 60 0,196
Ah—Al 60 0,049
CAh—CAl 60 0,196
Ph—G 23 0,611
Nh—G 23 0,939
CAh—G 60 0,685
Ph—C 73 0,099
Nh—C 73 0,149
CAh—C 73 0,149
Ah—C 73 0,198
CAh—Al 60 0,489
Pl-G 60 0,282
NI—-G 60 0,752
CAl-G 60 0,196
Pl—C 73 0,099
NI—C 73 0,099
Al—=C 73 0,050
CAl-=C 73 0,010
G—C 42 0,048

A constante de reacao é dependente da temperatura e obedece a equagao de

Arrhenius:

—E,
K, = Klexp ( 7T ) (3.22)

onde F, é a energia de ativacao, K? o fator pré-exponencial, R é a constante dos gases

e T é a temperatura.

Como citado anteriormente, o rendimento do coque é em geral, 30% do grupo
C. Esta proporcao também é considerada para a desativagao do catalisador, devido a
deposicao de coque. Assim, somente o coque contido no grupo C é levado em consi-
deragao no célculo de ¢ dado por NAYAK et al. (2005):

- B, +1
7= B.teap(A.0,3.C.)

(3.23)
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onde 0, 3C', é a concentracao massica do coque no grupo C. Os valores para as constantes

de desativacao A. e B, sao 4,29 e 10,24, respectivamente.

3.2.2 Modelo de Craqueamento Térmico

O estudo da cinética de craqueamento térmico foi feito utilizando tanto o mo-
delo de 10-lumps descrito até entao, quanto o modelo de 4-lumps utilizado por LOPES
et al. (2011). Nesses, foi adicionado um grupo denominado gas seco (DG). Novas ta-
xas de reacao também foram incorporadas para considerar o craqueamento térmico das

fracoes pesadas formando gas seco.

Para a abordagem das reacoes de craqueamento térmico que ocorrem no riser, é
adicionado um grupo denominado gés seco (C;—C5 e HsS). As reagoes que formam esse
grupo sao independentes da atividade do catalisador, portanto representam somente as

reacoes de craqueamento térmico.

Entao as taxas de reagao para as reagoes de craqueamento térmico sao dadas

pela equagao:

9
R;=M,;» KrCy (3.24)

J

Sendo, n= 1 para as reacoes de craqueamento catalitico e n=2 para as reagoes

de craqueamento térmico.

A massa molar do gas seco foi determinada por PEIXOTO e MEDEIROS
(2001) e as demais propriedades foram consideradas as mesmas que as do grupo de

gases leves aplicadas por LOPES et al. (2011), como apresentado na Tabela 3.4.

Tabela 3.4: Propriedades fisicas do gas seco

Espécie Massa Massa Calor Viscosidade | Condutividade | Calor de
molecular | especifica especifico térmica formacao
(kg.kmol™') | (kg.m™3) | (Jkg~' . K1) | (kgm ts™!) | Wm LK) | (Jkg™!)

DG 18,4 0,8 1090 1,66 x 107 2,5 x 1072 7.5 x 10%

BOLLAS et al. (2007) aplicam um modelo cinético de 5-lumps (4-lumps+ DG)

para estudar a atividade do catalisador. Neste estudo sao estimados os parametros
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cinéticos deste modelo considerando o craqueamento catalitico com o craqueamento
térmico. Os parametros cinéticos das reagoes de craqueamento térmico dados por eles

sao utilizadas pelo presente trabalho e estao apresentados na Tabela 3.5.

Tabela 3.5: Parametros cinéticos do craqueamento térmico (BOLLAS et al., 2007)

Reacgao Fator pré-exponencial Energia de ativagao
x103 (kg.mol~'.s71) (J.kmol™)

(Ph, Nh, Ah, CAh, Pl)— DG 60 0,196

(N1, CAlL, Al)—=»DG 60 0,282

G—DG 42 0,048

C—DG 42 0,048

O esquema da Figura 3.2 representa o modelo cinético de 4-lumps utilizado no
estudo de LOPES et al. (2011). Esse modelo é proposto por FARAG et al. (1994) e
segundo eles as reagdes de craqueamento da gasolina (overcracking) em coque e gases

leves podem ser desconsideradas.

Gaséleo

Gasolina

Figura 3.2: Modelo cinético de 4-lumps utilizado por LOPES et al. (2011)

O esquema da Figura 3.3 representa o modelo cinético de 4-lumps modificado

pela adicao deste novo grupo.

O mesmo grupo foi adicionado ao modelo cinético de 10-lumps como mostra a

Figura 3.4.

