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“Where the word ceases to be stage for personal hopes and desires,
where we, as free beings, behold it in wonder, to question and

to contemplate, there we enter the realm of art and science.

If we trace out what we behold and experience, if we

show it in forms whose interrelationships are not

accessible to our concious thought, but are

intuitively recognized as meaningful,

we are doing art. Common to both is

the devotion to something beyond

the personal , removed

from the arbitrary.”

A. Emstein
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RESUMO

CARBONELL, Montserrat Motas. Modelagem fluidodindmica e simulagio de reator

fluidizado trifasico aplicado ao processo de hidroconversio de oleos pesados.

Campimas: UNICAMP, 1996, 174p.(Dissertagido, Mestrado em Engenharia Quimica)

Esta dissertagiio apresenta a modelagem e simulagio de um reator que opera em
leito fiuidizado trifasico (gas-liquido-s6lido) com arraste de solidos, para promover a
hidroconversio de Oleos pesados, em condigdes severas de temperatura e pressio. A
simulagdo ¢ realizada em duas etapas: micialmente determinam-se o0s pardmetros
fluidodindmicos e, a seguir, calcula-se a conversio decorrente do craqueamento do oleo
pesado no reator, com a produgiio de fragdes mais leves como gasoéleo, diesel, nafia e
gases. O modelo fluidodinamico para as fases gas e lama (fase pseudo-homogénea) ¢
desenvolvido a partir das equacgdes fundamentais da conservacio da massa e quantidade
de movimento. O modelo ¢ unidimensional na diregio radial, representa dispersio no
leito através de um modelo turbulento de ordem zero e considera o escoamento
desenvolvido. A simulag@o fluidodinamica fornece a queda de pressio no leito e os perfis
radiais de fragdo volumeétrica, viscosidade efetiva (dispersio} e velocidade de cada fase.
O perfil de velocidade da lama mostra o padrio de recirculagio na coluna. Os perfis
radial e axial de concentragio no reator, conversio de Oleo pesado e a distribuigio de
produtos na saida do reator sio determinados através da simulagdo da reagio de
craqueamento térmico. As simulagbes mostram uma grande mnfluéncia da temperatura e
do tempo de residéncia do liquido na conversio obtida e revelam que a reagido
praticamente ndo mterfere na fluidodindmica do reator. O modelo desenvolvido
representa o reator com elevado grau de mistura, caracteristico de leitos fluidizados. A
comparagdic com informagdes da literatura mostra que os resultados da simulagio

apresentam pm comportamento consistente,

Palavras chave: “slurry bubble column™, leito fluidizado trifasico, reatores em coluna de
bolhas, hidroconversio de dleos pesados e residuos, cragueamento

térmico, modelagem e simulagdo de reator nio ideal.



ABSTRACT

CARBONELL, Montserrat Motas. Modelagem fluidodinidmica e simulacio de reator
fluidizado trifasico aplicado ao processo de hidroconversio de oleos pesados.

Campinas: UNICAMP, 1996. 174p.(Dissertagio, Mestrado em Engenharia Quimica)

This work considers a computational fluid dynamics approach for a slurry bubble
column reactor with solid transport, applied for the hydroconversion of heavy oils under
severe operational conditions of temperature and pressure. Simulations are carried out in
two steps: first the fluidynamic parameters are obtained and then the oil cracking
conversion is determined, which leads to the production of lighter fractions such as
gasoil, diesel, naphtha and gases. It is presented a pseudo-two-phase one-dimensional
fluid model (gas and shlurry), based on the continuity equation and the momentum
balances, which considers fully developed axial flow. A zero order turbulence model
takes into account the mixing in the bed. Fluid-dynamic simulation results give the
pressure drop in the bed as well as the radial distribution of gas and shury for the holdup,
effective viscosity (dispersion) and velocity, The shurry velocity profile indicates that
there is recirculaton inside the reactor. Radial and axial concentration profiles in the
reactor, heavy oil conversion and product distribution in the stream that leaves the
reactor are obtained by the simulation of a thermal cracking reaction. Results show that
there 1s a considerable influence of temperature and liguid residence time in the
copversion and that it can be considered that in this case reaction does not mterfere
the dynamics of the bed. It is obtained a high degree of mixture in the reactor for the
model presented, which is typical of fluidized beds. Comparison with experimental data

available shows a good behaviour.

Keywords: slurry bubble column reactor, three phase fluidized bed, hydroconversion of
heavy oils and resid, thermal cracking, modeling and simulation of non-ideal

reactors.
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1. INTRODUCAO

O cenario da produgiio de petroleo no Brasil, hoje, com a tendéncia de aumento
na participagdo de um produto com alto teor de fragdes pesadas de oleo e contaminantes
(principalmente na bacia de Campos - maior produtor nacional) fez com que se
buscassem alternativas para o refino. Rotas alternativas estio sendo pesquisadas e
avaliadas através do PROTER - Programa de Desenvolvimento de Tecnologias de
Refino, gerenciado pela Petrobras.

Criou-se, em funcdo do Proter, um grupo para o estudo dos processos de
hidroconversio de dleos pesados que tem por objetivo pesquisar seus varios aspectos:
modelagem matematica e simulagdo, determinagio da cinética das reagdes, levantamento
de parametros fluidodindmicos e condigdes operacionais, estudo de catalisadores
alternativos e viabilidade economica. Todo este trabalho estd sendo realizado em
parceria com a UNICAMP ¢ a Universidade Federal do Parana.

Os processos de hidroconversio caracterizam-se por promover a quebra das
cadeias de hidrocarbonetos com elevado peso melecular (reagdo de craqueamento) em
condigbes de alta temperatura e pressic de hidrogénio, de forma a garantir a
hidrogenagdo dos produtos formados. Simultaneamente a essas, ocorrem reacghes que
retiram os contaminantes da carga (metais, nitrogénio, enxofre) que sio compostos
potencialmente poluidores na queima posterior do o6leo em motores de veiculos,
caldeiras e combustores em geral. O produto assim obtido é mais leve, de boa qualidade
e de grande interesse comercial como a gasolina e o dleo diesel.

Nesse contexto se insere este trabalho desenvolvido em convénio com a
Petrobras, para realizacdo da modelagem e simulagdo do processo de hidroconversio de
6lecs pesados. Mais especificamente, como sera apresentado e discutido no capitulo 2, o
trabalho esta direcionado para a modelagem e simulagio do reator fluidizado trifasico
com arraste de solidos, onde ocorre a reagdo de craqueamento térmico do residuo e

6leos pesados. Processos de hidroconversio com essas caracteristicas vem sendo
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desenvolvidos pela Intevep, Veba QOel e Canmet, respectivamente na Venezuela,
Alemanha e Canada, desde a década de 70.

i.1 OBJETIVOS

No grupe de pesquisas formado para o estudo dos varios aspectos do processo e
desenvolvimento de tecnologia nacional, esse trabalho tem como objetivos globais o
aprofundamento de conhecimentos na area, teste de correlagdes e teorias apresentadas
na literatura e obtengfio de um programa para simulagiio do processo. O programa deve,
num primeiro momento, reproduzir os dados experimentais encontrados na literatura e
em uma etapa futura servir de ferramenta para a obtengiio de parimetros para amphacéo
de escala e projeto de unidades de hidroconversio nas refinarias.
Dentre os varios aspectos a serem estudados na modelagem e simulagdo do
processo, este trabalho tem como objetivos especificos:
¢ estudo comparativo dos processos de hidroconversdo onde os soélidos sfo arrastados
do reator (“slurry bubble columms™);

+ caracterizacido da fluidodinamica e condigbes operacionais do reator;

¢ realizagio de levantamento bibliografico dos modelos desenvolvidos para simulagio
de reatores em leito fluidizado multifasico;

¢ modelagem e simulagio da fluidodinamica do leito fluidizado trifisico (gas-liquido-
solido) com arraste de sclidos, para obtengdo das fragdes volumétricas e velocidade
de cada fase, velocidade terminal das particulas, dispersdo e queda de pressio no
leito.

4 simulagio da reagio de craqueamento térmico com determinagio da conversio do

residuo e distribui¢do de produtos na saida do reator;

¢ verificagdo da influéncia das condigdes operacionais na conversido obtida no reator.
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1.2 APRESENTACAO DA DISSERTACAQ

O trabalho foi realizado em duas etapas distintas: primeiro a modelagem e
simula¢do fluidodindmica com verificagio do significado fisico dos resultados e
comparacdo com dados experimentais de literatura; e a partir dai, numa segunda fase, a
simulagdo da reagdo de craqueamento térmico. Nesta mesma sequéncia € redigida e
apresentada a dissertagdo, para que se possa acompanhar o trabalho no decorrer de seu

desenvolvimento:

Capitulo 2 - Apresenta brevemente o estado da arte dos processos de hidroconversio
com arraste de solidos e da fluidodindmica de leitos trifasicos, a partir do qual se
identifica o processo em estudo. Traz ainda uma revisio dos modelos para reatores
fluidizados multifisicos. Apresenta, brevemente, a caracterizagio e obtencio das

propriedades do oleo e as reagdes envolvidas no processo de hidroconversio.

Capitulo 3 - Traz a modelagem matematica da fluidodindmica do escoamento sem
reagdo, com discussio das considera¢des envolvidas, informacBes experimentais da

literatura e expressdes constitutivas.

Capitulo 4 - Mostra todos os aspectos referentes a simula¢do fluidodinamica, desde o
algoritmo de acoplamento pressdo-velocidade e métodos matematicos utilizados
{método dos volumes finitos ¢ TDMA) até a implementagio do programa. Apresenta

também a verificacdo da estabilidade e convergéncia da solucio.

Capitulo 5 - Traz a aphcagdo do modelo cinético selecionado para simular o
cragueamento térmico no reator com a obtengdo das equagdes do modelo na forma fmal,

onde cada equagio fornece os perfis axial e radial de um pseudocomponente no reator.
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Capitulo 6 - Apresenta o algoritmo do acoplamento reacgio-recirculagio e métodos
matematicos utilizados na simulagio do modelo do reator. Mostra também a

implementagido do modelo reacional no programa de simulagio fluidodindmica com a

aplicagio do algoritmo proposto.

Capitulo 7 - Apresenta os resultados obtidos nas simulagdes (dispersdo no leito, perfis de
velocidade, fragdes volumetricas e concentragiio) e sua comparagiio com informagdes de
literatura. Apresenta também um estudo sobre a influéncia das condi¢des operacionais na

conversio da reagdo de craqueamento.

Capitulo 8 - Finaliza a dissertagdo com a apresentagio das conclusdes mais importantes e

sugestdes para trabalhos futuros.
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2. REVISAO DA LITERATURA

2.1 INTRODUCAO

Este capitulo tem por objetivo identificar os processos em estudo dentro do
contexto das tecnologias desenvolvidas para o aproveitamento de residuos e fragdes
pesadas de petroleo e do estado da arte da fluidodindmica de escoamentos fluidizados
multifasicos.

Inicialmente apresentam-se os processos de hidroconversio em desenvolvimento
e as reacdes envolvidas no hidroprocessamento de 6leos pesados e residuos de petroleo,
com énfase na reagio de craqueamento térmico que sera considerada neste trabalho.

A seguir apresenta-se a classificagio de leitos fluidizados trifasicos e discute-se a
fluidodinamica do leito com base nos trabalhos mais relevantes encontrados na literatura.
Na sequéncia apresentam-se os modelos matematicos propostos na literatura para
modelagem de leitos fluidizados multifisicos em ordem cronologica de desenvolvimento.

Na revisio bibliografica foram consulitadas as seguintes fontes:
Chemical Abstracts no periodo de 1990 a 1995;
The Engmeering Index, pesquisa informatizada no Compendex-plus de 1989 3 1995;
Chemical Egmeering Science ¢ AICHE Journal de 1994 a 1996;

Artigos e dados fornecidos pela Petrobras durante o desenvolvimento do trabalho;

* & & $ »

Anais do XX e XX1 ENEMP - Congresso Brasileiro de Sistemas particulados (1992 e

1993, respectivamente);

¢ Anais do 10° COBEQ - Congresso Brasileiro de Engenharia Quimica (1994).

A literatura nacional ¢ escassa nos assuntos pesquisados de forma que o trabalho
desenvolvide foi fundamentado a partir de informagdes obtidas em publicacdes

internacionais e dados fornecidos pela Petrobras.
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2.2 PROCESSOS DE HIDROCONVERSAO

O processo de hidroconversio consiste em promover a quebra das moléculas
(craqueamento) com posterior hidrogenagio, em condi¢des severas de temperatura (350
a 500°C) e pressio (70 a 250 atm). Simultaneamente a essas, ocorrem reagdes que levam
a eliminagdo de heteroatomos (O, S, N, Ni, V) presentes na estrutura dessas moléculas.
Desta forma obtém-se produtos mais leves e com maior relagio H / C (hidrogénio/
carbono).

No contexto dos processos para aproveitamento de fragdes pesadas e residuos de
petroleo (“fundo de barril”), as tecnologias de hidroconversio tiveram seu
desenvolvimento acelerado a partir dos anos 70 em funcdo da elevagdo dos pregos de
petroleo no mercado mundial. Em comparagiio com os processos de rejeicdo de carbono
{coqueamento retardado, desasfaltacdo, coqueamento fluido e outros), os processos de
hidroconversio (adi¢io de hidrogénio) possuem um custo mais elevado, mas garantem
um maior rendimento em destilados leves. Esses processos ganharam especial
importiancia com a constatagdo do alto teor de residuos e fragdes pesadas nas reservas
mundiais de petréleo (Fan, 1989).

A regulamentagio cada vez mais rigida das emissdes de poluentes permitidas na
gueima do oleo (NO, e SOy) também tem ncentivade o investimento nos processos de
hidrotratamento, ou seja, daqueles que retiram os heteroatomos do oOleo, seja este
residuo ou destilado médio.

No Brasil, as tecnologias de hidroconversdo comecgaram a ser estudadas e
avaliadas pela Petrobras nos anos 90, principalmente em fun¢do da qualidade do petroleo
produzido na Bacia de Campos, maior produtor nacional, que € um produto com elevado

teor de residuos.
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2.2 .1 {lassificacio dos processos

Os processos de hidroconversie podem ser dividides de acordo com ¢ modo de
operagdo do reator em: leito fixo (gotejante ou movel), leito fluidizado com o solido
confinado (“ebullated bed”) e leito fluidizado com arraste de solidos (“sturry bubble
columns™). Dentre essas tecnologias, os reatores em leito fixo (“trickle-bed™) e em leito
fluidizado confinado foram testados em escala comercial, enquanto que o processo em
leito fluidizado com arraste foi demonstrado em escala semi-comercial (Fan, 1989).

A principal aplicagio dos processos em leito fixo € para a remocio dos
contaminantes da carga tais como enxofre, nitrogénio e metais, com conversio parcial
dos residuos, o0 que o caracteriza como um processo essencialmente de hidrotratamento.
A maior dificuldade enfrentada nestes reatores é a rapida desativagio do catalisador
devido a deposigido de metais, tornando necessaria a existéncia de um “guard reactor”,
ou seja, um reator reserva (em paralelo) que permite a troca frequente do leito catalitico
(Trambouze, 1991). Para facilitar a substituigio do leito catalitico, a Sheil e a Chevron
desenvolveram tecnologias de operagio em leito movel. Essas tecnologias diferenciam-se
por possuir, respectivamente, fluxo concorrente e contracorrente de catalisador e 6dleo,
sendo que o processo Chevron permite um aproveitamento mais eficiente do catalisador.
Em trabalhos recentes, Enzen (1991) apresentou um estudo comparativo dos processos
em leito moével e Chiang e Fang (1993) realizaram um estudo para otimizagio dos
reatores em leito movel.

O escoamento em leito fluidizado promove uma eficiente mistura e contato entre
as fases. Deste modo as transferéncias de calor ¢ massa sio favorecidas, permitindo
maior uniformidade de temperatura no leito e reduzindo a ocorréncia de disparos de
temperatura. O reator em leito fluidizado € mais tolerante a presenca de impurezas e
permite a adi¢do e retirada de catalisador durante a operagiio da unidade, vantagens
significativas em relagdo ao leito fixo. Entretanto, os processos em leito fluidizado
geralmente operam com temperaturas mais elevadas para compensar a perda de
conversaoe devido ao alto grau de mistura no leito. Outra desvantagem ¢ a presenca de
catalisador ativo na saida de solidos, uma vez que o catalisador adicionado rapidamente

se mistura ao catalisador desativado.
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Dentre os processos em leito fluidizado, os que possuem reatores operando com
o solido confinado, denominados I.C-Fining e H-OIL, estio em estagio mais avangado
de desenvolvimento. A refinaria da Amoco localizada no Texas (EUA) possui uma
unidade L.C-Fining para craqueamento de residuos com capacidade para converter 60000
bbl/d (9500 m’/dia) de residuo em combustiveis mais leves. FEssa unidade conta com
nove reatores de leito fluidizado expandido, dispostos em trés sequéncias ligadas em
paralelo de trés reatores em série, onde cada reator possui em torno de 3.9 m de
didmetro e 25 m de altura. (Fan, 1989)

Os processos em leito fluidizado com arraste de solidos caracterizam-se por
operar com particulas mais finas que formam uma lama com o liquido (“slurry bubble
columns™). Esses processos atingem maiores areas superficiais com menor quantidade de
solidos e possuem menor resisténcia a transferéncia de massa dentro da particula ¢ do
liquido para o solido, favorecendo a conversio do residuo (Fan, 1989). Entretando, a
maior desvantagem do processo com arraste de solidos deve-se também ao pequeno
tamanho das particulas, que torna dificil sua separagio do oleo efluente do reator.

Uma vez que esse trabalho tem por objetivo estudar a modelagem e simulagio do
processo de hidroconversio com arraste de solidos, realizou-se um estudo mais
detalhado das tecnologias em desenvolvimento nessa linha (HDH, VCC e Canmet), que é

apresentado a seguir.

2.2.2 Comparacio entre os processos HDH, VCC ¢ Canmet

Os processos Canmet, HDH e Veba Combi Cracking {(VCC) estio sendo
desenvolvidos respectivamente pela Canmet / Petro-Canada no Canada, pela Intevep na
Venezuela e pela Veba Oel na Alemanha, para a hidroconversio de oleos pesados com

arraste de s6lidos.
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Fluxogramas esquematicos dos processos e da implantagdo de unidades de
hidroconversdo em refinarias podem se encontrados nas referéncias citadas. Os
processos de hidroconversao podem ser divididos em trés segdes principais:

s secdo de estocagem e preparagio da carga, hidrogénio e catalisador (ou aditivo
solido);

e segdo de reagdo, formada por reatores de hidroconversio seguidos de reatores de
hidrotratamento nos processos HDH e VCC;

s secdo de separagdo de solidos, residuos do processo, gases e destilados médios
efluentes do reator.

Esse capitulo analisa e compara os trés processos em fungéo, principalmente, das
caracteristicas e condigdes operacionais do reator de hidroconversio. Para facilitar essa
tarefa, parte das informagdes encontradas foram organizadas na tabela 2.1.

Nos trés processos o hidrogénio, o oleo e o solido sio misturados a montante do
reator de hidroconversio e alimentados em uma corrente tnica pelo fundo do reator,
sendo retirados pelo topo. O reator ndo possui equipamentos internos tais como chicanas
ou distribuidores de oleo e gas. Conforme mdicado anteriormente operam em leito
fluidizado com arraste de solidos e com o gas escoando na forma de bolhas.

Todos os processos apresentam tentativas de utilizagdo de catalisadores nio
convencionais. O processo HDH utiliza catalisador natural (mais econémico). No
processo VCC foram testados catalisador de hidrotratamento gasto e carvdo ativado
gasto. Segundo Mohanty et al. (1990), o catalisador do processo VCC ¢ um residuo da
indistria de aluminio (massa de Bayer) ou coque lignitico. Rankel (1993) informa que os
processos Canmet ¢ VCC empregam carvdo ou sulfeto de ferro em carvio, que tem a
fungio de sevir de suporte para deposicdo de metais e coque assim retirados
continuamente do reator. Segundo Skripek et al., o processo Canmet utiliza um aditivo
solido {0 autor nio fala em catalisador) para inibir a formagio de coque e aumentar a
conversio do craqueamento € um aditivo antiespumante para melhorar o desempenho do
reator.

Drago et al. (1990) apresenta as etapas do desenvolvimento do processo HDH
em dez anos de pesquisa, desde a unidade de bancada até os estudos do projeto basico
de uma unidade com capacidade para processar 45000 bbl/d (7155 m’/dia). Uma das

etapas envolveu o desenvolvimento de uma unidade para separagdo dos solidos e do dleo
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na corrente efluente do reator, que apresenta problemas operacionais devido a fina
granulometria das particulas. Dos equipamentos avaliados (ciclones, filtros a pressio,
decantadores e centrifugas), a centrifuga com baixa rotagdo foi o que obteve melhor
eficiéncia e estabilidade durante operagio, apresentando como produto um oéleo com
0.01 2 0.1 % em peso de solidos e uma torta com 40 a 50 % em peso de solidos. A
possibilidade da separagdo dos solidos abriu caminho para o reciclo de dleo e catalisador
ao processo. Uma analise do catalisador reativado mostrou que é viavel sua reutilizacdo.

O processoc HDH foi demonstrado em unidade com capacidade para processar
150 bbl/d (24 m’/dia), implantada em cooperacio da Intevep com a Veba Oel. A planta
possui trés reatores de hidroconversio em série e operou nos modos com e sem reciclo,
apresentando boas condigdes de operacdo (estabilidade). A conversio da unidade é
maior na operagao com reciclo de residuo.

O processo Canmet foi demonstrado em planta semi-comercial, construida na
refinaria de Montreal, com capacidade de processar 5000 bbl/d (795 m*/dia) de residuo.
As informagdes disponiveis da unidade nio indicam a presenga de qualquer reciclo.

A planta de demonstracio Bottrop do processo VCC, com capacidade para
processar 3500 bbl/d (556 m’/dia) de residuo, foi inicialmente utilizada na liquefagio de
carvao. Nesta etapa a unidade operou continuamente por mais de 5000 horas,
demonstrando a viabilidade da tecnologia. Atualmente a unidade processa residuo de
vacuo misturado a varios residuos industriais, tais como: dleos lubrificantes usados, de
corte e de transformadores, lamas de pintura, residuos de plantas de desengraxamento e
plasticos. Portanto, segundo Niemann e Wenzel (1993), as tecnologias de
hidroconversio sio um excelente meio para processar esses residuos industriais,
transformando-os em produtos refinados de alto valor agregado. Apesar do alto custo de
instalagio e operagdo da unidade, o balango econbémico apresentado pelos autores

mostra um saldo positivo para o processo de idroconversio dos residuos.
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Tabela 2.1 Condictes operacionais dos processos HDH, VCC e Canmet
Processo | HDH HDH HDH HDH HDHB VCC CANMET
x Variavel 1 2 3 4 5 6 7
Referén- | catalogo | Drago et| Drago et | Drago et al., | Guitidn et | Niemann e | Fan, 1989
cias al., 1990 | al., 1990 1990 al., 1991 | Wenzel, 1993 | Skrnipek
T(C) | <475 | >400 440 a 485
LHSY |04207/02a1.0 0.47 a)0.6h-1 | 05207
ton/(m’h)
P (bar) |Pyz<140{70 a 150 ay95e 130 ~ 130 <250
solidos na <5 % b) 3 % peso [2.4 % peso
entrada peso na na lama na lamaj
do reator lama
reator dc de =0.03 dc unidade | Estimade a | planta de
e Lc (m) a frio até | partir da figu- | 5000 bbl/d
1.2 ra 11 no dc=2 e
artigodc=1| Le=22
Uy, (m/s) [0.0005 ] [ 0.008 ] {0.003]
U, (m/s) [0.05] 10.03 a0.08
capacida-!0.3bbl/d 0.2 bbl/d} 2Dbbl/d | a)150bbld| 0.3 bbl/d, Bottrop: 1/4 a 1/5
deda {3bblde b) 15000 3bblide 3500 bbl/d | daescala
planta | 150 bbi/d bbl/d 150 bbl/d comercial
COMSURIO 240 i00a 262 a) 260 160 a 270 | 360 quando
H; Xresiduo | 200 b) 3 % peso X residuo= 95
(Nm’/ ton)| =93 da carga
carga | residuo | residuo | residuo de | residuo de Sleos pesados
de vacuo |de vacuo| vacuo vacuo e residuos
12 cargas| (6 cargas) | ( 3 cargas) industriais
Xresiduo 90a 97 | 60 a 85 >80 a) 60297 | 90a 97 | =95 % peso >90
X remo- 99 60295 % peso 99 87a99 % peso
¢ao metais; (% peso) | (% peso) (% peso) | (% peso)
operaciio 40000 h | Melhor de- | a) 6500 h de {Up= 100*Us] |demonstra-
da de opera-{ sempenho | operagio operagio da do em
unidade gdo, pro-| do que na | sem reciclo planta Bottropjunidade de
e vou que | planta de | Xresiduo>85 por mais de | 5000 bbl/d
outras in- processo | 0.2 bbl/d ; | b) 1000 h 5000 h. (795
formacdes ¢/ reciclo| 10000 h de | com reciclo Nio apresenta| m’/dia )
é viagvel | operacdo |( X res. > 90) reciclo,

Obs 1. Os dados indicados entre | ] ndo sdo fornecidos na referéncia apresentada. Esses
dados foram calculados a partir de informagdes estimadas ou fomecidas no
artigo, portanto sio valores que indicam apenas a ordem de grandeza da variavel.

Obs 2. As colunas 2, 3 e 4 do processo HDH diferenciam-se por possuir dados referentes
a plantas com diferentes capacidades de processamento. Os dados indicados pelos
simbolos a) e b) na coluna 4 referem-se, respectivamente, a unidade com
capacidade de 150 bbl/d e projeto de engenharia bésica.

Obs 3. A unidade 1 bbl/d (barril/dia) utilizada nas tabelas equivale a 0.159 m’/dia.
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Uma breve analise comparativa dos dados apresentados na tabela 2.1 mostra que:

4 a conversdo de residuos (craqueamento) de todos os processos € bastante elevada,
sendo favorecida no processo HDH quando ha reciclo de 6leo;

¢ aremogio de metais também ¢ bastante eficiente;

¢ a fragdo de solidos alimentada ao reator ¢ pequena, indicando que a fragdo
volumétrica de solidos no reator € baixa ou que o tempo de residéncia dos solidos €
significativamente maior que o do dleo;

¢ As velocidades superficiais do liquido estimadas nos processos Canmet e VCC
apresentam a mesma ordem de magnitude, enquanto que a velocidade superficial do
gas calculada para o processo VCC encontra-se na faixa de valores comerciais tipicos
do processo Canmet.

¢ Os processos operam dentro de uma faixa comum de temperatura e pressio, valores
especificos ndo foram encontrados. O conhecimento preciso da temperatura de
operagdo das unidades ¢ especialmente importante, uma vez gue as reagdes sdo muito
sensiveis & temperatura. Segundo Trambouze (1991), em condigdes normais de
operagdo um aumento de 15 °C quase dobra a taxa das reagbes de
hidrocraqueamento. Observou-se experimentalmente que a partir de certo valor, o
aumento de temperatura favorece a formagdo de solidos (precipitagio de coque e
asfaltenos), o que pode trazer sérios problemas operacionais a unidade. Portanto, esse

fator determina a temperatura maxima de operacio.

Apesar de muitos dados niio terem sido obtidos para os todos processos em
estudo, observam-se muitas caracteristicas em comum entre as tecnologias. Em especial,

os processos HDH ¢ VCC sio bastante semelhantes.
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2.2.3 Caracterizacio do dleo

Segundo o API (American Petroleum Institute) o termo 6leo pesado refere-se a
petroleo com °API inferior a 20 e com maior quantidade de enxofre do que os 6Oleos
leves (Fan, 1989). Nio ha restricdes quanto aos teores de heteroatomos (metais, enxofre,
nitrogénio), de forma que dependendo do campo petrolifero, o 6leo pesado possui
diferente composi¢do. De um modo geral o petrdleo arabe pesado possui elevados teores
de enxofre e metais, enquanto que o petroleo brasileiro da bacia de Campos possui
pouco enxofre e alto teor de nitrogénio. As diferengas na composigio dos oleos devem
ser consideradas no desenvolvimento do processo, uma vez que geram propriedades
diferenciadas e que podem vir a interferir nas reagoes.

Os residuos e oleos pesados podem ser divididos em trés grupos principais em
fungio de sua solubilidade (Fan, 1989):

» asfaltenos, insoliveis em n-heptano. Sdo compostos com elevado peso molecular
(pode chegar a 5000) formados por cadeias de aromaticos policiclicos e com diversos
grupos funcionais. E o grupo mais dificil de reagir e compde de 10 a 25 % em peso
do residuo de petroleo.

e resinas, compde de 25 a 40 % em peso do residuo. Oleos e resinas sdo separados em
fung¢do da sua solubilidade em propano liquido.

e oOleos. compde de 35 a 55 % em peso do residuo de petrdleo. Ea fragido que reage
mais rapidamente.

Para caracterizar o o6leo pesado e residuos alimentados aos reatores de
hidroconversio, ou seja, uma mistura de hidrocarbonetos com longas cadeias, arranjos
complexos e grupos multi-funcionais, determina-se a curva de destilagiio do dleo e suas
propriedades tais como densidade, viscosidade, peso molecular e tensiio superficial
Dificil tarefa ¢ a determinagio dessas propriedades nas condigdes operacionais (altas
temperaturas € pressio).

No refino do petroleo sfo gerados basicamente dois tipos de residuo: o RAT
{residuo da destilacio atmosférica) com ponto de ebulicio acima de 343 °C e 0 RV
(residuo da destilagdo & vacuo) com ponto de ebulicdo acima de 538 °C. O RV, residuo
mais pesado onde se conceniram os contaminantes do petroleo, € a principal carga das

unidades de hidroconversio.
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2.2.4 Reacgoes de hidroconversao

Um esquema compiexo de reagdes cataliticas e nilo cataliticas, formado pelas
reagdes de craqueamento térmico, hidrocraqueamento, hidrodessulfurizacio (HDS),
hidrodemetalizagio (HDM), hidrodesoxigenagio (HDO), hidrodenitrogenacido (HDN),
hidrogenacio ¢ formagdo de coque, ocorrem simultaneamente ne reator de
hidroconversio.

As reagdes para remocio de heteroatomos siio cataliticas e envolvem uma etapa
de hidrogenacao. Essas reagbes podem ser esquematicamente representadas pela
expressido geral:

R-X + H; - R-H + H-X

onde X representa o heteroatomo e R representa o restante do composto orginico. O
mecanismo da reacio e a facilidade de conversdo dependem do heteroatomo em questio
e da estrutura do composto orginico. Segundo Trambouze (1991), a remogdo de
nitrogénio requer condigdes mais severas que a de enxofre, sendo que a dificuldade de
remogio do enxofre aumenta em fungdo da estrutura do composto organico na seguinte
ordem: parafinas, naflenos, aromaticos. Ambas as reacdes sdo exotérmicas e o calor de
reagdo ¢ proporcional ao hidrogénio consumido.

Os catalisadores de 6xido de cobalto e molibdénio suportados em alumina sio os
mais utilizados nos processos de hidrotratamento, por possuirem alta seletividade e
serem relativamente faceis de regenerar { Trambouze, 1991).

As reacdes de HDM e formagio de coque causam a desativagdo do catalisador
devido a formacio de depositos sobre sua superficie. Para melhorar o aproveitamento do
catalisador de desmetalizagio, este € projetado visando a deposicdo umforme dos
sulfetos metalicos (principalmente niquel e vanadio) formados na reagdo. Os compostos
nitrogenados também coniribuem para a desativacdo do catalisador uma vez que
adsorvem fortemente nos sitios ativos e possuem, consequentemente, uma baixa taxa de

reagio (Fan, 1989).



Capitulo 2 : Revisdo de Literatura _ ’ 15

Segundo Mosby et al. {1986), em condigdes normais de operagdo ocorre uma
deposi¢cdo de coque sobre o catalisador novo atingindo-se um estado de equilibrio, de
forma que o catalisador apresenta uma queda inicial da atividade, mas permanece ativo.
Um dos maiores problemas operacionais das unidades de hidroconversio ocorre quando
hé grande formag#o de coque e precipitacdo de asfaltenos. Esses compostos depositam-
se na superficie do catalisador e nas paredes dos equipamentos, pedendo formar regides
de estagnagdo no reator e interromper o fluxo de produtos nas linhas, trazendo como
consequéncia a parada da unidade. A formagio de coque é favorecida com o aumento de
temperatura do reator, sendo especialmente acentuada a partir de uma determinada
temperatura, sendo inibida com o aumento da pressio de hidrogénio. A operagio estavel
da unidade ¢ conseguida através da combinagdo das duas varidveis (temperatura e
pressdo) juntamente com a utilizagido de catalisadores (ou aditivos sélidos) apropriados.

As reagOes de quebra das cadeias de hidrocarbonetos podem ocorrer tanto na
superficie do catalisador (craqueamento catalitico) quanto em fase liquida devido as altas
temperaturas em que o sistema opera (cragueamento térmice). Segundo Mosby et al.
(1986) e Beanton e Bertolacini (1991), nas unidades de hidroconversdo ocorre somente
craqueamento térmico. Essa posi¢io € reforgada por Niemann e Wenzel (1993) que
apresentam a tecnologia VCC como um processo de hidrocragueamento / hidrogenacgio
térmica. O estudo desenvolvido por Quintero et al., citado por Galiasso (1990), mostra
que a conversdo total de residuos nio depende muito da presenga de catalisador em
operagbes a 100 atm e em temperaturas superiores a 400 °C. Segundo o autor, o
primeiro estagio do craqueamento ¢ térmico mas o segundo e terceire sio cataliticos.
Entretanto, Eccles (1993) modelou o reator de hidroconversio em leito fluidizado com o
sdlide confinado, considerando o leito expandide como regiio de cragueamento
catalitico. Como se pode observar, essa questdo ¢ bastante polémica, sendo a tendéncia
mais atual considerar que a conversio de residuo obtida deve-se em parte ao
craqueamento térmico e em parte a reacéio catalitica.

O craqueamento térmico ¢ a decomposicio das moléculas em temperaturas
elevadas {acima de 350 °C) que ocorre com a formaglo de radicais livres. A sequéncia
das reagdes em cadeia é complexa e a distritribuigio dos produtos ¢ obtida em fungéde
das reagdes mais favoraveis termodinamicamente (Fan, 1989). As reagbes sido

consideradas irreversiveis, uma vez que os radicais livres formados s@o rapidamente
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saturados com hidrogénio (Beanton e Bertolacini, 1991). Informagdes obtidas com a
decomposi¢io térmica de compostos puros fornece dados da distribuigio de produtos no
craqueamento térmico de varias cargas.

Na pratica a cinética das reagOes de craqueamento ¢ descrita através da divisdo
da carga e dos produtos em pseudocomponentes, para os quais ¢ determinada a taxa de
reacdo intrinseca. Mosby et al. (1986) apresentam o modelo cinético para craqueamento
térmico que sera simulado neste trabalho. Os autores elaboraram uma matriz reacional
com reagOes de primeira ordem, onde a carga (residuo e oleos pesados) é dividida em
trés grupos de acordo com sua reatividade e ponto de ebulicio e os produtos formados
(destilados medios e gases) sdo divididos em quatro fragoes, de acordo com a faixa do
ponto de ebulicdo. O modelo ¢ apresentado com detalhes e aplicado no capitulo 5 desta

dissertagao.
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2.3 FLUIDODINAMICA DO LEITO

A compreensio ¢ previsio da fluidodindmica de leitos fluidizados multifasicos é
de grande importincia no desenvolvimento de processos, projeto de unidades industriais
¢ determinagio de condigdes operacionais ¢timas.

Devido ao grande numero de aplicagbes e da importincia econdmica dos
processos, muitos trabalhos tém sido desenvolvidos nesta area. Entretanto, na pratica
ainda falta muito para que uma teoria baseada em principios fundamentais seja obtida e
diversos problemas sio enfrentados durante o desenvolvimento dos processos. O
dimensionamento de unidades comerciais € realizado a partir de informagdes obtidas em
varios estagios de plantas piloto com diferentes escalas, o que acarreta em custos
elevados e gasto de tempo. As plantas em escala comercial apresentam estrutura de
escoamento diferente das unidades piloto, de forma que a maioria das correlagdes
obtidas em escalas piloto ndo podem ser aplicadas. A situagio é mais complicada quando
o sistema em estudo nfo opera em condigdes ambiente, na qual a maioria das expressdes
¢ determinada, como € o caso dos reatores de hidroconversio. As pesquisas realizadas
durante o desenvolvimento do processo EDS' mostraram que muitos parimetros
fluidodindmicos obtidos em unidade piloto a frio ndo podem ser diretamente utilizados
em unidades com condigdes operacionais mais severas {(pressbes e temperaturas
elevadas). Entretanto, as unidades a frio podem mdicar pardmetros importantes que

afetam a fluidodindmica do leito (Tarmy et al., 1984).

1- EDS refere-se ao processo Exxon Donor Soivent desenvolvide para liguefagdo de carvio em

“slurry bubble columns” em condigSes operacionais severas {altas temperatura e pressio).
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A descrigio do comportamento do leito multifasico é uma tarefa complexa e
envolve a consideragdo de varios aspectos:
e determinacio da fragio volumétrica de cada fase e sua distribuigdo no leito;
o compreensdo das interagdes entre as fases e da influéncia das propriedades de
uma fase na outra;

¢ obten¢io da dispersdo (mistura) local e das linhas de fluxo do escoamento;

e transferéncia de massa e calor entre as fases;

o ¢ influéncia das condigdes operacionais e das propriedades de cada fase em

todos os aspectos considerados.

Uma teoria geral capaz de descrever a fluidodindmica de leitos multifasicos ainda
nio foi desenvolvida. A pesquisa em leitos bifasicos (gas-liquido, liquido-sélido e solido-
gas) esta em estagio mais avangado de desenvolvimento e mostra algumas semelhangas
entre os escoamentos operando com diferentes fases, como € o caso da recirculacio em
colunas de bolhas e da estrutura do escoamento fluidizado gas-sélido {Dudukovic e
Devanathan, 1993).

