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RESUMO

O petréleo recebido em uma refinaria é enviado a destilagdo atmosférica, onde
sdo separadas as fragdes mais leves. O produto de fundo da torre de destilacdo
atmosférica é destilado sob vacuo. O gasoleo de vacuo, a fracdo mais pesada da
destilacdo a vacuo, é tratada na unidade de craqueamento catalitico (FCC), onde é
transformada em produtos de maior valor comercial.

A secao de conversdao de uma unidade FCC é composta, principalmente, por
um reator (riser) e um regenerador. No riser ocorrem as reacdes de cragueamento
catalitico, as quais produzem gasolina, GLP, gasoéleo leve, 6leo clarificado, gases leves
e coque. O coque, que € um composto sélido que se deposita na superficie do
catalisador desativando-o é queimado no regenerador. O calor gerado pelas reacdes de
combustao é levado pelo catalisador ao riser na forma de calor sensivel, sendo a fonte
de energia necessaria as reagdes de craqueamento que sao na sua maioria
endotérmicas.

No presente trabalho foi desenvolvido um simulador modular (em estado
estacionario) em FORTRAN®, sendo um modulo para o estudo do riser, outro para o
estudo do regenerador e um ultimo mdédulo para o estudo da unidade completa.

O riser foi considerado um reator tubular ndo isotérmico e em fluxo pistonado,
com as reacbes de craqueamento ocorrendo conforme um modelo cinético de quatro
lumps e as velocidades das particulas e do gas conforme o modelo hidrodinamico do
Patience et al (1992). O regenerador foi modelado como um reator de leito fluidizado
diferenciando a fase densa da fase diluida, tendo sido consideradas individualmente as
reacbes de combustdo do carbono, mondxido de carbono na fase gasosa e na
superficie do catalisador, bem como a formacao de agua.

O simulador consegue representar o comportamento de unidades industriais
reportadas na literatura

Palavras Chave: FCC, Modelagem e simulagdo, Cape-Open.
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ABSTRACT

The crude oil received in a refinery is sent to an atmospheric distillation column ,
where the lighter fractions. are separated. The bottom products of the atmospheric
column are distilled under vacuum. The vacuum residue, the heavier fraction of vacuum
distillation, is treated in the catalytic cracking unit (FCC), where it is converted into
higher commercial value products.

The conversion section of a FCC unit is composed mainly of a riser reactor and
a catalyst regenerator. The catalytic cracking reactions occur in the riser, where
gasoline, LPG, light cycle oil, clarified oil, light gases and coke are produced. Coke is
deposited on the surface of the catalyst disabling it, and it is burned in the regenerator.
The heat generated by combustion reactions is transported to the riser by the catalyst in
the form of sensible heat, being the source of energy required for cracking reactions.

In this study a steady state modular simulator was developed in FORTRAN ®.
The simulator consists in three modules: one for studying the riser behavior, other one
for the study of the regenerator and a last one module to study the complete unit.

The riser was considered a non-isothermal plug flow reactor. The cracking
reactions were studied based in a four lumps kinetic model. The gas and particle
velocities were correlated using the hydrodynamic model developed by Patience (1992).
The regenerator was modeled as a catalytic fluid bed with a dense and a freeboard
region, with individual combustion reactions of carbon monoxide in the gas phase and
on the catalyst surface and water formation.

The simulator is able to represent the behavior of industrial units reported in the
literature.

KEY WORDS: FCC, Modeling and simulation, Cape-Open.
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LISTA DE ABREVIATURAS

LETRAS LATINAS

Ag Area do riser [m?]

Arg Area do regenerador [m?]

Cy Fracao em peso de H» no coque [kg Ho/kg coque]

CPar Capacidade calorifica do ar [kJ/kgK]

Cpgr Capacidade calorifica do gaséleo no riser [kd/kgK]

Cp; Capacidade calorifica do i (H20, N2, O2) [kJ/kgK]

Cp; Capacidade calorifica do gaséleo de alimentacao [kd/kgK]

Cps Capacidade calorifica do catalisador [kd/kgK]

Crge Coque no catalisador regenerado [kg coque/kg catalisador]

Cse Fracao de coque no catalisador gasto [kg coque/kg catalisador]

D Diametro do regenerador [pies]

D, Diametro médio do particula de catalisador [pies]

Eg,E, Energias de ativacao [kJ/kmol]