Com esses modelos foi possivel prever as taxas das reagoes térmicas e onde elas

sao mais suscetiveis a ocorrer.
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Gasolina

Gases Leves

Figura 3.3: Adaptacao do modelo cinético de 4-lumps, blumps
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A/ Gas Seco
C ray p,
(coque+gases leves) R e

Figura 3.4: Adaptacgao do modelo cinético de 10-lumps, 11-lumps

%
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Capitulo 4
Simulacoes

As simulagoes foram realizadas no software Ansys CFX versao 12. A geome-
tria e a malha do riser foram desenvolvidas no pacote de ICEM. Foram geradas malhas
hexaédricas e nao estruturadas. Entende-se por malha nao estruturada, malhas nao
ordenadas e que portanto, podem ser aplicadas a qualquer geometria. Uma vez criada
a malha, esta é exportada para o CFX. No programa CFX-PRE determina-se as pro-
priedades dos materiais, as condi¢oes de contorno e as equacoes a serem resolvidas no
CFX-SOLVER. O CFX usa o método dos volumes finitos para o calculo das variaveis.
Os resultados obtidos podem ser visualizados no CFX-POST. A Figura 4.1 esquematiza

a metodologia utilizada.

O processo simulado trata-se de um sistema gas-solido, transiente, turbulento,
modelado segundo a abordagem FKEuleriana-Euleriana, com transferéncia de calor e

reacoes quimicas.

Neste estudo, simulagoes uni e tridimensionais foram realizadas. Dados obtidos
na literatura foram inicialmente testados em simulacoes unidimensionais, para entao

serem aplicados as simulagoes tridimensionais.

4.1 Condigoes operacionais

Para tornar possivel a comparacao com os dados experimentais apresentados
por DEROUIN et al. (1997), ALI et al. (1997) e ARANDES et al. (2000), as condigoes
operacionais aplicadas no presente estudo sao as mesmas usadas por eles, e estao apre-

sentadas na Tabela 4.1.
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Geometria e Malha

O\

Figura 4.1:

Tabela 4.1:

Definicdo do equipamento

*Condicdes de contorno
*Parametros cinéticos
*Modelo de arraste

*Modelo de transferéncia de
massa e calor

“Modelo de turbuléncia

Método dos Volumes Finitos

Resultados:

*Fracéo Massica dos
componentes
-Temperatura

«Fracao Volumétrica do
solido

*Velocidade

Metodologia utilizada

Condicoes operacionais

Definicdo de Volumes de controle

DEROUIN ALI ARANDES
et al. (1997) et al. (1997) et al. (2000)
Fluxo massico da alimentacao 20 40 48
(kg.m™2.s71)
Temperatura de 900 900 950
entrada do catalisador (K)
Temperatura de 600 500 500
entrada da alimentacao (K)
Vapor d’dgua(%) 0.03 0,03 0,02
Relacao gasdleo/catalisador (C'/F') 7 7 7

A composi¢ao méssica da fracao de petroleo inicial é 0,1 para o lump Pl e o

restante é igualmente dividida entre os quatros lumps que representam a fracao pesada

(Ah, CAh, Ph e Nh).
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4.2 Simulacoes unidimensionais

As simulagoes unidimensionais, por requererem um esforco computacional me-
nor, geram resultados mais rapidos que as simulagoes tridimensionais. Por isso elas
foram usadas para testar parametros cinéticos e propriedades fisicas dos componentes.
Pois nem todas essas constantes sao encontradas em um unico estudo. Uma vez obti-
dos resultados condizentes com o esperado, as constantes e modelos foram aplicados as

simulagoes tridimensionais.

A malha utilizada para realizar os testes dos parametros encontrados na litera-
tura contém 200 elementos de controle distribuidos ao longo da altura do riser. Foram
simuladas 20 reagoes de craqueamento catalitico, como é mostrado pela Figura 3.1, nas
condigoes operacionais dadas por ALI et al. (1997) e apresentadas na Tabela 4.1, e em

regime transiente, por um tempo total de 10 segundos.

4.3 Simulacoes Tridimensionais

A geometria e a malha utilizadas sdo as mesmas utilizadas por LOPES et al.

(2011) e estao mostradas nas Figuras 4.2 e 4.3

Saidada fase
articuladae
gasosa

Entradada fase
particulada e vapor
d’agua

Entradada fase
gasosa

Figura 4.2: Geometria utilizada do riser (LOPES et al., 2011)

A malha é composta por 683.171 volumes de controle hexaédricos. O tempo

total de simulacao foi de 15 segundos, no qual os iltimos 5 segundos foram considerados
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Figura 4.3: Malha numérica

para o cdlculo da média dos valores. Foi usado um passo de tempo de 1072 segundos,
com o méaximo de dez interacoes por passo de tempo e critério de convergéncia de 10~*
RMS (root mean square). As simulagoes foram realizadas utilizando 8 processos em
paralelo, utilizando nés computacionais de um cluster com 8 nicleos de 3 GHz e 16 GB

de meméria RAM cada.