O estudo de leitos fluidizados trifasicos fundamentou-se nos conhecimentos
obtidos em leitos bifasicos, observando-se comportamento similar em alguns casos.
Inclusive, quando nfio ha informagdes mais precisas, alguns parametros fluidodindmicos
de leitos trifasicos sdo determinados a partir de correlagbes obtidas para escoamento
bifasico.

A obtengdo de um modelo representativo do reator de hidroconversio requer
uma descricio adequada da fluidodindmica do leito. Por isso, ¢ constante a busca de
correlagbes para determmacido de parametros do escoamento que tenham sido
desenvolvidas em condigdes similares as do reator simulado. A seguir apresentam-se as
caracteristicas do escoamento do leito em estudo a partir da classificagiio geral de leitos
fluidizados trifasicos e do estudo do regime de bolhas no leito. A partir da identificacio
detalhada do escoamento foi realizada uma pesquisa bibliografica para determinacio das
correlagdes fluidodinamicas a serem utilizadas, cyjos resultados sao apresentados no

capitulo 3.
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2.3.1 Classificagao de leito fluidizado trifasico

A classificacio geral de leitos fluidizados trifasicos (gas-liquido-solido) com
escoamento vertical é apresentada por Fan (1989) a partir do comportamento
fluidodindmico do leito. Para isso os seguintes aspectos sio considerados:

¢ fase continua na coluna, podendo ser o gas ou o liquido;

e direcdo relativa entre os fluxos, sendo apresentadas as seguintes possibilidades:
escoamento concorrente na diregao ascendente ou descendente e fluxo contra-
corrente de gas e liquido;

s operagdo continua ou em batelada do liquido e do solido;

o adigdo e retirada da fase solida, caracterizando operagiio em leito expandido
quando o solido estd confinado e ¢ alimentado e retirado do leito
independentemente da fase liquida e operagio com transporte de solidos
quando este flut juntamente com o liquido.

A partir desses critérios foram obtidos quinze escoamentos com caracteristicas
distintas cujos fundamentos fluidodindmicos e aplicagbes mais importantes sio revisados
e apresentados por Fan (1989).

Dentre esses escoamentos, interessam a este estudo os leitos fluidizados em que
operam os reatores de hidroconversdio, indentificados até esse momento como leitos
fluidizados com o solido confinado ou arrastado e classificados por Fan (1989) como
tipos E-I-a-1 e T-I-a-2, respectivamente. Esses reatores possuem um fluxo ascendente e
concorrente de gas e liquido, onde a fase liquida ¢ continua e o gas escoa na forma de
bolhas discretas. A diferenga basica entre os dois leitos deve-se a0 comportamento da
fase solida. Os sistemas com sélido confinado operam em leito expandido com particulas
que possuem velocidade terminal em fase liquida (Ut) entre 0.03 a 0.5 m/s e podem ser
alimentadas e retiradas do reator independentemente do liquido. Os reatores com arraste
de solidos operam com particulas que possuem 0.0003 < Ut < 0.07 nvs, valores
relativamente baixos, devide ao seu reduzido tamanbo ou baixa densidade. Esses
sistemas operam com fluxo continuo de solidos que sdo alimentados e retirados do reator

juntamente com a fase liquida. (Fan, 1989)



Capitulo 2 : Revisdo de Literatura 20

Na figura 2.1 apresenta-se um desenho esquematico dos escoamentos fluidizados
em que operam os reatores de hidroconversio. Os reatores com solido confinado
possuem trés regides distintas: a regido do distribuidor logo acima do distribuidor de
liquido e gas, a regido de leito fluidizado e um segmento bifasico (gas-liquido) acima da
entrada de sOlidos. Esses reatores podem possuir ainda um tubo interno (‘draft tube’) e
um bomba de recirculagio que promovem a recirculagio forgada do liquido, mantendo o
leito fluidizado quando a velocidade do liquido ¢ inferior & velocidade minima de
fluidizagdo. O reator fluidizado com arraste de solidos ndo possui equipamentos intermos,
apresentando menores custos de construgio e manutengio e maior facilidade de
operagdo. As trés fases sio misturadas a montante do reator e alimentadas em uma Unica

corrente pelo fimdo sendo retiradas pelo topo.

gas
liquido gis
sdlido o

solidos ’

gas ’ i:l__}’
liquido gas
solido liquido —*

a) b)

Figura 2.1 Desenho esguematico de reatores verticais de hidroconversio em leito

flmidizado trifasico: a) com arraste de solidos; b) com solido confinado (“ebuliated bed™)

2.3.2 Slurry bubble columns”

“Slurry bubble columns” (coluna de bolhas com sélidos em suspensiio, ou colunas
de lama com borbulhamento) sio sistemas que operam em leito fluidizado trifisico, gas-
liquido-solido, onde as particulas sélidas possuem velocidade terminal em fase liguida
entre 0.0003 e 0.07 m/s, devido ac seu reduzido tamanho ou baixa densidade.
{Fan, 1989)
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Portanto, reatores de hidroconversio em leito fluidizado com arraste de solidos,
(figura 2.1) sdo “shurry bubble column reactors”. Entretanto, ¢ importante ressaltar que a
“shurry bubble column”, conforme definida acima, abrange uma faixa maior de condigdes
operacionais, podendo também operar com o s6lido e/ou o liquido em batelada.

As colunas de lama com borbulhamento possuem vasta aplicagio em reatores
quimicos para hidroconversio de oleos pesados, oxidagao, polimerizagio, hidrogenagio,
cloragdo, bem como em reatores biotecnologicos.

As condigdes operacionais tipicas para essa classificagdo de leito fluidizado
trifasico sdo (Dudukovic e Devanathan, 1993; Fan, 1989):

¢ velocidade terminal das particulas no liquido (Ut) entre 0.0003 e 0.07 m/s;
e operagio em leito expandido ou com arraste de solidos;
e 0.01 <U,; <0.30 m/s;
e 0.00<U; <0.02 m/s;
e U; maximo = 0.10 m/s (em reatores);
o Ug 210*U;
e relacdo altura / didmetro da coluna > 5;
e 10 <dp <300 um;
onde Uy e U, sio as velocidades superficiais do liquido e do gas, respectivamente, ¢ dp o

didmetro da particula.

A literatura traz poucas informacdes a respeito de parametros fluidodindmicos em
reatores de hidroconversio. Conforme ja discutido, nio se pode utilizar diretamente
dados e correlagbes experimentais obtidos em sistemas ideais {ar-agua-esferas de vidro)
¢ em condi¢des ambiente para a determinagio de variaveis fluidodindmicas desses
reatores. O sistema mais parecido com o reator de hidroconversio para o qual foram
encontradas informagdes da fluidodindmica do leito foi ¢ reator do processo EDS
(Exxon Donor Solvent). FEsse processo vem sendo desenvolvido para liquefacio de
carvio e possui um “slurry bubble column reactor” operando com hidrogénio, 6lec ¢
carvio finamente dividido a temperaturas e press@es elevadas (Fan, 1989). As tabelas 2.2
e 2.3 trazem as condi¢Oes operacionats e as propriedades das fases das unidades RCLU
(“Recycle coal liquefaction unit”), CLPP (“Coal liquefaction pilot plant”) e ECLP (“EDS

coal liquefaction pilot plant”), bem como das unidades piloto a frio, apresentadas em
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Tarmy et al. (1984). Neste trabalho, essas mformacgdes serio importantes no

desenvolvimento da modelagem do reator (capitulo 3), na determinagiao das condigoes

operacionais do reator € na compara¢ao dos resultados obtidos na simulagéo (capitulo?7).

Tabela 2.2 Caracteristicas das unidades , condi¢des operacionais e propriedades das

fases no processo EDS (Tarmy et al., 1984)

Variaveis Unidades piloto unidades a frio
RCLU CLPP ECLP “pequena”  “grande”
Vazdo de carvio kg/dia 34 1000 250000 - -
dc (m) 0.024 0.066 0.61 0.15 0.61
Lc (m) 1.2 7.3 18 2.5 8.5
namero de colunas 10 3 4 1 1
distribuidor 1 orificio 1 orificio | 1 orificio ou | orificios ou | Campénula
campénula | campénula
T (°C) 450 450 450 25 25
P (atm) 173 173 173 2a6 1.2
U, (nv/s) 0.006 a 0.01 2004 0.046 a 0.04520.2 100623015
0.025 0.065
Uy (mv/s) 0.0015 a 0.004 a 0.016 0.0045 a 0.006 a
(.0022 0.006 0.0015 0.012
pr. (kg/m’) 830 850 810 685 685
p ( mPa.s) 0.3 0.4 0.3 0.4 0.4
o (N/m) 0.005 0.006 0.005 0.02 0.02
p, (kg/m’) 70 70 75 1.6 3a73
p, (kg/m’) 2020 2600 2200 1270 -
dp maximo (95% peso)| 0.26/0.11 | 0.45/0.24 | 1.70/0.70 | 1.70/0.60 .
/ dp médio (um) 0.20/0.12
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Tabela 2.3 Resultados de fragdo volumétrica de cada fase e dispersdo axial do liquido no

reator, obtidos com tragadores radioativos no processo EDS (Tarmy et al., 1984)

unidade | U, (m/s) UL (m/s) S LM € <M Dy (m’/s)
ECLP | 0.046 0.0170 0.25 0.54 0.21  0.043:0.048
0.058 0.0165 0.38 0.42 020  0.105:0.078
0.065 0.0160 0.49 0.45 006  0.146:0.082
CLPP® | 0.018 0.0049 0.15 070 0159 -
0.022 0.0044 0.21 0.64 0.159 -
0.031 0.0058 0.19 0.61 0.20 0.0052
0.034 0.0055 0.24 0.56 0.20 0.0039
0.038 0.0052 0.30 0.50 0.20 -
0.033 0.0052 0.15 0.70 0.15 0.0072
0.034 0.0055 0.27 0.62 0.11 -
0.032 0.0058 0.20 0.53 0.27 -
RCLU 0.009 0.0021 0.11 0.77 0129 -
0.014 0.0019 0.15 075 0109 -
0.023 0.0015 0.22 0.70  0.08% -

Notas: (1) tragador da fase liquida: Br** ;

196 |

(2) tragador da fase liquida: Au ™™ ;
(3) &, baseado na perda de carga do reator, g por diferenga ;
(4) &, da medida de fragio volumétrica de solidos, &, por diferenca.

2.3.3 Regimes de bolhas

No leito fluidizado trifasico sdo identificados diferentes regimes de bolhas em que
a coluna pode operar em fungido do comportamento e estabilidade das bolhas: regime
homogéneo, heterogéneo, de transicio e "slug flow", esquematizados na figura 2.2.
Saxena e Chen {1994) apresentam uma descrigio detalhada das caracteristicas das bolhas
em cada regime e a influéncia das condigdes operacionais (velocidade do gas,

temperatura, pressio) na transigdo de um regime para o outro.
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Figura 2.2 Regime de bolhas: a) homogéneo, b) de transi¢do, c)heterogéneo e
d)'shug flow"

O regime homogéneo, também chamado de regime disperso de bolhas, €
caracterizado pela presenga de bolhas pequenas e de tamanho uniforme no lento
(figura 2.2.a). No regime heterogéneo, também chamado de coalescente, turbulento ou
Ychum turbulent flow", ocorre intensa coalescéncia das bolhas, resultando em um sistema
com distribuigcio do tamanho de bolhas e ocorréncia de bolhas grandes (figura 2.2.¢). O
regime de transi¢do é o regime intermediario entre o homogéneo e heterogéneo, onde a
interacdo entre as bolhas inicia e ocorre pouca coalescéncia (figura 2.2.b). O regime
classificado como "slug flow" ocorre em colunas de pequeno didmetro (usualmente
menor que 10 cm) onde a coalescéncia das bolhas causa a formacgfio de bolhas do
tamanho da secdo transversal da coluna, causando intensa turbuléncia e instabilidade no
leito (figura 2.2.d).

Varios fatores influenciam o regime de bolhas em que a coluna opera:
distribuidor de gas (quando presente), dimensdes da coluna, propriedades do gis e do
liquido e condi¢des operacionais (velocidade dos fluidos). De modo geral pode-se dizer
que o aumento da velocidade do gas e da temperatura favorecem a coalescéncia das
bolhas, enquanto que a presenga de tensoativos ou liquido com baixa tensdo superficial
aumentam sua estabilidade. O aumento da pressio favorece 2 formacio de bolhas

pequenas e a nio coalescéncia destas. (Saxena e Chen 1994)
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Entre os métodos desenvolvidos para determinagio do regime de bolhas, o mais
simples € a visualizagdo em uma coluna transparente. Chen et al. (1995.b) utilizaram
medidas da flutuacio da pressdo para identificar o regime de bolhas, observarando a
variagdo do regime na diregdo axial da coluna e mostrando que em determinadas
condigdes operacionais varios regimes de bolhas podem coexistir na coluna .

Teoricamente pode-se determinar o regime de bolhas de uma coluna utilizando-se
as correlagdes propostas por Chen et al. (1995.b) e o grafico apresentado em Shah et al.
(1982) que correlaciona o diametro da coluna com a velocidade superficial do gas.
Ambos foram obtidos para um sistema operando com os fluidos ar e agua a temperatura
e pressdo ambiente.

Acredita-se que o reator de hidroconversio opera no regime homogéneo de
bolhas uma vez que o oleo tem baixa tensio superficial, a pressio do sistema ¢ elevada ¢

as velocidades superficiais do gas normalmente sio baixas .
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2.4 MODELAGEM DE LEITOS FLUIDIZADOS MULTIFASICOS

O modelo de um processo deve ser o mais simples possivel, porém, preciso o
suficiente para prever seu comportamento frente a mudangas nas variaveis operacionais e
propriedades do sistema e permitir a obtengiio de pardmetros para amplia¢do ou redugio
de escala de unidades. Para isso o modelo matematico deve representar bem os
fendmenos fisicos e quimicos mais relevantes.

A modelagem de um reator envolve a avaliagdo de varios fendmenos, ilustrados
na figura 2.3. Condigdes operacionais, geometria e dimensdes do reator e propriedades
fisico-quimicas de reagentes e produtos sio varidveis de entrada do modelo, que podem
ser controladas e manipuladas. Da agio combmada de todas essas variaveis resulta a
fluidodinamica do leito, caracterizada através da determinagio da fragio volumétrica de
cada fase, dispersio, for¢a de interac@o entre as fases e coeficientes de transferéncia de
massa e calor. As taxas de reagdio, equilibrio termodinamico, solubilidade e calores de
reacdo sio especificos para cada sistema reacional considerado, para os quais os mesmos
devem ser obtidos. A comparacgido entre resultados do modelo ¢ dados experimentais
deve ser uma constante durante o desenvolvimento da modelagem, onde o modelo
formmece subsidios para a otimizag@io do numero de experimentos e condigdes
operacionais dos mesmos ¢ o dados experimentais fornecem os pardmetros necessarios
na modelagem,

O levantamento bibliografico realizado a respeito da modelagem de leitos
fluidizados multifasicos mostrou a utilizacdo de uma grande variedade de modelos com
diferentes graus de complexidade, que sdo brevemente apresentados e discutidos a seguir

em ordem cronologica de desenvolvimento.
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Figura 2.3 Fendomenos envolvidos na modelagem de reatores

2.4.1 “CSTR” em série e “PFR” com dispersiao

Esses modelos foram desenvolvidos a partir dos reatores ideais “CSTR” e “PFR”,

com a utilizacio de um parimetro para consideracio de pequenos desvios da ndo

idealidade do escoamento.

O modelo “PFR” com dispersio é baseado na superposigio de uma mistura ao

escoamento tubular pistonado de um fluido, quantificada pelos coeficientes de dispersio

radial (Dr) e axial (Dz), que consideram as difusdes moleculares e turbulentas. A
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consideragdo da dispersio axial e radial leva ao modelo do escoamento pistonade

disperso, enquanto que a consideragio da existéncia de uma uniformidade radial (Dr=0)

gera o0 modelo da dispersio axial Apesar de sua simplicidade, o modelo da dispersio

axial foi extensivamente utilizado na literatura para modelagem de reatores em leito
fluidizado trifasico: Ramachandran e Chaudhari (1983), Wen e Fan (1983), Fan (1989),
Tumer e Mills (1990), Abreu (1995), entre outros. Correlagdes empiricas para a
determinacgdo de Dz sdo apresentadas nas referéncias acima citadas.

No modelo de “CSTR” em série, ou seja, tanques perfeitamente misturados em
série, o namero de reatores (N) caracteriza o grau de mistura do reator nio ideal
Quando N = 1, a mistura € total ¢ quando N— co o reator apresenta fluxo pistonado
(sem dispersio). Considerando duas fases fluidas, os modelos podem ser aplicados de tal
forma que uma fase esteja perfeitamente misturada em cada tanque e a outra com fluxo
pistonado ou as duas perfeitamente misturadas.

Mosby et al. (1986) apresentaram a modelagem do craqueamento térmico em um
reator de hidroconversio (processo LC-Fining) com um modelo de reator ideal
perfeitamente misturado. Abreu (1995) modelou o reator de hidroconversic de residuos
com o solido confinado utilizando os modelos “PFR” com dispers#o axial e “CSTR” em
série ¢ mostrou que nas condigdes simuladas com N = 10 atinge-se o grau de mistura do
“PFR”com dispersdo axial.

Devido ao alto grau de mistura dos leitos fluidizados, o modelo de “CSTR ““ em
série se aproxima mais do escoamento no reator. Apesar deste modelo possuir aplicacio
mais simples, ¢ “PFR” com dispersio axial tem sido mais utilizado. Devido a sua
simplicidade os modelos mostram-se adequados para a modelagem preliminar de reatores
fluidizados.

Torvik e Svendsen (1990), Dudukovic e Devanathan (1993), Hillmer et al
(1994) e outros pesquisadores criticam a utilizacdo desses modelos, uma vez que os
modelos ndo descrevem o comportamento do leito e ndo sdo adequados para obtencdo
de parimetros para otimizagio de condigbes operaciomais, projeto de unidades e

ampliacdo ou reducio de escalas.
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2.4.2 Modelos fenomenologicos

O modelo classico do rastro da bolha (“wake model”) € baseado no escoamento
hidrodindmico do leito, onde a bolba e o rastro sdio considerados como os responsaveis
pela mistura e recirculagio das fases no leito fluidizado.

O leito ¢ dividido em trés regides distintas conforme o esquema abaixo:

Emulsido Rastro (esteira)g Bolha
n U | 1 * (LI
Liquido Solido = Solido Liquido ©  Gas |

onde a velocidade do rastro ¢ igual a velocidade da bolha, Cada regido é fechada, de
forma que ndo ha trocas entre elas. A fluidizagio liquido-solido € representada na
emulsio e todo o gas escoa nas bolhas. A regido do rastro, também chamada de regiio
da esteira ("wake™) ¢ formada pelo liquido e solido que sio arrastados atras de uma
bolha em ascensio.

Esse modelo (as vezes com algumas modificagbes) tem sido utilizado para a
determinagio de varios parametros do leito fluidizado trifasico, como as fraghes
volumétricas das fases (Jean e Fan, 1991) e a distribuig¢do de solidos no leito (Tsutsumi
et al., 1992) e também para explicar o fenémeno da contragio do leito.

O modelo classico possui dois parametros: kp, que representa o tamanho da
esteira em relagdo a botha ( kp = €rae / &, , Onde € € a fraclo volumétrica) e xp, que € a
concentracio relativa de sélidos na esteira em relagio a concentragio na fase emulsio.

Correlagdes empiricas e semi-empiricas para o pardametro kp podem ser
encontradas em Fan (1989) e nas referéncias acima citadas. O pardmetro xp foi mais
estudado em relagdo aos casos limite: xp = 0 quando nfo ha solidos na esteira ou xp=1
quando a distribuigio de solidos é uniforme no leito ( igual na esteira e na emulsio). O
pardmetro xp também pode ser obtido para o sistema de interesse através de medicdes
experimentais.

A modelagem do comportamento do leito fluidizado a partir das caracteristicas
da bolha e da esteira foi aplicada inicialmente para sistemas bifasicos. Em 1965,

Ostergaard utilizou o modelo da esteira (em sistema liguido-gas) ¢ ainda hoje sio
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realizados estudos nesta area (Fan, 1989). Uma das deficiéncias destes modelos € que
sdo necessarias melhores correlagdes para estimativa dos pariametros, obtidos a partir de

dados empiricos.

2.4.3 Modelos fundamentados nas equagies de conservagiio

A tendéncia atual é a modelagem de leitos fluidizados a partir das leis
findamentais de conservagdo de massa e quantidade de movimento para cada fase (gas e
lama), juntamente com um modelo turbulento para determinagio da dispersio local. Essa
abordagem € mais complexa e tornou-se possivel em fungdo das facilidades
computacionais recentes.
Esses modelos permitem uma descri¢io mais detalhada e rigorosa do escoamento
no reator (linhas de fluxo, mistura local, distribui¢do das fragdes volumétricas,
velocidades e concentragdes) e uma melhor compreensio da estrutura do fluxo dentro da
coluna. Para isso ¢ necessario que as relagbes entre as fases (transferéncia de massa,
taxas cinéticas e forcas de interagdo} estejam bem representadas. Nesse ponto encontra-
se a maior limitagio dos modelos, uma vez que ainda ndo ha uma teoria solida para
determinar a interacio entre as fases, o que ¢ feito a partir da utilizacdo de correlagoes
empiricas.
Os modelos desenvolvidos nessa linha possuem diferentes graus de complexidade
em funcdo do modelo turbulento adotado e das consideragdes aplicadas ao sistema. A
literatura apresenta basicamente dois tipos de modelos:
¢ unidimensionais, que consideram o leito em regime estacionario, com simetria axial e
escoamento turbulento completamente desenvolvido. Sdo apresentados em Morooka
et al. (1982) e Chen et al. (1995.a) para modelagem de leitos fluidizados trifasico com
solido confinado e em Gashe et al. (1989) e (1990) para a modelagem fluidodindmica
de colunas de bolhas.

¢ bidimensionais, utilizados na modelagem de "slurry bubbie columns"” por Torvik e
Svendsen (1990) e Hillmer et al. (1994) e de colunas de bolhas por Ranade (1992) ¢
Grienberger ¢ Hofmann (1992). Os modelos consideram simetria axial e desenvolvem
as equagdes de transporte (massa e quantidade de movimento) nas dire¢des axial e

radial
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Os modelos turbulentos sio utilizados na determinagio do tensor turbulento de
Reynolds que representa a dispersdo no leito e sdo classificados em fun¢io do niimero de
equagdes de transporte envolvidas no calculo da viscosidade turbilhonar (ou turbulenta).
Os modelos de ordem zere sio bastante utilizados na modelagem unidimensional e
dependem de medigdes da turbuléncia pois consistem de correlagdes empiricas ¢ semi-
empiricas. Kumar et al. (1994) apresentam um estudo comparativo entre as correlagdes
apresentadas na literatura para o calculo da viscosidade turbulenta ¢ o comprimento de
mistura de Prandtl e mostram que essas correlagdes nio sdo validas para uma faixa
abrangente de escalas e condigdes operacionais, o que é caracteristico de equagoes
empiricas. Os modelos de primeira ordem (com uma equagio de conservagio) sio muito
pouco utilizados. Entre os modelos turbulentos de segunda ordem, o mais conhecido € o
k-epis , formado por duas equagdes de conservagdo: uma para o calculo da energia
cinética turbulenta (k) e outra para a taxa de dissipagio da turbuléncia (gp;.). Esse
modelo foi utiizado na modelagem de “slurry bubble columns™ (escoamento
bidimensional) por Torvik e Svendensen (1990) e Hillmer et al. (1994),

Recentemente, Sokolichin e Eigenberger (1994) propuseram a modelagem das
colunas de bolhas em regime transiente, o que permitiu identificar que os vortices
formados proximo a regido do distribuidor se deslocam com movimento irregular ao
longo da coluna {em sentide ascendente com deslocamento lateral). A média das
velocidades locais, tomadas em um longo intervalo de tempo, representaram
gualitativamente a estrutura de fluxo observada experimentalmente nas colunas de bolhas

e obtida nos modelos que consideram a coluna em estado estacionario.
2.4.4 Modelagem do sélide

No leito fluidizado as particulas sdo mantidas em suspensdo pelo fluxe
ascendente de liquido e/ou gas, havendo a possibilidade de existir um gradiente de
concentragdo de solidos no leito. Grande parte dos modelos consideram as particulas
aniformemente distribuidas no reator, o que ¢ uma boa aproximagio para leitos
fluidizados trifasicos em leito expandido com recirculagio forgada e "“shury bubble

columms" com arraste de solidos. Entretanto, "slurry bubble columms” com o sélido
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confinado apresentam uma concentracio de solidos decrescente ao longo do reator, que
deve ser considerada na modelagem do escoamento.

Para determinagdo da distribuigdo axial de solidos no leito foram propostos os
seguintes modelos:

s Sedimentacdo-dispersdo. £ um modelo fenomenologico baseado na superposi¢io dos

efeitos de dispersio axial e sedimentagio dos solidos na lama. Esse € o modelo mais
utilizado na literatura ¢ ¢ também o mais criticado em fungdo das diversas
interpretag0es fisicas, algumas at¢é inconsistentes, que surgiram para determinagio dos
dois parimetros do modelo: a velocidade de sedimentagio do sélido e o coeficiente
de dipersdo do solido na lama. Correlagbes empiricas para os parametros podem ser
encontradas em Fan (1989). Hillmer et al. (1994) utilizaram o modelo juntamente com
as equagOes de conservagdo das fases gis e lama para modelagem de um “shurry
bubble column reactor” .

e Sedimentacdo-conveccio. Segundo Ityokumbul (1992), o fendmeno que explica o

comportamento dos solidos em leitos fluidizados ndo ¢ a dispersdo ¢ sim a convecgio.
Na difusio os elementos de fluido movem-se a diferentes velocidades por certo
tempo, se redistribuem e mudam de velocidade, repetindo esse processo por muitas
vezes. Na convecgio os elementos de fluido movem-se com velocidades diferentes,
independentemente dos outros elementos, mas a redistribuicio de velocidade ndo
existe ¢ ¢ espalhamento aumenta proporcionalmente com o espago percorrido no
leito (Levenspiel e Fitzgerald, 1983). As diferencas nas caracteristicas do fendémeno
levaram Ityokumbul (1992) a propor este modelo, testado para o escoamento
concotrente ¢ contra-corrente de gas e lama. Segundo o autor, o modelo pode ser
aplicado quando a velocidade da lama for igual ou superior a velocidade de
sedimentacio das particulas determinadas através das correlagdes apresentadas em

Ramachandran e Chaudhari (1983).

e Afastamento entre rastro e bolha. Esse modelo € uma versio do modelo classico do

rastro da bolha (“wake model”) e considera que a bolha e o rastro se separam apos
percorrer certa distancia, ocorrendo a dissipagdo deste rastro enquanto outro €
imediatamente formado. O fenomeno € considerado responsavel pela distribuigdo de
solidos no leito uma vez que o rastro possui uma concentracio de sdlidos nferior e

uma velocidade superior as da emulsio {Tsutsumi et al., 1992).
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2.4.5 Consideracies Finais

Pode-se dizer que um modelo seguro para ampliagdo ou reducdo de escalas e
projeto de unidades ainda na3o foi desenvolvido, pois previsdes confiaveis do efeito de
mudangas nas propriedades fisicas, dimensdes do reator, variaveis de operacgio e de
projeto na eficiéncia do reator ainda nfo sdio possiveis. “Para alcangar esse grau de
precisio € mecessario quantificar numerosas varigveis e aprimorar o conhecimento de
muitos fendmenos, tais como: transferéncia de massa ¢ comportamento das bolhas de gas
na regido do distribuidor (formagido, crescimento, coalescéncia e redistribuicio);
coalescéncia das bolhas na coluna; comportamento das bolhas ¢ da lama na saida do
reator; distribuicio do “hold-up”de gas e das velocidades na coluna; mistura local do
liguido e do solido induzida pelas bolhas (Dudukovic e Devanathan, 1993)”,

Dentro deste contexto e considerando os objetivos do trabalho decidiu-se adotar
o modelo baseado nas equacdes fundamentais de conservagdo da massa e da quantidade
de movimento, porque apesar de suas limitagGes esse modelo traz informagdes da
fluidodindmica do leito. Acredita-se que o desenvolvimento de pesquisas nesta area trara
subsidios para que as variaveis calculadas a partir das correlagbes empiricas possam ser
meihor representadas e o modelo aprimorado.

A fase solida sera considerada perfeitamente distribuida na lama, uma vez que
"slurry bubble column reactors” com arraste de sdlidos possuem distribuigdo uniforme de

solidos ao longo do reator (Fan, 1989).
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2.5 CONCLUSOES

Resumindo as informacgdes apresentadas mneste capitulo, o reator de
hidroconversdo em leito fluidizado com arraste de sélidos que sera modelado e simulado
neste trabalho (figura 2.4) apresenta as seguintes caracteristicas:

+ classificado como “slurry bubble column™ com arraste de solidos;

¢ opera em regime homogéneo de bolhas;

+ possui o solido uniformemente distribuido na lama;

+ ¢ modelado a partir das equagdes de conservagio da massa e quantidade de

movimento.
H; e gases
ey Diesel, nafta, GasoOleo e Residuos
Catahisador
Craqueamento
térmico
Hz Z I

Oleos pesados
Residuo (RV})
Catalisador

Figura 2.4 Caracteristicas do reator de hidroconversio modelado e simulado nesse

trabalho que opera com temperaturas e pressdes da ordem de 400 °C e 100 atm
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3. MODELAGEM FLUIDODINAMICA

Nesse capitulo ¢ apresentado o equacionamento completo do modelo
fluidodinamico sem reaco, com discussio das principais simplifica¢des e consideragoes
adotadas, bem como das expressdes constitutivas utilizadas.

O escoamento fluidizado concorrente e ascendente de gas, liguido e sélido com
arraste de sOlidos é descrito a partir de um enfoque euleriano. O gas escoa na forma de
bolhas em regime homogéneo e as fases liquida e solida formam uma fase pseudo-
homogénea (lama), na qual o solido esta uniformemente distribuido.

O modelo ¢ formado pelas equagdes fundamentais da conservagio da massa e
quantidade de movimento medias no tempo, onde € utilizado um modelo turbulento de
ordem zero para descrever a dispersdo do liquido. Para fechamento do modelo também
sdo necessarias expressoes para determinagdo da forga de interagdo entre as fases gas e

lama, das fragdes volumétricas de cada fase e propriedades médias da lama e do leito.

3.1 RECIRCULACAO

A fluidodinamica de um reator multifasico ¢ resultado das forgas atuantes em
cada uma das fases somada a forga de interagdo entre elas. Destas, as interagdes mais
significativas ocorrem entre as bolhas do gas e a lama, causando turbuléncia.

O reator apresenta trés regides distintas: a regifio de entrada dos fluides, que
pode ou ndo ter distribuidor para o gas (chamada de regiio do distribuidor); a regido
central, que apresenta escoamento turbulento desenvolvido; e a regifio de saida. As
regides de entrada e saida possuem um comportamento complexo de fluxo, com a
existéncia de velocidades radiais, instabilidade nos perfis de velocidades, intensa
turbuléncia e efeitos de parede. Escoamento desenvelvido € esperado a partir de uma

altura igual a trés vezes o didmetro da coluna {Gasche et al., 1990). Uma vez que a razdo
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altura por didmetro é elevada em colunas de bolhas, a regido de escoamento
desenvolvido é significativamente maior do que as regides de entrada e saida, como pode
ser observado na figura 3.1.

Estudos experimentais em coluna de bolhas sem presenga de solidos (Dudukovic
e Devanathan, 1993) mostram que, no leito fluidizado, a regido de escoamento
turbulento desenvolvido apresenta uma estrutura bem definida, com recirculagdo do
liquido que se movimenta em sentido ascendente no centro da coluna e descendente
proximo & parede. A recirculagio do Hquido € causada pela diferenga de densidade entre
as fases e aparece devido aos perfis radiais ndo uniformes das fragoes volumétricas. Essa
estrutura de fluxo foi observada tanto em regime homogéneo de bolhas quanto em
regime heterogéneo, sendo mais definida em regime heterogéneo, como pode ser
observado na figura 3.1. Observou-se que a célula de recirculagdo se forma a partir de
um comprimento de entrada igual ao didmetro da coluna multiplicado por um fator que
varia entre 1 e 1.5 {Dudukovic e Devanathan, 1993).

A estrutura de recirculagio encontrada em coluna de bolhas sem solidos também
foi observada nos dados experimentais e resultados da modelagem de "shurry bubble
columns” sem reagdo realizada por Torvik e Svendsen (1990) e Hillmer et al. (1994).
Quando ocorre reacio no leito com mtensa absorgdo de gases, como ¢ o caso do sistema
CO; em solugio de NaOH, apresentado em Hillmer et al (1994) a estrutura do
escoamento sofre modificagdes.

Os estudos de Dudukovic e Devanathan (1993) também mostraram que na regido
de escoamento turbulento desenvolvido, a variagdo da velocidade axial na diregdo radial
¢ mais significativa do que na diregiio axial e que a velocidade radial média do liquido ¢
praticamente nula.

Estas informagdes justificaram o desenvolvimento de um modelo unidimensional
gque pode fomecer resultados coerentes, apesar de sua simplicidade. Esses modelos
foram adotados por Chen et al. (1995.a) em leito finidizado trifasico com solido
confinado e Gashe et al. (1990) em colunas de bolhas.
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Figura 3.1 Linhas de fluxo do liquido em colunas de bolhas com: 2) regime homogéneoc

de bolhas e b) regime heterogéneo de bolhas. (Dudukovic e Devanathan, 1993)
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3.2 MODELO MATEMATICO

As equagdes matematicas do modelo sio obtidas a partir do equacionamento da
conservagdio da massa e do movimento médios no tempo, para escoamento multifasico e
a partir de um enfoque euleriano.

Considera-se que o liquido e o sélido formam uma fase pseudo-homogénea
(lama) com comportamento newtoniano, que apresenta o padrio de recirculagio
encontrado em colunas de bolhas. A fase sdlida esta uniformemente distribuida na lama.

Conforme apresentado, supde-se escoamento turbulento perfeitamente
desenvolvido, simetria axial (em tomo do eixo z), velocidades radiais nulas e variagio
das velocidades axiais somente na direcio radial, o que leva a um modelo
unidimensional.

O tensor turbulento de Reynolds, termo que representa a dispersio no leito, é
determinado através da expressio proposta por Boussinesq, que depende do calculo da
viscosidade turbulenta ou turbilhonar (Bird et al, 1960). Adota-se a hipotese
simplificadora de que a turbuléncia é isotrdpica, ou seja, igual em todas as diregdes. A
viscosidade turbulenta do liquido € obtida com a utilizagdo de um modelo turbulento de
ordem zero.

O reator de hidroconversio modelado € isotérmico e opera em regime
estacionario. Nesta etapa do trabalho (capitulo 3 e 4) desconsidera-se a reacfio ¢ todos
os seus efeitos.

Aplicando todas as consideracdes adotadas na equagdo da conservagio da
quantidade de movimento na dire¢do axial, em coordenadas cilindricas, para o leito
fluidizado formado pelas fases gas e lama, obtém-se as equagdes do modele. Dividindo-
se todos os termos por unidade de volume do meio reacional obtém-se as equagdes na

forma final, que sdo apresentadas a seguir:
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+ Para a lama:

1 d o AV, dp

‘;_“("]"IW(ES].I'.LLS; . d_r ) - asg'm&; - ps]'gsi'g - ps}'sg'g ~+" F = {} (3-]‘)

4 Para o gas:

1 d « 4V ap
;.Er—(sg.r.uf. drg ) - 83.:}; - P,E,.8 t pyg,.g - F=0 (32)
forgas viscosas queda de pressio peso empuxo forca de arraste
onde: L - viscosidade;
£ - fragdo volumétrica;
p - massa especifica;
g - aceleragdo gravitacional
Vv - velocidade axial local;

dP/dz - queda de pressdo total no leito, ¢ constante e igual nas duas fases;

F - forga de interagiio (arraste) entre a lama e o gas por unidade de volume,
negativo para o gas e positivo para o liquido porque as boihas de gas
transferem momento ao liquido,

e 0s subscritos sl e g referem-se respectivamente as fases lama e gas.

Para simplificar a notagfo, a partir deste ponto adota-se que o termo velocidade
(V) refere-se sempre a velocidade axial local, enquanto que a velocidade superficial (U) é
definida como:

_Q

U, A

(3-3)

onde Q é a vazdo volumeétrica da fase (k) na entrada do reator e A € a area da secio

transversal do reator.
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A viscosidade efetiva (1™ ) é a soma das viscosidades laminar (1) e turbulenta

(1") de cada fase, conforme as expressdes a seguir.

Y=yt (3-4)

f-‘;ﬁ = #1 + gy (3-53)

Uma vez que a lama ¢ tratada como uma fase pseudo-homogénea formada pelo

liquido e sdlido, temos que :

Vsl = VL = Vs (3"6)

Vg =10 e V=0 em r = Re

A conservagidc de massa de cada fase ¢ determinada pela equagio:

Re
U, p..A = pk.jsk.\fk.dA (3-7)

¢

fluxo na entrada Hluxo em uma altura z
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3.3 EXPRESSOES CONSTITUTIVAS

As correlagdes utilizadas para a determinagio dos perfis de fracdo volumétrica e
viscosidade turbulenta de cada fase e para o calculo da forga de interag8o entre as fases
sdo apresentadas a seguir.

Esse ijtem também traz as expressdes utilizadas para determinagdo das
propriedades médias da lama e do leito e para o calculo da velocidade terminal das
particulas em meio gas-liquido. Ainda que essas ndio sejam expressdes constitutivas do

modelo, s&o de grande importincia na simulagiio do reator.