Fyr Vazao massica dos hidrocarbonetos gasosos no riser [kg/s]

for Vazao molar de ar alimentado ao regenerador [kmol/s]

fi Vazao molar do componente i (CO, CO2, H20, N2, O2, carbono) no
regenerador [kmol/s]

Fsr Vazao massica de catalisador no riser [kg/s]

Eogc Vazao massica de catalisador regenerado [kg/s]

F;. Vazao massica de catalisador gasto [kg/s]

fee Vazao massica do catalisador arrastado [kg/s]

frotal Vazao molar total de gas no regenerador [kmol/s]

G, Fluxo de massa de catalisador [kg/m?s]

H; Calor de formacao do componente i (CO2, CO)[kd/kmol]

H;p Perdas de calor no riser (Adimensional)

kag Constante de velocidade de reacdao do cragueamento do lump A ao
lump B [s]
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Constante de velocidade de reacdao do cragueamento do lump A ao
lump C [s7']

Constante de velocidade de reacao do cragueamento do lump A ao
lump D[s™"]

Constante de velocidade de reacdao do cragueamento do lump B ao
lump C [s7']

Constante de velocidade de reacdo do cragueamento do lump B ao
lump D [s"]

Comprimento do riser [m]

Massa molar do coque [kg/kmol]

Massa molar de H [kg/kmol]

Pressao no regenerador [atm]

Temperatura de ebulicdo do gaséleo (Adimensional)

Temperatura do carga de ar ao regenerador [K]

Temperatura de referéncia para calculos de balango de energia [K]
(Valor assumido 866,6 K)

Temperatura da fase diluida

Temperatura de alimentacédo do gaséleo (Adimensional)

Temperatura do gaséleo a entrada ao riser

Temperatura de referencia no riser [K]

Temperatura fase densa no regenerador [K]

Temperatura do catalisador gasto

Temperatura do topo do riser [K]

Velocidade superficial do gas [m/s]

Fluxo de catalisador arrastado [Ib/area regenerador ft?s]

Velocidade de combustéo catalitica de CO relativa

kg de catalisador arrastado na fase diluida/kg vapor fluidizado
Concentracao adimensional do gasoleo

Concentragao adimensional da gasolina
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LETRAS GREGAS
Be Relacao CO/CO; na superficie catalitica do regenerador
Pdil Densidade do catalisador na fase diluida do regenerador [kg/m?]
pr Densidade do vapor fluidizado [Ib/ft’]
Pgr Densidade da fase gasosa no riser [kg/m?]
Pgrg Densidade molar da fase gasosa no regenerador [kmol/m®]
o Densidade da particula de catalisador [Ib/ft’]
Ps Densidade do catalisador no riser[kg/m®]

Edil Fracao de vazio de géas na fase diluida do regenerador

EgR Fracao de vazio de gas no riser

Egrg Fragédo de vazio de gas no regenerador

ép Funcao decaimento da atividade do catalisador
AH,p Calor de reacao do cragueamento do lump A ao lump B [kd/kg]
AH,¢ Calor de reacao do cragueamento do lump A ao lump C [kJ/kg]
AH,p Calor de reacao do cragueamento do lump A ao lump D [kJ/kg]
AHg, Calor de reacao do cragueamento do lump B ao lump C [kJ/kg]
AHgp Calor de reacao do cragueamento do lump B ao lump D [kJ/kg]
AH,, Calor de vaporizacao do gasoéleo [kJ/kg]
AT, Delta de temperatura no stripper [K] (Valor assumido 10K)
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CAPITULO 1

INTRODUCAO E OBJETIVOS
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1. INTRODUCAO

O cragueamento catalitico fluidizado (FCC) é a unidade de conversao primaria
em muitas refinarias de alta conversao, as vezes chamada de coracao da refinaria. O
petréleo cru contém hidrocarbonetos que abrangem desde gases leves e GLP (gas
liquefeito de petrdleo) até residuos com ponto de ebulicdo superior a 350 °C. Por meio
de destilacdo atmosférica e a vacuo, é possivel obter produtos leves, mas, a quantidade
destes produtos ndo satisfazem a demanda do mercado sendo necessario 0 uso de
processos para a conversao de produtos pesados em produtos leves. As unidades de
conversdao FCC transformam uma grande parte do éleo pesado em produtos mais
leves, principalmente gasolina e destilados médios.