Como mostra a Figura 4.2, a carga vaporizada misturada com o vapor d’agua
¢ injetada no fundo do reator e a entrada lateral é usada para a alimentacao do cata-
lisador quente. De acordo com ALI et al. (1997), em 0,1 segundos ocorre a completa
vaporizacao da carga, o que representa apenas 3% do tempo de residéncia do riser.
Portanto, é assumido vaporizacao instantanea no presente estudo. A condicdo de nao

escorregamento nas paredes foi usada em ambas as fases.

O conjunto de simulagoes foram dividias em duas partes:
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Tabela 4.2: Dimensoes do riser simulado

Riser
Altura 34.2m
Diametro 0.8m
Entrada secundaria
Didmetro 0.8m
Comprimento 2.0m

e Parte 1: Foram modeladas somente as reagoes de craqueamento catalitico e usadas

as trés condigoes operacionais apresentada na Tabela 4.1.

e Parte 2: Foram simuladas reagoes de craqueamento catalitico utilizando o modelo
cinético de 4 e 10-lumps, juntamente com as reacoes de craqueamento térmicos e

somente usado as condigbes operacionais dados por ALI et al. (1997).

Na Parte 2 foram utilizadas duas geometrias diferentes da apresenta na Fi-
gura 4.2 : uma sem a entrada lateral e uma com entrada lateral, como a apresentada
na Figura 4.2, porém com secao quadrada. Estas geometrias estao representadas na
Figura 4.4

Figura 4.4: Geometrias utilizadas na Parte 2.

Além dessas duas geometrias diferentes, também é analisado um caso em que

a componente radial e angular da velocidade de entrada das particulas de catalisador

1

possui valor de —1m.s~! e 2m.s™!, respectivamente.
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Os resultados dessas simulacoes sao apresentados no Capitulo 5.
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Capitulo 5

Resultados e Discussoes

5.1 Parte 1: Craqueamento catalitico

Simulacoes Unidimensionais

Para a simulacao do processo de craqueamento é necessario definir as cons-
tantes cinéticas e as propriedades fisicas das espécies e do catalisador. Na literatura
sao encontrados diferentes valores para esses parametros, pois eles sao determinados
experimentalmente, sendo influenciados por diversos fatores. Por isso, foram realizadas
simulagoes unidimensionais- que requerem pouco tempo computacional- para verificar
quais dessas constantes cinéticas e propriedades dos grupos apresentam melhor perfil
das fracoes massicas dos produtos, utilizando os modelos matematicos pré-definidos. Os
dados cinéticos testados foram obtidos dos estudos de NAYAK et al. (2005), ARANDES
et al. (2000), ALI et al. (1997) e ARBEL et al. (1995) e os resultados previstos para as

fracoes maéssicas de gasolina e coque estao apresentados na Figura 5.1.

Como pode ser observado, utilizando os valores das constantes cinéticas dados
por NAYAK et al. (2005), ARANDES et al. (2000) e GROSS et al. (1976) as quantidades
previstas para os grupos G (gasolina) e C (coque + gases leves) ficaram muito préximos
entre si, o que nao é esperado em reacoes de craqueamento catalitico. As simulagoes
utilizando os valores dados por ARBEL et al. (1995) resultaram em quantidades mais
condizentes com o esperado e com os valores encontrados em outros estudos. Desta
forma, optou-se pelo uso desses valores para a realizacao dos testes das propriedades
fisicas do grupo C e das simulagoes tridimensionais. Os valores desses parametros foram

apresentados na Tabela 3.3, Capitulo 3, enquanto os valores dados pelos demais autores
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Figura 5.1: Comparacao dos parametros cinéticos encontrados na literatura dados por
a) ARANDES et al. (2000) b) ARBEL et al. (1995) ¢) NAYAK et al. (2005) d) GROSS
et al. (1976)

sao mostrados no anexo.

Foram testados diferentes valores para a massa especifica e a massa molecular
do grupo C, ja que tais propriedades nao estao disponiveis na literatura revisada. Para
determina-las foram feitas trés suposicoes: que as propriedades do coque predominam,
que as propriedades dos gases leves predominam ou que as propriedades do grupo C
sao proporcionais a quantidade de coque e gases leves esperada. Portanto os valores
utilizados para a massa molecular foram, 50 kg.mol™! (igual & do gases leves), 155
kg.mol™* (proporcional & composicao no grupo C) e 400 kg.mol™* (igual & do coque) e
para a massa especifica 0,8 kg.m™> (igual & do gases leves), 420 kg.m ™ (proporcional

A composi¢io esperada para o grupo C) e 1400 kg.m =3 (igual & do coque).