3.3.1 Fracio volumétrica de gas (g,) e de lama (g4 )

A literatura apresenta uma série de correlagdes empiricas e semi-empiricas para a
determinagio da fragio volumétrica (“holdup™) de gas, entre as quais foi selecionada
wma para um sistema ideal formado por ar-agua-esferas de vidro e outra para modelagem
do reator de hidroconversio. As fragdes volumétricas da lama, do gas e do liquido sdo

obtidas a partir da propria defini¢io de fragio volumétrica.

a) Determinacido de g, em sistema ideal :

O calculo de g, para um sistema formado por ar-agua-esferas de vidro ¢
importante porque os resultados do modelo fluidodindmico sio comparados com dados
experimentais de velocidade do liquido, obtidos nessas condigdes.

A determinacio da expressdo para o calculo de g; envolveu o teste de uma série
de correlagdes empiricas. A expressio selecionada € apresentada em Chen et al.(1995.a)
e considera o regime de bolhas no leito.

A fragdo voluméirica do gas no centro da coluna (g, ) € calculada atraves das

equacdes (Chen et al., 1995.a):

Ege ™ foe - dpe / Vie ( 3-8 )
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né

y=nlU,".U,” (dp10°)".1 msg)n’.(mfi) (3-9)
C

onde a variavel v da equagio (3-9) pode ser di., Vi € fic. 0U seja, respectivamente o
didgmetro, velocidade e frequéncia das bolhas no centro da coluna. Os pardmetros nl a né
foram determinados para cada uma destas variaveis e cada um dos regimes de bolhas em
que a coluna pode operar: homogéneo, de transi¢do ou heterogéneo ¢ sdo apresentados
na tabela 3.1. Uma vez que o modelo desenvolvido ¢ unidimensional, essas variaveis

foram calculadas na altura média da coluna (z = Lc/2).

Tabela 3.1 Parimetros da equagdo (1-9) para o calculo de dy. , fic € Vi em funcio do
regime homogéneo (Homog), de transiciio (Trans) e heterogéneo (Heterog) de bolhas
{Chen et al., 1995.a).

die Vhe foe
Regime | Homog | Trans ; Heterog| Homog | Trans |Heterog| Homog | Trans | Heterog
nl 0.24 0.11 0.054 4.6 1.17 1.00 525.6 22.9 6.34
n2 -0.53 -0.17 | 0.011 -0.09 | -0.02 0.04 0.054 | -0.054 | -0.088
n3 0.37 0.36 0.20 0.246 0.23 0.10 0.97 0.62 0.59
n4 0.62 0.28 0.083 0.20 -0.03 -0.04 | 0.056 | -0.163 | -0.30
ns -2.92 -2.61 -0.73 -0.74 | ~0.45 -0.25 1.0 2.9 5.0
n6 0.27 0.03 | -0.063 | 0.077 | 0.075 0.05 0.77 0.53 0.36

b) Determinacio de £, no reator de hidroconversio :

A fracdo volumétrica média de gas no reator de hidroconversio ¢ obtida atraves
da expressio utilizada por Tarmy et al. (1984) no processso EDS para liquefagio de
carvio. O autor utilizou uma correlagiico semi-empirica, para a qual foram determinados
os parimetros em unidades piloto que operam em condigdes similares aos reatores de

hidroconversdo (“slurry bubble column”, em elevadas pressdes e temperaturas).
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O conhecimento de que a interagdo entre duas fases depende mais do movimento
relativo entre elas do que da velocidade absoluta de cada fase, levou ao desenvolvimento
do modelo “drift fiux para célculo da fragio volumétrica do gas. < O “drift flux“ (gp) ¢
definido como o fluxo volumétrico de gas, relativo a uma superficie que se movimenta na

velocidade média da dispersdo (Tarmy et al., 1984)":
gp=U, - g, . (U, +U,) (3-10)

No regime homogeneo de bolhas, a “drifi velocity” (qo /g,) depende da
velocidade de ascengio de uma bolha isolada e da fragio volumétrica de gas. Aplicando
esse conceito ¢ rearranjando a equagio (3-10) obtém-se a expressdo para o calculo de
EgM

U (Ug + UL) "

—£ = Co0. + Ub. “Lm 3-11
Cam (EgM '§'SLM) (agM -é‘SLM)Hm ( )

onde: ¢, - fragdo volumétrica de gas média no leito;
£, y - fragio volumétrica de liquido média no leito;
CO - pardmetro de distribuigdo que representa a ndo uniformidade radial do
fluxo de gas. CO= 1 quando o leito opera em regime homogéneo de bolhas;
Ub - velocidade de ascengio de uma bolha isolada;

m - depende do niunero de Reynolds das bolhas e do tipo e grau de interagio

entre as bolhas.

Os parametros Ub e m foram determinados a partir de dados experimentais das
unidades piloto RCLU e CLPP com capacidade para processar, respectivamente, 34 ¢
1000 kg/dia de carvio (vide item 2.3.2), operando em condigcdes de alta pressdo e
temperatura e regime homogéneo de bolhas. Os valores encontrados, Ub = 0.09 m/s e
m=0.65, aplicados a equacdo (3-11) reproduziram bem os resultados experimentais de
ggm da planta piloto ECLP, que processa 250000 kg/dia de carvio (Tarmy et al, 1984).

Esses parimetros foram utilizados na equagdo (3-11), para determinacio da fracdo
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volumétrica média de gas no reator de hidroconversio modelado, que opera em regime

homogéneo de bolhas.

¢) Determinacio do perfil radial de g,

O pertfil radial da fragio volumétrica de gas ¢ calculado a partir da expressio
obtida por Chen et al.(1995.a):

e, =sgc.(l—(%{c)2) (3-12)

A integragdo desta equagdo fornece a fragio volumétrica de gas média na coluna

conforme a expressio:

Egm = = (3-13)

d) Determinagdo de gg . 8. €8 °

O perfil radial de &y é determinado a partir da definigio de fragio volumétrica:

gy teg =1 (3-14)

Considerando-se o sélido uniformemente distribuido na lama e defimindo xs como
a fragio volumétrica de solidos na lama, determina-se o perfil radial de g1 € &, através

das expressdes:

g — XS8.&g (3-15)

g = (1- xs) . &g (3-16)
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3.3 .2 Viscosidade turbulenta (u")

O perfil radial de viscosidade turbulenta do liquido (1i.") foi determinado através
de um modelo turbulento de ordem zero desenvolvido micialmente para um escoamento
monofasico em um duto, avaliado para coluna de bolhas por Menzel (1990), e finalmente
aplicado para leito fluidizado trifasico com o solido confinado por Chen et al. (1995.a),

apresentando bons resultados:

kl.pL.Rc.[EW;J . )
T _ P T B L -
Wy = p '[H_Z'(Rc] J{l [ch ] (3-17)

onde:

* pm ¢ a densidade média do leito (equagio (3-26)),

¢ kl € um parametro de ajuste adimensional; kl = 0.1 para regime homogéneo de bolhas,
k1=0.18 para regime de transicdo e kl = 0.25 para regime heterogéneo;

e Pw ¢ a RMS (raiz quadrada da média dos quadrados) da flutuacdo da pressio na
parede.

Como ndo se encontram valores de Pw na literatura e nio se dispde de dados
experimentais, fol proposta e ajustada uma correlagdo para o calculo estimado de Pw
a partir dos dados de velocidade do liquido e condigBes operacionais de Chen et
al.(1995.a) e Morooka et al.(1982) e do modelo apresentado por Chen et al
(1995.a) para o cilculo do perfil radial de velocidade do liquido. A expressio
proposta para Pw relaciona as variaveis que influenciam a turbuléncia no leito e ndo
sdo consideradas diretamente na equagio (3-17), como por exemplo U, e dp. Os
pardmetros foram determinados com a aplicagio do método dos minimos quadrados

¢ apresentaram um ajuste razoavel. Desta forma, Pw é estimada com a expressio:
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Pw = 8221. Re,””. Fr®** (3-18)
U, .d
onde: Re, =P -1 (3-19)
HS]
U2
Fr=—2 (3-20)
g.dc

A viscosidade turbulenta do gas (i, ) é obtida pela relagio (Grienberger e
Hofimann, 1992):

P
T =ui-~§~.Rp2 (3-21)

onde Rp’ ¢ a relagio entre as flutuagdes nas velocidades do gas e do liguido. Resultados
experimentais mostram que Rp tem valor entre 1 e 2 quando as velocidades superficiais
do gas (U,) sdo da ordem de 0.02 nv/s e que Rp varia entre 0.5 e 1 quando U,= 0.08 m/s.

Nas condigdes simuladas considera-se Rp = 1.

3.3.3 Forga de arraste gas - lama (F)

A forga de arraste entre as fases ¢ responsavel pela diferenca entre as velocidades

do gas e da lama (“slip velocity™) e é calculada através da expressio:
F=g,{e, +¢)(V,-V,]. Cw (3-22)

onde F ¢ a forga de arraste por unidade de volume do meio reacional [kg/(m’.s°)] e Cw &

a constante da forga interfacial de arraste [ kg/(m’.s) ].
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Torvik e Svendsen (1990) utilizaram essa correlagio com Cw = 50000, que
corresponde a uma “slip velocity”, ou seja, uma diferenca entre as velocidades locais do
gas e do liquido, constante ¢ igual a 0.2 m/s. Segundo os autores, essa expressdo
representa melhor o atrito interfacial do que as equacdes que determinam o coeficiente
de arraste para uma esfera solida do mesmo tamanho da bolha em um meio fluido
infmito.

Grienberger ¢ Hofmann (1992) consideraram a variagdo radial da “slip velocity”
para a determinacdo da for¢a de arraste entre as fases, calculando Cw a partir da

EXpressio:

T
=50000-22~17- |—
Cw (22 17 Rc] (3:23)

As simulagdes realizadas mostraram que a constante Cw=50000 apresenta

resultados mais consistentes e por isso € adotada no modelo (vide item 7.2.3).

3.3.4 Propriedades da lama e do leito

As propriedades médias da lama e do leito foram calculadas através das

expressoes apresentadas em Hillmer et al (1994):

. + £ .
DS§ — SL'M pl s M ps (3...24)
Em T Bim

u, :ML_(1+35M,9_L§£&].(1%6M ) (3-25)

P =€ -PL T Ey P By P, {3-26 )
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3.3.5 Velocidade terminal do sélido (Ut’ e Ut)

A velocidade terminal do solido em meio gas-liquido (Ut”) é definida como a
velocidade da fase fluida continua (liquido), para um dado valor da velocidade do gas,
gquando a fragiio volumétrica de solidos na coluna tende a zero, ou seja, quando todo o
sOlido ¢ arrastado e considerando que ndo ha alimentacdo de solidos. A velocidade
terminal assim definida ndo é equivalente a velocidade de queda livre da particula em um
meio fluido infinito (Ut), mas igual a velocidade de transi¢do de leito confinado para
regime de transporte de solidos. (Jean e Fan, 1987)

Jean e Fan (1987) determinaram a velocidade terminal das particulas em meio
gas-liquido a partir do balango de forgas em uma particula na velocidade terminal, onde a
forga da gravidade (peso - empuxo) ¢ igual a forca de arraste exercida pela fase liquida
somada a forca de interacdo entre as particulas e entre a bolha e o rastro.A expressio

obtida € apresentada a seguir, onde Ut’ ¢ determinada através de um processo iterativo.

2 2
QL Ut' - Ug lcp 3 kp'gg .pi, Ug
-Cp, + C, e L= = - g = 0(3-27

DL dp (1_(}_{_@).88 2 Drw dp € (ps pi) g ( )

g

3
4

onde:
kp = 0398, U 02y~ 0% (3-28)
c,, = 2. (1+0173.Re,%) + 0.413 s (3-29)
Re, (1+16300 -Re, )

Re, = M {3-30)

My
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Ut - U, -k
Vi =
1 - (1+kp). g,

(3-31)

Os termos Cpp e Vro  sdo, respectivamente, o coeficiente de arraste e a
velocidade linear relativa entre o liquido e a particula. Cow ¢ o coeficiente de interagio
entre a bolha-rastro e particulas, desprezivel para particulas de pequeno tamanho (entre
330 e 460 wm), mostrando que particulas pequenas interagem muito pouco com a bolha
e o rastro (Jean e Fan, 1987). Uma vez que “slurry bubble columns™ operam com
particulas de menor granulometria, Cpw € desprezado no calculo de Ut’ neste trabalho.

O termo g, nas expressdes acima refere-se a fragio volumétrica de gas na
condigdo de velocidade terminal. Nos experimentos de Jean e Fan (1987) nio ha adigio
de solidos, de forma que &, tende a zero nestas condigdes e g, € determinada para um
sistema bifasico gas-liquido. No reator de hidroconversio com arraste de solidos ha
reposigio de solidos e € utilizado o valor de &, calculado para sistema trifasico.

Como foi apresentado no item 2.3.2, as “slurry bubble columns” operam com
particulas que apresentam velocidade terminal do sélido em meio liquido (Ut) entre
0.0003 e 0.07 m/s. O valor de Ut € igual a velocidade de queda livre de uma particula
em um meio fluido infinito, obtida através das expressdes apresentadas em

Ramachandran e Chaudhari (1983}

a) Regime de Stokes (Re, < 0.4)

_sdp’(p, —py)

Ut 3-32
181, ( )
b)Regime intermediario (0.4 < Re, < 500)
/3
2 z
APy P
Ut=| 001785 (b, =) .dp (3-33)

Pr-Hy



Capitulo 3: Modelagem Fluidodindmica 50

¢) Regime de Newton (500 <Re, < 2. 10°)

172
Ut:f-l-dp-g-(p,, —pL)]

P

(3-34)

onde: Re, € o nimero de Reynolds definido por: Re, = Ut.p.dp (3-35)

Hp
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4. SIMULACAO FLUIDODINAMICA

Esse capitulo mostra todos os aspectos envolvidos na simulagio do modelo
fluidodindmico. Inicialmente as equagdes do modelo sfio adimensionalizadas e
discretizadas através da técnica de volumes finitos. O sistema de equagdes algébricas
gerado € entdo resolvido diretamente com o método TDMA (algoritmo da matriz
tridiagonal).

Na sequéncia aplica-se o algoritmo do acoplamento pressdo-recirculagdo, que
permite o calculo dos perfis de velocidade para cada uma das fases e da queda de
pressio no leito a partir das equagdes do modelo ¢ da conservagdo de massa para o
liquido.

A seguir gpresenta-se a estrutura do codigo computacional com a sequéncia de
chamada das subrotinas e os calculos realizados em cada uma delas. Por fim verifica-se
que resultado da simulagdo independe das estimativas iniciais dos perfis de velocidade e
da queda de pressio no leito ¢ determina-se o numero de pontos mecessarios para

obtengdo de uma solugio independente do niimero de pontos de discretizagio.

4.1 RESOLUCAOQO DAS EQUACOES DO MODELO

As equagdes do modelo, apresentadas no capitulo 3 (equagdes (3-1) e (3-2)),
foram adimensionalizadas e resolvidas numericamente com a aplicagio do método dos
volumes finitos para discretizagdo e do método TDMA para solugie do sistema de
equacdes algébricas gerado.

Tanto o método dos elementos finitos quanto o método dos volumes finitos sdo
adequados para discretizacdo das equagbes e amplamente utilizados na literatura. A
opcio pelo método dos volumes finitos deu-se em funglo de sua versatilidade e facil

aplicagdo. A integracio da equagdo de conservacdo em cada volume de controle finito
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garante o significado fisico da resposta, ainda que o niimero de pontos de discretizagio

seja pequeno.

4.1.1 Adimensionalizacio

As equagdes do modelo foram adimensionalizadas para que todos os termos da
equagdo tenham aproximadamente a mesma ordem de grandeza e para que a variavel
calculada tenha o valor no dominio entre 0 e 1. O procedimento assegura uma maior

estabilidade numérica nos calculos, com convergéncia mais rapida dos perfis nas

simulagoes.

Tabela 4.1 Expressoes para adimensionalizagio das variaveis

Variavel Referéncia Variavel adimensionalizada
T Re ra=r/Rc
Ic za=z/le
P pr.g.Le Pa=P/(p.gLlc)
e Re,™ u = pL.UL.Re / Re,™
iy Rey * 1 ® = pL.ULRc/ Rey®
v, 1 Vag = V,
\'S 1 Vay =Vy

Substituindo as expressoes definidas na tabela 4.1 para adimensionalizacic das

variaveis nas equacdes do modelo ((3-1) e (3-2)), obtém-se:
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¢ Para alama, equagio (4-1):

1 d [asi.ra'dVasl]_Rc-g_ ‘dPa_Rc-g'Pg;+RC'Ss1'Eg'CW_(Va ~Va,)= 0
g st ]

- 85
ra dra | Rel dra U, “ dza p, U, p, U,

¢ Para o gas, equacdo{4-2 )

1 d {¢,ra dVa Rc- dpa Rc-g-g Rec-g, g -Cw
— e | e g~sg- + £ -(psi—pg)m — -(Vag—Vasl)z 0
ra dra | Re; dra U, dza p,-U, p; U,

forgas viscosas queda de pressio  peso e empuxo forga de arraste

Com as condi¢des de contorno:
Vag = 0 e Va, = 0 em ra=]

dVa, 0 dVa,

e
dra dra

i
=

= 0 em ra

4.1.2 Apilicacio do Método dos Volumes Finitos

No método dos volumes finitos, o intervalo de dominio da fungio (0 <r <Rc) é
dividido em volumes de controle adjacentes formando uma matha uniforme e as
equagdes sdo integradas em um volume de controle genérico, conforme apresentado na
figura 4.1. P é o ponto central do volume de controle ¢ W e E sio os pontos centrais dos
volumes de controle localizados a oeste ¢ leste, respectivamente, do ponto P. Desta
forma, a equacio de conservagio ¢ respeitada em cada volume de controle ¢ garante-se

que a resposta obtida tenha significado fisico. (Patankar, 1980)
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Figura 4.1 Volume de controle

As equagbes do modelo discretizadas sio obtidas através da integragdo das

expressoes (4-1) e (4-2), no volume de controle infinitesimal apresentado na figura 4.1,

adotando-se as seguintes hipoteses simplificadoras:

o perfil linear da velocidade entre dois pontos adjacentes para o calculo de [dVay / dra}

nas interfaces dos volumes;

e forgas da gravidade, pressio e interagiio entre as fases sio constantes dentro do

volume de controle (perfil em degrau) e tem seus valores calculados no ponto P;

¢ malba uniforme, de modo que a distancia entre dois pontos ¢ constante;

e uma vez que as equagdes sio unidimensionais, considera-se que as outras duas

direcdes do volume possuem espessura unitaria.

A seguir apresentam-se as equagdes do modelo na forma padrio das expressoes

discretizadas com o método dos volumes finitos.

¢ Para a lama:

P P E E w w
asl‘vasl - 331,Vas] + asl ‘Vasl
onde:
Re
P LW E PP
Ay a, +ay + €, By

sl

PeCw.ra”. (ra® —ra")

(43)

(4-4)
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e (4-5)
© Rel “.ra® ~ra™)
aY = _ g, .ra” | (4-6)
Rel " .(ra® —ra™)
dP 1 2R
S, ::[—~ 5£.—£—p8' S .ez.sf}.Va;] B0 fa? (naf ~ra™) (4-7)
dza p, p..g U,
+ Para o gas:
a_.Va, = a .Va; + a/.Va/ + §, (4-8)
onde:
P aW o4 aE RC_P_P_C » e oW 4-9
a, = a, a, T g, £, Cw.ma . (ra°-m") (4-9)
PL-Yy
.18’
Ay = —— g (4-10)
Re " “.(ra” —1a™)
gr.ra”
a, = £ (4-11)

g off,w e w
Re "™ .(ra® ~ra™)

> Ep‘ ] - 1
Sg: —Sé'dpawf— g(p_l pg)»{mcw .8;
dza P PL-8

a) -R .
.SZ.VH;J 'gU Corat(rat -r1a¥) (4-12)

L
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Com as condicdes de contorno:

dVa, _ 0 = 3-Va,(1)—4-Va_(2)+Va,(3) em ra(l) = 0 (4-13)
dra 2- (ra(Z) - ra(l))

Vag(nr) = 0 em ra(nr) = 1 (4-14)

dVa 3-Va,(D~-4-Va_(2)+Va_(3

—2Ff =0 = () +2) :9) em ra(l)=0 (4-15)
dra 2. (ra(z) - ra(i))

Vag(nr) = 0 em ra(nr) = 1 (4-16)

onde os numeros entre parénteses indicam o ponto de calcule da variadvel, de forma que

o primeiro ponto esta localizado no centro do reator (ra = 0) e o Gltimo (ponto nr) esta

localizado na parede (r = Rc).

4.1.3 Aplicacio do TDMA

O sistema de equacdes algébricas obtido é resolvido com ¢ algoritmo da matriz

tri-diagonal (TDMA), conforme descrito por Patankar (1980) e apresentado a seguir

para a equacio da fase k (gés ou lama).

Considerando o intervalo de integragio (0 < ra < 1) dividido em nr pontos onde

cada ponto ¢ o centro de um volume de controle, a equagiio do modelo para um ponto 1

¢ escrita na forma:
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ar(D)-va (D) = a (H-Va I+ + a)(D)-Va, (I-1) + S (D) (4-17)

Essa equacdo possui os coeficientes com valor diferente de zero (a", a" e a")
alinhados em trés diagonais da matriz, de forma que a variivel Va, pode ser calculada no

ponto (I) através da relagio de recorréncia:
Va () = TP(h)-Va (I+1) + TQI) (4-18)

onde:

a, (I)

TP = r ey (- TP 1)

(4-19)

S, (D+a) (I).TQ(I-1)

T = —av (1) TR 1)

(4-20)

O calculo inicia-se com a determinagio de TP e TQ no primeiro ponto do
intervalo. As equagbes da condigBo de contorno no ponto I=1 {equacgbes (4-13) e
(4-15)) sio combinadas com a equagdo {4-17), de tal forma que o primeiro ponto de
aplicagdo do algoritmo passa a ser 1 = 2. Determina-se, entio, TP(2) e TQ(2) com as
expressdes acima e com a condi¢do de contorno em I=1 e calcula-se TP(I) e TQ(I) de
I1=3até ] =nr-1. O altimo ponto nio € calculado porque ¢ fornecido pela condigio de
contorne (equagdes (4-14) e {4-16)). Com todas as constantes determinadas calcula-se

Va(I) com a expressdo (4-18) desde I =mr-1 até 1 = 2.
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4.2 ALGORITMO DO ACOPLAMENTO PRESSAOG-VELOCIDADE

Na stmulacio fluidodindmica determina-se simultaneamente a queda de pressio
no leito e os perfis de velocidade do gids e da lama. Os perfis de velocidade sio
calculados com as equagdes do modelo, obtidas a partir da conservagio do movimento
para cada uma das fases. A queda de pressido ¢ determinada indiretamente através da
equacdo da continuidade para o liquido (fase continua no reator ¢ presente em maior
propor¢io) com a utilizagio do algoritmo do acoplamento pressdo-velocidade
apresentado na figura 4.2,

O algoritmo do acoplamento pressio-velocidade apresenta dois lagos iterativos.
No lago interno utilizam-se os valores estimados da queda de pressio no leito e dos
perfis de velocidade no calculo de V, (1) e V, (r) por TDMA, como foi apresentado no
item 4.1.3. O que toma este calculo iterativo € a dependéncia entre os dois perfis, uma
vez que o termo da forga de arraste entre as fases relaciona a diferenca entre as
velocidades do gis e da lama. A cada iteracio utiizam-se os perfis calculados na iteragio
anterior como nova estimativa, até que se obtenha convergéncia.

No lago iterativo externo é verificado se o perfil calculado de velocidade do
liquido satisfaz a equagio da continuidade. Se a condigdo nido ¢ respeitada, estima-se
novo valor para queda de pressio no leito com a utilizagdo do algoritmo da falsa posigdo
modificada (apresentado em Ruggiero e Lopes (1988)} e recalculam-se os perfis de
velocidade do gas e do liguide. O procedimento ¢ repetido até que ocorra a
convergéncia. Os resultados assim obtidos satisfazem as equagdes da conservagio do

movimento das duas fases e a equacgio da contmuidade da fase liquida.
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Dados: Condig¢des Operacionais,Geometria da

coluna, Varidveis Fluidodinamicas (g, .05 , 15" )

!

Estima-se: - dP/dz

:

Estima-se: V, (1) e Vq(r)

B
>

»
»

hd

Calcula-se V, (1) e V4(r) por TDMA

y

N | V, (Iteragio) - V, (Iteragio-1) | < Erro

»

| Va (Iteragio) - Vy; (Iteragdo-1) | < Erro.

l's

Estima-se noveo N rj_c A
U, . p,.A = p..lg . V..
-dP/dz « .
{Método da falsa 7
posi¢io modificada) [

[ Ve(1), Vq(r), -dP/dz ]

Figura 4.2 Algoritmo do acoplamento pressio-velocidade
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4.3 IMPLEMENTACAO DO PROGRAMA

O programa fluidodinamico foi implementado em linguagem Fortran (Fortran 77)

e microcomputador PC 486 DX2-66, com tempo de execugdo da ordem de 75 segundos

(vide item 4.4). O codigo computacional estd estruturado como mostra a figura 4.3 e

apresenta uma rotina principal (CFD_R) que gerencia a chamada da simulagio

fluidodindmica e simulagio das reagdes (capitulo 6). A listagem completa do programa ¢

apresentada anexo.

Rl

CFD_R IW’ FLUIDYNAMIC I“"
G +—

HOLDUP g
A

INTEGRA

Il

— VKA l;:*_ INTEGRA
VELOC g~

i
>
2
|_§’

Figura 4.3 Estrutura do programa fluidodindmico - sequéncia de chamada das rotmas.

Na sequeéncia de calculo cada rotina possui as fungdes e tarefas especificas que

sdo descritas a seguir:

e CFD R - Programa principal. Gerencia 2 entrada e saida de dados via arquivos e a

chamada para a simulagfo fluidodinamica. Calcula o tempo total de execucgdo do

programa.
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o FLUIDYNAMIC - Sub-rotina que gerencia o calculo de todas as varaveis
fluidodinamicas, Calcula o perfil radial das fra¢oes volumétricas (no reator de
hidroconversio) e viscosidades efetivas de cada fase. Determina as propriedades
médias da lama e a velocidade terminal do solido em meio liqguido e meio gas-liquido
(Ute Ut’).

o HOLDUP - Calcula o perfil de fragio volumétrica do gis em um sistema ideal (ar-
agua-particulas em condigdes ambiente) em fungdo do regime de bolhas. Determina
também o didmetro Sauter, a frequéncia e velocidade das bolhas no centro da coluna.

e VELOC - Estima a queda de pressiio no leito ¢ verifica se a equagio da continuidade
da fase liquida ¢ satisfeita com o perfil de velocidade calculado, conforme apresentado
no algoritmo do acoplamento pressio-velocidade (lago iterativo externo).

¢ VKA - Calcula os perfis radiais de velocidades adimensionais do gas e do liguido por
TDMA, para uma determinada queda de pressdo no leito (lago iterativo interno do
algoritmo pressido-velocidade).

o INTEGRA - Calcula numericamente integrais através do método de Simpson.
Quando o numero de pontos de integracdo ndo ¢ impar, utiliza-se a regra dos
trapézios para calculo do Gltimo ponto. A descrigio dos métodos € apresentada em

Ruggiero e Lopes (1988), entre outros.

4.4 ESTABILIDADE E CONVERGENCIA DA SOLUCAO

Para avaliagio do programa foram realizadas simulagdes com variacio das
estimativas iniciais dos perfis de velocidade da lama ¢ do gas, bem como da queda de
pressdo no leito, verificando-se que o resultado da simulagéo independe desses valores
até mesmo com estimativa inicial dos perfis igual a zero.

Além disso, determinou-se o niimero de pontos de discretizagdo necessarios para
obtengio de uma solugfio precisa. A figura 4.4 apresenta o resultado das simulagdes de
um sistema 1deal formado por ar-agua-esferas de vidro em condigdes ambiente ¢ regime
heterogéneo de bolhas, para o qual se obtém uma solugio independente do rimero de

pontos a partir de nr = 2000, que ¢ adotado em todas as simmilagdes realizadas. Esse
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valor tambeém fo1 encontrado por Gashe et al. (19859} na simulacfo de uma coluna de
bothas.

Dados do sistema da figura 4.4

e le=4m Re=0.1425m
s U, =0.0708 m/s, Up = 0.0044 m/s.
e U, =0 nvs, dp= 670 um, xs = 0.0502.

10~ - ——
]
e
= e :
338 _ E M
®
0,7 -
~df— Va3, (1)
& Vag (i
0. a1 (1)
b (P / dza
05—
e G -ﬁ' B
4 —?g
T g 1 ; r T T
14 2000 2004 GO00 BOOO 10000
nr

Figura 4.4 Resultado das varidveis hidrodindmicas adimensionalizadas em funcéo do
numero de pontos de discretizagfio {(nr), onde Va (1) e Vay {1} indicam o valor da

velocidade de cada fase no centro da coluna.
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5. MODELAGEM DO CRAQUEAMENTO NO REATOR

Esse capitulo tem por objetivo a obtengdo das equagbes matematicas que
descrevem a reagio de craqueamento térmico no reator de hidroconversio.

Inicialmente sio discutidas as consideragdes adotadas e obtém-se a equacdo do
balango de massa no reator. A seguir, apresenta-se a matriz cinética reacional que simula
a reacdo de craqueamento térmico, a qual ¢ aplicada as equagdes de balango. Como
resultado obtém-se o modelo do reator formado por um sistema de equagdes algébricas,

onde cada equagiio fornece os perfis axial e radial de um pseudocomponente no reator.

5.1 BALANCO DE MASSA NO REATOR

O desenvolvimento do balango de massa para o componente i na fase k, gas ou
liquida, da reagio que ocorre no reator de hidroconversio operando em leito fluidizado

trifasico, leva a seguinte expressio geral em coordenadas ciiindricas:

%(ak.pg.(}i) = - div(g,.u.p,.Ci) + div(D,.e,.grad (p,.Ci} ) + TF (5-1)

variagdo local termo convectivo termo dispersivo termo fonte

onde: Ci - fragio massica local do componente i ;

u - vetor da velocidade da fase k ;
Dy - coeficiente de dispersdo da fase k;

TF - representa os termos de reagdo e transferéncia de massa entre as fases.
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Ao modelo do reator sio aplicadas todas as consideragdes definidas para o
modelo fluidodindmico, ou seja, escoamento turbulento perfeitamente desenvolvido na
direcdo axial com variagdo radial das fragbes volumétricas, viscosidades efetivas e
velocidades axiais do gas e da lama.

A turbuléncia do leito favorece a transferéncia de calor ¢ massa de modo que o
sistema pode ser considerado isotérmico, nio sendo necessario equacionar e resolver
simultaneamente o balango de energia. Considera-se também devido ao alto grau de
mistura no reator ¢ a operagao em estado estacionario, que a variagdo das propriedades
meédias do oleo no decorrer da reagio ¢ pequena e ndo interfere na fluidodinimica do
reator. A regido do reator que possui maior variagdo nas propriedades do 6leo € a regiio
de entrada, uma vez que as propriedades médias do leitc e da carga sdo
significativamente diferentes. Como a regido de entrada € pequena em comparagio com
o reator, essa variagdio serd desprezada. Deste modo, considera-se que as variaveis
determinadas na simulacdo fluidodindmica ndo variam ao longo do leito e podem ser
utilizadas no calculo do perfil de concentragdes.

Aplicando-se as consideragdes apresentadas na expressido geral do balanco de
massa ¢ sabendo que a reagfio de craqueamento térmico é uma reagio homogénea que

ocorre na fase liquida, obtém-se:

oCi i *Ci
8L.pL.V}_.~—-E _ A r.Drg, & _ DzaL.pL,QSi+ TF = 0 (5-2)
' oz r - 9z°
convecgao dispersio radial dispersio axial  reaglio

onde: Dz - coeficiente de dispersdo axial do liquido;

Dr - coeficiente de dispersio radial do liquide: Dr =,/ py ;

Nesta equaciio as variaveis fuidodindmicas determinadas para a fase gas

(velocidade e dispersiio) niio sdo utilizadas.
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A anilise da ordem de magnitude dos termos da equacgdo (5-2) mostra que o
fendmeno da comvecgdo ¢ domimante na dire¢io axial enquanto que a dispersio ¢

significativa na dire¢io radial, de onde se conclui que a dispersio axial pode ser

desprezada. Esse resultado ¢ consistente com os dados experimentais obtidos por
Dudukovic e Devanathan (1993) em colunas de bolhas, que mostram o desenvolvimento
de um perfil de velocidades axiais do liquido com valores elevados e velocidades radiais
médias do liquido aproximadamente iguais a zero (vide capitulo 3.1). Como primeira
aproximagdo, neste modelo considera-se somente o termo da convecgdo no balango de
massa do reator, em funcfo da complexidade do sistema de equagdes obtido. Sugere-se
que a dispersdo radial seja considerada em trabalhos futuros. Desta forma, a equacio

final do balango de massa do pseudocomponente i no reator é:

dCi
EL-pL.-VL-“”g"Z““ = - TF (53)

O efeito da turbuléncia na reagio é considerado através do perfil radial de
velocidade do liquido (V.) determinado para um reator com turbuléncia completamente

desenvohvida, representada através da viscosidade efetiva do liquido.
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5.2 MODELQ CINETICO DO CRAQUEAMENTO TERMICO

O craqueamento térmico do residuo com formagdo de produtos mais leves é uma
reacio homogénea, em fase liquida, que ocorre em temperaturas elevadas (acima de
350°C) através do mecanismo de radicais livres. As reagbes sio consideradas
irreversiveis porque os radicais livres formados sio rapidamente saturados com
hidrogénio (Beanton e Bertolacini, 1991).

O mecanismo da reagiio envolve trés etapas: miciagdo, propagagio e terminagio.
O processo inicia com a quebra de uma ligagio C-C no hidrocarboneto, que forma dois
radicais livres (moléculas instaveis que possuem um elétron desemparelhado em um
atomo de carbono). A propagacio ocorre através da reagdo dos radicais livres com
outros hidrocarbonetos provocando a ruptura das cadeias, de forma que moléculas
craqueadas podem sofrer novas reagdes. A etapa de terminagio ocorre quando dois
radicais livres se ligam formando uma molécula estavel de hidrocarboneto. Os compostos
aromaticos sio mais estaveis e portanto mais resistentes ao craqueamento do que os
compostos alifaticos. Informacdes obtidas a partir da decomposicio térmica de
compostos puros fornece dados da distribuiciio de produtos no cragueamento térmico de
varias cargas. (Fan, 1989)

A experiéncia mostra que o craqueamento térmico nio sofre mterferéncia das
reagoes cataliticas de hidrotratamento nos reatores de hidroconversio, de forma que as
reagbes podem ser modeladas separadamente. O modelo cinético que representa o
cragueamento deve ser capaz de prever a conversio das reagdes de craqueamento € a
distribuicdo dos produtos em funcdo das condigSes operacionais no reator.

O modelo cinético selecionado foi desenvolvido por Mosby el al (1986) a partir
de dados experimentais obtidos em unidades piloto, durante o desenvolvimento do
processo LC-Fining pela Amoco Oil Company. Os autores propuseram uma matriz de
craqueamento formada por reacoes irreversiveis de primeira ordem, onde o residuo e os
produtos sdo divididos em pseadocomponentes em fungdo da reatividade e/ou ponto de
ebuligio de cada fragio. Cada pseudocomponente ¢ considerado como uma espécie
quimica com uma taxa de reagio propria. Desta forma, a carga alimentada ao reator

divide-se em:
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s Residuo dificil de craquear, fragdo com ponto de ebuligio superior a 538 °C
formado por asfaltenos (parte menos reativa) e resinas.

e Residuo facil de craquear, formado basicamente por dleos com ponto de
ebuli¢io acima de 538 °C; esta fra¢do reag.e mais facilmente do que as resinas e
asfaltenos;

* (asoleo de alimentagdo, com ponto de ebuli¢do na faixa de 343 a 538 °C.

Enquanto que os produtos sio classificados em :

e Gasoleo produzido na reagéo {ponto de ebuli¢io entre 343 e 538 °C); é um
produto gue pode sofrer craqueamento gerando produtos mais leves (diesel,
nafia e gases);

e diesel, com ponto de ebuligdo na faixa de 182 a 343 °C;

o mnafta, formada por compostos com mais de 5 atémos de carbono e ponto de
ebuligio inferior 182°C;

e gases, fragio de hidrocarbonetos com a 1 a 4 atomos de carbono, € produzida

em menor proporgio.

Andlises cromatograficas mostram que o residuo ¢ formado em média por 65%
de resmas, 15 % de asfaltenos e 20 % de oleos (Beanton e Bertolacini, 1991), o que
representa uma proporgio de 80 % de residuo dificil de craquear para 20 % de residuo
facil de craquear.

O esquema reacional ¢ apresentado na figura 5.1, onde as taxas das reagdes
indicadas nas setas sdo proporcionais a taxa de conversio de residuo dificil de craquear
em gasoleo. A constante da taxa da reacfo foi obtida por Abreu (1995), que simulou a
reagdo de craqueamento térmico em um reator de leito fluidizado com o solido
confinado. Esse autor considerou que a constante da taxa de reagfo segue a lei de
Arhenius e determinou os valores do termo pré-exponencial (ko) ¢ da energia de
ativacio (E) a partir das informacdes do volume dos reatores de hidroconversdo, da
vazdo de oleo na unidade e das conversoes de residuo obtidas por Mosby et al.(1986) em
cada um dos trés reatores de hidroconversio em série. Desta forma, a constante da taxa

de reacio (kk) em funcdo da temperatura é fornecida por:
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kk:ko-EXP(i\ (5-4)
R-T/

onde: ko =6.1817 10" s
E = 2.4282 10° J/mol ;
R = constante dos gases perfeitos ( R =8.314 J/(K.mol) ;
T = temperatura (K).

A matriz reacional representou bem a ndo linearidade das reagdes de
craqueamento através de reagdes de primeira ordem. Mosby et al. (1986) ressaltam que
todas as reagbes apresentadas na matriz, mesmo as que possuem taxa de reagdio mais
baixa, sio importantes para uma boa representagio do craqueamento pelo modelo.
Segundo os autores, a distribuigdo de produtos obtida na reagio ndo depende do residuo
alimentado ao reator.