O craqueamento catalitico em leito fluidizado exerce papel vital no refino de
petréleo, principalmente em paises que necessitam processar petréleo pesado como é
o0 caso de Brasil (petréleo constituido principalmente por hidrocarbonetos de cadeias
longas, portanto, de dificil destilacdo). As principais caracteristicas do processo sao:
possibilidade de ajuste da producao de acordo com as reais necessidades do mercado
e, reaproveitamento de fracbes de baixo valor comercial advindo de outros processos
da refinaria. Esse processo € muito rentavel e, por tanto qualquer avango na busca do
6timo pode representar um ganho de milhdées de unidades monetarias.

Devido a importancia do FCC dentro da industria do refino do petréleo,
consideraveis esforgcos tém sido feitos na modelagem desta unidade com a finalidade
de atingir um melhor entendimento e aprimorar a produtividade nos processos de refino.
Nos ultimos cinglenta anos a modelagem matematica do FCC tem sido aprimorada em
muitos aspectos, mas ainda continua em desenvolvimento, visando aproximar cada vez
mais as predicoes dos modelos aos processos reais, através do uso das ferramentas
computacionais existentes hoje, e levando em conta que as tecnologias do refino estao
em constante evolucédo para suprir as necessidades da industria e as demandas do

mercado.
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Nessa ordem de idéias, contar com ferramentas especificas para a simulagéao
deste processo € de importancia vital para alcancar os objetivos econémicos em um
mercado competitivo. A engenharia de processos assistida por computadores (CAPE
Computer Aided Chemical Engineering), esta sendo cada vez mais utilizada para o
desenvolvimento e otimizacdo de processos. Apesar de contar com potentes pacotes
comerciais de simulacdo é necessario contar com programas que supram as exigéncias
de especificidade do processo e possam se comunicar com 0s “softwares” comerciais
obtendo assim ferramentas robustas de simulacdo. Baseado no anterior, foi criado o
projeto CAPE-OPEN (CoLan.org), o qual permite que componentes de simulacdo de
diferentes fontes (empresas de simulacdo de processos e equipamentos,
universidades, e desenvolvedores independentes) se comuniquem compartilhando
Standards.

Neste contexto, o presente trabalho apresenta o estudo para o desenvolvimento
de um simulador de unidades industriais FCC visando a futura construcdo de
ferramentas compativeis com a tecnologia CAPE-OPEN, sendo possivel utilizar a
unidade de simulagdo em qualquer simulador comercial.

A criagdo de um simulador de unidades industriais FCC de alta confiabilidade
deve conter mdédulos para a caracterizagao das correntes de entrada, e para o calculo
parametros cinéticos para qualquer carga (estes podem ser obtidos por estimativa de
parametros ou por métodos preditivos). No presente trabalho foi analisado o médulo de
quebra de pseudo-componentes do BATPETRO (simulador das unidades de destilacao
em batelada do CENPES, desenvolvido paralelamente com este projeto) e, a sua
possivel vinculagdo com o simulador da unidade FCC, para a caracterizacdo da

alimentacao ao processo FCC.

1.10OBJETIVOS

O objetivo geral desta dissertacdo de mestrado é desenvolver um simulador
modular do processo de craqueamento catalitico fluidizado (FCC) que descreva o
comportamento de unidades de porte industrial, visando a futura criacao de ferramentas
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robustas de simulagdo compativeis com sistemas de simulagdo comerciais por meio do

uso dos protocolos universais CAPE-OPEN.
Dentre os objetivos especificos destacam-se:

1. Validar o simulador BATPETRO das unidades de destilacdo em batelada do

CENPES (Desenvolvido paralelamente com este projeto) utilizando o simulador
ASPEN BATCH DISTILLATION®.

2. Analisar o modulo de quebra de pseudo-componentes do BATPETRO, e a sua

possivel vinculagdo com o simulador da unidade FCC.

3. Desenvolver um médulo de simulagdo para descrever os fenbmenos que

ocorrem em um reator industrial de craqueamento catalitico fluidizado.

4. Desenvolver um moédulo de simulagdo para representar o comportamento do
regenerador, descrevendo a cinética e a hidrodinamica das fases densa e diluida
do reator.

5. Criar um modulo de simulagao vinculando os médulos individuais do riser e do
regenerador, para o estudo da interacdo entre eles e a influéncia no
desempenho da unidade.

o

Realizar estudos das diferentes variaveis do processo para a validacao
qualitativa e quantitativa do modelo.