O perfil das fragoes massicas do coque e da gasolina para cada uma das su-

posicoes estao apresentados na Figura 5.2.

O perfil que mais se aproxima do esperado é o que utiliza as propriedades pro-
porcionais a quantidade de coque e gases leves, pois apresenta um rendimento esperado

dos principais produtos das reagdes de craqueamento (coque e gasolina).
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Figura 5.2: Comparagao dos resultados com propriedades diferentes a)igual aos gases
leves b)proporcional a quantidade de coque e gases leves presente no grupo c) igual ao
coque.

Simulacoes Tridimensionais

Os resultados previstos utilizando trés diferentes condigoes operacionais (ARAN-
DES et al., 2000; ALI et al., 1997; DEROUIN et al., 1997), mostrados Tabela 4.1, sdo

apresentados a seguir.

As fases gasosa e particulada nao estao distribuidas uniformemente no interior
do riser, tornando as simulagoes tridimensionais fundamentais para uma correta pre-
visao do rendimento das reacoes e do comportamento fluidodinamico. Na Figura 5.3 é
mostrado a fracao de sélidos em secoes tranversais ao longo do comprimento do riser a

5, 10 e 25 m em relagao a entrada.

Pode-se observar que para os trés casos, a distribuicao das particulas é menos
uniforme na regiao mais proxima a entrada (5m), onde elas estao mais concentradas na
parede e no centro do riser. Esse comportamento dos sélidos resulta em gradientes de
temperatura e concentracao que podem ocasionar reacoes indesejaveis, como o craque-
amento térmico e diminui¢ao da atividade do calisador. Um estudo mais aprofundado
sobre a regiao de entrada e sua relacao com as reagoes secundarias ¢ apresentado na
Secao 5.2.

A concentracao das particulas na parede e no centro diminui ao longo do riser,
em todos os casos, sendo que para as condi¢oes operacionais dados por (DEROUIN
et al., 1997) a secdo transversal na altura de 25m apresenta um campo de fragao vo-
lumétrica mais homogéneo em relacao aos demais casos. Portanto pode-se inferir que a

distribuicao das particulas de catalisador é fortemente influenciada pelas condigoes de
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0,030 0,019 0,012 0,006 0,000

Figura 5.3: Campos de fracao volumétrica das particulas a) Caso ALI et al. (1997) b)
Caso ARANDES et al. (2000) ¢) Caso DEROUIN et al. (1997)

entrada das fases gasosa e particulada.

A Figura 5.4 apresenta os vetores da velocidade do catalisador em planos trans-
versais a uma altura de 5m, para cada um dos casos- ARANDES et al. (2000), DE-
ROUIN et al. (1997) e ALI et al. (1997). Pode ser notado que uma maior velocidade
na entrada dos sélidos provoca uma tendéncia de maior acimulo na regiao da parede
do riser. Assim, pelo fato da velocidade de entrada da fase particulada no estudo reali-
zado por DEROUIN et al. (1997) apresentar menor valor, esse apresentou uma melhor

distribuicao dos sélidos ao longo de todo o riser.

Para validar uma simulacao, deve-se analisar os aspectos fluidodinamicos e
quimicos obtidos com valores experimentais. Para todos os casos simulados foram
analisados os perfis de massa especifica, velocidade e temperatura do fluido, grau de

conversao e rendimento dos produtos.

Como os perfis fluidodinamicos foram similares para todos os casos, sao apre-

sentados no presente estudo somente os obtidos com as condicoes dadas por ARANDES
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Figura 5.4: Vetores da velocidade das particulas: a) Caso DEROUIN et al. (1997) b)
Caso ALI et al. (1997) ¢) ARANDES et al. (2000)

et al. (2000).

Ap6s o contato com o catalisador quente, o gaséleo é vaporizado, dando inicio as
reacoes de craqueamento. As moléculas pesadas sao quebradas em moléculas mais leves
e, portanto, a massa especifica do fluido diminui ao longo do reator. Como consequéncia,
a expansao dos gases é provocada, aumentando a velocidade do fluido, como é mostrado
na Figura 5.5. Esses pontos representam os valores médios calculados em diversos planos

transversais ao longo da altura.
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Figura 5.5: Valores médios da densidade e da velocidade da fase gasosa em secoes
transversais ao longo do riser

A temperatura do gés inicialmente aumenta devido o contato com o catalisador
quente vindo do regenerador, atingindo um valor maximo na regiao de entrada. Esse
calor absorvido pelo fluido é suficiente para vaporizar a carga e dar inicio as reagoes

de craqueamento. Como essas reagoes sao endotérmicas, a temperatura do fluido tende
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a diminuir. A Figura 5.6 mostra os valores médios da temperatura da fase gasosa,
confirmando o carater endotérmico das reacoes. Nela estao plotados os valores médios

de temperatura do fluido nos planos transversais ao longo do riser.