Os gases sio produzidos em pequena quantidade no reator de hidroconversio,
como & apresentado em Mosby et al. (1986), onde relaciona-se o rendimento dos
produtos em fungdo da temperatura. Portanto, a variagio das propriedades da fase gés
ao longo do reator, que ocorre devido a formagdo de gases, sera desprezada na
modelagem do reator. Desta forma, o modelo fluidodindmico unidimensional

apresentado continua valido.
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Gasoleo produzi(ﬁ
na reacio
1.00 / i=4 20.6
- 7T N
esiduo difici 0.04 024 024 Residuo facil

de craquear

i=2

de craquear

i=1

0.69

0.21

Diesel

i=5

0.05 0.44 1.27

(Gasoleo alimentagio

i=3

Figura 5.1 Matriz reacional proposta por Mosby et al. (1986) para modelar o
craquearnento do residuo. Os nimeros apresentados nas setas sio as taxas das reacdes
indicadas, proporcionais a taxa de conversio de residuo dificil de craquear em gaséleo.

Os nlimeros iguais a i referem-se a notagio numérica utilizada para identificar cada

pseudocomponente i no codigo computacional e no texto da dissertacgio.
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5.3 MODELO MATEMATICO DO REATOR

A aplicagdo do modelo de Mosby et al.(1986) na equagio (5-3) do balango de

massa do pseudocomponente i no reator leva a expressio geral :

d Ci —_ ,
gL.pL.VL.-&-Z:— = - o, .kkp, .Ci+ > B, .kk p, .Ci (5-5)
m=l
convecgdo conversio formacgdo

onde o; € PBm; sdo as constantes de proporcionalidade obtidas da figura 5.1 que
determinam, respectivamente, a taxa de craqueamento do pseudocomponente i e de
formagdo de i a partir do pseudocomponente m. As constantes sio apresentadas

esquematicamente na tabela 5.1 e na tabela 5.2,

Tabela 5.1 Valores de « ; obtidos na matriz reacional da figura 5.1,

o 2.08 38.23 1.76 0.52 0 0 0

Tabela 5.2 Valores de By, ; obtidos na matriz reacional da figura 5.1

m —> | 2 3 4 3 6 7
i=1 0 0 0 0 0 0 0
i=2 ¢ 0 0 0 0 0 0
i=3 0 0 0 0 0 0 0
i=4 1.0 20.6 0 0 0 0 0
=35 0.6% 13.4 1.27 0.24 G 0 0
i=6 0.21 34 0.44 0.24 G 0 0
i=7 G.18 0.83 0.05 0.04 0 0 0
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Escrevendo a equagio (5-5) para cada um dos pseudocomponentes e
substituindo as constantes de proporcionalidade das taxas de reacfio, obtém-se o modelo

do reator de hidroconversio representado por um sistema de equagdes diferenciais:

@ K a (5-6)
dz €.V

@z K o (5-7)
dz £,..V,

.dg. _ - 852.%@3 (5-8)
%C;‘f”- = sf;L. (~o,. C4 + B,.ClL+ B,,. C2) (5-9)
df; - :‘“{L (Bis. €1+ By €2+ By, C3 + By, C4)  (5-10)
dfzé _ aLkl;L (B, Cl+B,,.C2+B,,.C3+B,,.C4  (511)
dg _ 85; (B, Cl+B,,.C2+B,,.C3+P,,.C) (512)

onde: C1 - fragio missica do residuo dificil de reagir;
C2 - fragdo massica do residuo facil de reagir;
C3 - fragdo massica do gasoleo de alimentagéo,
C4 - fracio massica do gasdleo gerado na reagiio;
C5 - fracio massica do diesel;
C6 - fracdo massica da nafia;

C7 - fragio massica de gases.
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As equagdes possuem como condigio de contorno a concentragio conhecida do

pseudocomponente i na entrada do reator :

Ci = Ci* em z=10

A integracio analitica do sistema de equagdes diferenciais apresentado, desde a

entrada do reator até uma altura z leva as equacdes finais do modelo matematico:

c1(r,z):c1*.1—:xp{— kk .al.z) (5-13)
€.V,
» .

C2(r,z) = C2 .EXP[— .az.z} (5-14)
€.V,
. kk

C3(r,z) = C3 .EXP(W .oc3.z] (5-15)
€.V,

C4(r,z,) = (ctel4+cte.’24—i—(34*j. EXP (— Kk SOy, wz}
B ¥y

~ctel4.EXP[— kk .al.zj-cte%.EX?(— Kk .az.z)

€1.Vy
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N ,
N (BLS.C} - B, ctel 4J
C5(r,z) = C5 + . EMEXP(— L u, .z) +
oy L VL
Ed
(ﬁm.CZ - B4,5.cte24j Kk
.(I—EXP(~ .al.zn +
@, 8. VL
(5-17)
B,,.C3
m——iiiwm.(]hEXP(—‘ Kk O .ZJ +
o, €.V,
Bas (ctei4+ctez4+c4*} 1k -
.(IHEXP(— oy ZP
o, gV J
*
* (Bl,ﬁ'CI - 64,60t314) k}{
Cé(r,z) = C6 + : 1—EXP[— Loy Lz ||+
Oy 8. Ve
*
[Bz_é.cz - B4,5-Ct324j e
.(I—EXP(— o, ZD +
o €.
2 L VL (5-18)

3 |
jﬁgwm.(i—EXP{— Kk .a3.zD +
o, 8.V,

Bas (cteM + cte24 + C4*> Kk
[1-me[-

oy
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* ﬁ;.?-CI* - B, cteld
C7(I’2:) =C7 = { ){IWEXP(— Kk .CLz-Z]} -+

o,y

(BZ-‘?-CZ i} Bé”?‘CteZZ;) . [I—EXP [“' kk 8, L Z ]J +

* L (5-19)
B,,.C3"
—3'3;“%(1—-15)(13[— kk a, ZD +
oy €,.V,
By (ctel4+ct824+{l4*j .
.(IMEXP(—- SOy ZD
o, €,..V,
.Cl
onde: ctel4 = Pra-C1 {5-20)
o, =0y
.C2
cte24 = Pra-C2 (5-21)

O modelo matematico desenvolvido simula o craqueamento térmico no reator de
hidroconversio, determinando:
€ a conversio total de residuo no reator;
¢ a distribuigdo dos produtos da reagio;

+ os perfis de concentragdo de cada pseudocomponente nas direcdes axial e radial. O
perfil radial é obtido através dos perfis radiais da velocidade e da fragdo volumetrica
de liquido.

A implementacio deste modelo no programa fluidodindmico apresenta algumas
dificuldades, uma vez que o perfil de velocidades e fragfes volumétricas do liquido
somente sio conhecidos na regiio de escoamento perfeitamente desenvolvido, para a
qual nio se conhece a concentrago inicial dos pseudocomponentes. Esses problemas
foram solucionados com o desenvolvimento do algoritme do acoplamento reacdo-

recirculagiio, apresentado no proxime capitulo.
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6. SIMULACAO DO REATOR

Esse capitulo apresenta os aspectos emvolvidos na simulagio do modelo da
reagdo de craqueamento térmico, obtido no capitulo anterior. Para simplificar o texto, as
equacdes sdo apresentadas para um pseudocompoente i, que representa os sete
pseudocomponentes da matriz reacional de Mosby (figura 5.1). As equagdes e algoritmo
sio aplicados para todos os pseudocomponentes no programa gue simula o reator de
hidroconversio.

Inicialmente desenvolve-se o algoritmo do acoplamento pressdo-velocidade, que
permite a aplicagdo das condigdes de contorno as equagdes do modelo, com a utilizagio
dos perfis de velocidade, viscosidade efetiva e fracdo volumétrica determinados na
simulagio fluidodmadmica. O zalgoritmo também define ¢ precedimento iterativo de
calculo dos perfis de concentragio.

A seguir aplica-se 0 método da quadratura gaussiana para integragio numeérica
das equacdes do balango de massa nas regides de entrada e saida do reator.

Na sequéncia apresenta-se a estrutura completa do programa desenvolvido, com

a descricio das funcdes executadas pelas rotinas de calculo da reagio de craqueamento.

6.1 ALGORITMO DO ACOPLAMENTO RFEACAO-RECIRCULACAO

As condigdes de contorno das equagdes do modelo reacional (craqueamento
térmico) ndo podem ser aplicadas diretamente, uma vez que a concentragdo de cada
pseudocomponente ¢ conhecida na entrada do reator, enquanto gue as variaveis
fluidodindmicas sio determinadas na regido de escoamento turbulento desenvolvido. Isso
motivou o desenvolvimento do algoritmo acoplamento reagio-recirculagiio, que consta

de duas partes: determinagio das expressdes que relacionam os dados da alimentacio e
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saida do reator com a regido de escoamento desenvolvido e definicio do método
iterativo de calculo dos perfis de concentragéo.

Iniciamente apresenta-se a deducdo das expressdes que relacionam a entrada e
saida do reator com a regido de escoamento desenvolvido para um pseudocomponente i.
O reator ¢ esquematizado na figura 6.1, onde € apresentada a nomenclatura utilizada

neste capitulo, assim como as principais consideragdes adotadas.

T Csi

Regido de saida - mistura perfeita

e Ci(nLe)= Cfi(r) <o Ci(tLe)= Csi | z=Le

Fluxo ascendente Fluxo descendente

1
i
|
|
|
|
|
; Regido de
ﬂ ; U, gscoamento
i
- ‘ i . desenvolvido
Ci=Ci(r1,2) ! Ci=Ci(r,z) -
craqueamento térmico |, craqueamento térmico
f
: H
: !
e Ci(r,0)= Cbi ........ r Ci(r,0)= Cei(r) ...| z=0
Regido de entrada - mistura perfeita
Cot T
eixo de simetria Ponto de mversdo parede do reator
centro do reator de fluxo, yb = () r=Re
r=0 r=r

Figura 6.1 Desenho esquematico de metade do reator (sem escala) mostrando as trés
regides do reator, as consideragdes adotadas e a nomenclatura das concentragfes. i em

Coi, Csi, Ci, Cbi, Cei ¢ (fi refere-se ao pseudocomponente i (vide figura 5.1).
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O reator fluidizado com arraste ¢ dividido em trés regides distintas: entrada, saida
e escoamento desenvolvido (vide capitulo 3.1). Considera-se que o volume das regides
de entrada e saida é muito menor do que o volume da regido central, de modo que
praticamente toda a reagiio de craqueamento térmico ocorre nesta regido. Desta forma,
considera~-se z = 0 no mnicio € z = Lc no fim da regido de escoamento desenvolvido, o
que equivale a considerar a reagdo desprezivel nas regides de entrada e saida.

A condigdo de contorno no fundo do reator € obtida através do balango de massa
na regido de entrada. O equacionamento desse balango para o pseudocompoente i

conduz a expressio:

Re
Q,.p,.Coi = j*vL(r)-aL(I)-pL 2.m-1-Ci (1,z=0) - dr (6-1)
]
vazio massica de i vazio méassica de i no inicio da regifio
alimentado ao reator de escoamento desenvolvido {(z = 0)

onde: Coi - fracdo massica do componente i na entrada do reator (valor conhecido);
Q. -vazdo deliquido (Q; = Uy . A);
Ci (1, z=0) - fragio massica do componente i na entrada da regido de escoamento

desenvolvido;

A concentragio do pseudocomponente i no liquido efluente do reator ¢
determinada através do equacionamento do balanco de massa na regifio de saida do

reator (desconsiderando reagio):

R¢
Q,.p;.Csl = JVL(r)-SL(r)-pL 2-m-1-Ci{r,z=1c)-dr (6-2)
&

vazdo massica de i vazdo massica de i no topo da regido
na saida do reator de escoamento desenvolvido (z = Le)

onde: Csi - fragio massica do componente i na saida do reator;
Ci {r, z=Lc) - fracdo massica do componente i no topo da regifio de escoamento

desenvolvido.
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Essas expressdes sio validas independentemente da estrutura de fluxo e perfis de
velocidade dentro de cada regido. Os perfis radiais de g, e Vi na regiio de escoamento
desenvolvido sdo conhecidos uma vez que sio determinadas na simulagdo
fluidodindmica.

Denominando de r* a posi¢do radial onde ocorre inversdo no sentido do fluxo, ou

seja, onde Vi = 0 e reescrevendo as equagdes, obtém-se as expressdes:

e Na regido de entrada, equagio ( 6-3 ):
r!'= Re

Q,.Coi= [V (r)-&,(r)-2-%-7-Ci (r,ZmO)Adr+JVL(r)-sL(r)-Z-n'r-Ci (r,z=0)-dr
[ r*

¢ Na regido de saida, equacio ( 6-4 ) :

1‘* Re
Q,.Csi= ij(r)-sL(r)-z-n«rﬁ (r,z=Lc)-dr+ IVL(r)-sL(r)'Z‘n-r»Ci (r,z=Lc)-dr
0 1_*

Fhixo ascendente Fhixo descendente

Considera-se, entdo, que as regides de entrada e saida possuem mistura perfeita,

de forma que:

Ci(r,z=0} = constante = Cbi em O=<r=xr

Ci(r,z=L.¢c) = constante = Csi em 1 <71 =ZRc

Aplicando a considera¢io de mistura perfeita na equagdo (6-3), rearranjando os
termos ¢ isolando Cbi obtém-se a expressio para o calculo da concentracic de

componente i no micio da regido de escoamento desenvolvido (condi¢do de contorno):
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Re
U, -Coi-Re® ~2- [V, (1) &, (r)-1- Cei (1) dr
Cbi = ’

* (6'5)
2~'[VL(r)-sL(r)~r»d1

onde: Cei(r) = Ci(r, z=0) em r <1 <Re (fluxo descendente).

Aplicando o mesmo procedimento na equagdo (6-4) e isolando Csi, obtém-se a
expressdo que relaciona a concentragio de saida do reator com o perfil de concentragdes

no topo da regido de escoamento desenvolvido.

2']VL(I)'SL(1‘)'1"Cﬁ (r)-dr
Csi= : = (6-6)
U, -Re* ~ 2- J.VL(r)-sL(r)-r-dr

onde: Cfi(r) = Ci(r, z=Lc¢) em 0<r<r {fluxo ascendente).

O calculo do perfil de concentragdes ¢ iterativo porque Cei(r) na equagic (6-5)
nio ¢ conhecido. O procedimento, esquematizado na figura 6.2, consiste em estimar Cbi
(inicialmente Cbi = Coi), calcular o perfil Cfi(r) com as equagdes do modelo de
craqueamento no dominioc de fluxo ascendente e depois calcular Csi com a
expressio (6-6). Determina-se, entiio, Cei(r) com as equagdes do modelo reacional no
dominio de fluxo descendente e calcula-se Cbi com a expressio (6-5). Se a diferenga
entre Cbi calculado e Cbi estimado for maior do que o erro permitido, assume-se Cbi
calculado como nova estimativa e repetem-se os calculos. Esse procedimento ¢ realizado

simultaneamente para os 7 pseudocomponentes até que se obtenha convergéncia.
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Dados: Condigdes Operacionais,Geometria da

coluna, Varidveis Fluidodinimicas (g4,157, Vg )

.

v

Estima-se: Cbhi= Coi

F- :l

Calcula-se: Cfi(r) =Ci(r,Le)

Modelo do reator - fluxo ascendente

I

Obtém-se:; Csi

Balango de massa na regido de saida

Estima-se: equagéio (6-6)

Chi = Chi~ l

Calcula-se: Cei (r) = Ci (1,0)

Modelo do reator - fluxo descendente

A

Determina-se;: Cbi~

Balango de massa na regido de entrada

Equagiio (6-5)

!

N | Cbi*- Cbil <Erro
)

l S

[ Ci (r,z), conversdes (X) j

Figura 6.2 Algoritmo do acoplamento pressio recirculacio para o compoente i. O
procedimento de calculo € aplicado simultaneamente para os 7 pseudocomponentes. A

nomenclatura das concentragdes esta ilustrada na figura 6.1.
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6.2 INTEGRACAQ NUMERICA POR QUADRATURA GAUSSIANA

As integrais das equagdes resultantes do balango de massa nas regides de entrada
e saida, utilizadas no calculo de Cbi e Csi (equagdes (6-5) e (6-6)), sdo resolvidas
numericamente por guadratura Gaussiana. Esse método possui a vantagem de garantir
boa precisio com pequenc nimero de pontos, o que facilitara a implementagio do
calculo da dispersao radial em trabalhos futuros.

As integrais no dominio de fluxo ascendente sio determinadas com 5 pontos de

avaliacdo da fungdo, atraves da expressio:

}VL(r)-sL(r)-Ci(r)-r-dr = ‘—2— S Wy Vi) () Ciln)  (67)
0 F=1

com: r]xr*-&] (6-8)

onde w; ¢ a funcdo peso obtida através da mtegragio do polindémio interpolador no
dominio de calculo e 1; sdo os pontos radiais de calculo da funcédo, definidos em fungdo
da variavel adimensional x;. Os pontos x; sio determinados atraveés da minimizagdo do
erro na integracdo numérica, com a utilizagio de polinémios ortogonais. A tabela 6.1

apresenta os valores obtidos para x; ¢ wy. O quinto ponto (J = 3) corresponde ao ponto

*
de inversdo de fluxo comr=71 ¢V, = 0 e portanto ndo precisa ser calculado.
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Tabela 6.1 Posi¢do adimensional de calculo da integral (x;} e valor do peso (w;) em cada

ponto, determinados para func¢io no dominio de fluxo ascendente do reator.

J Xy Wy observacdes

1 0.057104196 0.14371356 —

2 0.276843014 0.28135602 -—-

3 0.583590433 0.31182652 —

4 0.860240135 0.22310390 —

5 1 - ponto de inversio de
fluxo: r = r*, Vo=0

No dominio de fluxo descendente, as integrais sfo calculadas com o mesmo
procedimento, utilizando-se 6 pontos de avaliagdo da funcdo e um polmémio
interpolador diferente, que permite um melhor ajuste dessa fung@io. As integrais sio,

entdo, determinadas através da expressio:

5

Re Re? -1 |7 .
jv{(r).gL(r).Ci(r),I_dr — ( ) . % WEWVL(ri)'gL(rI)'Ci(II)(6_9)

2 7= (r}z_l_,z)_ /RGE“I’IQ

com: T, = ij -(Rc2 _1_,2) +1° {6-10)

onde x; e w; sdo obtidos do mesmo modo que no dominio de fluxo ascendente e sio
apresentados na tabela 6.2, O primeiro ponto (J = 5} corresponde ao ponto de inversio
de fluxo e o dltimo (J = 10) esta localizado na parede do reator. Nesse dois pontos,

Vi = 0 e a fungdo nio precisa ser calculada.
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Tabela 6.2 Posi¢io adimensional de calculo da integral (x;) e valor do peso (wj) em cada

ponto, determinados para fun¢fio no dominio de fluxo descendente do reator.

wy observacoes
5 0 --- ponto de inversdo de
fluxo: r= r*, V=0
6 0.127641328 0.02441044 —
7 0.3834585680 0.08859856 —
8 0.680509025 0.10785950 -
9 0.912527125 0.04579817 —
10 1 -—- parede do reator
r=Rc,VL=0

O valor das varidveis fluidodindmicas no ponto de avaliagio das fungbes para
integragio sio determinados por mterpolago linear. Esse procedimento fornece um bom
ajuste uma vez € necessario determinar apenas 10 pontos no intervalo radial, a partir de
2000 pontos do perfil de fragio volumétrica e velocidade do liquido, calculados na
simulacdo fluidodindmica.

Para evitar que o erro da integragdo numérica interfira no calculo das
concentracdes, determinou-se a velocidade do Hquido que compensa esse erro (U ). A
expressio para o calculo de Uy’ foi obtida a partir da equacio de balango de massa na
regido de entrada ou saida, aplicando-se a restricio de que a somatéria das fragdes
massicas dos sete pseudocompoentes deve ser igual a 1. U’ € utilizado em lugar de UL
no calculo de Cbi e Csi, respectivamente equagdes (6-5) e {6-6), e ¢ determinado através

da expressio:

2
Re?

~
e

Re?

U,' =

-rJ’VL(r)-ei(r)-r-dr + J‘cVi(r)-sL(r)-r-dr (6-11)

T

onde as integrais foram determinadas por quadratura gaussiana com as expressdes

definidas para o dominio de fluxo ascendente e descendente conforme o caso.
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6.3 IMPLEMENTACAO DO PROGRAMA

A simulagio da reacdo de craqueamento térmico no reator foi acoplada ao
programa fluidodindmico através de uma chamada no programa principal apos a
simulagio fluidodinamica. As sub-rotinas adicionais foram implementadas em linguagem
Fortran (Fortran 77). A estrutura final do programa ¢é ilustrada na figura 6.3, que
apresenta esquematicamente a sequéncia de chamada das subrotinas, iniciando pelo
programa principal CFD_R e seguindo as setas, de forma que ¢ sempre executada
primeiro a sub-rotina que ¢€ indicada em posigdo superior a outra na figura. As listagens

de todas as rotinas sio apresentadas anexo.

HOLDUP R—| INTEGRA l

% VKA I;—: INTEGRA l
| VELOC I—J
CFD R f—i _ 4,,,,..
| INTEGRA |

i HCRACK BMHCRACK j

Figura 6.3 Estrutura completa do programa - sequéncia de chamada das rotinas.

N

— | FLUIDYNAMIC J;—:

o
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As fungoes das sub-rotinas da simulagio fluidodindmica sdo apresentadas no
capitulo 4.3. A seguir, descrevem-se os cilculos e tarefas executadas nas rotinas

envolvidas na simulac¢io da reacido de craqueamento térmico:

o CFD R - Programa principal. Gerencia a entrada e saida de dados via arquivo e as
chamadas para a simulagio fluidodinamica e simulagdo das rea¢des. Calcula o tempo
total de execugio do programa.

¢ HCRACK - Sub-rotina que gerencia a simulaciio da reagfio de craqueamento térmico.
Recebe os perfis radiais de fracio volumétrica, viscosidade efetiva e velocidade da
fase liquida determinados na simulagio fluidodindmica. Calcula os perfis de
concentragdo dos pseudocomponentes no reator e a conversio atingida na saida do
reator de hidroconversio.

s BMHCRACK - Calcula os balangos de massa nas regides de entrada e saida do
reator, determinando a concentragio de saida dessas regides de mistura ideal, onde

nio ocorre reagio. Utiliza quadratura gaussiana para a determinagio das mtegrais.
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7. RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo apresenta os resultados obtidos com as simula¢des e os compara
com informagoes de literatura, discutindo os aspectos mais relevantes.

As caracteristicas e condi¢cdes operacionais do reator de hidroconversio simulado
sdo determinadas a partir de dados tipicos de "slurry bubble column”, dos processos com
arraste de solidos em desenvolvimento e da planta piloto da Petrobras/SIX. As
propriedades dos pseudocomponentes e do hidrogénio nas condigdes de operagio sdo
obtidas com um simulador comercial. A listagem do arquive com os dados de entrada do
programa para simulagio do reator de hidroconversio € apresentada anexo.

A simulagic fluidodinamica formmece os perfis radiais de fragio volumétrica,
viscosidade efetiva e velocidade das fases lama e gas, mostrando a recirculagio na
coluna. Essas mformacdes descrevem o comportamento do leito e determmam a
dispersiio (mistura) no reator. Verifica-se a influéncia das variagdes das propriedades do
6leo, em fung¢fo da reagio, na fluidodinimica do leito.

A simulagio da reagio de craqueamento térmico fornece os perfis de
concentragdo de cada pseudocomponente no reator, a conversio de residuo ¢ a
distribuicdo de produtos na saida do reator. Avalia-se a influéncia da temperatura, do
grau de mistura no leito e do tempo de residéncia do liquido na extensdo da reacéo.

A capacidade do modelo em reproduzir o comportamento do reator de
hidroconversio € avaliada em funglio da comparacio de resultados da simulagiio com
imformagdes da literatura.

O programa foi executado em microcomputador PC 486 DX2-66 com 8 Mb de
memoria RAM, onde cada simulagdo do reator é realizada em aproximadamente 90

segundos.
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7.1 CONDICOES OPERACIONAIS E PROPRIEDADES DO OLEO NA
SIMULACAO

As condigdes operacionais para simulagio do reator de hidroconversio com
arraste de solidos foram determinadas a partir da comparagio entre as condigdes
operacionais tipicas das “shurry bubble columns” (capitulo 2.3.2) e os processos HDH,
VCC e Canmet (apresentados no capitule 2.2.2), de forma a garantir uma boa
representagdo do sistema. Para facilitar essa comparagio, as informagoes foram tabeladas
¢ sdo apresentadas na tabela 7.1, juntamente com os dados do sistema simulado e as
caracteristicas da unidade piloto da Petrobras/SIX para hidroconversdo de residuos em
leito confinado de solidos. Os dados referentes as varias unidades do processo HDH sio
agrupados em uma unica coluna e abrangem as mformagdes disponiveis em literatura
aberta. As condi¢gbes operacionais do processo VCC sio estimadas a partir do
conhecimento da composicio tipica de alimentagio do reator da planta Bottrop
apresentada em Niemann ¢ Wenzel (1993) e da estimativa do didmetro do reator.

A velocidade superficial do liquido (U.) é obtida a partir da velocidade espacial

(I.LHSV), ou vice-versa, de acordo com a expressio:

W -U, -3600
LHSV = b= Pr ot (7-1)
ms P, -&,, ‘Lo - Nreator

onde: LHSV ¢é fornecida em (b ) e as outras varidveis no SI;
Nreator - nimero de reatores de hidroconversio operando em série;
W\ - vazio massica de liquido;
ms - massa de solidos total, ou seja, a soma da massa de solidos em todos os

Nreator em série.
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Tabela 7.1 Condi¢Oes operacionais de reatores fluidizados trifasicos com arraste

Processo | Petrobras HDH vCC Canmet EDS Condicoes | Sistema
X operacionais| simulado
Variavel Brasil |Venezuela| Alemanha| Canada EUA tipicas
Referéncia; boletins | Drago et | Niemann e | Fan, 1989 | Tarmy el | Dudukovic e
principal | técnicos. | al., 1990. | Wenzel, | Skipek | al, 1984. | Devanathan -
(vide Guitidn et 1993 et al. unidade (1993);
obser- | al, 1991. CLPP | Fan (1989)
vagdo 2)
T (°C) | 4052450 | >400 |440a485| - 450 3152
< 475 482
LHSV 0.5a25 | 02al0 e - [3.5a8.05 - 0.5a
®h) ton/(n’h) kg /kg.h] 5.0
P(atm) | 50 a 140 | 70a 150 | até 250 - 170 - 110
rHO (NI/1)} 720 a 1200 - [340 ] - m— — ---
dp (um) <1 mm - - — médio=240; 10 a 300 100
EoM 3% peso | [2.4%peso Eat = gm < 0.30 | e =0.15
e U - na lama na| npa lama} --- 0.1120.27] leito fixo U=
(dentro do entrada do | na entrada X§ = esferas: 0.000023
reator) reator do reator 0.15a20.34| g£4,=0.58 (m/s}
ps (kg/m’) 2600 2340
dc e Le {m}} dc = 0.057 { dc unidade| Estimado | planta de {dc=0.066| Lc/dc>5 | dc=0.057
Lc=3 | afrioaté | unidade |795m’/dia] Lc=73 | escoamento | Lc=3
1.2 Bottrop dc=2 Nreator | desenvolvi- | Nreator =
dc=1 Le=22 =3 do: Le/de = 3 lad
UL (w/s) [0.008] | [0.003]1 | 0.004a | 0.0020.02| 0.002
0.006 UL < 0.10
EgM —— -— —— - 0.15a0.3 _— calculado
U, (m/s) [0.05] 0.03a [0.0120.04] 0.01a0.30 0.02
0.08 U, 2 10*Uy |{vide obser-
vagdo 3)
carga |RV eRAT RV RVe oleo Residuo
o (kg/m?), outros - 850 . vide
g, (Pa.s) residuos 0. _-’-_l___l_(_)_"?_' tabela 7.2
o (N/m) industriais 0.006
outros planta — L=100% _—- p,=70 | Ut=0.0003 |7, =15min a
dados piloto U] kg/m’ 2 0.07 1.5h
Observagdes:

1. Os dados indicados entre [ | ndo sdo fornecidos na referéncia apresentada. Esses
dados foram calculados a partir de informagodes estimadas ou fornecidas no artigo,
portanto sio valores que indicam apenas a ordem de grandeza da variavel.

W

se regime homogéneo de bolhas no reator.

A planta piloto opera em leito fluidizado trifasico com o golido confinado.
Nas simulagtes realizadas nas condices do processo de hidroconversio considerou-
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O tempo de residéncia do liquido (7, ) ¢ do solido (7, } em um reator, em

segundos, sdo determinados através das expressoes:

€.y Lo

T, = 7-2
L U (7-2)
g4 - LC
T, = 7-3
. - (7-3)

A velocidade superficial do gas € calculada a partir da relagio hidrogénio/carga

(tHO) em [Nm® / m’] estabelecida para o processo, ou vice-versa, através da equagdo:

QH2 (nas CNTP) . QH: (T’ P 0})) _ P ‘Ug (7-4)

rtHO = =
QH; (T,P{)p) Qico (T’Pop) Pex Uy

onde p;n € p, sdo a massa especifica do gas (hidrogénio) respectivamente nas CNTP
(latm e 0 °C) e nas condigdes de operagio (T,P op).

Na modelagem da reagido considerou-se que a fase gas é formada apenas por
hidrogénio, uma vez que os gases (hidrocarbonetos com 1 a 4 carbonos) sio formados
em pequena quantidade (vide item 7.4). A tabela 7.2 apresenta as propriedades da fase
gas (hidrogénio) nas condigdes operacionais e nas CNTP.

Conforme apresentado no capitulo 5, a fase liquida no reator de hidroconversao é
formada por oleo, dividido em pseudocomponentes de acordo com a matriz reacional de
craqueamento térmico (vide figura 5.1). As propriedades de cada pseudocomponente
foram determinadas através da simulagio das fragdes de éleo em um simulador comercial
(Hysim®), a partir de curvas de destilagdo fornecidas pela Petrobras. Mosby et al
(1986) mostram que os pseudocomponentes presentes em maior proporgio no o6leo sio
o residuo (alimentado ao reator}, o gasoleo e o diesel. Portanto, as propriedades da fase
liquida resultam da composicdo das propriedades dessas trés fragdes, que sio

apresentadas na tabela 7.2 nas condigbes operacionais do reator.



Capitulo 7 : Resultados e discussdo 90

O reator simulado ¢ alimentado com residuo, dividido na matriz reacional em
residuo dificil de craquear (asfaltenos e resinas) e facil de craquear (6leos). A proporgdo
de cada residuo ndo foi determinada para o oleo hidroconvertido na unidade piloto da
Petrobras/SIX, de modo que sio utilizados os valores obtidos por Beanton e Bertolacini
(1991), ou seja, 80 % de residuo dificil de craquear ¢ 20 % de residuo facil de craquear.
Portanto, a corrente de éleo alimentada ao reator possui a seguinte composi¢io:
Col=0.8,C02=02eCo03=Co4=Co05=Co6=Co7=0.

Tabela 7.2 Propriedades do residuo, gasoleo, diesel ¢ H; nas condigdes operacionais e

do H; nas CNTP, obtidos a partir de simulagdes no Hysim®©.

fragio T P c P u

[°C] [atm] [N/m] [kg/m’] [kg/m.s]

residuo 400 110 10.38 10~ 682.35 0.450 107
425 110 9.16 10” 662.00 0.375 107

450 110 8.00 107 641.03 0.318 107

gasbleo 425 110 8.87 10” 636.16 0.060 107
diesel 425 110 2.58 10~ 575.10 0.050 10°
H; 400 110 - 3.91 0.0171 107
425 110 .- 3.78 0.0175 107
450 110 - 3.65 0.0179 107
0 1 - 0.09 0.0081 10~

A listagem do arquivo de entrada do programa desenvolvide para simulacio deo
reator de hidroconversio com um conjunto de dados utilizado nas simulagbes €

apresentada anexo.
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7.2 FLUIDODINAMICA DO LEITO ( SEM REACAO)

Este item tem por objetivo avaliar e discutir a flnidodindmica do leito trifisico

com arraste de solidos desconsiderando a reagdo de cragueamento térmico.

7.2 .1 Condicdes do reator de hidroconversio

A fluidodindmica do reator de hidroconversao foi simulada a 425 °C e 110 atm,
considerando que a fase liquida ¢ composta somente por residuo, com velocidade
superficial de 0.002 m/s. As particulas possuem um didmetro médio de 100 pum e a fase
gas (hidrogénio) escoa em regime homogéneo de bolhas, com velocidade superficial de
0.02m/s. As demais condigbes operacionais sdo apresentadas na tabela 7.1 com o titulo
de ‘sistema simulado’.

De acordo com o algoritmo do acoplamento pressdo-velocidade apresentado, os
perfis de velocidade sdo calculados a partir da estimativa da queda de pressio no leito e a
convergéncia ¢ obtida quando os perfis de velocidade encontrados satisfazem a equagio
da continuidade da fase liquida. A queda de pressio no leito assim determinada é maior
do que o peso do fluxo ascendente de lama e gas por area de segfio transversal. Esse
resultado € consistente, uma vez que a transi¢io de leito fixo para leito fluidizado ocorre
quando as fases fluidas conseguem suspender o sélido {velocidade do Hquido igual a
velocidade minima de fluidizagdo) e a queda de pressio no leito se iguala ao seu proprio
peso. No arraste de solidos a fricgio com as paredes do reator também causa uma queda
de pressdo, que € desprezivel nas condi¢des simuladas porque a vazio do solido € muito

baixa.
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A figura 7.1 apresenta o perfil radial de velocidades da lama onde observa-se
claramente o fendmeno da recirculaglo no reator. A velocidade da lama ¢ positiva na
regido ceniral do reator, de fluxo ascendente, ¢ negativa proxima a parede, onde o fluxo
¢ descendente. Sendo a lama {fase pseudo-homogénea) formada pelas fases liquida e
solida, o grafico mostra o liguido ¢ o solido recirculando juntos no reator com perfis de
velogidade iguais. A recirculacSo de liguido em colunas de bolhas foi observada por
Dudukovic ¢ Devanathan (1993) na regifio de escoamento desenvolvido, tanto para
sistemas operando em regime homogéneo quanto em regime heterogéneo de bolhas
{vide capituio 3.1},

A velocidade local do liguido na regifio ascendente € maior que a velocidade
termminal das particulas em meio gas-liquido, o que fisicamente garante o arraste das

particulas.

05

H

0.0 0.2 04 06 08 10

r/Rc

Figura 7.1 Perfil radial de velocidade da lama na coluna.
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Os perfis radiais de fragfo voluméirica de gas (g,) e lama (gy) obtidos
(figura 7.2) representam adequadamente os dados experimentais apreseniados na
literatura, que mostram as bolhas de gés se dirigindo ao centro do reator onde esta fase
se concentra. bsse movimento € em parte responsavel pela recirculagfio no leito, uma
vez que a lama € deslocada para a parede e desenvolve-se uma consideravel diferenca
de densidade enire as duas regides. No centro do reator (“mais leve”) o sentido do fluxo
¢ ascendente, enquanto que proximo as paredes do reator o fluxo ¢ descendente. Menzel
et al. (1990} ¢ Hillmer et al. (1994) mostram que o perfil de g, (r} ¢ mais acentuado
guando o reator opera em regime heterogéneo de bolhas, devido & intensa coalescéneia,
e ¢ mais plano guando o le1to apresenta regime homogéneo de bolhas. O valor de fraglio
volumeétnica média de gas no leito (64 ) € consistente com os dados experimentais de
Tarmy et al. (1984) para o processo EDS (vide tabela 2.3), de onde a expressdo foi
obtida. Os autores mostram que s, aumenta significativamente com a elevagio da
pressio no sistema, de modo que dados experimentais de unidades a fiio em pressfes
elevadas representam methor o g4, de reatores em condigfes operacionais severas do

que unidades a fric em condigbes ambiente.
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Figura 7.2 Perfil radial das fracdes volumétricas do gas e da lama no reator,
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A figura 7.3 apresenta o perfil de viscosidade efetiva da lama (™ ), que ¢ igual
4 soma de suas viscosidades laminar (py) ¢ turbulenta (11y'), onde uy" € trés ordens de

magnitude superior a pg. Observa-se que a viscosidade efetiva da lama atinge um valor
maximo na regifio de fluxo ascendente de lama, proximo a regifio de inversdio de fluxo,
ou seia, em um ponto onde a2 intensidade da twbuléncia € mais elevada. Proximo a
parede do reator encontra-se uma fina camada onde o regime € laminar. Nesta regifo a
viscosidade turbuienta do liquido € nula e a viscosidade efetiva da lama € igual a sua
viscosidade laminar. Portanto, ainda que nfio identificado claramente na figura 7.3

devido & ordem de grandeza da escala vertical, ;,s.jf ~» iy quando r— Re, préximo a

parede.
04 :
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Figura 7.3 Perfil radial de viscosidade efetiva da lama. A linha tracejada indica o ponto

radial onde ocorre a inversdo de fluxo de lama (V4 =0}
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O coeficiente de dispersio radial do liquido (), ) ¢ calculado através da

eXPressao:

eff
D, =8 (7-5)
Py

No centro da coluna o coeficiente de disperso radial da fase liquida apresenta

4 2 - - .
um valor da ordem de 4.5 107 m“/s nas condigdes simuladas. Esse valor ¢ uma ordem

de magnitude inferior aos valores de dispersdo axial medidos por Tarmy et al. (1984) na

planta CLPP do processo EDS (vide tabela 2.3). A planta CLPP apresenta dimensoes
proximas as do sistema simulado. Observagdes experimentais mostram que ©
coeficiente de dispersfio axial ¢ maior do que o coeficiente de dispersdo radial
(Fan, 1989). Portanto, uma comparacio entre esses coeficientes indica que a expressdo
utilizada para determinagdo da viscosidade turbulenta do liquido ¢ consistente com a
dispersdo no leito de unidades piloto operando em condigdes severas (elevadas pressdes
¢ temperaturas). Essa express@o foi utilizada por Chen et al. (1995.a) para sistemas
ideais (ar-agua-particulas em condi¢Ges ambiente) em leito fluidizado trifasico e prevé
o aumento da viscosidade turbulenta com o aumento do tamanho do reator, fato

observado experimentalmente.