1.2 ESTRUTURA DA DISSERTAGCAO

A estrutura desta dissertacao foi organizada da seguinte forma:

Capitulo 1 (Introducao - Objetivos), Capitulo 2 ( Revisédo Bibliografica), Capitulo
3 (Caracterizacao da Alimentacdo da Unidade FCC), Capitulo 4 (Desenvolvimento do
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Modelo Matemético do Simulador), Capitulo 5 (Desenvolvimento do Simulador),
Capitulo 6 (Casos de Estudo, Resultados e discussodes), Capitulo 7 (Conclusdes e
Sugestoes).

Capitulo 1: Neste capitulo apresenta-se uma breve introducéao sobre o processo
de craqueamento catalitico fluidizado em uma refinaria moderna, a importancia de
contar com médulos de processo compativeis com simuladores comerciais robustos, e
por fim os objetivos da pesquisa.

Capitulo 2: Apresenta-se a revisdo bibliografica dando énfase aos modelos
cinéticos das reacdes de cragueamento, modelos hidrodinamicos para o reator de
cragueamento, assim como, modelos cinéticos e hidrodindmicos utilizados na
modelagem matematica de regeneradores. Também, é apresentada uma breve
exposicao sobre a simulacido de processos quimicos e suas tendéncias.

Capitulo 3: Sao expostas as principais caracteristicas do projeto de
desenvolvimento do software para a simulagéo das unidades de destilacao batelada do
CENPES (BATPETRO), enfatizando a caracterizagdo e célculo das propriedades
necessarias para a modelagem da unidade FCC. Sao também apresentados resultados
da avaliacdo deste com um software comercial.

Capitulo 4: Neste capitulo apresenta-se o processo de desenvolvimento do
modelo matematico a ser utilizado pelo simulador, as consideragdes e suposicoes
utilizadas na modelagem matematica do reator e do regenerador e, por ultimo é
apresentado o modelo resultante.

Capitulo 5: Neste capitulo descrevem-se o0s aspectos relacionados com a
construgdo do simulador, destacando os algoritmos desenvolvidos para cada um dos
médulos do simulador. Também, sao apresentados os avangos feitos no
desenvolvimento do simulador compativel com protocolos CAPE-OPEN.

Capitulo 6: Apresentam-se os casos de estudo realizados com o simulador
desenvolvido para a avaliacdo de cada um dos médulos.

Capitulo 7: Neste capitulo sao apresentadas as conclusdes obtidas em cada
capitulo e as sugestbes para trabalhos futuros.
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CAPITULO 2

REVISAO DA LITERATURA
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2.REVISAO DA LITERATURA

Neste capitulo sdo apresentados os fundamentos do processo de
cragueamento catalitico fluidizado (equipamentos que conformam a unidade FCC,
caracteristicas dos catalisadores). Posteriormente, é apresentada uma revisdo completa
acerca dos modelos cinéticos e hidrodindmicos (contribuicdes, trabalhos realizados,
aspectos tedricos e operacionais). Finalmente é apresentada uma breve exposicao
com respeito a simulacdo de processos (simulacdo comercial e a extensibilidade dos
simuladores a processos industriais especificos).

2.1 CARACTERIZACAO DA ALIMENTACAO DO PROCESSO FCC

O modelo de um reator catalitico fluidizado é construido pressupondo
disponiveis o0s dados necessarios sobre as correntes de entrada, estando a
alimentagcao caracterizada quanto a composicéao, temperatura e estado fisico. A secao
de conversao de uma unidade de FCC recebe fracoes pesadas de petrdleo, que podem
ser gasbleo de vacuo (proveniente da destilagdo a vacuo), éleos crus pesados ou
misturas dos dois.

O petroleo e suas fracoes sao constituidos por uma mistura complexa de
hidrocarbonetos, principalmente parafinas, naftenos e aromaticos, desde gases mais
leves que se encontram dissolvidos (1 a 4 carbonos) até compostos com 60 carbonos
na cadeia. Sdo normalmente encontrados nitrogénio, oxigénio e enxofre como
heteroatomos (Venuto e Habib. 1978).