850,0

800,0 1 =™

Temperatura (K)

750,0

0 10 20 30 40
Alturado Riser (m)

Figura 5.6: Valores médios da temperatura da fase gasosa em secOes transversais ao
longo do riser

Os dados experimentais obtidos por ARANDES et al. (2000) em um riser com
a mesma altura que a geometria utilizada no presente estudo, foram comparados aos
resultados da simulacao. Pode ser visto na Tabela 5.1, que os resultados previstos
obtidos na saida do reator, ficaram proximos aos valores obtidos experimentalmente,
principalmente a gasolina. O desvio significativo observado, do grupo C, deve-se ao

fato desse ser composto por componentes com propriedades muito diferentes entre si,

como explicado anteriormente.

Tabela 5.1: Valores experimentais dados por ARANDES et al. (2000) comparados com
os resultados simulados

planta 10-lumps desvio relativo (%)
G (% em massa) 4411 43,67 0,98
C (% em massa) 24,41 17,94 -26,50
HFO (% em massa) 10,24 15,25 48,93
LFO (% em massa) 21,24 23,14 8,94
Temperatura (K) 788,00 807,00 2,41
Conversao (% ) 68,52 77,6 13,25

G= gasolina, C= coque+gases secos, HFO= Ah, Ph, Nh, CAh , LFO= Al, P1, NI, CAl

DEROUIN et al. (1997) também reportaram dados experimentais, obtidos em
um riser comercial. Com as mesmas condigoes operacionais utilizadas por eles, foram

previstos o grau de conversao e o rendimento da gasolina. A comparacao entre os
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resultados numéricos e experimentais, ambos obtidos ao longo de uma linha central do

riser, ¢ mostrada na Figura 5.7.
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Figura 5.7: Valores experimentais dados por DEROUIN et al. (1997) comparados com
o resultado previsto pelo modelo cinético de 10-lumps, em uma linha central do riser

Observa-se que os resultados previstos sao préximos dos obtidos experimental-
mente, havendo um maior desvio na regiao de entrada do reator. Uma das justificativas
para esse desvio pode ser a geometria de entrada do reator utilizado por DEROUIN et

al. (1997) ser diferente da geometria de entrada utilizada no presente estudo.

Comparacao entre os modelos cinéticos de 4-lumps e 10-lumps

Como mencionado no Capitulo 2, LOPES et al. (2011) destacaram a im-
portancia das simulacoes tridimensionais usando um modelo cinético de 4-lumps, ob-
tendo bons resultados fluidodinamicos e cinéticos. Como o presente estudo é uma
extensao do trabalho realizado por eles, foi estudado a importancia da utilizagao de
um modelo cinético com um ntimero de lumps maior, além da possibilidade de utiliza-
lo para diferentes cargas. Para isso foi realizada uma comparagao entre os resultados

previstos por ambos os modelos e os obtidos experimentalmente por ALI et al. (1997).

A Tabela 5.2 mostra que nao ha desvios significativos entre os resultados obtidos
tridimensionalmente, usando o modelo de 4-lumps e o modelo de 10-lumps. Ambos
concordam muito bem com os dados experimentais. Vale ressaltar que o valor obtido
para o coque utilizando o modelo cinético de 10-lumps obedece a propor¢ao mencionada

nas secoes anteriores, ou seja 30% do grupo C.
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Tabela 5.2: Dados experimentais ¢ e valores previstos utilizando os modelos cinéticos
de 4 e 10-lumps

ALI et al. (1997) 4-lumps 10-lumps
Gasolina (%) 43,90 44,00 43,50
Coque (%) 5,80 6,60 1,80
Temperatura(K) 795,00 780,00 796,00

% Valores reportados da saida do riser.

Analisando os modelos cinéticos apresentados no Capitulo 3, Secao 3.2, pode ser
observado que o modelo de 4-lumps proposto por FARAG et al. (1994), que é o usado no
estudo de LOPES et al. (2011) desconsidera o craqueamento da gasolina. Entao, a curva
do rendimento da gasolina nunca diminui, estabilizando somente quando a atividade
do catalisador atinge seu limite ou os reagentes sao completamente consumidos, o que
nao é verificado na realidade. Ja o modelo cinético de 10-lumps usado neste estudo,

considera o craqueamento da gasolina, formando gases leves e coque.

Para verificar a consequéncia dessa diferenca entre os modelos, foram realizadas
simulagoes unidimensionais utilizando uma geometria de um riser hipotético com 200
m de altura e as mesmas condigoes operacionais dadas por ALI et al. (1997). O intuito
dessas simulagoes era que a mistura reacional permanecesse mais tempo no interior do

riser, possibilitando avaliar o craqueamento da gasolina.