7.2 .2 Comparacio de Vi (r) com dados experimentais (sistema ideal)

O modelo fluidodindmico apresentado fo1 confrontado com dados experimentais
de velocidade de liguido obtidos por Chen et al. {1995.a) em leito fluidizado trifasico
com o solido confinado. Para isso simulou-se um sistema formado por ar, agua ¢
esferas de vidro, a temperatura ¢ pressdo ambiente, em duas condigdes operacionais
distintas apresentadas na tabela 7.3, juntamente com as propriedades dos fluidos. A
fragdo volumeétrica do gas para esse sistema foi calculada com a correlagiio empirica de
Chen et al. {(1995.a).
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Tabela 7.3 Propriedades do ar e da dgua 2 25 °C e 1 atm e condigbes operacionais do

sistema simulado em uma coluna comde = 0285 melec=4.1m

simbole | regimede ; U U €p | AP oS Pe € PL| By € Mg
figura 7.4| bolhas | [m/s] | [m/s] fum] | Tkg/m’] | keg/m’] | [kg/m.s]
transiclo | 0.0348 | 0.0283 [ 0.667 | 530 | 2292 12e | 002107

1000 12090107

hetero- | 0.0044 | 0.0708 | 0.05 | 670 | 2362 12e | 0.02.107

4 géneo 1000 | e0.90107

Os perfis simulados e os dados experimentais sfio apresentados na figura 7.4,

onde cbserva-se que a curva obtida na simulac8o apresenta boa concordincia com 08

dados experimentais de Chen et al. (1995.a).
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Figura 7.4 Perfil de velocidade do liguidoe nas condigles operacionais apresentadas na

tabela 7.2, Dados experimentais de Chen et al. (1995 2) e resultado das simulagBes.
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Uma vez que ndo ha dados de velocidade do liquido disponiveis na literatura
para o sistema reacional com 6leo, hidrogénio ¢ catalisador nas condi¢des operacionais
do processo de hidroconvers&o, ndo foi possivel realizar essa comparacio para o reator

de hidroconversdo.

7.2.3 Perfil de velocidade da fase gas

O perfil radial de velocidade da fase gas (hidrogénio), determinado com a
simulag@io da fluidodindmica do reator nas condi¢des operacionais do item 721, ¢é
apresentado na figura 7.5. O grafico mostra duas curvas que foram obtidas com
diferentes expressdes para Cw, parametro do termo da forca de arraste entre as fases
(equagdo 3-22). O valor de Cw constante igual a 50000 foi utilizado por Torvik e
Svendsen (1990), enquanto que Grienberger e Hofmann (1992) consideraram a variacio
radial de Cw. Observa-se que o termo proposto para considerar a variagdo radial do
arraste entre as fases faz com que a velocidade do gas diminua no centro da coluna.
Esse comportamento também foi observado em simulagdes de sistemas formados por
ar-agua-particulas em condigbes ambiente e ¢ inconsistente com os dados experimentais
¢ graficos apresentados em Grienberger e Hofmann (1992) e Chen et al. (1995.a). Por
iss0, optou-se por utilizar Cw constante ¢ igual a 50000 no modelo fluidodinamico,
como ¢ indicado no capitulo 3 desta dissertagdo. O perfil de velocidade do liquido no ¢
apresentado nesta andlise porque ndo sofre variagbes significativas com mudangas na
forga interfacial de arraste. Nos dois casos abordados na figura 7.5 os perfis de

velocidade do liquido obtidos sdc coincidentes.
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5.0
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Figura 7.5 Perfil de velocidade do gés simulado nas condigfies operacionais do
item 7.2.1 Cw € a constante da forga interfacial de arraste, Torvik e
Svendsen (1990) utilizaram Cw = 50000 e Grienberger e

Hofmann (1992) consideraram a variag#o radial de Cw.

Considerande a curva obtida com Cw constante observa-se que o perfil de
velocidade do gas apresenta um pico proéximo a parede, o que nfo € observade na
pratica. O aumento do nimero de pontos de discretizacio nesta regifio ndo alterou o
comportamento da curva. Verificou-se que a utilizacio de uma funclo de parede,
impondo perfil logaritmico de velocidade nesta regifio, ou a determinagio de uma
velocidade de liguido na parede, igual a V; minima, podem resclver o problema.
Entretanto, devido a falta de critérios bem definidos, a aplicagfo dessas solugfes
pareceu ser arbitraria. Considerando gue este pico nfo interfers nos resultados da
simulaclo da reagdo de cragueamento ¢ que as correlagdes utilizadas so aproximacdes,

optou-se por n#o alterar a forma do perfil,
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Observou-se que a formulagio do modelo fluidodindmico ndo satisfaz
simuitaneamente os balangos de massa para todas as fases, sendo que o balango de
massa da fase gas apresenta um desvio significativo. Por exemplo, o sistema simulado
com os dados do 1tem 7.2.1 possui uma velocidade superficial de 0.02 mv/s e apresenta
uma velocidade superficial, calculada com a equacgfiio (3-7) a partir do perfil de
velocidades do gas resultante da simulagdo, igual a 0.0954 m/s. Acredita-se que isso
ocorre devido a utilizagdo de equagdes empiricas para determinagdio da fragio
volumétrica de gas, viscosidade turbulenta do liquido e forga de interag#o entre as fases,
que foram obtidas em diferentes referéncias para sistemas distintos.

Verificou-se a possibilidade de satisfazer o balango de massa do gas ajustando
um pardmetro na expressdo para determinacio de g, (r) ou da for¢a de arraste.
Alteragdes nas expressdes para célculo da fragfo volumétrica de gas resultaram em
perfis com comportamento inconsistente tanto na fase gis quanto na fase liquida, de
forma que essa abordagem foi descartada. O ajuste de Cw apresentou bons resultados,
uma vez que somente o perfil de velocidades da fase gas ¢ sensivel ds variagdes neste
pardmetro. Entretanto, para cada conjunto de dados de entrada (condigdes operacionais,
caracteristicas do reator ¢ propriedades das fases) obtém-se um valor diferente para Cw,
o que ¢ arbitrario e inconsistente.

O modelo flutdodindmico apresentado ¢ semelhante ao modelo proposto por
Gasche et al. (1989) para colunas de bolhas, que também utilizam a equagfo da
continuidade da fase liquida para determinacéo da queda de pressdo no leito. Os perfis
de velocidade do gas e do liguido obtidos nesse trabalho foram comparados com dados
experimentais apresentado boa concordéncia, o que justifica a formulagfio matematica
desenvolvida.

Considerando que o objetivo final deste trabalho é a simulagdo do reator de
hidroconverso e que o perfil de velocidades da fase gas ndo participa na formulagdo do
modelo reacional ¢ nfo interfere significativamente no perfil de velocidades da fase
liquida, no presente trabalho optou-se por ndo interferir no balango de massa da fase
gas. Essa questio deve ser revista em trabalhos futuros quando estejam disponiveis
dados experimentais do reator de hidroconversio, que permitam o teste e ajuste das

correlacdes empiricas e semi-empiricas utilizadas.
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7.3 INFLUENCIA DA REACAQ NA FLUIDODINAMICA DO LEITO

No decorrer da reagfio de cragueamento, o residuo € convertido em fragdes mais
leves como o gasdleo e o dleo diesel, que possuem propriedades diferenciadas como
pode ser observado na tabela 7.2. Deste modo, espera-se que as propriedades médias do
dleo variem significativamente 2o longo da reagBo, o que nos reatores com pouca
dispersio implica em variagbes ao longo do reator, causando mudangas na
fluidodindmica do leito. Esse nfio ¢ o caso dos reatores em leito fluidizado trifasico com
arraste, uma vez gue a mistura no leito € intensa e o residuoe alimentado logo se mistura
a0 6leo parcialmente convertido. Portanto, neste caso, espera-se que a variagdo das
propriedades do dleo ao longo do reator sejam pequenas e possam ser desprezadas.

Para wverificar a validade dessa consideragio simulou-se a fluidodindmica do
leito a 425 °C e 110 atm, com as condi¢les operacionais da tabela 7.1 com o titulo de
‘sistemna simulade’, considerando a fase liquida composta somente por uma fracio:
residuo ou gasdleo ou diesel. Esses sBo os componentes presentes em maior proporgio

no tiguido. Os resuliados da simulacBo s8o apresentados na figura 7.6 ¢ na figura 7.7.
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Figura 7.6 Perfil radial de viscosidade efetiva da lama.
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Figura 7.7 Perfil radial de velocidade do liguido

s graficos mostram que as diferentes propriedades das itrés fragfes pouco
influenciam a fluidodindmica do leito simulado, uma vez que os perfis obtidos sfo
bastante proxXimos.

A fase gis pode interferir na fluidedindmica do leito quando gases sfo
produzidos na reagdo e/ou quando ocormre uma mtensa absorgdo de gases gque sio
rapidamente consumidos na reagfo, o que nfo ocorTe no sistema em estudo.

A reaclo de cragueamento no reator de hidroconversfio produz gases,
hidrocarbonetos com | a 4 4tomos de carbono, em pequena quantidade. Acredita-se que
devido as severas condicdes operacionais do reator {(clevadas pressiic e temperatura)
parte desses gases fiquem solubilizados no éleo. Portanto, € vélida a consideragfo de
que as propriedades da fase gas nfo sofrem modificaces ao longo do reator e que esta
fase € formada somente por hidrogénio.

Hillmer ef al. {1994, mostram que a fluidodindmica do reator sofre mnfluéncia
significativa quando ocorre intensa absorgfc de gases no reator. apresentando os

resultados da simulaciio de uma coluna de bolhas com gas carbbnico e solugfo de
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hidréxido de sédio. Esse ndo é o caso do reator de hidroconversio em unidade piloto,
onde grande parte do hidrogénio consumido na reacéo esta solubilizado no 6ieo apos a
regido de entrada do reator. O processo opera com grande excesso e pressdo de
hidrogénio para minimizar a formagdo de coque dentro do reator, que pode causar
sérios problemas operacionais a unidade.

Pode-se concluir que, embora o modelo fluidodindmico ndo considere variagdo
das propriedades e fragdes volumétricas dos fluidos ao longo do eixo do reator, mostra-

se adequado para simular a fluidodinidmica do reator de hidroconversio.

7.4 CONVERSAO DE RESIDUO

A reagio de craqueamento térmico foi simulada com a utilizagio do algoritmo
do acoplamento reagfio-recirculagfo apresentado no capitulo 6. Com a simulagio
obtém-se os perfis de concentracdo de cada pseudocomponente no reator, a conversio

de residuo e a distribuigfo dos produtos na saida do reator.

7.4.1 Simulacio do reator de hidroconversio

A reacdo ¢ simulada em um reator de hidroconversdo com as dimensfes da
unidade piloto da Petrobras/Six, operando a 425 °C, em regime homogéneo de bolhas e
nas condigOes operacionais apresentadas na tabela 7.1, com o titulo de ‘sistema
simulado’. Considera-se que as propriedades da fase liquida e gas sdo iguais,
respectivamente, as propriedades do residuo e do hidrogénio nas condiges de operagio
(vide tabela 7.2) e que o reator ¢ alimentado somente com residuo.

Os resultados s3o apresentados na tabela 7.4, na figura 7.8 e na figura 7.9.
A nomenclatura utilizada ¢ ilustrada na figura 6.1, que mostra um desenho esquematico
do reator, com a divisfo das regides de entrada, saida e escoamento desenvolvido e o

nome dado 4 concentragiio em cada ponto.
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A tabela 7.4 apresenta as concentragdes de cada pseudocomponente i na entrada
(Cot) e saida (Csi) do reator ¢ na entrada da regido de escoamento desenvolvido no
dominio de fluxo ascendente (Chi). Verifica-se que os 21.9 % de residuo convertido
produzem em torno de 11 % de gasdleo, 7.7 % de diesel, 2.2 % de nafta ¢ apenas 1.0 %
de gases, 0 que € consistente com os resultados apresentados em Mosby et al. (1986).
O residuo facil de craquear, formado basicamente por 6leos, apresenta uma conversao
bastante superior a conversio de asfaltenos e resinas que compde o residuo dificil de
craquear. Observa-se uma pequena diferenca entre Cbi e Csi, de onde se conclui que

ocorre uma grande recirculagio de dleo no reator,

Tabela 7.4 Concentracdo dos pseudocomponentes [fraciio massica] e conversdo de

residuo {vide figura 6.1 para nomenclatura)

i fracio Coi = Cbi Csi | Xi(%)
1 residuo dificil de craquear 0.8 0.7183 0.7166 10.43
2 residuo facil de craquear 0.2 0.0673 0.0644 67 80
3 gasoleo alimentagio 0.0 0.0000 0.0000 0.00
4 gasoleo produzido na reagio 0.0 0.1076 0.1099 -
5 diesel 0.0 0.0751 0.0767 -
6 nafta 00 0.0215 0.0220 -
7 gases 0.0 0.0102 0.0104 m—-
¥ Ci 1.0 1.0000 1.0000 | X residuo
| =21.90

A figura 7.8 apresenta os perfis de concentragdo do reagente (residuo) no reator
de hidroconversio, onde os simbolos mostram os pontos calculados e as iinhas indicam
a tendéncia dos perfis, para facilitar a visualizaglio. Para que se possa compreender
esses resultados e acompanhar a analise apresentada a seguir ¢ imprescindivel a
compreensdo do item 6.1 desta dissertacBo, que apresenta o algoritmo do acoplamento

reacio-recirculacgio.
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A carga alimentada ao reator ¢ composta somente por residuo de forma que
Co,+ Cop = 1.0 . A concentragio no inicio da regifio fluxo ascendente (z = 0) ¢ igual a
Ch; + Ch,. O residuo reage ao longo do reator e apresenta o perfil de concentragdes
igual a Cf; + Cf; em z = Le. Observa-se que a conversio € pequena nesse trecho € que é
mais acentuada proximo a regifio de inversfo de fluxo. Isso ocorre porgue no ponto de
inversdo de fluxe, Vi, = 0 ¢ o tempo de residénecia tende para infinito, de modo que
nesse ponto todo o residuo ¢ convertido. A consideraciio da disperso radial no modelo

do reator faria com que os perfis de concentragfo fossem mais suaves nessa regifio.
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Figura 7.8 Perfis de concentragio do residuo [fracfo massica] na entrada (z = 0) ¢ saida
{z=Lc) da regifio de escoamento desenvolvido {vide figura 6.1). A linha pontilhada

indica o ponto onde ocorre a inversfo do fluxo no reator (V= 0 em /Re = 0.67),

Na regifo de fluxe descendente a concentragio inicial (z = Lc) ¢ igual a
Cs; + Cs; | enguanto que o perfil de concentragBes final € igual a Ce, + Cey (2 = 0)
Nessa regifio o perfi] de concentragfes € mais acentuado proximo ao ponto de inversio
de fluxo ¢ prowimo & parede, uma vez que a condicio de contorno do modelo

fluidodindmico prevé V; = 0 na parede. A concentrac@o dos pseudocomponentes nessas
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posighes nfo € calculada porque como Vy = 0, o valor da funcio integrada também €
igual a zero nesses pontos e Ci ndo interfere no balango de massa das regibes de entrada
e saida do reator {respectivamente, equacéo (6-7) ¢ equacdo (6-9)).

A figura 7.9 apresenta os perfis de concentracio de um dos produtos, o diesel,
no reator de hidroconversdo. Os simbolos mostram os pontos calculados e as hinhas
mdicam a fendéncia dos perfis para facilitar a visualizag8o. Os comentérios da figura
7.8 podem ser aplicados a esse grafico, com a ressalva de que nesse caso o componente
¢ formado ao longo do reator e que nos pontos onde Vp, = 0 sua produgfio atinge um
valor maximo. Esse comportamento também ¢ observado nas fragfes nafta e gases. O
gasoleo apresenta comportamento diferenciado, porque € produzido a partir do residuec
mas pode ainda sofrer craqueamento e ser convertido em fragdes mais leves. Portanto,

guande Vy, = 0 o gaséleo € completamente convertido.
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Figura 7.9 Perfis de concentragiio do diesel [frac8o massica] na entrada (z = 0) e saida
{z = L¢) da regifio de escoamento desenvolvido (vide figura 6.1}. A linha pontithada

indica o ponto onde ocorre a inversdo do fluxo no reator (V= 0 em 1/Rc = 0.67).

O reator simulado apresentou uma relagio hidrogénio/dlec (vHO) de 420

Nm'/m® e uma velocidade espacial de 4.53 W' O valor da velocidade espacial ¢
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superior aos valores encontrados na literatura para reatores em leito de arraste ¢ implica
em um baixo tempo de residéncia do 6leo no reator (17 minutos) ¢ em baixa conversio
de residuo. Para reduzir o valor de LHSV pode-se diminuir a velocidade superficial do
liquido (UL), aumentar as dimensdes do reator, ou operar com varios reatores de
hidroconversdio em série. Ndo € aconselhavel baixar U; sob o risco de se atingirem
valocidades que nfo arrastem o sélido ou nfo fluidizem adequadamente o leito. Tanto o
processo EDS (Tarmy et al.,1984) quanto o processo HDH (Drago et al., 1990) possuem
plantas com trés reatores ("slurry bubble column reactors”") operando em série na secio
de reacg@o. Portanto, € consistente simular mais de um reator em série com o objetivo de
aumentar o tempo de residéncia do liquido e reduzir a velocidade espacial.

Conforme esperado, o tempo de residéncia do s6lido no reator é superior ao do
liquido ¢ nessa simulagiio apresentou um valor da ordem de 5h e 26 min.

A velocidade superficial de liquido (U."), determinada através da equacio 6-11
para compensar os erros da integraco numérica, resultou em 0.00214 m/s, quando
U = 0.002 m/s, o que mostra boa precisdo no calculo das integrais por quadratura

gaussiana, ainda que sejam utilizados poucos pontos.

7.4 .2 Comparacio com dados experimentais

Um conjunto de dados obiidos na umdade piloto da Pelrobras/SIX em i{estes
iniciais de exploragio indicaram converséio de residuo da ordem de 44 %. Essa planta
opera em leito fluidizado, com o solido confinado, nas condi¢cdes operacionais
indicadas na tabela 7.1 com o titulo ‘Petrobras’. A simulac¢io de uma unidade com
semelhantes dimensdes, didimetro de particula, temperatura e tempo de residéncia do
liquido, operande em leito fluidizado com arraste de sdlidos, apresentou uma conversdo
de residuo de 37 %. Uma vez que a velocidade superficial do liquido de reatores com
arraste € maior do que a de reatores com solido confinado, utilizaram-se quatro reatores
em série para simular a unidade com o mesmo tempo de residéncia. Apesar destes
resultados terem sido obtidos em reatores com diferentes caracteristicas
fluidodindmicas, sua comparago mostra gue o modelo apresenta resultados

consistentes. Se a reagfo fosse catalitica teria que ser considerada a desativacio do
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catalisador, que ¢ diferente em leito confinado e leito com arraste, uma vez que 0s

tempos de residéncia do solido s@o distintos nesses sistemas.

7.5 ANALISE PARAMETRICA

Com o objetivo de verificar a resposta do modelo a variagGes nas condigdes
operacionais do reator de hidroconversio realizaram-se algumas simula¢des onde
somente um dado foi alterado de cada vez, de forma a permitir a comparagio dos
resultados. As condigdes operacionais comuns para todas as simulagbes sdo
apresentadas na tabela 7.1 ¢ os valores da vaniavel analisada s@o indicados em cada

caso. Qs resultados sdo comparados com informacgdes da literatura.

7.5.1 Pressio

A matriz reacional de craqueamento ¢ formada por cinéticas de primeira ordem
que n3o consideram a influéncia da pressdo de hidrogénio na reagdio. As correlagdes
para determinagdo dos pardmetros fluidodindmicos n3o apresentam termos que
relacionem diretamente a pressio. Portanto, no modelo apresentado, a pressdo interfere
somente nas propriedades da fase gas, que ndo alteram os resultados da simulacio. A
simuiacfo de 4 reatores de hidroconversfic em série operando a 110 atm e 140 atm

resultou em conversdes de residuo iguais a 48.28 % ¢ a 48.29 %, respectivamente.
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7.5.2 Temperatura

A temperatura € a varidvel que apresenta maior influéncia sobre a extensio das
reagdes de craqueamento. Segundo Trambouze (1991), em condigdes normais de
operagdo um aumento de 15 °C praticamente dobra a constante da taxa de reagio.
Skripek et al. apresentam o processo Canmet ¢ afirmam que a varia¢do de 1 °C pode
alterar a convers&o de residuo em até 2 % nos reatores de hidroconversio.

O modelo cinético selecionado para simular a reagdo de cragueamento
(Mosby et al, 1986) prevé esse comportamento, como pode ser observado na
figura 7.10 que apresenta a distribuigdo de produtos na saida do reator de
hidroconversio em fungdo da temperatura. Os simbolos nas curvas indicam os
resultados obtidos com a simulagdo de quatro "slurry bubble column reactors” operando
em série. Observa-se que o gasoleo produzido sofre craqueamento e é convertido em
produtos mais leves que compde as fragdes diesel, nafta e gases. Esse grafico ¢ bastante
semelhante aos resultados apresentados por Mosby et al. (1986) na simulacio de um
reator de hidroconversdo operando em leito fluidizado trifasico com o sélido confinado.
Nessa comparagio, deve-se lembrar que as duas simulagdes possuem em comum o
modelo ¢cinético de craqueamento e a faixa de temperatura avaliada, enquanto que as

caracteristicas do reator e as outras condigdes operacionais sao diferentes.
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Figura 7.10 DistrnibuicBo de produios na saida do reator em funglo da temperatura de

operagiio, 1 = 113 h

No reator de hidroconversfio, a temperatura pode ser determinada de modo a
maximizar a produciio de uma determinada fracio. Verifica-se no grafico que a
produgdo de diesel, nafta e gases aumenta com o aumento da temperatura, de modo que
a temperatura ideal para maximizar a produgfio dessas fragdes, no grafico, ¢ a que
apresenta o maior valor. Enfretanto, deve-se levar em consideragiio que a formagho de
cogue ndo ¢ prevista pelo modelo cinético utilizado neste trabalho e € favorecida com o
aumenic de femperatura, acentuado-se a partir de cerfo valor da mesma O coque
deposita-se na superficie do catalisador e nas paredes dos equipamentos, podendo
formar regiSes de estagnaciio no reator e interromper o fluxo de produtos nas linhas,

trazendo como consequéncia a parada da unidade.
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7.5.3 Vazbes ¢ tempo de residéncia no reator

O tempoe de residéneia do liguide no reator {(t) também tem influéncia
sigmificativa na reaco de craqueamento. Normalmente, na apresentagiio dos processos
de hidroconversio, essa variavel € especificada indiretamente através do valor da
velocidade espacial do liquido (LHSV).

A figara 7.11 apresenta os resultados da simulacio do processo de
hidroconversdo nas mesmas condicdes operacionais da figura 7.10. Entretanto, neste
caso é simulado apenas 1 reator de hidroconversiio, de forma que ¢ tempo de residéneia
do liguido ¢ 4 vezes menor do que no casc anterior. Observa-se que a conversido

diminui consideravelmente com a reducfio de 1.

]

cA0 massica

s

{33; [frax

Figura 7.11 Distribuicio de produtos na saida do reator em fungfo da temperatura de

operacio, 1 = 17 min
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A influéncia da velocidade superficial do gas (U, ) na fluidodindmica do leito e
na conversio foi analisada através da variacdo de 10 % no valor simulade, de forma a
manter o regime homogéneo de bolhas no reator. Os resultados sdo apresentados na
tabela 7.5 e mostram que a fragdo volumétrica média de gas (gu), a viscosidade efetiva
da lama (ug Bﬁ) e a velocidade do liquido (V) sdo diretamente proporcionais a U,. Esse
comportamento estd de acordo com os resultados apresentados em Menzel et al. (1990),
Grienberger ¢ Hofmann (1992) e Dudukovic ¢ Devapathan (1993). O aumento de U,
diminui o tempo de residéncia do Hquido. Todos esses fatores resultam na redugdo da

conversdo de residuo com o aumento de U,

Tabela 7.5 Resultados da simulag@o em fungdo da velocidade superficial do gas (U,)

Ug (m/s) et | M (Pas)| Vi(mis) w(h) | Xresiduo
0.018 0.155 0.280 0.384 1.16 0.4841
0.020 0.170 0.291 0.424 1.13 0.4828
0.022 0.186 0.302 0.466 1.10 0.4817

obgewagﬁa | em r=0 emr=1{_ B total

A revisdo de literatura mostrou gue nos processos de hidroconversio com arraste
de solidos (VCC e HDH), a lama alimentada ao reator possut de 1 a 3 % em peso de
particulas (vide tabela 7.1). A literatura também apresenta evidéncias de que a fragao
volumétrica de solidos no reator (g, ) € da ordem de 0.10 a 0.30, como na planta CLPP
do processo EDS (Tarmy et al., 1984). A partir dessas mformagdes, concluiu-se que a
vazdo de solidos ¢ significativamente menor que a vazdo do oleo e que o tempo de
residéncia do sohide ¢ mais elevado. De acordo com essas observagdes estabeleceu-se
que a velocidade superficial do solido ¢ igual a 0.000023 m/s nas simulagdes, o que
representa 1, = 5 h 26 min. Acredita-se que a fluidodindmica do leito nessas condigdes ¢
bastante similar & fluidodindmica do reator fluidizado com sélido confinado, desde que
o leito esteja bem expandido, ou seja, desde que ocorra turbuléncia no leito. A diferenca

entre 0s dois modos de operacdo do reator forna-se mais evidente quando se considera
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uma reacdo catalitica, uma vez que o leito de arraste opera com particulas de menor
didmetro ¢ portanto com menor resisténcia difusional ¢ maior area superficial,
resultando em maiores conversdes. Além disso, nas reagdes cataliticas deve-se levar em
conta a desativagiio do catalisador, que ¢ diferente nos dois modos de operacdo, uma

vez que o tempo de residéncia do sélido € diferente.

7.5.4 Graude mistura

Vernficou-se que o modelo desenvolvido representa o escoamento no reator de
hidroconversdo com elevado grau de agitagio, o que esta de acordo com a teoria de
letto fluidizado.

Reatores de mistura, quando divididos em vérios reatores em série, tém a
intensidade da agitacfio reduzida e apresentam maior conversdo se a ordem cinética da
reagfio for positiva. A simulac¢@io de um reator com 12 m de altura operando a 425 °C e
110 atm, resultou em uma conversdo de residuo (X residuo) de 43.15 %. Dividindo-se
gsse reator em quatro reatores em série com 3 m cada, operando nas mesmas condicdes,
obteve-se X residuo = 48.28 %. A diferenga entre as conversdes aumenta quando o
reator ¢ dividido em um namero maior de reatores em série. A simulagdo de 1 reator
apresentou X residuo = 71.13 %, enquanto que, dividido em 16 reatores iguais,
operando nas mesmas condigdes, resultou X residuo = 86.25 %.

Esse comportamento ja era esperado, uma vez que o gradiente de concentragdes
¢ pequenc no reator, como pode ser observado na figura 7.8 ¢ na figura 7.9, de forma
que ocorre uma grande recirculacio do oleo. O algoritmo do acoplamento press@o-
velocidade também 1mpde um grau de mistura no reator, porque cada vez que o oleo
atinge a regifo de entrada e saida ele ¢ completamente misturado e apesar do volume
dessas regifes ser muilo pequeno, o 6leo passa varias vezes por elas.

Analisando essas informacgles vem a pergunta: qual a vantagem de se
desenvolver um modelo complexo se o reator se aproxima do comportamento de
mistura perfeita ¢ pode ser modelado simplesmente com N reatores em série 7 A
questdo ¢ que o parimetro N ¢ apenas um dado empirico, que ndo descreve o
comportamento do reator ¢ apresenta um valor diferente em cada caso, nao sendo

portanto adequade para ampliacio de escala ¢ projeto de unidades. O modelo
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apresentado neste trabalho ¢ fundamentado nas equacgdes de conservacio da massa e
quantidade de movimento. Apesar de suas limitagdes atuais em funcdo do uso de
correlagbes empiricas e semi-empiricas e da falta de conhecimento de alguns
fenomenos, esse modelo tem potencialidade em fornecer resultados que permitam o
projeto de unidades e o uso de maiores fatores de ampliagio de escala. Isso porque
fornece informagdes mais detalhadas do escoamento ¢ pode representar melhor a

influéncia da mudanga de alguma condigdo operacional ou caracteristica do reator.
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8. CONCLUSAO

Esse trabalho apresenta a modelagem e simulagio de um reator que opera em
leito fluidizado trifasico com arraste de solidos, classificado como “slurry bubble
column”, para promover a conversao de Oleos pesados e residuos da destilacio de
petroleo em fragdes mais leves € de maior interesse comercial, como o diesel e a nafta. O
trabalho ¢é dividido em duas etapas: inicialmente determinam-se o0s pardmetros
fluidodinamicos e a seguir calcula-se a conversao obtida com o craqueamento térmico do
Oleo.

Nas condigdes operacionais do reator de hidroconversio, o Oleo e o solido
formam uma lama (fase pseudo-homogénea) na qual o solido estd uniformemente
distribuido. O hidrogénio, fase gas, escoa na forma de bolhas discretas em regime
homogéneo de bolhas.

O modelo fluidodindgmico ¢ unidimensional, considera escoamento desenvolvido e
¢ baseado nas equagdes da continuidade e conservagdo da quantidade de movimento. A
dispersdo no leito, representada pela viscosidade turbulenta do liquido, ¢ determinada
atraveés de um modelo turbulento de ordem zero. A distribuicio de gas ¢ a forga de
interacdo entre as fases sdo calculadas através de expressdes empiricas.

O modelo de craqueamento térmico utilizado representa a ndo linearidade das
reacOes através da divisdo do oleo em pseudocomponentes, tratados como espécies
quimicas individuais que reagem entre si apresentando cinéticas de primeira ordem. A
analise da ordem de magnitude dos termos do balan¢o de massa no reator para cada
pseudocomponente mostra que o fendmeno da convecciio é dominante na diregio axial e
que a dispersio ¢ dominante na direcdc radial. Como primeira aproximacdo, neste

modelo ¢ considerada somente a convecgio.
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O método dos volumes finitos, utilizado para discretizagdo das equagBes do
modelo flutdodindmico, mostrou-se adequado porque € versatil, de facil aplicagio e
garante que a resposta tenha significado fisico, ainda que o namero de pontos de
discretizag@0 seja pequeno, uma vez que as equagles da conservacdo sdo integradas em
cada volume de controle finito. O sistema de equagdes algébricas gerado foi resolvido
por TDMA (algoritmo da matriz tri-diagonal) com eficiéncia. Os métodos matematicos
utilizados para integracdo numeérica, quadratura gaussiana € meétodo de Simpson (de
acordo com a necessidade), apresentaram resultados precisos.

O programa foi implementado em linguagem Fortran (Fortran 77) e executado
em um microcomputador PC 486-DX2 66 Mhz com tempo de simulagdo da ordem de 90
segundos. Verificou-se que os resultados obtidos independem das estimativas iniciais de
queda de pressdo no leito e perfil de velocidades de gas e lama. A utilizagdo de 2000
pontos na dire¢do radial garante a obtengio de resultados que independem do niimero de
pontos de discretizagio na simulagfo fluidodindmica. Na simulagdo da reagdo de
craqueamento, 10 pontos na direcdo radial sdo suficientes para integragdo numeérica por
quadratura gaussiana.

As propriedades de cada pseudocomponente do odleo (fase liquida) e do
hidrogénio (fase gas) nas condi¢des de operagdo sio determinadas utilizando um
stimulador comercial (Hysim©). As condi¢es operacionais e caracteristicas do reator de
hidroconversao sio obtidas a partir de nformagdes dos processos com arraste de solidos
em desenvolvimento (HDH, VCC e Canmet), do processo EDS para liquefagio de
carviao gue apresenta escoamento similar e a partir de dados tipicos de “slurry bubble
columns” encontrados na literatura. O conjunto de dados assim obtido ¢ representativo
do processo em questdo.

De acordo com o algoritmo do acoplamento pressdo-velocidade, os perfis de
velocidade sdo calculados a partir da estimativa da queda de pressdio no leito e a
convergéncia ¢ obtida quando a conservag@io de massa da fase liquida ¢ satisfeita.
Conforme esperado, a queda de pressdo assim determinada € maior do que o peso do

fluxo ascendente de lama e gas, por area de seclo transversal do reator.
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O perfil radial de velocidades da lama mostra a recirculagio no reator, com fluxo
ascendente na regifo central e descendente proximo as paredes. Uma vez que ndo ha
dados experimentais disponiveis de distribuigio de velocidades em reatores de
hidroconversio, esse resultado ¢ comparado com dados experimentais obtidos por Chen
et al.(1995.a) em um sistema ideal, formado por ar-agua-esferas de vidro em condi¢des
ambiente, apresentando boa concordancia.

Os perfis de fragio volumétrica das fases lama e gas representam adequadamente
os dados experimentais apresentados na literatura, que mostram as bolhas de gas se
dirigindo ao centro do reator, onde esta fase se concentra. Esse movimento € em parte
responsavel pela recirculag@io no leito, uma vez que a lama ¢ deslocada para a parede e
desenvolve-se uma consideravel diferenca de densidade entre as duas regides.

O perfil de viscosidade efetiva da lama, que representa a dispersio no leito, atinge
um valor maximo proximo ao ponto de inversio de fluxo, onde a turbuléncia é mais
intensa ¢ tende para o valor da viscosidade laminar na fina camada de fluxo laminar
proximo a parede. O coeficiente de dispersdo radial, determinado a partir da viscosidade
efetiva, apresenta a mesma ordem de magnitude de resultados experimentais obtidos em
colunas de bolhas e apresentados na literatura.

As simulagdes mostram que o perfil de velocidades da fase gas ndo ¢ bem
representado pelo modelo fluidodindmico desenvolvido. Acredita-se que isso ocorre
devido a utilizagio de correlagOes empiricas obtidas a partir de diferentes referéncias
para sistemas distintos, de modo gue essa questdo deve ser revista em trabalhos futuros,
quando estejam disponiveis dados experimentais para teste e ajuste das correlagdes. No
momento, esse problema ndo interfere na simulagio do reator, porque a variavel nio
participa da formulagdo do modelo reacional e os desvios identificados no alteram o
perfil de velocidades da lama.

A analise dos processos de hidroconversdo mostrou que a vazdo méssica dos
solidos € muito baixa em comparagdo com a concentracio de solidos dentro do reator
(e = 0.1 a 0.3). Portanto, acredita-se que a fluidodindmica do leito nessas condigGes €
similar 2 fluidodindmica do reator fluidizado com o sélido confinado, desde que o leito

esteja bem expandido.
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Verificou-se que nas condi¢cdes do reator de hidroconversdo, a reagdo de
craqueamento ndo interfere na fluidodindmica simulada do leito. Isso porque a mudanga
nas propriedades do oleo no decorrer da reag@o néo alteram significativamente os perfis
de velocidade e viscosidade efetiva do liquido. Além disso, os gases sdo produzidos em
pequena quantidade e ndo ha intensa absor¢do de hidrogénio seguida de reagdo no
processo de hidroconversdo. Portanto as variaveis fluidodindmicas determinadas sio
constantes ao longo do reator.

O algoritmo do acoplamento reagfo-recirculagio permite a simulagio da reagio
de cragqueamento com a utilizagdo dos valores conhecidos das concentragdes dos
pseudocomponentes na entrada do reator (condigdo de contorno) e das variaveis
fluidodindmicas determinadas na regido de escoamento desenvolvido.

As simulagdes da reagdc de craqueamento térmico determinam o perfil de
concentragdes dos pseudocomponentes no reator, a conversio de residuo e a
distribuigdo de produtos na saida do reator. A simulacfio de quatro reatores em série com
dimensdes da unidade experimental da Petrobras/SIX permitiu a reprodugio das
condigBes operacionals tipicas de "slurry bubble column" e do tempo de residéncia do
liquido encontrado nos processos de hidroconversido. Conforme esperado, os resultados
mostraram que a formacfio de gases € pequena e que o éleo apresenta maior conversio
do que os asfaltenos e resinas. O gradiente de concentragbes na direcio axial obtido nas
simulagbes ¢ muito pequeno mostrando que ocorre grande recirculagiio do dleo no
reator.

Um conjunto de dados obtidos em testes exploratorios da unidade piloto na
Petrobras/STX indicou uma conversdo de residuo da ordem de 44 %, que € proximo do
resultado obtido com a simulagiio (conversio de 37 %) mostrando que o modelo

apresenta resultados consistentes.
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A analise paramétrica das condigGes operacionais revelou que a temperatura € o
tempo de residéncia do liguido sfo as variaveis que mais infuenciam a conversio de
residuos. O estudo da variagdo da conversdo em fun¢do da temperatura mostra que o
gasoleo produzido pode sofrer craqueamento, sendo convertido em produtos mais leves.
Verificou-se que o modelo desenvolvido representa o escoamento no reator de
hidroconversdo com elevado grau de agitagio, o que estd de acordo com a teoria de
leitos fluidizados.

Para validacdo da modelagem desenvolvida € necessaria a comparacdo dos
resultados da simulacdo com dados obtidos em uma unidade experimental de
hidroconversdo operando nas mesmas condi¢gdes. No momento n&o ha um conjunto de
dados disponiveis para esse fim, de forma que se propde que essa tarefa seja realizada em
trabalhos futuros. Por enquanto a concordancia da simulagdo com 0 comportamento de
reatores de hidroconversio ¢ avaliada a partir da comparagdo dos resultados com dados
de literatura, mostrando que os resultados obtidos sio consistentes.