Dependendo da rigorosidade da modelagem matematica adotada para a
simulacdo de uma unidade FCC, sdo requeridos mais ou menos caracteristicas da
mistura de entrada no processo. A tabela 2.1 apresenta as diferentes caracteristicas da
corrente de alimentacdo usadas para simulagdo do reator de conversdo de uma
unidade FCC.
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Tabela 2.1 Propriedades fisicas e termodinamicas para modelagem do reator

1 Pontos de ebulicao Curva ASTM
2 Grau AP Viscosidade cinematica a 37,7°C
Viscosidade cinematica 98,9°C
- Ponto de ebulicdo médio cubico
3 Fator de caracterizacao de Watson Bensidadela 15:5:C
4 Massa molar Ponto de ebulicdo médio
Densidade 15,6°C
- - Massa molar
B JielleD el? el Ponto de ebulicdo mediano
6 Temperatura e pressao pseudo-criticas Ponto de ebuligao mediano
P P P Densidade a 15,6°C
Indice de refragcéo
. Densidade a 15,6°C
7 Porce:;?t%irgsrgoell?ggztﬁ)nglnas, Viscosidade cinematica a 37,7°C
Viscosidade em s a 37,7°C
Massa molar
NGmero de carbonos que a Porcentagens molares de
8 alimentagéo teria se fosse L?m pseudo- parafinas, naftenos e aromaticos
componente Porcentagem massica de enxofre
na fragao
Pesos moleculares dos pseudo- Numero de carbonos que a
9 componentes parafinico, nafténico e alimentacéo teria se fosse um
aromatico. pseudo-componente
Indice de refragao
to  POeagen o artonee e o™ Dorsidadea 20'C 40
¢ Massa molar calculado por Winn
i . Densidade
11 el especc::oo?iiafaaagao gLk e Fator de caracterizacao de
P Watson
Calor sensivel necessario para aquecer Ponto de ebulicdo médio
12 a fragao liquida alimentada no riser até volumétrico

o ponto de ebulicdo

Calor especifico da fracao liquida

2.1.1 Caracterizacao do Petroleo Cru e de suas Fracoes

Uma analise completa de uma amostra de petroleo ndo é realizavel na pratica.
Por estsa razdo, a composicdo de um dado 6leo é aproximada por sua curva de
destilacdo PEV (Ponto de Ebulicdo Verdadeiro). Este método €, basicamente, uma
destilacdo em batelada que usa um grande numero de estagios e com alto refluxo para

o destilado, de forma que a temperatura em qualquer ponto na curva temperatura-
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volume representa o verdadeiro ponto de ebulicao do material presente naquele ponto
de porcentagem de volume evaporado.

A destilacao PEV, geralmente, é utilizada apenas para 6leo cru e nao para
fracOes do petréleo. No lugar da PEV, procedimentos de destilacdo rapida sao usados
na analise de produtos e fracdes intermediarias do petréleo. Estes métodos, descritos e
padronizados pela ASTM (American Society for Testing Materials), nao possuem pratos
ou nao possuem refluxo entre refervedor e condensador, e o Unico refluxo acontece

com as perdas de calor na unidade.

Uma andlise completa do petréleo cru seria a chamada crude assay. Ela é bem
mais detalhada que a PEV e contém pardmetros como por exemplo: gravidade,
viscosidade, conteudo de enxofre, curva PEV, composicao de leves, propriedades das
fracdes e/ou de asfalto, curva EFV, diagrama de fases, entre outras.

2.1.1.1 Método ASTM D 2892

Este método define o procedimento para destilagdo de 6leo cru estabilizado até o
ponto de corte de 400 °C de AET (Atmospheric Equivalent Temperature). A coluna
utilizada deve ter eficiéncia de 14 a 18 pratos tedricos e é operada a uma taxa de
refluxo de 5:1. O objetivo deste método é oferecer um compromisso entre eficiéncia e
tempo, a fim de facilitar a comparacdo de dados de destilacdo entre diferentes
laboratérios. Sao detalhados os procedimentos para obtencédo de gas liquefeito, fracoes
de destilacao e residuo de forma padronizada em que os dados analiticos possam ser
obtidos para a determinacdo das quantidades de cada fracdo do petréleo desejada por
massa ou por volume. A curva de destilacao obtida de temperatura x massa é definida
como curva PEV (Ponto de Ebuligdo Verdadeiro) ou TBP (True Boiling Point). A Figura

2.1 mostra um esquema geral do aparato utilizado nesta destilacao.
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Figura 2.1. Destilador Batelada para ASTM 2892. Fonte: Norma ASTM 2892.