A Figura 5.8 apresenta o rendimento do coque e da gasolina em funcao do tempo
de residencia. Como pode ser observado, para tempos de residéncia acima de 3 segundos
o rendimento da gasolina diminui, devido ao craqueamento desse composto formando
o coque. O modelo cinético de 4-lumps nao apresenta o mesmo comportamento, a

gasolina continua sendo produzida, independentemente do tempo de residéncia.

Em geral, o tempo de residéncia da mistura reacional no riser é menor que 3
segundos. Porém esse tempo de residéncia pode ser influenciado por vérios fatores, como
por exemplo a geometria do reator. De acordo com HARRIS et al. (2003), mudando
a configuracao de saida a taxa de refluxo pode aumentar e desta forma aumentar o
tempo de residéncia. CHAN et al. (2010) testaram trés tipos diferentes de configuragao
de saida e verificaram que o tempo de residéncia média dessas geometrias foram: 0,11;
0,89 e 4,02. Para esse ultimo caso, o modelo cinético de 4-lumps nao representaria bem

a realidade.
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Figura 5.8: Comparagao do perfil da fragao méssica da gasolina e coque entre os modelos
cinético de 4 e 10-lumps.

5.2 Parte 2: Craqueamento térmico e catalitico

Em regioes em que a temperatura ¢ muito alta, além do craqueamento ca-
talitico, ocorrem as reacoes de craqueamento térmico. Essas reacoes sao indesejaveis ja
que sao responsaveis pela formacao de produtos que nao possuem interesse comercial.
Para observar em que condicoes e quais locais sao mais favoraveis para que ocorram as
reacoes de craqueamento térmico, foi proposto um grupo adicional ao modelos cinéticos
de 4-lumps e 10-lumps. O esquema cinético, foi ilustrado no Capitulo 3, secao 3.2 e as
condigoes de contorno sao as mesmas utilizadas por ALI et al. (1997), apresentadas na

Tabela 4.1.

Simulacoes das reacoes cataliticas e térmicas utilizando o mo-

delo cinético de 4-lumps adaptado

Como mencionado na secao anterior, a distribuicao das particulas de catalisador
nao ¢ uniforme, principalmente na regiao proxima a entrada. A Figura 5.9 apresenta
os campos de fracao volumétrica do catalisador e temperatura da fase gasosa em um
plano vertical. E observado que, de fato, na regiao proxima a entrada do catalisador,
esses concentram-se mais no centro e, consequentemente nessas regioes (e proximas a

elas) a temperatura do fluido apresenta um valor mais elevado, por volta de 800K.
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Figura 5.9: a)Campo de temperatura b)Campo da fragdo volumétrica do catalisador
no riser

Os perfis de algumas das taxas de reagao do craqueamento térmico e catalitico
estao apresentados na Figura 5.10. O craqueamento térmico é representado pela Fi-
gura 5.10a, que apresenta a taxa de reacao do gasodleo formando gas seco e pela Fi-
gura 5.10b que apresenta a taxa de reagao da gasolina formando gas seco. Enquanto
o craqueamento catalitico é representado pela reagao de gaséleo formando gasolina,
Figura 5.10c.

Pode ser observado pela Figura 5.10.a, que a taxa da reacao do gasdleo for-
mando gds seco (craqueamento térmico) é muito menor na regiao em que é alta a
concentracao das particulas de catalisador. A Figura 5.10.b, apesar de representar uma
reagao de craqueamento térmico (gasolina para gas seco), apresenta o mesmo padrao
da taxa de reacao de craqueamento catalitico. Isso ocorre porque a taxa da reacao é
diretamente proporcional a concentragao de gasolina presente, e esta s6 é formada de
forma catalitica, ou seja, na presenca de catalisador. Desta maneira, a taxa de reacao
de craqueamento térmico apresentada na Figura 5.10.b aparenta uma falsa dependéncia
com a concentragao de catalisador. E como esperado, a taxa da reacao do gasoleo for-
mando gasolina (craqueamento catalitico) ocorre nas regides de maior concentragao de

catalisador (Figura 5.10.a).