Concluindo, verifica-se que os objetivos definidos para o trabalho foram
atingidos:

o estudo comparativo dos processos de hidroconversdo com arraste e

determinacdo das condi¢des operacionais do reator;

e caracterizacdo e modelagem da fluidodindmica no leito ("slurry bubble column

reactor” };

¢ revisio dos modelos desenvolvidos para reatores fluidizados multiféasicos;

s desenvolvimento de programa computacional para simulagio da

fluidodindmica e reacdo de craqueamento térmico no reator de hidroconversio

com arraste.
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8.1 SUGESTOES PARA PROXIMOS TRABALHOS

As simulagdes apresentaram resultados consistentes quando comparados com
informag¢des da literatura. Entretanto, para validagio do modelo € necessaria uma analise
comparativa e detalhada de um conjunto de dados experimentais com os resultados da
simulagdo do reator nas mesmas condi¢Ges operacionais. Essa analise deve ser realizada
em trabalhos futuros, quando se obtenham as informagdes necessarias.

As correlagOes empiricas utilizadas para o calculo da forga de interagdo entre as
fases, perfil de fragdo volumétrica do gas e viscosidade turbulenta do liquido foram
obtidas em diferentes referéncias e sistemas distintos. O ajuste dessas correlagdes a partir
de dados experimentais obtidos em uma unidade de hidroconversdio permitiria que o
modelo represente melhor o reator e que os problemas encontrados no perfil de
velocidades da fase gas sejam investigados e solucionados. Também seria interessante o
teste de novas expressdes decorrentes do desenvolvimento de pesquisas mais recentes e
gue podem vir a representar melhor o comportamento do reator de hidroconversio.

O desenvolvimento de uma sub-rotina com equagdes de estado e correlagdes para
calculo das propriedades do oleo e do hidrogénio nas condi¢des operacionais facilitaria a
utilizago do programa, uma vez que essas propriedades ndo teriam que ser fornecidas
na entrada de dados e alteradas a cada mudanga nas condi¢gbes operacionais. Esse
trabalho requer um estudo das correlagdes API e das expressbes utilizadas pela
Petrobras, para que se obtenham resultados confiaveis.

No reator de hidroconversdo ocorrem simultaneamente reagdes de craqueamento
térmico e catalitico, mdrodessulfurizacio (HDS), hidrodemetalizagio (HDM), formacio
de coque, hidrodesoxigenacdo (HDO) e hidrodenitrogenagdo (HDN). Neste trabalho
somente a reacdo de craqueamento térmico foi considerada. Recomenda-se a modelagem
e simulagdo das outras reagdes para que tanto a distribuigdo de produtos quanto a

remog¢do de heteroatomos possam ser determinadas na simula¢io do reator.
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A analise da ordem de magnitude dos termos do balango de massa no reator
mostrou que a convecgdo € dominante na direclio axial e a dispersdo € dominante na
dire¢do radial. Como aproximacgio inicial, a simulagio da reagdo de craqueamento
térmico considerou apenas o fendmeno da convecglo. Os resultados da simulagéo
mostraram que o gradiente de concentragdes na diregdo radial € acentuado préoximo ao
ponto de inversdo de fluxo e proximo a parede do reator, regides onde a dispersio radial
¢ mais significativa. Portanto, a consideragio da dispersio radial em trabalhos futuros ¢
importante para determina¢@o da converso no reator com maior precisao.

As reagdes que ocorrem no processo de hidroconversdo sdo exotérnucas. O
balango de energia no reator considerando o sistema isotérmico e adiabatico permitiria o
calculo da temperatura de entrada para que o reator opere na temperatura especificada.

A simulagio de um modelo bidimensional pode levar a resultados mais precisos e
a um modelo mais representativo porque permite a solugdo simultnea das equacdes do
modelo fluidodindmico e do modelo reacional, considerando a influéncia da reacdio na

fluidodinamica do leito, o que pode ser importante em unidades industriais.
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ANEXO 1
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Al.l ARQUIVO DE ENTRADA DE DADOS

ARQUIVO DE ENTRADA DE DADOS

Nome do arquivo: 425.dat
Fragdo ; Residuo

DIMENSOES DO REATOR
Comprimento do reator {m) Le = 3.0
Raio do reator {m) Rc = 0.0285
CONDICOES OPERACIONAIS ;
Temperatura (K) T = 69815
Pressio (Pa) P = 110e+5
velocidade espacialtkg L /(kg S hyy  LHSV = 0.0
relacio H2/0leo (Nm3/m3) rHO = 0.0

sisieina {reator hidroconversao = 5)
(ar/agua/sol.. T e P ambiente = 1) SISTEMA = 5

CARACTERISTICAS DO CATALISADOR

diimetro médio (m) dp = 100.e-6
fracfo volumétrica média no reator  EsM = 0.15
massa especifica (kg/m3) ps = 2340.
velocidade superficial (n/s) Us = 0.000023

** Dado OPCIONAL, necessario quando
s no ¢ fornecido :
tempo de residénecia (h) ts = 00

PROPRIEDADES DO LIQUIDO NAS CONDICOES DE OPERACAO

massa especifica (kg/m3) pl = 662.00
viscosidade laminar {Pa.s) vil = 0.3750e-3
tensfo superficial (N/m) TSI = 9.16e-3
**Dado OPCIONAL, necessario quando

LHSYV nio é fornecido:
velocidade superficial (m/s) Ul = 0.002

PROPRIEDADES DO GAS NAS CONDICOES DE OPERACAO
massa especifica (kg/m3) pg = 3.78
viscosidade laminar (Pa.s) vig = 0.0175e-3

**Dado OPCIONAL. necessirio quando
rHO ndo é fornecido:
velocidade superficial (m/s) Ug = 0.020
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Regime de bolhas: homogéneo = 1,
de transicio = 2, wurbulento = 3 REGIME = |
Simulando reator de hidroconversio
recomenda-se regime homogéneo.

massa especifica nas CNTP (kg/m3) pgN= 0.09

COMPOSICAO DE OLEO NA ENTRADA DO REATOR
fragio massica (adimensional)

1 - asfaltenos e resinas Col = 08
2 - oleos (residuo facil) Co2 = 0.2
3 - gasoleo de alimentacao Co3 = 0.0
4 - gasoleo gerado na reacao Cod4 = 0.0
5 - diesel Ca5 = 0.0
6 - nafta Cob = 0.0
7 - gases Co7 = 0.0

OBSERVACOES MUITO IMPORTANTES:
1 - Todas as unidades estio no SI com excegio de LHSV e ts.

2 - NAO deixar entrada de variaveis EM BRANCO nem com valores
errados, se 0 dado ¢ OPCIONAL e nio for fornecido digitar 0.0

3 - As propriedades do gas e do liquido DEVEM ser fornecidas nas
CONDICOES OPERACIONAIS (T E P).

4 - Com excessfio das varidvels [regime] e [sistema] todas as outras
sdo varidvers REAIS e devem possuir casa decimal. Por excmplo:
escrever Lc = 3.0 e NAO Le¢ = 3, caso contrario o programa
pode fer o nimero ERRADO.

5 - Escrever o nimero na posi¢do 57 da linha e NAO escrever nada
depeis. O programa identifica 15 digitos a partir dessa posigio
para o namero.

6 - 8¢ howver PROBLEMA NA ENTRADA DE DADOS verifique se esse arquivo
ndo foi alterado. Total de variaveis de entrada nesse arquivo:28.
Todas os dados sdo lidos em uma posigio definida(linha e coluna),
se essa posigio for alterada o dado ndo € acessado ou € lido com
VALOR ERRADO pelo programa.
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Al.2 PROGRAMA PRINCIPAL

Include 'FLIB FT
C
PROGRAM CFD_R

ok ok s ofe 3¢ o 3 K SR ok s o ok ok ok e o e o sk ok e ok s sk s ok oK R sk koK oK 26 ok ke sl o o o R ok ok s sl ok sl e o o ok sk ok sk R OROR OB sk sk ok Rk

SIMULACAO FLUIDODINAMICA E REACIONAL DE UM REATOR DE HIDROCONVERSAQ
PROGRAMA PRINCIPAL

- Gerencia a entrada ¢ saida de dados via arquivo
- Gerencia a chamada da simulacao fluidodinamica e simulacao das reacoes
- Calcula o tempo de execucao total do programa

- Utiliza sub-rotinas:
FLUIDYNAMIC
GETTIM (da biblioteca do Fortran)
GETDAT (da biblioteca do Fortran)
HCRACK

Arquivos de entrada de dados :
dados.dat : fornece valores de propriedades dos fluidos e do catalisador. condicoes operacionais
e dimensoes da coluna

Montserrat Motas Carbonell
07.96

* ¥ ¥ K ¥ K K X ¥ K ¥ ¥ ¥ K ¥ ¥ ¥ X * ¥ ¥

ke o ok e ok 3 2K o 3K o 3R R K o o ok oK SR ok o ol o R R ok ok Sk o o ok R R R sk o o ok K ok o o o oK o R e R ok ok sk ok s o ol ok sk ok ok R R OR SR R sk ok R R

*  Definicfo das variaveis
%

*  (Col a Co7 - fragido massica de cada pseudocomponente na entrada do reator a ser simulado. Qs *
valores sao alterados quando se simula mais de um reator em serie.

*  Colpa Co7p - fraciic massica do cada pseudocomponente no cleo alimentado ac primeiro reator
* de - diametro da coluna on reator

* dp - diametro da particula

* Eg - fracao volumetrica de gas

* EgM - fracao volumétrica media de gas

* Fi - fracao volumétrica de liquido

* EIM - fracao volumétrica media de liquido

*  Erro - erro detectado durante a execucfio do programa

* Ep - fracao volumeétrica de solidos

*  EsM - fracao volumétrica media de solidos

* g - aceleracao da gravidade

* Lc - altura da coluna ou reator

*  LHSV - tempo espacial do liquido (kg/h liquido * l/kg sohdos) 1/h

*  Nreator - numere do reator simulado on Numero total de reatores em seric simulados
o - numero de pontos da matha (discretizacao de Vle Vg I=1.n,2;

* pontos da interface: 1=2,(n-1),2)

¥ P - pressac

*  pg - massa especifica do gas nas condicoes operacionais da simulacao

*  pgN - massa cspecifica do gas nas CNTP (G oC ¢ 1 atm)

L

pi - massa especifica do liquido
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*  ps - massa especifica do solido

*  psl - massa especifica da lama

L - posicao radial

* r1a - posicac radial adimensional

*  rHO - relacac H2/oleo (m3 H2 nas CNTP/m3 oleo)
* Rc - rato da coluna ou reator

* Re - numero de Revnolds

*  regime - indice que indica o regime de escoamento na coluna: 1 - homogeneo, 2 - de transicao.
* 3- tarbulento

*  gistema - sistema = 1 quando for simulado ar-agua-solidos em condicoes ambiente (T ¢ P),
* sistema = 5 quando for simulado o reator de hidroconversio
* 7T - Temperatura

*  tempo - fempo

*  tempoi - tempo inicial

*  tempof - tempo final

* 1 - tempo de residéncia do liquido (1/s)

* is - tempo de residéncia do solido (1/5)

* TSl - tensdo superficial do liquido (N/m)

*  Ug - velocidade superficial de gas

* Ul - velocidade superficial de liquido

* vig - viscosidade do gas (molecular)

*  viefg - viscosidade efetiva do gas

* viefsl - viscosidade efetiva da lama

* il - viscosidade do liquido (laminar)

*  yisl - viscosidade da lama (laminar)

* Vg - velocidade axial local do gas

* V1 - velocidade axial local do liguido

*  Kresid - conversao total de residuo

*  xs - fracao volumetrica de solidos na lama

* oz - posicao axial

#

3

e s o ook e s sk ke o o o sk ok o ol R o o e ok she oo e e e o ke o ok ok sl e ohe el ok ol sl o o ok ok ok e e oK ok e o o o ok ok ok ok ksl sk R R R A K
Implicit double precision {a-h.o-z)
C
Include 'FLIBFD'
C
character®15 dadosl, saidal. saida2, saida3
real*8 dp, xs. Rc. Le, UL Ug, ps. pl, pg. psl, vig, vil, kpa
real*8 Us, visl, TSI, EgM, EIM., EsM, ctevil, ra, Eg, El. Esl
real*8 EslM, viefg, viefs), viefl, Vg, V1, VgM, VIM
real*8 LHSV, rHO. ts, pgN. I, Xresid
real*8 Col, Co2, Co3. Cod, Co5, Co6, Co7. somaC
real*8 Colp, Co2p. Co3p, Codp, Co3p. Cobtp, Co7p
real*8 Utp, Ucg, Ucgk, Utglp
real*8 fmi. ultest, ugtest, paux, finzl, fom
mteger iterv. iterp. Nreator
integer Erro, L. regime, nt, sistema. opcao
integer*2 ano mes.dia.tempo.lemposeg
integer*2 hora, mimito, segundo, centseg
real*8 tempoi. tempof
common/coluna/ Re, Le, nt. ra(2005), Erro, regime, sistema
common/solido/ dp, xs, ps, Us
common/fluidos/ UL Ug, pe. pl, pst. vig, vil, visl, TSI
common/fuidySL/ EsiM, Esl{2005}, viefsl{Z005)
common/fluidyl/ EIM, EI(2003), viefl(2003), ctevil, VI(2003), VIM
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common/fluidv(y/ EgM, Eg(2005), viefg{20053), Vg(2005), VgM
common/fluidyS/ EsM, Utp. Utglp
common/hcrack3/Col.Co2.Co3.Cod.Co5.Co6.Co7
common/hcrackt/ Csi, Cs2. Cs3, Cs4, Us5. Cs6, Cs7
commorn/reator/ T. P

common/temp/ fmi, ultest, ugtest. paux. iterv, iterp, ustest, tvim
common/temp/ kpa(82), fmzI{82), fcm(82)

EeReNeNe!

1. Parametros Iniciais

1.1 Condicoses iniciais do programa
Limpando a tela

if ( .not.systemqq('cls’)) then

write(*,*) " Systemqq failed. '

endif

a0

Tempo

CALL GETDAT (ano.mes.dia)
CALL GETTIM (hora.mivuto.segundo,centseg)
Tempoi = hora*3600. + 60.*minuto + segundo | em segundos

Wnite(*,11) dia.mes.ano hora, minuto,segundo

11

B L

OO0 n OO0 onoon

format{1x,/,1x,t10," SIMULACAQO FLUIDODINAMICA DE REATOR!,
"CATALITICO TRIFASICO'//.
1x.120,'PARA HIDROCONVERSAQ DE OLEQOS PESADOS /7,
1x,18 "Classificacao: Coluna de bolhas com arraste de',
' solidos' //,
x5 Data ; "I2/12) 7' 4./,
1x,t3,'Horario ; 12,12 . V12,0

1.2 Numero de pontos da discretizacao
- Hold-up e vief calculadas nos nt pontos, Velocidade calculada nos pontos I=1.nt,2

nt = 2001 ! numero total de pontos (nt deve ser impar)

1.3 Controle de erros na utilizacao do programa

Erro =0 } condicao inicial

2. Entrada de dados

2.1 Leitura dos arquivos de entrada
Todas as variaveis sao fornecidasno SI com excessao de LHSV [1/h] e ts [h].

Write (*.19)

19
#

format{1x.15,'Digite 0 nome do arguivo com’
'dados de entrada : '\)

read (*,21) dados}

21

format(A)

write (*¥,%) '
write (¥,%) '

C

open {2 file=dados1)
read(2.22}) Le, Re, T, P, LHSV, rHO, sistema. dp, EsM, ps. Us, ts,

#
#
22

pl. vil. TSL. Ul, pg, vig. Ug, regime, pgN,
Col, CoZ, Co3, Cod. €05, Cos, Co7
format(/////#/,2(t57 . 415.8,)./// 157.615.8 /137,415 .5/,
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G EORW]

2(t57,d15.8,/,/457.15.//// 157,415.5./,3(t57,d15.8,)
57 d15 8./ t57.d15.8./,2(1537,d15.5./) I/ (57,
di3 8.//1.657.d15 8,/057A15.5./11157.d15.8.//1.
t57.45.4/4. T57.d15. 8.1/ 70157 d13.8.7))

I H I3k

2.2 Verifica se dados estio dentro da faixa de validade do modelo

somaC = Col+Co2+C03+Cod+Co5+Cob+Ca7
if (abs{somaC-1.d0) gt (.000000001)then

write (¥, %) " *

write (*,%)' ERRO !

write (*,*}' A somatoria das fracoes massicas na entrada do
# reator nao e iguala 1.’

pause ' Digite ENTER para continuar.’

Erro=1
goto 1000
endif

If(sistema.ne. | and.sistema.ne.5) then

write(*.*) ' Erro na entrada de dados ! Sistema deve ser igu
#al a 1 ou 5. Por favor verifique.’

pause

Emro=2

goto 1000
endif

If{regime.ne. 1 and.regime.ne.2.and.regime.ne.3) then
write(*.¥) ' Erro na enirada de dados ! Regime deve ser igu
#al a 1 ou 2 ou 3. Por favor verifique.’
pause
Erro =3
goto 1G00
endif

if (Le.1t.(0.5d0).or Lc gt .(10.d0)) Erro=4

if (Re1t.€0.01d0).or Re, gt.(1.40)) Erro= 35

if (T.1.(573.d0Y.0r. T.gt.(773.d0Y) Brro=6

if (P.1.(70.e+3) 01 P gt (200.e+5)) Erro=7

if (LHSV.11.(0.d0).0or, LHSV gt.(10.d0)) Erro=8
i (rHO.1£.(0.d0).or.rHO. gt (2000.d0)y Erro=9

if (dp.it.(50.e-6).0r.dp.gt.(500.e-6)) Erro= 10

if (EsML16.(0.05d0Y.0or. EsM.gt.(0.5d0)) Erro= i}

if (ps.1t.(1000.d0).or.ps.gt.(3000.d0Y) Erro=12

if (Us.1t.(0.d0).or. Us.gt. Ul Erro =13
if (t5.10.(0.d0Y) Erro= 14
if (pL1t.(500.d0).or.pl.gt.{1200.40)) Erro= 15
if (vil.1t.{0.d0Y.orvilgt.(1.d0)) Erro=16
if (TSL1.(0.d0).or. TS1.gt (100.d0Y) Erro =17
if (UL1L.(0.d0).0r. Ul g1.(0.1d0)) Erro= 18
if (pg.it.{0.d0).or.pg.gt.pl) Ermo =19
if (vig. 11.(0.d0)) Erro =20
if (Ug 1t.{0.d0Yor.Ug. gt.(0.3d0)) Erro =121
if (pgN.1t.(0.d0).or.pgN.ge.pg) Erro =22

if (Erro.g.0) then
write (*,23) Erro
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23

oNoNy’

ORORe

O NONP!

[oNoRe]

format(/ t5AVISO './.t5,'Entrada de dados com valor'
# . fora da faixa usual de operacao.' /.15,
# 'Por favor verifique o arquivo de entrada.'/,
# t5.'Erro = "13.//.
# 5.'Digite 1 se quiser continuar a simulacao: '\)
read (*,*) opcao
if{lopcao.eq. 1) then
Erro=0
else
goto 1000
endif
endif
2.3 Transformacio das unidades de LHSV ¢ ts para o S

LHSV = LHSV / 3600.D0 | [1/s]
ts = ts * 3600.d0 ! s

2.4 Calculo de Us ou ts. Ug ou rtHO e UL ou LHSV e ti a partir dos dados OPCIONAIS de entrada

if {Ul.eq.(0.d0).and. LHSV ne {G.d0)) then
Ul = LHSV*ps*Lc*EsM/pl

else if (LHSV.eq.(0.d0).and.Ul.ne.(0.d0).and sistema.eq.5) then

LHSY = Ul*pl / (EsM*Lc*ps) ! [1/s]
endif

if (Ug.eq.(0.d0)) then
Ug = rHO*Ul*pgN/pg

else if (rHO.eq.(0.d0).and sistema.eq.3) then
rHO = pg*Ug / (pgN*UD)

endif

if(Us.eq.(0.dO).and 1s.ne.(0.d0Y) then
Us = EsM*Lc/ t5

else if(Us.ne.(0.d0).and 1s.eq.(0.d0)) then
ts = EsM*Lc/Us

endif

3. Perfil inicial de concentracao do liquido na entrada do reator

Colp= Col
CoZp = Co2
Co3p = Co3
Codp = Cod
Co5p = Cos
Cobp = Cob
CoTp = Co7

4. calculo de variaveis globais
Dol=limt
ra(l} = (I-1.d0)/(nt-1.d0)
end do

5. Chamada para simulacao fluidodinamica

CALL FLUIDYNAMIC
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if (BErro.gt.0) goto 1000
C
C 6. Determinacao de Ci(Ir.1z) ¢ conversao da reacao de craqueamento termico
c

Nreator = 1

C

50 CALL HCRACK (EgM)
if (Erro.gt.0) gote 1000

C

C 6.1 Calculo da conversdo em reatores em serie. Todos os reatores tem as mesmas

C caracteristicas, condicoes operacionais e propriedades dos fluidos e particulas
write(*,*) ' '

write(* ¥}’ Nreator =, Nreator

write(*.*) ' Ha reator em serie operando nas mesmas condicoes 7'
write(* *) ' [2] - Sim, [3]-Nao'

read (**.*) opcao

if (opcao.eq.2) then ! Ci de entrada no proximo reator

Col = Csl

Co2 = (s2

Co3 = (53

Cod = (Cs4

Co3=(s5

Cod = (Cs6

Co7 = (Cs7

Nreator = Nreator + 1 | numiero do reator calculado
goto 50

endif

C
C Calculo da conversdo final de residuo (toial)
Xresid = (Colp - Csl) + (Co2p - Cs2)
C
C 7. Saida de resultados
C
C 7.1 Calculo de ts ¢ 1l total e apresentacao de ts, t1 ¢ LHSV nas
C ynidades usuais
C
LHSVY = LHSV * 3600.d0 H1/h]
ts =18/ 3600.d0 * Nreator IRHY
C
tl = EIM*L¢/ (U1*3600.d0) * Nreator I'[h}
C
C 7.2 Simulacao fluidodinamica
C Parametros do escoamento UL,.... Perfil de VE(r), Ek(r), viefk(r), Valores Medios no reator
C Leitura dos nomes dos arguivos de saida
C
write (*.%) '
Write (*,67)

67  format(ix,t5. Digite o arquive com resultado de Vk{r) : '\H
read (*,21) saidal
write (*,%) '

C
Write (*.68)

68  format(1x,15, Digite o arquivo com resultados gerais @ %)
read (*.21) saida2
write (*,*} '’

C
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Write (*.69)
69  format(1x.t53. Digite o arquivo com '

# ‘resultado de Ek(r) e viefk{r) : '\

read (*.21) saida3

write (=% '’
C
C  Saida de resultados

open {11 file=saidal)

write (11.70) dados].dia.mes.ano
70 format(1x.//, 1x,125. PERFIL DE VELOCIDADES * ///,

# 2x," Arquivo de entrada - '.a./,

C# 2x, Data ;' J2, /120 /0D

write (11,71)
71 format(1x, T8 'ra' T23,'Vg' T39.'VI'151.'n")

do I=1,nt,2

write {11,72) ra{D),vg(D,vI(1),1

72 format (2x,3(f12.10.3x),i5)

end do
C

open (12 file=saida?)

write {12.73) dados1,dia, mes.ano
73 format(1x,//,1x,130, RESULTADOS '///,

# 2x." Arquivo de entrada : "a/,

# 2x.) Data " 12" /12" /1477

if (regime.eq.1) write(12,*) ' Regime Homogeneo de bolhas'

if (regime.eq.2) write(12, %) ' Regime de Transicao de bolhas’

if (regime.eq.3) write(12,*) ' Regime Heterogeneo de bolhas '

write {(12,%) "’

write (12,73) fmi, EgM, ULtest, Ugtest, Ustest.tvim. Paux
75  format (2x.fmi ='f11.8/2x,
"EgM = "f11.8./.2x.
"ULiest="111.8./2x.
'UGtest = 'f11.8./.2x,
"Ustest ="' 111.8./.2x,
"tvim ='f111.8./2x,
' Peso adim, = " f11.8)

write {12,%} ' iterv = iterv

write {12 %) ' iterp ='.iterp
write (12.34) rfHO, LHSV, ., ts. Nreator, Xresid
34 format(ix,” rHO [Nm3/m3] ='fi0.4./,

e e Y o3 S

# LHSY  [I/h] = ".8.4. (em cada reator)./,
# © tl (total) fh] = 'f8.4./
# ' ots {total) [h] = f8.4./,
# ' Numero reatores = 18/,
# ' X residuo (toial) = 18.4./)
write(12,76)
76 format(1x.// T14 kpa' T31.fmzl' ' T50,"FCM"
do I=].iterp

write(12.77) kpa(l),fmzI(I). f{CM(D)
77 format (3x,3(£17.8,2x))
end do
C
open (13 file=saida3)
write {13.78) dadosi.dia,mes,ano
78 format{lx.//,120 PERFIL DE Ek E VISCOSIDADE EFETIVA *.///,
# 2%, Arquivo de entrada @ 'a,/,
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# 2x,) Data V12 /12 /140D
write (13.79)
79 format(Ix.T8.'ra' T19,'Eg T3 1.'Esl’ 143 'viefg' 155 'viefs!)
doI=1.nt2
write{13.80) ra(1),.Eg(D.Esl(D). viefg(D.viefsi{D)
80 format (4x.16.4.4(2x.f11.8))
end do
C
€ 8. Cailculo do tempo computacional gasto
C
CALL GETTIM (hora.minuto.scgundo.centseg)
Tempof = hora*3600. + minuto*60. + segundo | em segundos
tempo = (tempof - tempoi)/60. ! minutos
temposeg = ({tempof - tempoi)/60. - tempoy*60. | segundos
C
Write (*,91) tempo,temposeg
91 format(ix.//.1x,30, ' SIMULACAO CONCLUIDA ' ///,
# Ix. T3, Tempo dispendido : ".14." minuto(s) ¢ ', 14,
# " segundo(s).///)
C
1000 if (Erro.gt.0) Then
write(*,*)'
write(*.¥)' Execucac do programa interrompida devido a ERRO '
write(*.*)' ERRO =, Erro
endif
C
stop
end
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Al.3 SUB-ROTINA FLUIDYNAMIC

SUBROUTINE FLUIDYNAMIC

o
3h 3k 3 ok 3k o sk vt ok e sl e ok ofe it e sk o ok ok ok sk sk o e sk sk sk sk ok e sk sk 3k sk S ok sfe sk sk s ok 2k 3 sk o ok 580 ok ok ok ok sk o ok vk ok ok ke ok ok ok ok ok sie sk sk s

VERIFICA AS CONDICOES OPERACIONAIS DO LEITO A PARTIR DOS DADOS DE
ENTRADA E CALCULA AS VARIAVEIS HIDRODINAMICAS:

- velocidade terminal do solido

- velocidade critica do gas

- Hold-up de gas, liquido e solido

- propriedades da lama

- viscosidade efetiva de gas ¢ lama

- perfil de velocidades Vg = Vg(r} e VI = V(1) (subrotina veloc)

Utiliza subrotinas: HOLDUP
VELOC

Nomenclatura das variaveis usadas somente nesta subrotina:
ctevil- constante do calculo da viscosidade do liquido
Froud - numero de Froud
fr - f(r) = Eg*2*r
fri - resultado da integracao numerica de fr
kl - constante da equacao da viscosidade do liquido

pm - massa ¢specifica aparente da mistura gas-liquido-solido

Pw - flutuacao da pressac na parede da coluna (root mean square)
Rp - taxa entre as flutuacoes de velocidade das fases gas e lama
Veg - Velocidade critica do gas

vitg - viscosidade turbulenta do gas

vitl - viscosidade turbulenta do liquido

Vi - Velocidade terminal da particula

L . B S N - S S S I S N T S R S

e 3 sk e o oK ok e ok ok s e ok s s s s e ok o ok ofe s sk e e ol e ok ke e vk sk ok she ok sk ok ok sk sk ke stesfe sk s ke ok e sk e O R R Bk RO SR R sk R kel sk
Implicit double precision (a-h,o0-z)
real*8 dp. xs, Rc, Le, UL, Ug, ps, pl, pg, psl, vig, vil, EgM, EIM
real*8 g, ki, pm, Pw, Rp, visl, vitg{(2003), vitl(2005), ctevilkpa
real®§ ra, Us, EsM, Eg, El Esl, viefg, viefs]
real*8 Froud, Ep(2005), TSI, Vg, VL. VgM., VIM
real®§ fmi. ultest, ugtest, paux, fmzl, fom, Ucgk, dd
real*8 tco,tm,tub,ee,xeo{100 1), xef(100 1), raize(1001) fel fe2 fe3
real*8 Rep, Utp, fovil, gamap. cielUcg. Ucg, Ret
real*8 Utglp, Utgl(1000), cdw, kw, fUigl(1000), U3, fUH4
real*8 ul. u2, u3, ud, ud, ub, cie, ctel, cte
real*8 fUtl, fUL2, fUtr, xUto{1001), xUH(1001), raizU(1001)
integer 1, nt, Erro, regime, sistema, aux, opcac
integer iterv, iterp
common/coluna/ Re, L, nt, ra(20035). Erro, regime. sistema
common/solido/ dp, xs, ps, Us
common/fluidos/ UL, Ug, pg. pl, psl, vig, vil. visl, TSI
common/fluidySL/ EsIM, Esl(2005), viefsl(2005)

ki=0.1; 0.18 e 0.25 respectivamente para os regimes homogeneo, de transicao ¢ tarbulento
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C
C

C
C
C

common/fluidyL/ EIM, EI(2005), viefl(2005), ctevil, VI(2005), VIM
common/flutdyG/ EgM, Eg(2005). viefg(2005), Vg(2003). VgM
common/fluidvS/ BEsM. Utp. Utglp

common/temp/ fmi. ultest, ugtest. paux, iterv, iterp. ustest, tvim
common/temp/ kpa(82). finzI(82), fcm(82)

fitee) = tco¥(Ug+UD + tub*(1.d0-ce/(1.d0-EsM))*¥tm -

# Ug/(ee/(1.d0-EsM))

F2(uly = 0.398d0 * (ui*100.)**0.246d0 * (Ug*100.)**(-0.646d0)
f3(u2) = 3.d0%pl / ( 4.d0*dp* (1.d0-(1 dO+uY*EgM)**2.d0 )

fA(u2) = vil/(dp*pl) * (1.d0 - (1.d0+u2)*EgM)

f5(u3,ul u2) = 24 d0* u3/(ul-Ug*u2) * ( 1.d0 +

# 0.173d0* u3*%(-0.657d0)y*(ul-Ug*u2)**0.657d0)
foru3.ulu2) = 0.413d0 /7 (1.d0 + 16300.d0* y3**1.09d0 *

# {ul-Ug*u2)y**(-1.09d0))

f7{u4.u5, u6 ul u2)y=u4*(uS+u6y*(ul-Ug*u2y**2 d0+ u2*cte - (ps-ply*g

Parametros
g =9.81d0
Rp = 1.d0 !Para baixas velocidades de gas [Hillmer et al.{1994)]
aux =0
opcao = 0

1. CALCULG DO PERFIL DE "HOLD-UP" DAS FASES GAS E LAMA

20 i (sistema.eq.l) goto 70

C
C

1.1 Calcule de Eg - Expressio de Tarmy et al.(1984) para reatores trifasicos de lama (oleo e

catalisador) ¢ aaltaTeP

C
C
C

(WY

~ Calculo de EgM -
parametros da equacao
tco=1.0d0 ! Co
tm = 0.65d0 ! expoente m
b =009 ! Ub infinito (m/s)

Determinagio da raiz da equacac = Eg(1} - Metodo da Bisseccao
xeo{1)=0.0001 !'Eg>0.
xef(1) = 1.dO-EsM-0.000001 !'Eg<!
do 501= 1,1000
raize(l} = (xeo(D)+xef(1))/2.
fel = fl{xeo(1))
fel? = fi{xef(I))
fe3 = f{raize(l))
IF((fe1*fe3).LE.0.) then
xef(1+1) = raize(D}
xeo(I+1) = xeo(l)
Endif
IF{(fe2*fe3).LE.0) then
xef(I+1) = xef(D
xeo(F1) = raize(l)
Endif
if (1.eq.1) goto 30
if{abs(ratze{l})-raize(1-1)).1e.0.00001) goto 60
Continue
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60 if (I.gt.1001) then

OO0 3

9

C
C
C

write(*.*) ' ERRO: Calculo de Eg’
write(*.*} " Numero maximo de iteracoes atingido (1000Y
goto 1000

endif

EgM = raize(l)

- Calculo de Eg(r) -
Adaptagdo da expressao de Tarmy para obtencao de perfil radial
Expressdo para perfil radial de Chen et al.(1995), Eg(r=0) = 2¥EgM
Eg [Tarmy et al.(1984)] = EgM EgM = integral [Eg(r).dA]/ A
Dol= 1.nt
Eg(ly = 2.4d0*EgM * (1.d0-(ra(I))**2.d0)
Identificacao de erros
if(Eg(D).ge.(1.)) then
write(*,*) ERRO 212 -Hold up de gas > 1"
Erro = 212
goto 1000
endif
end do

1.2 Calculo de Eg e EgM para sistema = 1. formado por ar-agua-solidos
em condicoes ambiente. Expressio de Chen et al.(1995).

70 if (sistema.eq.1) then

oRaNe!

C
C

CALL HOLDUP (Eg.EgM)
if (Erro.gt.0) goto 1000
endif

1.3 Calculo das fracoes volumetricas medias de cada fase ElM e EsiM e
de xs (fracao volumetrica media de solidos na lama)
EsiM = 1.d0 - EgM
xs = EsM/EslM
EIM = (1.d0-xs8) * EsIM

1.4 Calculo do perfil de Es, El ¢ Esl
Dol=1m
Esi(I) = 1 - Eg(D)
Ep(D = Esl() * xs
ElD = Esl(D) * (1.d0-xs)
end do

2. VERIFICACAQ DO ARRASTE DOS SOLIDOS

2.1 Calculo da velocidade de queda livre das particulas - Utp
Utp €' a velocidade terminal das particulas em meio liquido
Expressoes obtidas em Ramachandran ¢ Chaudhari (1983), pag 313,
Utp = 0.05 ! Estimativa inicial

100 Rep = Utp* pi* dp/ vil

if (Rep.1t.(0.4)) then ! Regime de Stokes
aux = |
Utp = g* dp*dp * (ps-pl) / (18.d0 * vih)
else if (Rep.1t.500.) then ! Regime intermediario
aux = 2
Utp = (0.0178 % g*g * (ps-ph)**2 / (pl*il) y**(1./3) * dp
else if (Rep.11.{2.€5)) then ! Regime de Newton
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aux = 3
Utp = (3.1d0 * dp * g * (ps-pl) / pl Y*¥0.5
endif
Rep = Utp* pl* dp / vil
if (aux.eq.i.and Rep.1t.0.4) goto 110
if (aux.eq.2.and Rep.1t.500) goto 110
if (aux.eq.3.and Rep.1t.(2.d5)) goto 110

goto 100
C
C 2.2 Calculo da Velocidade terminal das particulas em meio gas-liquido [Utgl]. Utgl ¢' a velocidade
C de liquido a determinada Ug que arrasta as particulas. Expressdo de Jean ¢ Fan (1987)
C

Cdw = 1.d0/(1.d0+ 1.147d0 * (Utp*dp*plivil)**(-2.876d0) *
# (dp/(2.dO*Re)y**(-4.d0) )
cte = 3.d0/2.d0 * Cdw* EgM* pl/ dp * (Ug/EgM)**2.d0
C
C  Determinagio do intervalo da raiz
Utgl(l) = 0.01 ! Limite inferior = 1 ¢m/s
I=1
120 kw = 2(Uigl()
ctel = £3(kw)
cte? = f4(kw)
U3 = £5({cte2, Utgl(I).kw)
U4 = f6(cte2, Utgl(D), kw)
Utgl(l) = {7{cte1 fU3, fUt4 Utgl{) . kw)

if {l.eq.1) then
Utgl(2) = Utgl(l) + 0.001
I[=2
goto 120

endif

if ((fUtgl(I-1)*fUtgl(1)).£t.0.d0) then
I=1+1
Utgl(ly = Utgl(i-1) + 0.00540
if (Utgl(I).gt.10) then
write(*.*)' Nao foi encontrado 0.0001 < Utgl < 10 m/s'
pause
endif
goto 120
endif

Determunagio da raiz da equacao - Metodo da Bisseccao
flag =2
xUto( 1) = Utgl(I-1)
xUtf(1y = Utgl(l)
ULl = fUtgl d-1)
U2 = fUtgl(l)
do 140 I=1,1000
raizU(D) = {(xUto(D+xUtiIn/2.
if {l.eq.1} goto 130

*O O

kw = 2(xUto(l)}

ctel = 3{kw)

cte? = f#4{kw)

U3 = f5(cte2 xUto(1).kw)
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U4 = fo(cte2 xUto(T).kw)
ULl = £7{ctel fU3 U4 xUto(Tr.kw)

kw = f2{xUt(In

ctel = £3(kw)

cte? = fdkw)

U3 = £5(cte2 xUtf(I) . kw)

U = 6(cte2 xUHI) kw)

U2 = {7(ctel.fUG fUE4 xUHD kw)

130 kw = 2(raizU(I)
ctel = f3(kw)
cte2 = f4{kw)
fUt3 = £5(cte2, raizl(D, kw)
fUtd = fo(cte2 raizl(D),kw)
fUtr = f7(ctel U3 fltd. raizU(D) kw)

IF((fUt1*fUt) te.0.) then
xUtfI+1) = raizlU{D)
xUto(I+1) = xUro(D
Endif
IF((fU2*{Utr).1e.0) then
XUH{I+1) = xUt(D)
xUto(I+1) = raizli(D)
Endif
if (I.eq.1) goto 140
ii{abs(raizU(D)-raizlU(1-1)).1e.0.00001) goto 150
140  Continue
C
150 if (1.gt.1001) then
write(*,*) " ERRO: Calculo de Utgl’
write(*.*)'  Numero maximo de iteracoes atingido (1000
goto 1000
endif
Utglp = raiziX(I)

3. CALCULQO DAS PROPRIEDADES DA LAMA
Regras de mistura utilizadas em Hillmer et al {1994)
pm = EIM*pl + EsM*ps + EgM*pg
psl = (EIM*pl + EsM*ps) / (EsM+EIM)
visl = vil* (1.d0+ EsM*(ps-pl)y/ps)* (1.d0-EsM)**{-2.59d0)

OO0

C 4. CALCULO DO PERFIL DE VISCOSIDADE EFETIVA

C 4.1 Fase liquida

¢ Expressao de Reichardt-1951. adaptada para sistema fluidizado trifasico: Chen et al. {1993)
C
C (Calculo da flutuacao de pressac na parede da coluna (root mean square)
C Expressac obtida com o ajuste de dados experimentais de Chen et al. (1995} e Morooka et al.
(1982)
Re = psl* Ul* dyp/ visl
Froud = Ug* Ug/ (2.d0*g*Re)
Pw = 8221.d0* (Re**0.179d0)* (Froud**0.314d0)
C
C Parametro relativo a0 regime de escoamento

if (regime.cq. 1) k= 0.1d0
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if {regime.eq.2) kl = 0.18d0
if (regime.eq.3) ki = 0.25d0

C
C Calculo das viscosidades turbulenta e efetiva
ctevil = pl*Re*kl/ 6.d0* SQRT(Pw/pm)
do 400 I=1.nt
vitl(}) = ctevil® (1.d0 + 2.d0*ra(I)*ra(1))*
# €1.d0 - ra(Iy*ra(l))

viefl(I) = vitl(I) + vil
viefsi(D) = vitl(1) + visl
400  continue
C
C 4.2 Fase gas
C Expressao obtida em Grienberger e Hofmann (1992)
do 410 I=1nt
vitg(D) = vitl{I)* pg/ psl* Rp*Rp
viefg(1) = vitg(l) + vig
410  continue
C
€ 5. CALCULQO DO PERFIL DE VELOCIDADES
C
CALL VELOC
if (Erro.gt.0) goto 1000
C
1000 return
end
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Al.4 SUB-ROTINA HOLDUP

SUBROUTINE HOLDUP (Eg.EgM)
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CALCULO DO HOLD-UP DA FASE GASOSA

Permite a obtencao de perfis radial e axial de Eg ¢ db ¢ a obtencao de perfil axial de fh e vb
em regime de escoamento homogéneo. turbulento ou de transicao
para um sistema formado por ar-agua-particulas em condicoes ambiente.