2.1.1.2 Método ASTM D 5236

Este método define o0 procedimento para destilacdo misturas de
hidrocarbonetos pesados com pontos iniciais de ebulicdo superiores a 150 °C. E
utilizado um vaso com separador operado em condi¢des de total take off e com baixa
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perda de carga. O método define o procedimento padrao para destilacdo de gaséleos e
6leos lubrificantes ou de mesma faixa. O método atinge as mais altas Temperaturas
Equivalentes Atmosféricas ou AET (Atmospheric Equivalent Temperature) de 565 °C,

na maioria dos casos.

2.1.2 Fundamentos da Destilacao Multicomponente em Batelada

A operacao de destilagdo em batelada envolve a separagdo de uma mistura
colocada inicialmente em um refervedor e o fracionamento é feito até que certa
quantidade de produto desejado seja destilada. A composicdo do topo varia durante a
operacao e um certo numero de retiradas (cortes) de produtos sao feitas. Alguns destes
cortes serao os produtos desejados, os outros serdo cortes intermediarios fora de
especificacdo que podem ser estocados para futuras separacdes ou reciclos, isto &,
misturados com uma nova carga do processo e entdo separados. A fracao residual do
fundo pode ou nao ser recuperada como produto final.

A coluna de destilacao em batelada, dita convencional (Figura 2.2), € composta

dos seguintes equipamentos:

e Refervedor, pote ou “reboiler’ onde a mistura liquida a ser destilada é colocada

e também onde sera fornecido o calor necessario a separacao

e Uma coluna de retificacdo colocada sobre o refervedor. Esta coluna pode ser de
pratos ou de recheio.

e Acoplado a coluna um condensador, total ou parcial.

e Varios tanques para estocar os produtos especificados, bem como os cortes
intermediarios (fora de especificacao).

(11]
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Condensador
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Figura 2.2 Configuracéo do equipamento de destilagdo em batelada convencional.

A destilacao em batelada é um processo dinamico por natureza. A operagao da coluna

€ divida em dois periodos:

e Partida: Considerando-se uma coluna de destilacdo em batelada convencional,
onde inicialmente o refervedor e a coluna estao vazios, a partida da coluna ocorrera

segundo uma sequéncia:

1 — O material a ser processado é colocado no refervedor e aquecido até sua

temperatura de bolha.

2 — Formacao dos acumulos (holdups) dos pratos e do acumulador (tambor de

refluxo).

3 — A coluna opera sem retirada de destilado (refluxo total) até atingir o estado
estacionario ou até que a composicao do destilado chegue a pureza especificada

para o produto inicial.

A formacgao dos acumulos pode ser feita de duas maneiras: usando o liquido do
refervedor no ponto de bolha que, conseqlientemente, significa que as composicdes
nos pratos e no condensador sao inicializadas com a composi¢cao da carga inicial. Ou,

operar a coluna sem refluxo, isto €, com um s6 estagio tedérico, onde os vapores sao
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condensados e estocados no acumulador até que este tenha liquido suficiente para
completar os holdups do acumulador e dos pratos da coluna (modelo de Luyben, 1971).

e Retirada de produtos — Produgéo propriamente dita: Etapa que inicia quando a
retirada de destilado comeca. O procedimento de operacdo desta etapa esta
diretamente relacionado com a especificacdo do produto desejado. A operagcdo nesta
fase pode ocorrer das seguintes maneiras:

» Quando a composicao do destilado atinge a composi¢ao especificada encerra-
se a fase de partida a refluxo total. A partir deste momento, inicia-se a coleta de
destilado e a composicao do mesmo € mantida constante pela variacao da razao
de refluxo até que certa quantidade de produto seja estocada. A operacao
segue até o momento em que a razao de refluxo atinja um valor muito alto, isto
€, um valor anti-econémico. Este procedimento é conhecido como operagédo a

refluxo variavel ou operacdo com composi¢ao constante do destilado.

» A partida do refluxo total para quando a coluna chega ao estado estacionario,
isto €, as composicdes na coluna tornam-se constantes ao longo do tempo. A
retirada do destilado (corte) ocorre com razado de refluxo constante até que a
composicdo do produto acumulado chegue a pureza especificada. Este

procedimento é chamado de operacao a refluxo constante.

» Um terceiro tipo de operacédo pode ocorrer. Este seria uma composicéo entre as
duas anteriores. Neste caso, uma politica étima de refluxo seria escolhida
visando satisfazer determinada funcao objetivo (tempo de destilacdo minimo, a
producdo maxima, lucro maximo, etc), mantendo-se certas restricoes

(quantidade produzida e pureza) no fim do processo.