Analisando a Figura 5.10, pode-se supor que uma melhor distribuicao do cata-
lisador na regiao de entrada do riser resultaria em uma melhor distribuicao da tempe-

ratura, podendo consequentemente diminuir as reagoes de craqueamento térmico.
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Figura 5.10: a)Taxa de reagdo do gaséleo formando gés seco b)Taxa de reacao da
gasolina formando gés seco ¢) taxa de reagao do gaséleo formando gasolina

Simulacoes das reacoes catalitica e térmica utilizando o modelo

cinético de 10-lumps adaptado

Aplicando-se a mesma abordagem utilizada com o modelo de 4-lumps, as reacoes
de craqueamento térmico foram acopladas ao modelo cinético de 10-lumps através da
inclusao de um grupo adicional denominado gases secos. Esse modelo foi utilizado para
analisar a influéncia da distribuicao das particulas de catalisador sobre as reacoes de

craqueamento térmico. Para isso foram propostos quatro casos:
e Caso 1: as particulas de catalisador e a fracao de petréleo entram juntos por uma
unica entrada no fundo do riser (Figura 4.4b).

e Caso 2: a geometria das entradas das particulas de catalisador e fragao de petréleo
sao as mesmas utilizadas nas simulagoes anteriores: entrada lateral de particulas

e pelo fundo do reator a carga de petréleo vaporizado (Figura 4.2).

e Caso 3: a geometria da entrada lateral é de se¢ao quadrada (Figura 4.4a), e todas

as demais condigoes sao as mesmas utilizadas no Caso 2.

e Caso 4: mesma geometria do Caso 2, porém a velocidade das particulas de cata-

lisador possuem também uma componente angular pela entrada lateral.

O Caso 1 representa uma situacao hipotética, em que é possivel obter uma

mistura perfeita entre as fases. Portanto ela pode ser utilizada como referéncia para
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analise dos demais casos. A distribuicao das particulas de catalisador e de temperatura

para cada caso, sao apresentados na Figura 5.11.

Caso 1 Caso 2 Caso 3 Caso 4
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Figura 5.11: a) Campo de fragdo volumétrica b)Campo de temperatura

No Caso 2 a fase particulada se concentra no lado oposto ao da entrada e como
constatado anteriormente essa concentracao esta diretamente relacionada a velocidade
de entrada desses sélidos. Mudando a geometria de entrada para uma de segao trans-
versal quadrada (Caso 3) e a velocidade de entrada dos sélidos com uma componente
angular (Caso 4), essa tendéncia das particulas concentrarem na parede diminui sig-
nificativamente. Pode-se observar que o Caso 4, em que a fase particula possui uma

velocidade de entrada angular, é o que apresenta melhor distribuigao dos sélidos.

A Tabela 5.3 apresenta o valor médximo obtido da soma das taxas de reacoes
de craqueamento térmico e a porcentagem em massa prevista na saida do reator, nos

quatro casos.
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Tabela 5.3: Dados do craqueamento térmico

Simulagao Valor méaximo da taxa de Rendimento DG
craqueamento térmico (mol.m=3.s—1) (% em massa)
Caso 1 0,30 1,84
Caso 2 0,61 2,86
Caso 3 0,58 2,86
Caso 4 0,53 2,96

Como pode ser observado, no caso hipotético de uma mistura perfeita (Caso 1)
o valor méximo da soma das taxas de reagoes de craqueamento térmico e a porcentagem
em massa do grupo DG, obtido na saida do riser, ¢ muito menor comparado aos demais
casos. Isso é devido a mistura perfeita entre as fases, o que resulta em temperaturas

uniformes.

Ao analisar os Casos 2, 3 e 4 pode-se observar que os valores maximos da taxa
de craqueamento térmico sao menores quanto mais uniforme for a distribuicao das fases
na entrada. Apesar disso os valores obtidos para o rendimento de DG na saida do riser
sao muito proximos, indicando que a distribuicao das fases na entrada do riser pode
nao ter influencia significativa sobre as reagoes de craqueamento térmico, a menos que

se consiga uma mistura perfeita entre elas.
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Capitulo 6
Conclusoes

Uma representacao tridimensional dos fenomenos fluidodinamicos e quimicos
que ocorrem em um riser foram obtidos, utilizando um modelo cinético de 10-lumps
e abordagem Euleriana-Euleriana para a representacao das fases gasosa e particulada.
Os resultados previstos para a temperatura, velocidade e massa especifica para a fase
gasosa estao condizentes com a realidade. Além disso, o grau de conversao e os rendi-
mentos dos produtos para cada condi¢ao operacional utilizada estd proximo dos dados

experimentais reportados da literatura.

O modelo cinético de 10-lumps foi comparado com o modelo cinético de 4-
lumps, sendo possivel concluir que o modelo cinético de 10-lumps representa com maior

fidelidade os casos em que o tempo de residéncia é maior que 3 segundos.

Foram simulados também os fenomenos de craqueamento térmico. Essas reacoes
consideradas indesejaveis estao mais suscetiveis a ocorrer em regioes em que a tempera-
tura é elevada, resultante da nao uniformidade da fracao volumétrica dos sélidos. Essa

ma distribuicao de particulas é observada principalmente na regiao préxima a entrada.