Montserrat
21/04/95

Expressoes de CHEN, ZHENG. FENG E HOFMANN (1995), adequadas para
sistema formado por ar-agua-particulas em condicoes ambiente.
obs. Nao se recomenda o uso dessa subrotina para simulacao de outros sistemas.

Utiliza sub-rotina INTEGRA

Nomenclatura das variaveis usadas somente nesta subrotina:
a.b.c - parametros do modelo
db - diametro Sauter das bolhas (m)
db - diametro Sauter das bolhas bidimensional
Egb - hold-up de gas bidimensional
fb - frequencia de bolhas (1/s)
I~ indice usado na identificacao da posicao axial
J - indice usado na identificacao da posicao radial . = 1 no centro da coluna
vb - velocidade das bolhas (m/s)
X - posicao axial

*O¥ % R KX K K K KR ¥ F XK K K XK K XK K K H K ¥ W
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Implicit double precision (a-h,0-7)
real*2 dp, xs, Re. L. ps. pl. pg, psh. vig, vil, TSL. ra
real*§ Us. U1, Ug, visl
real*8 a(6). b(b), c(6), Egh(7.2003), x(7), Eg(2005)
real*8 fb(7,1), vb(7.1)
real*8 al(6).b1(6),c1(6), a2(6).b2{6}.c2(6}. a3(6).b3(6).c3(6)
real*8 dbaux(3). dbb(7,2005), db(2005)
real*8 frl, fr(2005)
integer L, I. nt, Erro, regime, nx, sistema
common/coluna/ Re, Lo, nt, ta(20035), Erro, regime, sistema
common/solido/ dp, xs, ps, Us
common/fluidos/ Ul Ug, pe, pl. psl, vig, vil. visl. TSI

C

C 1 Entrada de dados

C Parametros da equacao - Regime homogeneo
data al /.24d0.- 53d6,.37d0,.62d0,-2.92d0,.27d0/
data bl / 4.6d0,-.09d0,.24640,.2d0.-.74d0,.077d0/
datacl / 525.6d0,0.054d0,.97d0,.056d0,1.d40, 7740/

™0

Parametros da equacao - Regime de transicao
data a2 / .3 1d0.-.17d0..36d0,.2840,-2 61d0,.03d0/
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data b2 / 1.17d0.-.02d0,.23d0,-.03d0.-.45d0,.075d0/
data c2 /22.9d0.-.054d0..62d0.-.163d0.2.9d0,.33d0/

C Parametros da equacao - Regime turbulento
data a3 /.054d0..011d0,.2d0,.083d0.-.73d0.-.063d0/
data b3 / 1.d0..04d0..1d0.-.04d0.-.25d0,.05d0/
data c3 /6.34d0,-.088d0,.59d0.-.3d0,5.d0..36d0/

C Definicao dos parametros de acordo com o tipo de escoamento
if (regime.eq. 1) then
do10I=1¢6
a(l) = al(D)
b(1) = bi{l)
c(l} = cl(D)
10 continue
else if (regime.eq.2) then
do20l=16
a(D) = a2(l)
b(D) = b2(D)
oIy = c2(D)
20 confinue
else
do30I=16
a() = a3
b(I) = b3(D)
(D) = c3(I)
30 continue
endif
C
C 2. Calcuio do perfil axial das caracteristicas locais da bolha
C
ax =3
Do 100 I=1.nx
x(I) = (I-1)*Lc/(nx-1)
dbb(l,1} = a(1)*UL**a(2)*UG**a(3y*dp**a(4)*(1.d0-xs)**a(5)*
# (1.d0+ x(Dy/Lcy**a(6)
vb(L.1} = b(1Y*UL**b(2)¥UG**b(3*dp**b(4)*{1.d0-xs)y**b(5)*
# {1.d0+ x(D/Ley**b(6)
(L 1y = c(1y¥UL**c(2y*UGH*c(3y*dp**c(4y*(1.d0-xs)y**c(5)*
# (1.d0+ x(D/Lcy**e(6)
Egb(L 1) = fb(1,1y*dbb{], 1 )vb{L, 1)

C Calculo do perfil radial do diametro Sauter das bolhas

dbaux(D= 11.67d0* UL*¥*(-0.019d0)* UG**(0.077d0y*dp**(0.41d0)*

# (1.dO-xs)**(-0,12d0)* (1.d0+ x(IV/Lcy**0.28d0
do F=2.nt
dbb(L.Jy = dbb(1,1} * (1.40 - dbaux(Dy*ra(Ty*ra(l)
end do
C
C Identificacao de erros
do J=1,mt

if(dbb(1.7).ge.(2.¥Rc)) then
write(*.*) ERRO 211 - diametro bolha > diam. coluna’
Errg =211
goto 1000

endif
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end do
C
C Calculo do perfil radial de Egb
Do I=2.nt
Egb(1.J) = Egb(L, 1)*{1.d0-(ra(J})**2.d0)
C
C Identificacao de erros
H(Egb(1,]).ge.(1.)) then
write(*.*) ERRO 212 -Holdup de gas > 1"
Erro= 212
goto 1000
endif
end do
C
100 continue
C
C 3. Definicao de perfil radial de Eg e db a ser usado nos calcuios
C Perfil na altura media da coluna
Do130T=1m

db(ly = dbb({((nx+1)/2).5;
Eg()) = Egb(((nx+1)/2),D
130 continue

C 4. Determinagio da fracao volumetrica media de gas na coluna
C Integracao com a regra de Simpson EgM=/Eg*2*¥PI*r*dr//(PI*Rc**2)
C Calculo de f{r) => fr=Eg*r*2
C
Dol=1.nt

fr(I) = Eg([)* ra()* Rc * 2.d0
end do

MO

Calculo da integral
CALL INTEGRA (1.nt, 1Lfrra(1),Rc.frl. Erro)
if (Erro.gt.0} goto 1000

EgM = {ri / (Rc*Ro)
C
1000 return

end
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Al.S SUB-ROTINA INTEGRA

SUBROUTINE INTEGRA (ini.nn.interval.fx A.B.Is.Erro)

*
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SUBROTINA QUE CALCULA INTEGRAIS PELA REGRA DE SIMPSON
B

Is=] fx *dx
A

OBS. APROXIMACAQO:

Para calculo com a regra de Simpson o numero do pontos deve ser impar.

Caso o numero de pontos sgja par ¢’ ulilizada a regra do trapezio para a integracao do uitimo
intervaio

*
#*
*
®
#
*
*
*

*

*  Dados de entrada:

* AeB -limites inferior e superior da integral

* fx(n) - valor da funcao a ser integrada em cada ponto

¥ Imi - primeiro ponto onde o valor da funcao ¢ fornecido. Ex. se f(1), ini=1 ; se f{15), ini=15
*  Imerval - intervalo entre os pontos da funcao

* Ex]. se fornecidos fx(1), fx(2), £x(3).... interval=1

* Ex2. se fornecidos fx(1), £x(3), fx(5),... interval =2

*  nn - numero total de pontos em que foi dividido o intervalo de integracao
#®

*  Saida: Is - Valor da integral de fx calculada numericamente

*

*  Nomenclatara das variaveis usadas somente nesta subrotina:

*  delta - intervalo entre os pontos da funcao

* i - somaforia de fx nos pontos internos impares ao longo do raio

*  fxp - somatoria de fx nos pontos internos pares ao longo do raio

* m - numero de sub-intervalos {m=n-1)

* n - numero de pontos usados na integracao da funcao

*®
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Implicit double precision (a-h.o-z)
real*8 £xi, fxp, Is, A, B, Ix(nn), naux, delta
integer I, m. n, ind. nn, mterval, Erro, naux1

£xi=0.
fxp=0.

nauxi =1

€  Preparacao dos dados fornecidos para integracao
do I = ini nn.interval
F{{I+intervai-1-(ini-1))/interval) = £x{I)
end do
n = {nn-ini)/interval + 1

Calculo do intervalo entre os pontos da funcao
delta = (B-A)(un-1)

QM On

Verificacao se 0 numero folal de pontos ¢ par ou impar
naux = n/2
if (n.eq.(int{naux)*2)) then | O numero de pontos e par
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n=n-1
nauxi =2
endif
C
C  Calculo do numero de intervalos
m=n-1
C
C  Calculo da somatoria de fx nos pontos internos impares ao longo do raio
DPo20 I=3m2
fxi = fxi1 + Ix{I)
20 continue
C

C Calculo da somatoria de fx nos pontos internos pares ao longo do raio

Do301=2m,2

fxp = fxp + (D)

30 continue
C
C Calculo da integral

Is=delta / 3. * (fx(1) + fx(m) + 2 *fxi + 4. *xp)
C
C  Calculo do ultimo ponto pela regra do trapezio caso n inicial s¢ja par
if (naux1.eq.2) then

Is = Is + (fx(n) + fx(n+1))* delta / 2.dO

endif
C

Erro=10
C
1000 return

end
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Al.6 SUB-ROTINA VELOC

SUBROUTINE VELOC

E
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CALCULA O PERFIL RADIAL DE VELOCIDADES DO LIQUIDO E DO GAS

Utiliza subrotinas:
INTEGRA
VKA

Metodos utilizados:
Volumes finitos
Algoritimo para acoplamento pressao-velocidade
Regra de Simpson
Falsa posicao Modificada
TDMA - algoritmo da matriz tridiagonal

Obsi. Variaveis que terminam com a letra '3’ sac adimensionais ¢ mantem

o significado atribuido a elas no programa principal. Sao clas: ra, za. Pa
Obs2, Variaveis com a forma '<nome da funcao>I' representam o resultado

da integracac das funcoes nm dado intervalo.

Nomenclatura das variaveis usadas somente nesta subrotina;

am - valor de KPa que gera fCM negativo.(inetodo da falsa pos. mod.)
bm - valor de KPa que gera f{CM positive.(metodo da falsa pos. mod.)
fa - funcao com valor negativo no metodo da falsa posicao modificada
I - funcao com valor positivo no metodo da falsa posicap modificada
fCM - funcao da continuidade da massa (fCM = 0)

Vi - vazao massica total na entrada da coluna

Mz - funcao da vazac massica numa altura z da coluna

fMzE - vazao massica total numa altura z da coluna

iMzsl- iMz] como argumento da subrotina Integra

fP¢ - funcao para calculo da estimativa inicial de KP

fPcl. fPc2. 1Pc3 - fPc nas regioes 1. 2 e 3 respectivamente

fPcl - valor da integragao de {Pc

fPcll, Pc2]. fPc3] - fPcl nas regioes 1. 2 ¢ 3 respectivamente

fPd - funcao para calculo da estimativa inicial de KP

iPd1, fPd2, fPd3 - fPd nas regioes 1, 2 ¢ 3 respectivamente

fPdl - valor da integragao de fPd

Pdil P42l P31 - fPdI nas regioes 1, 2¢ 3 respectivamente

fo - funcao auxiliar no algoritimo da falsa posicao modificada

fvg - funcao da velocidade local e do raio fvg = 2*1*Vg

fvgl - resultado da integracao de fvg

fvi - funcao da velocidade local e do raio fvl = 2¥r*V]

fviI - resultado da integracao de £l

lierP - iteracao do loop (externo) acoplamento pressdo-velocidade
KerPmax - numero maximo de iteracoes do loop externo

KP -KP =dP/dz

KPa -KPa=dPa/dza {adimensional)

HOE O R ¥ KK K R K O X K K K K X H OH R K OE K R X X XX K X XK KK K KX K K X K XK K KX XK X
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KPi - Estimativa inicial de KP

nfp - numero de iteracoes com algoritimo da falsa posicao modificada
npl, np2. np3 - numero de pontos das regioes I, 2 ¢ 3 respectivamente
VgM - velocidade local media do gas (ne raio)

VIM - velocidade local media do liquido (no raio)

IMPORTANTE! Numero maximo de iteracoes -> iterPmax = 80
para aumentar mudar dimensoes das variaveis abaixo citadas e iterPmax
Variaveis armazenadas a cada iteracao: KPa, Mzl fCM

* K ¥ XK ¥ ¥ ¥ X F K
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Implicit double precision {(a-h.,0-z)
real*8 dp, xs, Re, Le. UL Ug, ps, pl. pe, psl. vig, vil, EgM EiM
real*8 fa, fb, fo, am, bm, g, KP, kPi, Pi, visl, kpa
real*8 IMz(2005), fMzsl, fmzl, fom, peso, paux
real*8 fPcl(200), fPc2(200), fPc3(1000), x2(200),x1(200), x3{1000)
real*8 fPcll, fPc21, fPe3l, fPcl (17), ax, fPAI(17), ctevil
real*8 fPA1(200}, fPd2(200), fPA3(1000}, P11, {Pd2], fP43]
real*8 fvg(2005), fvI(2003), fvgl, fvil
real*8 ULtest. Uglest, fltest(2005), fgtest{20035). fitl, fatl
real*8 Ustest, fstest(2003), fstl
real*3 ra. Us, TSI, Eg, El, Esl. viefg, viefs]
real*8 Vg, Vi, VgM., VIM.fmi
real*8 gvl(2003), tivii, tvim
integer numer
integer nP1, nP2, nP3. flag, J. nfp, sistema
integer 1, nt, Erro, regime, lterP, lterPmax, iterv
common/coluna/ Re. Le, nt, ra{2003), Erro, regime, sistema
commeon/solide/ dp, xs, ps, Us
common/fluidos/ UL, Ug, pg. pl, psl. vig, vil, visl, TSI
common/fluidySL/ EsiM, Esl(2005), viefsl(2005)
common/fluidyl/ EIM, EI{2003). viefl{2005), ctevil. VI{2005), VIM
common/fluidyG/ EgM., Eg(2005), viefg(2005), Vg(2005), VgM
common/temp/ fmi, ultest, ugtest, paux, itery, iterp, usicst, tvim
common/temp/ kpa(82), fmzI(82). fcm(82)

0

Parametros
Parameter (P = 3.14159265359d40)
Parameter (g = 9.81d0)

Definicao de funcoes
obs. Essas funcoes somente sao validas com a utilizacao das expressoes
para calculo de Eg(r) e vitsl(r) do artigo Chen et al.(1995)
fPc{ax) = psl*g*(Rc**4.)/2. #(ax™*3.) *(1 .- Eg(1)/2 *(2 -ax*ax))
# * {Eg(1y/2.#(2.-ax*axy*{pg-psh) + psl*1.)/
# ( (1. - Eg(1)*(L-ax*ax)) *

SECRONS]

# { (142 *ax*ax) * (1. -ax*ax) * ctevil + visD) )
C
fPd(ax) = psP*{(Rc*#4.)/2 % (ax**3,)* (1.- Eg(1)/2.*(2 -ax*ax)y/
# ( (1. - Eg{1)*(1.-ax*ax)) *
# ( (L.+2 *ax*ax) * (L-ax*ax) * ctevil + vish) )
C
C  Definicao de constantes
IerP =
lterv =0

iterPmax = 80
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nfp =0
C
C 1. CALCULO DA VAZAQ MASSICA NA ENTRADA DA COLUNA
Mi = pi*Ul * PI*Rc*Re ! liquido
C
C 2. ESTIMATIVA INICIAL PARA PRESSAO
C
nPl =21
npP2 =21
np3 = 199
flag = 1
C
Do 100 I=1.17
npl = npl + 12
np2 = np? + 12
np3 = np3 + 50
C
if (npl.gt.200.0r.np2.gt.200.0r.np3.gt. 1000) then
Erro = 221
write (*.*} ' ERRO =221 '
write (*,*) ' Numero de pontos > 500 no caleunlo das integrais'
write (*,*) ' para estimativa inicial de - dP/dz"’
goto 1000
endif
C
C 2.1 CakulodeC
C Calculo da primeira regiac 0 <ra < .94 . npl ponios

20 do I=1.0P1
xI(I)=0.94 * (I-1.) / {(nP1-1.)
fPci(I) = fPe(x1(1)
end do
CALL INTEGRA (1.nP1,1.fPcl x1(1).x1(mP1).fPcl1] Erro)
if (Erro.gt.0) goto 1000

C Calculo da segunda regiao 0.94 <ra < .99 ; np2 pontos
do I=1 nP2
x2(1) = 0.94 + 0.05*%(1-1.) / (nP2-1.)
2D = Po(x2(I)
end do
CALL INTEGRA (1.nP2.1.fPc2 x2(1).x2(nP2),fPc2L.Erro)
if (Erro.gt.0) goto 1000

C Caiculo da terceira regiac 0.99 <ta<1 , np3 pontos
do I=1,nP3
x3(D = 0.99 + 0.01*%I-1.) / (nP3-1.)
Pe3 = Pe(x3(D)
end do
CALL INTEGRA (1.nP3,1.fPc3 x3(1),x3(nP3),fPc31 Erro)
if (Erro.gt.0) goto 1600

fPcI(D) = fPcil + P21 + {Pc3l

if (I1.eq.1) goto 160
if (abs(fPcl{J-1)-IPcl{). gt.(0.005%fPcl(3-1))) goto 100

C 22 CalculodeD
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C
C Calculo da primeira regiao 0 <ra < .94 © npl pontos
60 if (flag.eq. 1} fPAI{J-13=0.
flag=2
C
do I=1.nP!
fPA1(I) = fPd(x1(1))
end do
CALL INTEGRA {1 nP1,1.fPd] x1{1) x1(nP1).fPd1l Erro)
if (Erro.gt.0) goto 1000
C
C Calculo da segunda regiao 0.94 <r1a < .99 ; np2 pontos
do I=1,nP2
PA2(D) = Pd(x2(D))
end do
CALL INTEGRA (1,0P2,1.fPd2.x2(1).x2(nP2).fPd21 Erro)
if (Erro.gt.0) goto 1000
C
C Calculo da terceira regiao 0.99 <ra < 1 . np3 pontos
do I=1.nP3
PA3(D) = fPd(x3(I))
end do
CALL INTEGRA (1.nP3,1.Pd3.x3(1),x3(nP3),{Pd31.Erro)
if (Erro.gt.0} goto 1000
C
fPAI()) = P + P21 + fPd31
C
if (abs(FPAI(J-1)-PdI(T)). 11.{0.005*{PdI(J-1))) goto 200
C
100 continue
C
C 2.3 Calculo de KPi
C
200 kPi = ( pI*Ul* Re*Re + Pcl(Jy ) / fPAI(T)
C
Peso = (psI*EsIM + pg*EgM) * g
C
C 2.4 Adimensionalizacac de KP (KPa)
C
Kpa(l) = kPi / (pl*g)
C
C
¢ 3 INICIO DO CALCULQ ITERATIVO PARA O CALCULO DE KP, Vg(n E VIi(n
C

300 HterP = DterP + 1
C
¢ Ermo - Sistema de equacoes nao converge
if(lterP eq.iierPmax) then
write(*,*}' ERRO ! Caiculo de dP/dx.’
write(* *} ' Numero maxime de iteracoes atingido (80}
Erro = 220
goto 1000
endif

3.1 Calculo do perfil de velocidades

oRONS
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Calculo das velocidades - Vlie Vg

ISRe]

CALL VKA (kpi. KPA(fterP). TterP. iterv)
if (Erro.gt.0) goto 1000

2.2 Calcalo da funcao da continuidade da massa

oNoNoNe!

Calculo da vazao massica numa altura da coluna
Bol=1nt?2
Mz(l) = 2.d0%PI*ra(Iy*Re * pIFEID*VI(D)  Hiquido
end do

CALL INTEGRA (1.nt,2 fMz ra(1},Rc,Mzsl,Erro)
if (Erro.gt.0) goto 1000
Mzi(herP) = fMzs]

o Ne

Calculo do Balanco de massa
fCM(TterP) = M - IMzi(TterP)

3.3 Verificacao da convergencia - Criterio de parada
I ( ABS(ICM(TterP)).16.(0.0000001)) goto 800

3.4 Nova estimatimativa de KPa

GO0 oNeNe!

if (IterP.eq. 1) then
KPa(2)y=KPa(l) * 1.2
goto 300
Elseif (IterP.¢q.2) then
If (FCM(1)*fCM(2)}.1£.(0.)) goto 700
KPa(3y=KPa{l) * 0.8
goto 300
Elise
if (nfp.gt.0) goto 700
if (FCM(1)*fCM(TterP)). 1t.(0.)) goto 700
write(* 602} KPa(1l), KPa(Tter?), FCM(1), fCM(iterP)
602 format(2x," Entre com nova estimativa para KPa'/,
# 2x,' KPa(l) = 19,6 T30, KPa(lterP) = ' £9.6./,
# 2x,ECM(E) = "111.2. T30 fCM(TterP) = ' f11.2.)
read (* *) KPa(lterP+1)
goto 300
Endif
C
€ 3.5 Algoritimo numerico - Metodo da falsa posicao modificada
C
700 if (nfp.eq.0) Then
if (FCM(1).16.0.) then
am = KPa(1)
fa = fCM(1)
bm = KPa(lterP)
b = fCM(TterP)
fo=1fa
else
bm = KPa(l)
fb = fCM(1)
am = KPa(iter?)
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fa = [CM(iterP)
fo=1fa
endif
Else
If(FCM(iterPy*fa). gt.(0.)) then
am = KPa(iterP)
fa = fCM(iterP)
If ((fa*f0).gt.(0.)) b = fb/2.
fo = fCM(iterP)
Else
bm = KPa(iterP)
fbo = fCM(iterP)
IF ((fb*0).g1.(0.)) Ta = fa/2.
fo = fCM(iterP)
Endif
endif
C
750 KPa(iterP+1) = (am*fb - bm*fa) / ({b-fa)
nfp = nfp + 1
goto 300

4. Resultado das vanaveis hidrodinamicas dimensionais

4.1 Calculo da queda de pressao no leito a partir de KPa
00 KP = KPa(iterP) *pl * g

4.2 Calculo das velocidades medias no raio: VgM e VIM
Integracao com a regra de Simpson  VEM=/VK*2¥PI*r*dr//(PT*Rc**2)
Calculo de fvk(r) => fvK=Vk*r*2
Do8201=1,nt?2
fvg(D) = Vg(I)y* ra(l) * Re* 2.d0
VI = VI(D* ra(D) * Re* 2.d0
820 continue
C

OO0 0000

CALL INTEGRA (1,nt,2,fvg,ra{1) R fvgl.Erro)
if (Erro.gt.0) goto 1000

CALL INTEGRA (1,nt,2,fvi,ra{1),Rc.iviL.Erro)
if (Erro.gt.0) goto 1000

C  Calculo das medias
VM = fvgl / (Rc*Re)
VIM = fvll / (Rc*Re)
C
C
k43 Calculo da VI media na regiao de fluxo ascendente do reator
Do821 I=1nt2
if{(vi{1).1e.0) then
numer = |
goto 822
endif
V(D) = VI(D)* ra(l) * Rc * 2.40
821 continue
322 CALL INTEGRA (1, numer, 2 tfyLra(1),(ra(numen)*Re), Hv1L Erro)
tVIM = tfvll / (ra{numen)* ra(oumer)* Re * Ro)
C
C 4.4 Teste - Uk = integral [ vk(I) * Ek(T) * dr]
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C
C

C
C

dol= I nt2
fLiest(D) = vi{Iy* ra(I}* Rc * EKD
fgtest(I} = vg(Iy* ra(D)* Rc * Eg(D)
fstest(I} = vi{[)* ra(D)* Rc * Esl(1) * xs
end do

CALL INTEGRA (1,nt,2 fLtest,ra(1),Rc.fLtLErro)
if (Erro.gt.0) goto 10060

CALL INTEGRA (1,nt 2 fgtest,ra( 1) Re,fetl Erro)
if (Erro.gt.0) goto 1000

CALL INTEGRA (1,nt.2 fstest ra( 1) Rc fstl Erro)

if (Erro. gt.0) goto 1600

ULtest = 2.d0 *Lt1 / (Rc*Re)
Ugtest = 2.d0 *fgtl / (Rc*Rce)
Ustest == 2.d0 *fstl / (Rc*Re)

4.5 peso adimensional - para comparacao com kPa
Paux = Peso / (pl*g)

1000 return

end
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Al.7 SUB-ROTINA VKA

SUBROUTINE Vka (kpi, KPa, lterP, iterv)

#*
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CALCULA AS VELOCIDADES ADIMENSIONAIS DO LIQUIDO E DO GAS

Utiliza subrotinas:
INTEGRA

Metodos Utilizados:

-Equacoes da conservacao da guantidade de movimento discretizadas

com o Metodo de volumes finitos

-Solucao do sistema de equacoes por TDMA(Tridiagonal Matrix Algorithm)

Obs. Variaveis que terminam com 2 letra 'a' sao adimensionais e mantem
o significado atribuido a elas no programa principal. sa0 elas; ra, za, Vla. Vga, Pa

Nomenclatura das variaveis usadas somente nesta subrotina:

abg - constante das equacoes para a fase gas (= Forcas. peso - empuxo -
momento fornecido p/ fase liquida)

absl - constante das equacoes para a lama (= Forcas: peso -+ momento recebido da fase gas)
aeg - coeficiente leste das equacoes discretizadas (gas)

aesl - coeficiente leste das equacoes discretizadas (lama)

akp - coeficiente da gueda de pressao no leito

apg - coeficiente no ponto P das equacoes discretizadas (gas)

apsl - coeficienie no ponto P das equacoes discretizadas (lama)
awg - coeficiente oeste das equacoes discretizadas {gas)

awsl - coeficiente oeste das equacoes discretizadas (lama)

Cw -~ constanie da forca de arraste interfacial {kg/{m3%s)}

Fka - Forca interfacial de arraste (adimensional)

IterV - iteragiio do loop que calcula a velocidade

iterVmax - numero maximo de iteracoes do loop interno

Qg - coeficiente da relacao de recorrencia do TDMA (gas)

Ql - coeficiente da relacao de recorrencia do TDMA (lama)

Refsl - numero de Revnolds efetivo da lama Ref=pl*UI*Re/fviefsi
Refg - numero de Reynolds efetivo da fase gas Ref=pl*Ul*Rc/viefg
sg -termo fonte do gas  sg = pressao + arrastc + gravidade

ssl - termo fonte da lama s! = pressao + arraste + gravidade

Tg - coeficiente da relacao de recorrencia do TDMA (gas)

T1 - coeficiente da relacao de recorrencia do TDMA (lama)

Vga - velocidade do gas adimensional

Vgaux - Vga auxiliar

Vla - velocidade da lama adimensional (=velocidade do liguido)
Viaux - Vla auxiliar

*F oK ¥ X X K X K O K XK X X K ¥ X A KX K K KK N E K F KX K KK K KKK KK OE KK
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Implicit double precision (a-h,0-z)
real*8 dp, xs Re, Lc, UL, Ug, ps, pl. pg, pst. vig, vil, EgM, EiM
real*8 TSI, ra, Us, visl, EsIM, Eg, El, Esi, viefg, viefsl, viefl
real*8 vgi(2003), vii(2005), Vg, V1, VM, VIM
real®8 apg(2005), awg(2005), aeg(2005), Refg(2005), sg(2005)
real*8 Fikk(2003), Fgravg(2003), akp(2003)
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[pNe!

o0

a0

C
C

real*8 Refsl(2005), aesl(2005)

real*8 awsl(2003), apsl2005). Fgravsl(2005). ssl(2005)

real*8 Tg(2005), TI(2005). Qg(2005), QL(2005)

real*8 Vga(2005).VIa(20035). NVga(2005). NV1a(2005)

real*8 Cw(2005), KPa, kpi, g

real*8 Fv1(500), x(500), fvi, ax, ctevil, svi

integer 1, nt, Erro, regime, iterV, iterVmax, iterP, J

integer naux, npl, sistema

common/coluna/ Re, Le, nt. 1a(2003). Erro. regime. sistema
common/solido/ dp, xs, ps. Us

common/fluides/ Ul Ug, pg, pl, psl. vig, vil, visl, TSi
common/fluidySL/ FsIM, Es2005), viefsH2005)
common/fluidyLl/ EIM, E1(2005), viefl(2003), ctevil, VI(2003), VIM
common/fluidvG/ EgM, Eg(2003), viefg(2003), Vg(2005), VgM

Parametros
Parameter (g = 9.81d0)

Definicac de funcoes
fv(ax) = ax ¥ Rc*Re/2.* ( g2 ¥(pg-pl*Eg(1)*(2.-ax*ax) +
# pl*(EgM+EIM)*g - kpi) / ( (EgM+EIM-Eg(1)*(1.-ax*ax)) *
# ( ctevil® (1.+ 2 *ax*ax)* (1.-ax*ax) +vil ))

Definicao de constantes desta subroting
fterV =10
HervVmax = 16000

1- CALCULO DAS VARIAVEIS INDEPENDENTES DE KP. Vge V1 E ESTIMATIVAS

INICIAIS

C
C

S NON®!

H(TterP.gt. 1) goto 100

1. Calculo das constantes da forca de arraste entre as fases
doI=1.nt
Cw(l} = 50000.d0
end do

do I=3.nt.2
Fkk({}) = Eg(D*EslIy*Cw(I)y*Re*ra(ly* (ra(l+ 1 -ra(l-1))/(pl*Ul)
end do

2. Estimativa inicial do perfil de velocidades
2.1 Calculo de V1i
svi=0.
vii(nt) = 0.
do Fli.nt
vgi(h)=0.
end do

do ==(nt-1),1.-1
i (ra(J+13.11.0.94) then
npl =7
else
npl =497
endif
do I=1.apl
(D) = ra(ly + (ra(J+1pra(d)y * (I-1.)/(nP1-1)



Anexo 1: Listagem do programa e arquivo de entrada 158

iD= H(x(I)
end do
CALL INTEGRA (1,opi,LfvLra(J+1)ra(l), il Emro)
vii(J) = fvil+svl
svl = svi+ivil
end do

C 2.2 Calculo de Vgi
do I=1.nt-6
vei(D) = vii(l) + (kPi - g*pg + g*psl) / (Esk() * Cw(ly)
end do
C  Aproximacao
do I=({ne+1y/2),1,-1
vegi(D). gtvgi(I-1)) vei(l-1)= vgi(h)
end do
C  Aproximacao
naux = nt/20
do I=(nt-naux),{nt-1)
vgi(l) = 0.9 * vgi(I-1)
end do
vgi(nt) = 0.

3. Calculo dos coeficientes das equacoes discretizadas

oRoRORe]

3.1 Numero de Reynolds efetivo Refg ¢ Refs] na interface
Do =2 (nt-1),2
Refe() = pI* Ul* Rc / viefg(l)
Refsl(I) = pl* Ul* Re / viefsi(i)
end do

C 3.2 Pontos Internos da maltha - Calculo de ac e aw e ap
Do I=3.(nt-2),2
acg(l) = Eg(1+1}* ra(I+1) / (Refg(I+1} * (ra(I+1)-ra(I-1)})
awg(l) = Eg(I-1)* ra(I-1) / (Refg(-1) * (ra(F+1)-ra(l-1)))
apg() = acg(l) + awg(l) + Fkk(l)

aesi{I) = Esi(I+ 1}* ra(l+1) / (Refsl(I+1) * (ra(l+ D-ra(l-D)))
awsl(D) = Esl{(I-1)* ra(l-1) / (Refsl(I-1) * (ra(I+1)-ra(l-D))
apsi(l) = aesl{I) + awsl(l) + Fid«(D)

end do

4. Calculo das constantes da forca da gravidade ¢ da pressao
Pontos Internos
do [=3,nt-2.2
akp(l) = Re* g* ra(l) * (ra(i+1)-ra(l-1)y/ Ui

[ORS NS

Fgravg(D) = (psl - pg)* g* Eg(D* Re* ra(D*
# {ra{l+1)-ra(l- 1))/ (pt*Ul

Fgravsi(l) = -psi* g* Re* ra(Dy* (ra{l+1)-ra{l-1))/{(pl*Ul)
end do

II. CALCULO DO PERFIL DE VELOCIDADES PARA DADO KPa - Loop interno

ol Re!