Os dois primeiros tipos de operacdo sao referenciados na literatura como
convencionais. Na operacgao a razao de refluxo variavel, o controle da coluna fica mais
dificil. Ja a refluxo constante, o controle torna-se um pouco mais facil, porém nao se
deve esquecer que destilacdo em batelada € um processo descontinuo, portando a
operacao da coluna fica mais dificil e o processo deve ser sempre bem acompanhado.
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Industrialmente, a operacdo a refluxo constante seria a mais facilmente
implantada. Como o terceiro tipo de operagdo € uma transi¢cdo entre os outros tipos de
operacgao, neste modo é mais dificil operar e controlar o processo.

2.2 PROCESSO DE CRAQUEAMENTO CATALITICO FLUIDIZADO (FCC)

O cragueamento catalitico € o processo mais importante e extensamente usado
nas refinarias para a conversao de 6leos pesados em produtos mais leves e por tanto
mais valiosos. No principio o craqueamento era feito com adicdo de calor
(craqueamento térmico), mas depois foi substituido quase por completo, pelo processo
catalitico, ja que em este, é produzida uma gasolina com maior octanagem, assim como
uma menor quantidade de éleos pesados e gases com um maior teor de olefinas, como

se apresenta na tabela 2.2,

Tabela 2.2 Rendimentos do Cragueamento Térmico versus Craqueamento Catalitico

Craqueamento Térmico Craqueamento Catalitico

Componentes -
% Peso %Volume % Peso % Volume

Carga 100,0 100,0 100,0 100,0
Gas 6,6 - 4,5 -
Propano 2,1 3,7 1,3 2,2
Propileno 1,0 1,8 2,0 3,4
Isobutano 0,8 1,3 2,6 4,0
n-Butano 1,9 2,9 0,9 1,4
Butileno 1,8 2,6 2,6 3,8
Cs + Gasolina 26,9 32,1 40,2 46,7
Oleo leve 1,9 1,9 33,2 32,0
Oleo decantado . : 7,7 8,7
Oleo residual 57,0 50,2 - -
Coque 0 - 5,0 -
Total 100,0 96,5 100,0 102,2

O processo de craqueamento produz carvao na forma de coque, o qual é

depositado nas particulas de catalisador, diminuindo rapidamente sua atividade. Para
(14]
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manter a atividade do catalisador em um nivel funcional, € necessario regenerar o
catalisador através da combustdo do coque com ar. Como resultado, o catalisador é
continuamente levado do reator ao regenerador e volta para o reator. A reacao de
cragueamento é endotérmica e a reacao de regeneracao é exotérmica, assim algumas
unidades séo projetadas para aproveitar o calor da regeneracao e aquecer a corrente
de alimentacao ao processo de cragueamento (unidades de balanco térmico).

2.2.1 Descricao do processo

As unidades modernas de FCC consistem em dois componentes basicos: o riser,
reator onde entram em contato o 6leo e o catalisador, e o regenerador onde o0 coque
depositado durante as reacbes de craqueamento € queimado para regenerar o
catalisador. Um esquema de uma unidade de FCC é mostrado na figura 2.3. Outras
unidades auxiliares como pré-aquecedores e tubulagcdes de alivio de gas sao
requeridas para o controle e a étima operacao da unidade. A seguir se apresenta uma
descricao detalhada do processo.

2.2.1.1 Sistema de pré-aquecimento da carga

Os gasoleos produzidos na refinaria assim como as matérias primas
suplementares sao geralmente misturados e armazenados em um tambor que permite o
fluxo estavel as bombas de alimentacdo das unidades de FCC. Neste equipamento
pode se também separar qualquer quantidade de agua ou vapor presente na mistura.
A alimentacdo é aquecida até 270-375°C (550-700°F) normalmente aproveitando o
calor removido das correntes de saida de colunas fracionadoras (por meio de

“pumparounds”), ou em alguns casos mediante o uso de queimadores.