Quatro casos, com entradas diferentes, foram propostos para comparar a taxa
de reagao de craqueamento térmico. Foi comprovado, observando o caso de mistura
perfeita que a taxa de reacao de craqueamento térmico é menor quanto melhor for
a homogeneizacao do reator. O Caso 4, em que as particulas de catalisador possuem
velocidade angular, apresentou uma melhora na homogeineizacao da fase particulada, na
regiao de entrada. Porém o valor médio da soma das taxas de reagoes de craqueamento
térmico é o mesmo para todos os casos, exceto para o Caso 1, o que resulta no mesmo

rendimento de gases secos, independentemente das condicoes de entrada.

Em geral, foi mostrada a importancia do uso de modelos tridimensionais na
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simulagao desses reatores, principalmente quando o objetivo é melhorar o desempenho
do processo. Além disso, a implementagao de um modelo cinético mais completo (10-
lumps) e de reagoes de craqueamento térmico possibilitam predigdes mais realistas das

conversoes quimicas.

6.1 Sugestoes para estudos futuros

e Testar ‘outros’ modelos de turbuléncia (k-w, SST, RSM, LES, DNS);
e Utilizar novos modelos de arraste (SYAMLAL E O’BRIEN (1989));

e Tratar uma distribuicao de tamanho das particulas, ao invés de consideréd-las com

um tunico diametro;
e Usar modelos para predigao de formagao de agregados (cluster) de particulas;
e Estudar diferentes modelos para funcao de parede;

e Usar modelos heterogéneos com transferéncia de massa para prever o depésito de

coque na superficie do catalisador.
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Anexo

Tabela 6.1: Parametros cinéticos (NAYAK et al., 2005)

Reacao Fator pré-exponencial Energia de ativacao

m3.kg~t.s7! x10% (J.kmol™1)

Ph—Pl 1,10 84,96
Nh—NI 6,50 54,67
Ah—sAl 3,481 66, 20
CAh—CAI 1,75 x 10° 57,18
Ph—G 8,94 x 10! 92, 4
Nh—G 1,40 24,87
CAh—G 9,80 x 10° 79,04
Ph—C 1,70 50,78
Nh—C 1,20 x 102 99,35
CAh—C 1,08 72,61
Ah—C 6,40 x 102 67,12
CAh—Al 2,28 42,49
Pl-G 1,18 32,55
Nl—-G 2,73 33,95
CAl=G 3,41 x 10* 89, 50
Pl—C 2,12 x 102 81,74
N1—=C 8,64 x 10? 75,33
Al—=C 1,14 x 10* 93, 38
CAl—=C 2,20 x 10? 89,70
G—C 1,33 x 103 102, 59
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Tabela 6.2: Parametros cinéticos (ARANDES et al., 2000)

Reacao Fator pré-exponencial Energia de ativacao

m3.kg~t.s7! x10* (keal .kmol =)
Ph—PI 1,10 2,02
Nh—NI 6,50 1,30
Ah—Al 3,481 1,58
CAh—CAl 1,75 x 102 1,36
Ph—G 8,94 x 107! 0,53
Nh—G 1,40 0,59
CAh—G 9,80 x 10? 1,88
Ph—C 1,70 1,21
Nh—C 1,20 x 102 1,32
CAh—C 1,08 1,73
Ah—C 6,40 x 10? 1,60
CAh—Al 2,28 1,02
Pl—-G 1,18 0,78
Nl—-G 2,73 0,80
CAl-G 3,41 x 10* 2,14
P1—C 2,12 x 10? 1,95
NI—=C 8,64 x 10? 1,80
Al—C 1,14 x 10* 2,23
CAl—-C 2,20 x 103 2,14
G—C 1,33 x 103 2,45
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Tabela 6.3: Parametros cinéticos (GROSS et al., 1976)

Reagao  Fator pré-exponencial a (811K) Energia de ativagao (J.kmol™!)
(m3.kcatt.h71)

Ph—P1 20,70 33,89
Nh—NI1 22,50 33,89
Ah—Al D, 86 33,89
CAh—CAl 19,00 33,89
Ph—G 55,00 23,00
Nh—G 84,70 23,00
CAh—G 63,00 60, 60
Ph—C 7.85 35, 60
Nh—C 14,87 35,60
CAh—C 14,63 73,20
Ah—C 34,20 73,20
CAh—Al 50,00 33,89
Pl—-G 23,85 23,00
Nl—-G 66, 15 23,00
CAl-G 18, 50 60, 60
P1-C 9,44 35,60
Nl—=C 8,18 35,60
Al=C 3,63 73,20
CAl=C 1,00 73,20
G—=C 4,40 83,70
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