C  Adimensionalizacao do perfii iniciai a cada iterp
100 Deol=1nt2
Via{l) = vli(I} * 1.d0
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Vea(D) = vei(l) * 1.d0

end do
C
Do 5300 Iterv=2.itervmax
C
C 1. Calculo do termo fonte sl ¢ sg
Do I=3,1t-2.2
sg() = akp(IV*Eg(D)*KPa + Fkk(D)*Via() + Fgravg(D
ssl(I) = akp(D*Esl(IY¥*KPa + Fkl«(Dy*Vga(l) + Fgravsi(I)
end do
C

€ 2. Calculo de Vla por TDMA
TH3) = (aesk(3y-awsl(3)/3.} / (apsl(3)-4. *awsl(3¥/3.)
QI(3) = ssl(3) / (apsl(3)-4.*awsl(3)/3.)
Do I=5,(nt-2).2
if(iterv.eq.2) TKD) = aesi(1)/ (apsl{I}-awsl(1)* Ti(1-2))
QU =(ssl(D+ awsl(D*QHI-2)Y (apsl(D-awsHD*TII-2))

end do
C

NVla{nt) = 0.d0 ! Condicao de contorno : Vk=0 em r=Rc

Do I=(nt-2),3.(-2)

NVia(l) = TKD*NVia(I+2) + QUT)

end do

Nvia(l) = (4 *Nvla(3) - Nvla(5))/3. | ce [dVIi/dr=0 em r=0]
C

C 3. Calculo de Vga por TDMA
Te(3) = (aeg(3)-awg(3)/3.) / (apg(3)-4. *awg(3)/3.)
Qg(3) = sg(3) / (apg(3)-4. *awg(3)/3.)
Do [=5,(nt-2),2
if(iterv.eq.2) Tg(l) = aeg(l)/ (apg(l}- awg(D* Teg(I-2)
gﬁ(l) = (sg(D+ awg(D)*Qg(I-2)) / (apg(D-awg()*Tg(1-2))
end do

NVga(nt) = 0.d0 ! Condicac de contorno : Vk=0 em r=R¢
Do 320 I=(nt-2),3,(-2)
NVga(l) = Tg(D*NVga(l+2) + Qg(D)
320  continue
Nvga(1) = (+4 *nvga(3) - nvga(5)¥/3. | cc [dVg/dr=0 em =0]
C
C 5. Criterio de convergencia do loop interno
3530 Do 360 1=1nt2
if (abs(Vga(D)-NVga(1)).1t.(0.0000001)) then
if (abs(V1a{D)-NVl1a(1)}.1t.(0.0000001)) then
goto 360
endif
goto 480
else
goto 480
endif
360  continue
C
goto 900
C
480 if (iterv.eq.itervmax) goto 300
dol=1nt 2
Vega(l) = NVga(D)
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Via(l) = NVla(h)
end do
500 continue
C
C
if (iterv. gt itervinax) then
write (* *)' ERRO = 241 . AVISO'
write (*,*) ' Nao ha convergencia no calculo de Vk'
write (*,*) ' Numero de iteracoes maximo [ItervMax] atingido
erro = 241
goto 1000
endif

C
C 6. Calculo das velocidades Vg e V1 obtidas para Kp estimado
900 Do I=1,nt2
VI(L) = NVIa(l} * L.
Ve = NvgaD * 1.
end do
C
1060 return
end
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Al.8 SUB-ROTINA HCRACK

SUBROUTINE HCRACK (EgM)

%
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SUB-ROTINA QUE CALCULA OS PERFIS DE CONCENTRACAO GERADOS PELA REACAQC
DE CRAQUEAMENTO TERMICO

Considera os fenomenos da conveccao

Utiliza sub-rotinas; BMIHCRACK
Metodo utilizado: Integracao numerica com quadratura gaussiana (sub-rotina BMHCRACK)

Divisao do oleo em pseudocomponentes:
Pseudocomponente 1 - residuo ‘hard'(asfaltenos ¢ resinas)
Pseudocomponente 2 - residuo ‘easy'(oieos)
Pseudocomponente 3 - gasoleo alimentacao
Pseudocompenente 4 - gasoleo gerado na reacao
Pseudocomponenie 5 - diesel
Pseudocomponente 6 - nafta
Pseudocomponenie 7 - gases

Nomenclatura das variaveis usadas somente nesta sub-rotina;
alfai - constantes da matriz de reacao {conversao de i)
betaji - constantes da matriz de reacao (formacao de i a partir de j)
Coi - fragdo massica do pseudocomponente i na entrada do reator i = 1 a 7, dado de entrada
Cbi - fracao massica do pscudocompenente i em z=0 regiao de
fluxo ascendente ¢ escoamento desenvolvido, i=1a7
Cei(r) - fracao massica do pseudocomponente i em z=0 regiao de
fluxo descendente ¢ escoamento desenvolvido, 1= 1a7
Cfi(r) - fracao massica do psendocomponente i em z=L¢ regiao de
fluxo ascendente e escoamento desenvolvido,i=1a7
Csi - fracao massica do psendocomponente i em z=Lc regiao de
fluxo descendente ¢ escoamento desenvolvido, i=1a7
cte*4 - constantes auxiliares no calculo das concentracoes
cteR - constante dos gases perfeitos (Joule/(K.mol))
ctaxa - constante da taxa de reacao (1/s)
cz - relacao entre taxa de reacao e velocidade do liquido
Elc - fracao volumetrica local do liquido nos pontos de colocacao ortogonal
fCI* - funcao de concentracac do componente i ac longo do reator integrada
analiticamente -> etapa |
Ic - indice na direcao radial nos pontos de colocacao ortogonal
ir - indice direcao radial
Iz - indice direcao axial

J - indice iteracao

kko - constante da equacac da taxa da reacao de craqueamento termico (1/8)
kB - energia de ativacao do cragueamento termico [J/gmol]

maxiter- aumero maximo de iferacoes

nr - numero de pontos de discretizacao na direcao radial = nt

arl - ponto onde VI ¢ negativo apos a inversao de fluxo
arvo - ponto onde Vi= 0
nz - numero de pontos de discretizacao na dirccao axial
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* rac - posicao radial adimensional nos pontos de colocacao ortogonal

* rVle - posicao radial onde VI=0 (ponto de inversao de fluxo)

* soma** - soma das fracoes massicas dos pseudocomponenies - deve ser igual a 1

* vieflc - viscosidade efetiva do liquido no ponto de colocacao ortogonal

* Vic - velocidade do Hiquido nos pontos de colocacao ortogonal

* Xlc* - conversao do pseudocomponente * na ctapa | de calculo

* z*¥¥* - variaveis utilizadas na declaracao de funcoes

*
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Imiplicit double precision (a-h.0-z)
real*8 dp. xs. Rc. Le, UL Ug, ps. pl. pg, psk. vig, vil. EgM
real*8 Us, visl. TSI
real*8 El, VI, viefl. ctevil. EIM, VIM
real*8§ rac, Elc, Vic, vieflc, wg
real*8 alfal. alfa?, alfa3, alfad, betal4, beta24, betals, beta?s
real*R beta3 s, betads, betalé, beta26. beta36, betads
reai*® betal7, beta?7, beta3’, betad”
real*8 Col, Co2, Co3, Co4, Co3s, Coo, Co7
real*8§ Cbi(1001), Cb2(1001), Cb3(1001), Cb4(1001), Cb5(1001)
real*8 Cbo6(106013, Ch7(1001) ! dimensao em funcao de maxiter
real*8 Cs1, Cs2, Cs3, Cs4, Cs3, Cs6, Cs7
real*8 Cfi(11). CR2(11), CH{1L,CH(LL), Cf3(11). Cie(11).CI7(11)
real*8 Cel(11), Ce2(11), Ce3(11).Ced(11). Ce5(11), Ce6(11).Ce7(11)
real*8 somaCf, somaCe. SCout
real*8 cteld, cte24, cte34, ctedd. cz(l1)
real*8 zCb, zCbl, z(Cbh2, zChb3, zCb4, zcz, zoteld, zote24
real*8 ciaxa, kko, kE, cteR, z, rVio, T, P
real*8 Xicl, Xic2
reai*® Cslini, Cs2ini, Cs3ini, Cs4ini, Cs5ini. Csoim, Cs7ini
integer Ir, J, Erro, nrvo, nrl, maxiter, deltanr, nr
integer nrc, ni, regime. sistema

common/coluna/ Re, Le, nt, ra(2005), Erro, regime, sistema
common/solido/ dp, xs, ps, Us

common/fluidos/ Ul, Ug, pg, pl, psl, vig, vil. visl. TSI
common/fiuidyl/ EIM, E1(2003), viefl{2005), ctevil, V1{2005), VIM
common/herackl/ deitanr, nrl nrvo, ctaxa
common/herack3/Col.Co2,C03.Co4.Co5.Co6,.Co7
common/herack4/Elc(11), Vic(1 1) rac(11),viefic(1 1), we(1 1).rVie.nrc
common/herackd/ awc(11), bwe(11), cwo(11), dwe(11), Uli, SCout
common/heracks/ Csl, Cs2, Cs3, Cs4, Cs5, Cs6, Cs7
common/reator/ T, P

Constantes da taxa cinetica da matriz do cragqueamento em relacao a
constante de reacao do residuo hard -> gasolco produto {alfa=1).
Data alfal.alfa2. alfa3 alfad4/2.08d0,38.23d0,1.76d0,0,5240/
Data betald beta24/1.0d0,20.6d0/
Data betal3.beta2 5 beta3 3. betad 5/0.69d0.13.4d0.1.27d0.0.24d0/
Data betal 6.beta26.beta3s, betad6/0,21d40.3.4d0.0.44d0.0.24d0/
Data betal7 beta27 betal7 betad7/0.18d0.0.83d0.0.05d0.0.0440/

ONGRS!

C  Definicac de Funcoes Ci = Ci{r,z) integradas analiticamente
FC11(zCh,z.alfa,zcz) = zCh * dexp(-zcz*alfa*z)
fCld{z, zcz,zCh,zcte 14, zcte24) = (zcte14 + zote24 + zgh) *
# dexp{-zcz*alfad*z)- zctel4 * dexp(-zcz*alfal*z)
# - zcte24 * dexp(-zcz*alfaZ*z)
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fCI5(betal beta2 beta3 betad, zCb,z.zcz zcte 14 zcte24,
zCbl1.zCh2.2Ch3.2Chb4) = zCh +
(betal*zCbl-betad*zcieidyalfal * (1-dexp(-zcz*alfal*z)) +
(beta2*z(Cb2-betad*zcte24)/alfa? * (1-dexp(-zcz*alfal*z)) -+
beta3*zCh3/alfa3 * (1-dexp(-zcz*alfa3*z)) +
betad *(zChd+zote 14-+zote24)/alfad™ (1-dexp(-zcz*alfad*z))

Gtk e 3k 3k

C  Definicao da funcao para interpolacao das variaveis nos pontos de
C  colocagio ortogonal

finterp(xrl,xr3) = ( xri*(ra(ir-deltanr)-ra(lr)) - (xrl-xs3)*

# (ra(fr-deltann)-rac(Ic)) ) /

# (ra{Ir-deltann)-ra(ln)

C  Definicao de Parametros
cteR = 8.314d0 ! constante dos gases perfeitos {J/(gmol K)]
maxiter = 1000
nr = nt
deltanr = 2 ! em funcao da subrotina VKA

oy M

Constantes da taxa de reacao
kko = 6.1817d13
kE =2 4282d5

1 - Determinacao das variaveis nos pontos de calculo obtidos por
colocacao ortogonal. Total de 10 pontos: 3 na regiao de fluxo
ascendente de lama, e 6 na regiao de fluxo descendente sendo
o ponio de inversao de fluxo (onde VI=0) comum as duas regioes.

nrc= 10 | numero total de pontos de colocacao

S ReRoNSNe]

(P!

1.1 Determinacao do ponto onde Vi=0
do Ir=1,nt.deltanr
f(VI(Ir).eq.(0.d0)) then
rVio = ra(lr) * R¢
goto 30
else if(VI(Ir).1t.0.d0) then ! neste caso deltanr = 2
Vio = ( ra{lr-2)*Rc * (VI(Ir-2)-VI{In)) - VI(Ir-2)*Rc *
# {ra(Ir-2)-ra(in)) ) / (VI(Ir-2)-VI(In))
goto 30
endif
end do
C
C 1.2 Determinacao dos pontos de colocacao (nrc = 10).
C
€ Regiao de fluxo ascendente
3G rac(l) =rVle * dsqrt(0.057104196d0) / Re
rac(2) = rvlo * dsqrt(0.27684301440) / Rc
rac(3) = rVlo * dsqri(0.583590433d40) / Re
rac(4) = rVlo * dsqri(0.860240135d0} / Re

rac(3) = rVio * dsqri(1) Rc ! ponto onde VI=0. comum "as 2 regioes

€ Regiao de fluxo descendente com 6 pontos
rac(6) = dsqri(0.127641328d0%(Rc*Re-rVio*rvig) + rVie*rVie) / Re
rac(7) = dsqri{0.384585680d0¥*(Rc*Re-rVie*rVio) + rvie*rVio) / Re
rac(8) = dsqrt(0.6803509025d0*(Re*Re-rVie*rVie) + rVie*rVie) / Re
rac(9) = dsgri(0.91252712540%(Re*Re-rVio*rVio) + rVio*rVio) / Re
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rac(10) = dsqrt{L.d0O*(Rc*Re-rvie*rvio) + rVie*rVie) /Re oo r=Re

C
C 1.3 Determinacao das vanaveis Vic, Elc e vieflc
C Valores obtidos por interpolacao linear entre pontos conhecidos

do 40 Ic = Lmc
do Ir=1 nrdeltanr

if(ra(ir}.eq.rac(ic)} then
Vie(Io) = VI(In
Elc(lc) = El(In)
viefle(ic) = viefl(Ir}
goto 40

else if {ra(Ir).gt. rac(Ic)) then
Vic(ic) = finterp(Vi(Ir-deltanr), VI(Ir))
Elc(lc) = finterp(El(Ir-deltanr), EI{Ir))
viefle(Ic) = finterp(viefl{Ir-deltanr), viefl(Ir))
goto 43

endif

end do
40 end do

C

C  2-ETAPATI - Calculo de Ci(r.z) considerando CONVECCAO
C Determinacao das estimativas iniclais para etapa 2

C Calculo tterativo para delerminacao de Chi e Ci(r,z)

C
C

Calculo da taxa de reacao e da constante do termo convectivo
ctaxa = kko * dexp(-kE/(cteR*¥T))
Do Ic = Inarc-1
if{Ic.ne.5) then I Ic = 5, ponto onde VI=0
cz{Ie) = ctaxa / (Elc(Ie)y*Vic(Ic))

endif

end do
C
C 2.1 - Estimativa das concentracoes iniciais dos pseudocomponentes na
C regiao de fluxo ascendente de lama com escoamento desenvolvido
C ¢ z=0. Cb nao tem variacaoc ao longo do raio.

Cb1(1) = Col

Ch2(1y = Co2

Ch3(1) = Co3

Cobd(1) = Cod

Cb5(1y = Co5

Cb6(1) = Cob

Cb7(1) = Co7
C

Do 100 J = 1. maxiter
C

C 2.2 - Calculo de Cfi = Ci(r,z=Lc) na regiao de fluxo ascendente
cteld = betal4*Cbl()) / (alfal-alfad)
cte24 = beta24*Co2(1) / (alfa2-alfad)
Bolec=14
Cfl{lc) = fCIH{Cb1(T),Le.alfal cx(lc))
Cf2(Ic) = fCH(Cb2(N) . Le,alfa2 cz(Ic)
Cf3(Ic) = fCI(Cb3(D), Le.alfa3 cz(Icy)
Cfa(le) = fCI4(Le.cz(Io). Cod(d).ctel4,cte2d)
C5(Ic) = fCI5¢(betal 5.beta? 3. beta3 s betad 3. Ch3(D),
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aoano
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dhodAk

#

Le.cz(ic)cield,cle24,
Cbi(3),Ch2(N.Ch3(H.Cod(I))

Ci6(Ic) = {C15(betals beta26,beta3 6, betadt, Ub6(]),
Lecz(lo).cteld cted4,
Cb1(D.Ch2(N,Ch3(N.Cha(IN

Cf7{Ic) = fCI5(betal7 beta2 7 beta3 7 betad 7, Cb7(D),
Le.cz(le),cteld cte24,
Cb1(H,Ch2(1.Ch3(N.Ch4())

end do

Determinacao de erros -
Erro 700 -> A soma das fracoes massicas deve serigual a 1
Erro 701 -> Nenhuma fracao massica pode ser negativa
Dolc=14
if (Cf1{Ic).1£.6.d0) Erro = 701
if (C2(J1c).1t.0.d0)Y Erro = 701
if (Cf3(1c).1£.0.d0) Erro = 701
if (Cf4(1c).1t.0.d0) Erro = 701
i (C5(1c).1£.0.d0) Erro = 701
if {Cfo(l1c).1t.0.d0) Erro = 701
i (Cf7(1c).1t.0.d0) Erro = 701
tf(erro.eq.701) then
write(*.*) ' Erro = 701 - Etapa I - Cf negativo'
pause
goto 100G
endif

somaCf = Cfi(Ic) + Cf2(Ic) + Cf3(lcy + Cfd{le) +
Ci5(Ic) + Cf6(Ic) + Cf7(Ic)
if(abs(somaCf-1.d0).gt.0.000000001) then
Erro = 700
write(* *) ' Erro = 700 - Etapa 1 - somaCf =", somaCf
pause
goto 1000
endif
end do

2.3 - Calculo da concentracae de saida da lama - Csi
Csi = Ci(z=Lc) na regiao de fluxo descendente de lama
Balanco de massa na regiac de saida do reator - opcao=2

CALL BMHCRACK (J,3,Cf1,Cf2 Cf3,014 Cf5,C86,C17,
Cs1,Cs2,Cs3,Cs4.Cs5,Cs6,Cs7 Erro,Re)
if (Erro.gt.0) goto 1000

2.4 - Calculo de Cei=Ci(r,z=0) na regiao de fluxo descendente de lama
obs. Para usar as funcoes fClI1, fCI4 e fCI3 nesse calculo, considero
qgue z=0 na regiao de saida do reator com concentracao inicial Csi
€ Z=Lc na regiao de entrada do reator com concentracao final Cei
cle34 = betal4*Csl / (alfal-alfad)
cledd = beta24*Cs2 / (alfa2-aifad)
Do Ic = 6,nr¢-1
Cel(Icy = fCI(Cs1 Le.alfal ~cz(Icy)
Ce2(Ic) = fCI1(Cs2,Le,alfa2.cz(Ich)
Ce3(Ic) = fCI1(Cs3, Lo alfal ~cz(lc))
Ced{ic) = fCl4(Lc.-cz(lc),Csd.cte34,cledd)
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C

#

#

#

#
#

Ce3(Ic) = fCl5(betal 5,beta2 3 beta3 5 betad5.Cs5,
Le.-cz(Ic).cte34 cted4 Cs1,Cs2.Cs3.Cs4)
Ce6(Ic) = fCI5(betal 6.beta26.beta36 betad 6, Cso,
Le~cz{le).cte34. ctedd . Cs1.Cs2.Cs3.Csd)
Ce7(1c) = fCI5(betal 7 beta27 beta37 betad7,Cs7,
Le~cz(Ic),cte34,cted4,.Cs],Cs2.Cs3.Cs4)
end do

Determinacao de erros -
Erro 720 -> A soma das fracoes massicas deve ser igual a 1
Erro 721 -> Nenhuma fracao massica pode ser negativa
Do Ic = 6,nrc-1
if (Cel(ic).11.0.d0) Erro = 721
if (Ce2(Ic).1t.0.d0) Erro = 721
if (Ce3(Jc).1t.0.d0) Erro = 721
if (Ced(Ic).1£.0.d0) Erro = 721
if (Ce3(Ic).11.0.d0) Erro = 721
if (Ce6(Ic).1t.0.d0) Erro = 721
if (Ce7(1c).11.0.d0) Brro = 721
if(Erro.eq.721) then
write(*.*) ' Erro = 721 - Etapa | - Ce negativo'
pause
goto 1000
endif

somaCe = Cel{lc) + Ce2(lc) + Ce3(ic) + Ced(lc) +

Ce5(Ic) + Ceb(Ie) + Ce7(Ic)
if(abs(somaCe-1.d0).gt.0.000060001) then
Erro =720
write(¥,*) 'Ic=", Ic
write(**) '] = ']
write(* *) 'or=", nr
write(*,*) ' nrvo =, nrvo
write(* *} ' Erro = 720 - Etapa 1 - somaCe = '. somaCe
pause
goto 1000
endif
end do

2.3 - Calculo da concentracao Chbi(J+1)
Chi = Ci{z=0) na regiao de fluxo ascendente de lama
Balanco de massa na regiao de entrada do reator - opcao=1

CALL BMHCRACK (J,1,Cel.Ce2,Ce3,Ce4.Ce5.Cet.Ce7.Ch1(J+1),
Co2(J+13,Co3(J+1).Cod(J+1),Ch5(J+1),
Cbo(J+1),Co7(J+ 1), Erro.Re)

if (Erro.gt.0) goto 1000

2.6 - Verificaclo da Convergencia
if (abs(Cb1(J+1)-Cb1({I}).gt.0.000001) goto 100
if (abs(Cb2(J+1)-Cb2(})).g1.0.000001) goto 100
if (abs(Cb3(J+1)-Cb3(J)).gt.0.000001) goto 100
if (abs(Cb4(J+1)-Cb4(1)).gt.0.000001) goto 100
if (abs(Cb5(J+1)-Cb5(1)).gt.0.000001) goto 100
if (abs{Cb6(J+1)-Cb6(I)).gt.0.000001} goto 100
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if (abs(Cb7(J+1)-Cb7(1).1e.0.000001) goto 120

100 continue
120 if (J.gt.mmaxiter) then

Erro = 740

write(*.*) ' AVISO - Numero maximo de iteracoes atingido’

write(*.¥) ' Valor das concentracoes nao convergin
write(*,*) ' Craqueamento termico - Etapa 1’
pause

goto 1000

endif

C

C 2.7 - Calculo das conversoes obtidas na etapa 1
Xicl = (Col -Cs1)/ Col
X1c2 = (Co2 - Cs2)/ Co2

C
C
C

2.8- Saida de resultados da etapa 1 - Provisorio

open (8 file='craqueal .dat’)

778 format(1x.t7,'Ic".t15,/C{1°,122,'C2',129,'C{3'.136,
# 'Cf4',143,'CI5',150,'Cf6",157,'CI7)
dolc=14
write(8,77N1c.CAi(Ic).CR2(1c), CH3(1c), CH{Ic). C5(1c),
# Cfo(Ic).Cfi(Ic)
779 format(ix, 514,112 f10.8.122 f10.8,132.110.8.t42.10.8,
# t52.f10.8.162.f10.8.172 £10.8)
end do
wrie(8.%) "
write(8.776)
776 format{1x,t7,'1¢",115,"Cel',122 'Ce2' 129,'Ce3.136,
# '‘Ced' 143,'Ced' 150,'Ce6' 157,'Ce 7"
dolc=4629
write(8,775)c.Cel(Ic),Ce2(Ic).Ce3(Ic), Ced (Ic).Ces(Ic),
# Ce6(lc),Ce7(Ic)
775 format{1x,t5,14,t12.f10.8 122 10 8.132,f10.8,142 f10.8,
# 152.110.8.t62 £10.8.t72.f10.8)
end do
write(8,%}' '
write(8,%) ' '
C
write(8,*)' RESULTADOS DA REACAQ DE CRAQUEAMENTO TERMICO
#- ETAPA I
write(8,*) ' '
write(8,%) Unidade de concentracao [fracao massica] '’
C

write(8,778)

write (8,81) (T-273.15d0),UL UL, Ug

81
#
C

write(8,32) Cb1(J+D.Ch2(J+1).Ch3(J+1),Cba(J+1).Co5(J+1),Chbo{J+1},

#

82 format(/.8x,'Cbl =" f15.13,/.8x.'Cb2 =" £15.13./.8x,'Cb3 ="f15.13

#
#
C

format(/.8x.'T [C] = f10.4./8xUl [mv/s]="'110.8./,
8x,"Uli my/s] =" f10.8,/,8x,'"Ug [m/s] = "f10.8)
Cb7(J+1)

4.8x.'Chd ='£15.13./,8x,'Cb5 =" f15.13,/ 8x,'Ch6 =" f15.13
J8x,'Ch7 = £15.13)

write(8,83) Cs1,0s2,Cs3.Cs4,0s5.Cs6,Cs7
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83 format{/.8x.'Csl ='19.7 /. 8x.'Cs2 =' 9.7,/ 8x.'Cs3 =' 9.7
#  /8x'Csd="12.7/8x'Cs5="19.7/8x."'Cs6 = 0.7
# J8x.'Cs7 ="
C
write(8,84) Xlicl Xl1c¢2
84 format(/8x,'X1 ="19.7/8x,'X2 ="19.7./)
C
open {17 file='varc.dat’)
write (17,%) ' wvlo="rvlo
write (17,%)*
write (17.%) " '
write (17.%)" rac Ve Elc we vieflc'
Do lc= l.nrc
write (17.122yac(ic). Vic(Ic).Elc(Ic). we(lc). viefle(Ic)
122 format(t5.f10 8,t117.£10.8,129.10.8,141 f10.8 153.f10.8)
end do

C
1660 return
end
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Al.9 SUB-ROTINA BMHCRACK

SUBROUTINE BMHCRACK((J,opcao,Cinl.Cin2,Cin3.Cind. Cin5.Cin6,Cin7,
# Coutl.Cout2 Cout3,Coutd, Cout3.Couté, Cout7,

# Erro,Re)
E3

= s e e sk sk o 2 3K 3 3 ok s Rk K 0K o ke ok 3k o ok sk ok o ok ok sk e ok ok ok ok sk ok sl skl sk e A ol o ok 3k R Ok SRR 8 K ol o 2 o o ok ok R ok ol ok ok o

SUB-ROTINA QUE CALCULA O BALANCO DE MASSA NA REGIAO DE ENTRADA OU
SAIDA DO REATOR. REGIAO DE MISTURA IDEAL ONDE NAO OCORRE REACAO.

E' utilizada como condicao de contorno no topo ¢ no fundo do reator
para determinacao dos perfis de concentracao pela sub-rotina HCRACK.

Calcula integrais por Quadratura Gaussiana

Dados de entrada:
Cinl a Cin7 - perfil de concentracac do psendocomponente que entra na regiao do volume de
controle
Coi - concentracac de entrada do psendocomponente i no reator
opcao - determina se o calculo sera efetuado na regiao de entrada [opcao = 1
ou regiao de saida do reator jopcao =2 e opcao = 3|
Obs. J=1 e opcac=3 indica a primeira chamada desta sub-rotina.

A S I B T

Saida:
Coutl a Cout? - concentracao de saida do pseudocomponente i
Errc - indica a identificacao de algum erro durante a execucac da sub-rotina

Nomenclatura das variaveis usadas somente nesta sub-rotina:

awc - constante para o calculo do peso wc no ponto de colocacao

bwec - constante para o calculo do peso we no ponto de colocacao

Cini - perfil de concentracao dos pseudocomponentes que entram na

regiao do volume de controle. Variavel que facilita a estruturacao dos calculos

cwC - constante para o calculo do pese we no ponto de colocacao

dwc - comstanie para o calculo do peso we no ponto de colocacao

FINT3 - valor da integral [VI*EI*Ci*ra*dra]

FINT1I - integral [ VI¥*El*ra*draj de ra onde Vi=0 ate ra=1

FINT2 - integral [VI*El*ra*dra] de ra=0 ate ponto onde Vi=0 (inversao de fluxo)

Ip - indice que indica o pseudocomponente calculado

Uli - velocidade superficial usada nas integracoes para minimizar ¢ erro da integracao

numerica

xcl a xc3 - posicao adimensional dos pontos de colocacao ortogonal na regiao de fluxo
ascendente considerando intervalo entre 0 e 1. x¢=0 no ponto onde r=0 (centro do
reator}); xc3=1 e corresponde a posicao radial onde Vi=0 (inversao de fiuxo}.

xc3 a xc10 - posicac adimensional dos pontos de colocacao ortogonal na regiao de fluxo
descendente considerando intervalo entre 0 e 1. xc5=0 e corresponde a posicao radial
onde V=0 (inversao de fluxo); xcl0=1 e corresponde ao ponto onde r=Rc (parede do
reator).

I N R R T N T R R R A . N T SR R R R R
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Implicit double precision {(a-h,0-z)
real*8 Cinl(11). CinZ{11). Cin3(11). Cind{11). Cin3(1 1), Cin6{11}
real*8 Cin7(11), Coutl, Cout2, Cout3, Coutd. Cout3. Coutts. Cout?
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real*8 Col. Co2. Co3. Cod, Co3, Co6. Co7

real*8 xcl. xc2. xc3, xcd. xc3. x¢b, xc7. xc8. xc9. xcl
real*8 Ul FINTIL, FINT2. FINT3(11). Cinx(8.11). SCout
real*8 Elc. Vic. rac. vieflc, we, rVio, awc, bwce, cwe. dwe
integer opcao. Erro, nrc

common/hcerack3/ Col, Co2. Co3. Cod. Co5. Cob, Co7
common/herack4/Elc(11), Vie(1 L) rac(1 1), vieflc(11).we{1 D).rVio.are
common/herackd/ awc(11), bwe(1 1), cwe(l1). dwe(11). Uli, SCout

iffopcao.eq.3.and J.eq.1) then ! primeira chamada da sub-rotina
opcao =2
goto 50
else if(fopcao.eq.3) then
opcac = 2
goto 100
eise
goto 100
endif

1 - Determinacaoc dos pesos nos pontos de calculo da integral we(lc)

Definicao dos pontos adimensionais de colocacao ortogonal
no intervalo entre O [r=0} e I |r onde VI=0]
0 xcl=0.05710419640
xc2 = (0.27684301440
xc3 = 0.5835904334d0
xcd = 0.860240135d0
xc5 = 1.d0 ! ponto onde VIi=0

C
C
C
C 1.1 Regiao de fluxo ascendente
C
C
C
5

C Caiculo de we
awc(1) = xc2 + xc3 + xed + xc5
bwc(l) = xc2*xc3 + xc2¥xc4 + xc2¥xc5 + xc3*¥xcd + x¢3*xe5 + xedFxcS
cwc(l) = xc2¥xc3¥xed + xe2¥FxCI*xeS + xc2¥Fxod*xnesd + xe3*xcdFxcS
dwe(1) = xc2*xc3*xed*xes
we(l) = ( 1.d40/5.d0 - 1.d0/4.d0*awc( 1) + 1.d0/3.d0%bwo(1)

# - 1.d0/2.d0%cwe{l) + dwe(1)) 7/ ((xci-xc2) * (xcl-xc3)
# F(xcl-xcd) * (xcl-xcsN
C
awc{2) = xcl + x¢3 + xcd + x¢5
bwe(2) = xcl*xc3 + xcl*xcd + xcl*xc5 + xc3*xcd + x¢3*xc5 + xed*xcs
ewe(2) = xcPFxe3*xed + xel*xe3*xe3 + xel*xcd*xeS + xe3*xed*xcs
dwe(2) = xelFxe3*xcd*xcs
we{2) = ( 1.d0/5.d0 - 1.d0/4.d0%awc(2) + 1.d0/3.d0*bwe(2)
# - 1.40/2.d0%cwe(2) + dwe(2) ) 7 ({(xc2-xc1) * (xc2-xc3)
# * {xc2-xcd) * (xc2-xc3))
C

awc(3) = xcl + xc2 + xcd + x5

bwe(3) = xc1¥x¢2 + xcl*xcd + xcl1*xeS + xe2*xed + xe2%xes + xed*xcd
ewe(3) = xcT*xc2*xcd + xe1*xe2*xed + xel*xed*xeS + xo2Fxed*xes
dwe(3) = xcl*xc2*xcd*xes

we(3) = { 1.d0/5.d0 - 1.d0/4.d0%awe(3) + 1.d0/3.d0%bwe(3)

# - 1.d0/2.80%cwe(3) + dwel3) ) / {{xc3-xc ]y ¥ (x¢3-x22)

# F {xc3-xcd) * (x¢3-xc5))
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C
C
C
C
C

awc{4d) = xcl + xc2 + xc3 + xcS

bwe(4) = xcl*xc2 + xcl*xc3 + xel*xeS + xc2*xe3 + xc2*x05 + xc3¥xc3
cwe(4) = xe1Fxe2*xe3 + xcl#xe2*xes + xel*xed*xes + xe2*xe3*xcs
dwc(4) = xcl¥xc2*xc3*xcs

we(d) = ( 1.d0/5.d0 - 1.d0/4.d0*awc(4) + 1.d0/3.d0*bwo(4)

# - 1.d0/2.d0*cwe(4) + dwe(4) ) / ((xcd-xcl) * (xcd-xc2)

# * {xcd-xc3) * (xcd-xC5))

1.2 Regiao de fluxo descendente

Definicao dos pontos adimensionais de colocacao ortogonal
no intervalo entre 0 [r onde VI=0] e | [r=Rc]

xc6 = 0.127641328d0

xc7 = 0.384585680d0

xcR® = (0.680509025d0

x¢c9 = (.912327125d0

xcl0= 1.d0 Lee. r=Rc

Calculo de we
awe(6) = xc7 + xc8 + xc9 + x¢ 16
bwc(6) = XCT*Xc8+ xc7*xeS+ xc7*xclO+ xcB*xch + xc8*xc10 + xcH*xci0
cwe(6) = xc7*xe8*xcY + xcT*xc8%xc 10 + xc7*xc9*xc10 + xc8*x¢9*x¢10
dwe(6) = xc7*xc8*xc9*xcl0
we(6) =(2048.d0/45045.d0 -512.d0/9009.d0*awc(6) +256.d0/3465.40*
# bwc(6)-32.d0/315.d0*cwe(6) +16.40/105.d0*dwe(6) ) /
# { XC6 * (xC6-%CT) * (XC6-xCB) * (XC6-XC9) * (x¢6-x¢10))

awc(7) = x¢6 + xc8 + x¢9 + xcl0

bwe(7) = xCO¥XCE+ xcO¥*XCH+ xcb*xc10+ xe8¥xed + xc8*xcl0 + xcH*xc10
cwc(7) = XCOFXc8Fxc + xcO*xc8%xci0 + xc6¥*xc9*xcll + xcB8¥xcH¥xclo
dwe(7) = xc6¥xc8*xc9*xcl0

we(7) =(2048.d06/45045.d0 -512.40/9009 . d0*awc(7) +256.d0/3465.d0*

# bwc(7)-32.d0/315.d0%ewc(7) +16.d0/105.d0*dwc(7) ) /

# { xc7 *(xucT-xch6) * (x¢7-xcB) * (xc7-x¢9) * (xcT-x¢10))

awe(8) = xcb + xc7 + xc% + xcld

bwe(B) = xco¥xcT+ xcb¥FXch+ xeh*xcl+ xc7*xc9 + xc7*xcld + xc9*xcll
CWE(B) = xXCOHFxCT*XCY + xcb*xcT7*xc10 + x06*xc9¥Fxc 10 + x¢7Fxc¥*xc10
dwe(8) = xcO*xcT*xch*xcil

wc{8) =(2048.d0/45045.d0 -512.d0/9009 . d0*awc(8) +256.d0/3465.d0*

# bwe(8)-32.d0/315.d0*cwe(B) +16.d0/105.d0*dwe(8) ) /

# ( xc8 *(xc8-xch) * (xc8-xc7) * (xc8-xc9) * (xc8B-xcl10))

awe(D) = xc6 + xc7 + x¢8 + x¢l0

bwe(9) = xco¥xeT+ xcH*xc8+ xoh*xcl0+ xc7*xc8 + xc7*xcl0 + xeB*xcil
cwe(9) = xcO*xcTFxc8 + xc6¥xcT*xc10 + xc6*xc8*xc10 + xc7*xc8%xcl0
dwc(9) = xcH*xcT*xc8*xci0

we(9) =(2048.d06/45045.d0 -512.d0/9009.d0*awc(9) +256.d0/3465.d0*

# bwc(9)-32.d0/3 15.d0*cwe(9) +16.d0/105.d0*dwe(9) )/

# { xc9 *{(xcY-xch) * (xc9-xcT) * (xc9-xc8) * (xc¥-xc10))

2 - Calculo de Ul usado nos balancos de massa para minimizar o
erro de integracao

Calculo da Integral 1
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C

e 2O

aOma

oo

oReRe

FINT1 = 0.d0
Do Ic = 6,nrc-1

#
#
#

FINTI = FINTI + (LdO-rac(5)*rac(5)) /2.40 * we(lo)y* Elc(lc)
*Vic(Ic)/ ( (dsqrt(l.dO-rac(icy*rac{lc)) *
(rac(Icy*rac(ic)-rac{5y*rac{5))
Z((1.d0-rac(5)*rac(5))**(3.d0/2.d0Y)

end do

Calculo da Integral 2

FINT2 = 0.d0
Dolc= 1.4

FINTZ2 = FINT2 + {(rVio/R¢)**2.d0)/2 .d0* we(Ic)* Vic{Ie)*Elce(Ic)

end do

Calculo de Uk

Uli = 2.d0 * (FINT1 + FINT2)

3 - Calculo da Integral da concentracao FINT3

3.1 Determinacac do vetor Cini{Ip,Ic) em funcao das

conceniracocs na entrada

00 Do lc= 1,10

Cini{},Ic) = Cinl{c)
Cini(2.1Ic) = Cin2(c)
Cini(3,Ic) = Cin3(lc)
Cini(4,Ic) = Cind(Ic)
Cini(5.Ic) = Cin5(Ic)
Cini(6,1c) = Cin6{ic)
Cini{7.Ic) = Cin7(Ic)

end do

3.2 Regiao de entrada do reator

if (opcao.eg.1) then

o odH W 3k

Inicializacao de FINT3(Ip)
Doip=1,7
FINT3(Ip} = 0.d0
end do

Calculo de FINT3 (Ip)
Dolp=17 ! psedocompontentes 1 a 7
Do Ic =6, nrc-1
FINT3(Ip) = FINT3{Ip) + (1.d0-rac(5)*rac(5)) /2.d0 *

we(Io)* Ele(le) *Vie(Ic)* Cini(Ip,Icy
{ dsqrt{}.dO-rac(Ic)y*rac(Ic)) *
(rac(Icy*rac(ic)-rac(5) *rac(3))
ML .d0-rac{5y*rac(5))**(3.d0/2.d0)))
end do
end do

3.3 Regiao de saida do reator

else if {opeac.eq.2) then ! Regiao de saida

Inicializacao de FINT3(Ip)
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Do Ip == 1.7
FINT3(1p) = 0.d0
end do

Calcul==y de FINT3 (Ip)
Dolp= 17 t psedocompontentes 1 a 7
Dolcs = 1.4
FIZNT3(Ip) = FINT3(Ip) + ((rVIo/Rc)**2.d0) /2.d0*we(Ic)
# * Vic(Ic)* Elc(fc)* Cini(Ip,Ic)
end &g
end do

endif
4 - CaleuAo de Csaida

4.1 Regi® o de entrada
if (opcao.eq, 1) then
Coutl == (1]]j * Col - 2.d0 * FINT3(1)) / (2.d0 * FINT2)
Cout2 == (Ui * Co2 - 2.d0 * FINT3(2)) / (2.d0 * FINT2)
Cout3 = (1}j * Co3 - 2.d0 * FINT3(3)) / (2.d0 * FINT2)
Cout4 == ({7]i * Co4 - 2.d0 * FINT3(4)) / (2.d0 * FINT2)
Cout5S = (U1j * Co5 - 2.d0 * FINT3(5)) / (2.d0 * FINT2)
Couté == (Ui * Co6 - 2.d0 * FINT3(6)) / (2.d0 * FINT2)
Cout? = (1i * Co7 - 2.d0 * FINT3(7)) / (2.d0 * FINT2)

4.2 Regia © de saida

else if(opczag,eq.2) then
Coutl = 2 40 # FINT3(1)/ (Uli - 2.d0 * FINTI)
Cout2 = 3 g0+ FINT3(2) / (Ul - 2.d0 * FINTD)
Cout3 = 3 4o * FINT3(3} / (Uli - 2.d0 * FINT1)
Coutd = 2 40 * FINT3(4) / (Uli - 2.d0 * FINT1)
Coutd = 3 4o * FINT3(5) / (Uli - 2.d0 * FINT1)
Cout6 = 3 4o * FINT3(6) / (Uli - 2.d0 * FINT1)
Cout7 == 7 4o * FINT3{7)/ (Uli - 2.d0 * FINTD)

endif

5 - Venficzacap de erros

5.1 Erro 890 -> Nenhuma fracao massica pode ser negativa

if (Cout & 1t (0.d0)) Erro = 800
if (Cout™ 3t (0.d0)) Erro = 800
if (Cout=3 1t (0.d0)) Erro = 800
if (Cont=<% 1t (0.d0)) Erro = 800
if (Cout=s 1t (0.d40)) Erro = 800
if (Comtes 11 (0.d40)) Erro = 800
if (Cout™ 11.(0.d0)) Erro = 800
if (Er10. €26, 800) then

writed * *) Erro = 800, Csaida negativo - sub-rotina BMHCR
#ACK!

pause

goto & Qoo
endif

5.2 Ero 8 10 .> A soma das fracoes massicas deve ser igual a 1
SCout = Coutl + Cout2 + Cout3 + Coutd + Couts + Couté + Cout7
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if(abs(SCout-1 _d0).gt.0.000000001) then

Erro =810
write(* ¥y © !
write(* *} °  Erro = 810 - SCout = ', SCout
if (opcao.eq- 1) then
write(*,*7» ' Regiaoc de entrada do reator'
write(*,*» ' Determinacao de Cbi’
else if (opca©.eq.2) then
write(* *» ' Regiao de saida do reator’
write(* *3 ' Determinacao de Csi'
endif
write (* *) °
pause
goto 1060

endif

C

10060 renurn

end