2.2.1.2 Reator

A secao reator-regenerador é a esséncia da unidade FCC. Quase todos os
reatores atualmente em uso consistem de um riser, onde a carga tem um tempo curto
de contato com o catalisador (menos de 5 segundos). Realmente, todas as reacdes de
cragueamento acontecem no riser, porém algumas reagdes térmicas e nao seletivas
continuam acontecendo no reator.
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A carga que vem do pré-aquecedor entra no riser perto da base, onde comeca
o contato com o catalisador quente que vem do regenerador. A razdo catalisador/éleo é
normalmente mantido na faixa 4:1-9:1 em peso. O calor contido no catalisador fornece
a energia necessaria para aquecer e vaporizar a alimentacao, assim como a energia
requerida para as reacoes endotérmicas de craqueamento. Estas reacbes comecam
imediatamente na fase gasosa assim que a carga € vaporizada, e pelo carater
endotérmico das mesmas a temperatura no riser diminui a medida que vao
acontecendo.

2 | Reator
g |
3
£
]
|
Segéo de Stripping
Regenerador
FCC
Riser

Tubulagéesde

catalisadorgastoe .

regenerade B
ArPre-aquecido _-

Almentacao -

Figura 2.3. Esquema de uma unidade FCC
Tipicamente as dimensdes de um riser estdo entre 0,5 e 2 metros de didmetro e

de 20 a 35 metros de comprimento. Um riser ideal € um reator de tipo tubular (PFR)
[16]
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onde o vapor e o catalisador migram ao longo do comprimento do reator, com a mesma
velocidade e retro-mistura (back-mixing) desprezivel. Porém, na realidade existe
deslizamento entre as particulas de catalisador e a corrente gasosa, assim como retro-

mistura significativa das particulas de catalisador .

Para atingir as reac6es de craqueamento desejadas é fundamental um contato
eficiente entre a carga e o catalisador, o qual é favorecido mediante o uso de vapor
para atomizar o 6leo, aumentando a acessibilidade das particulas a superficie ativa do
catalisador. Por exemplo, na presenca de um catalisador de tipo zedlita (alta atividade)
todas as reacbes de cragueamento tém lugar no riser em um tempo aproximado de 2 a
4 segundos. Normalmente, a velocidade desejada do vapor na saida do riser esta na
faixa de 15-25 m/s, resultando em um tempo de residéncia da carga de
aproximadamente 2 segundos.

Como consequéncia das reagcbes de craqueamento, um material com baixo
conteudo de hidrogénio, chamado de coque, é depositado na superficie do catalisador

reduzindo sua atividade catalitica.

Ao final do riser, os produtos na fase vapor fluem junto com o catalisador até o
dispositivo final do riser (RTD Riser termination Device), o qual separa os produtos da
reacdo do catalisador. Uma rapida separacdo é essencial para evitar reacdes
secundarias indesejadas. O catalisador separado é enviado ao stripper de catalisador
desativado, onde € injetado vapor de agua para remover vapores de hidrocarbonetos
das paredes internas e externas do catalisador minimizando o arraste de
hidrocarbonetos valiosos. Os vapores de saida do RTD entram no reator. Nas unidades
modernas de cragueamento o reator ocupa um lugar secundario nas reacdes de
craqueamento. Na realidade, as reacdes que acontecem no reator sdo geralmente
consideradas indesejaveis, é assim que a fungcdo primaria do reator, hoje em dia, é
proporcionar um espaco para o RTD e os ciclones.

2.2.1.3 Regenerador
O catalisador desativado entra no regenerador através de uma tubulacao
equipada com uma valvula de distribuicao, que controla o nivel do leito de catalisador
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no stripper. O regenerador tem duas fungdes principais, restaurar a atividade do
catalisador e fornecer calor para aquecer a alimentacao da unidade FCC. O catalisador
gasto tem uma quantidade entre 0.25 a 0.8% em peso de coque, dependendo da
qualidade da carga alimentada. O coque é uma mistura de hidrogénio, carbono e
pequenas quantidades de enxofre e nitrogénio.

Um soprador de ar fornece o oxigénio necessario para a combustdo do coque
no regenerador. Este equipamento proporciona a velocidade e a pressao do ar
necessarias para manter o leito do catalisador no estado fluidizado. O ar entra no
regenerador através de um distribuidor localizado na base do equipamento. O
catalisador e 0 ar sdo bem misturados em um leito fluidizado e o coque depositado no
catalisador durante as reagdes de craqueamento € queimado pela combustao. O calor
produzido eleva a temperatura do catalisador, de forma que possa ser usado para pré-
aquecer a carga e, assim, fornecer o calor necessario para as reacdes de
cragueamento. Os gases de combustdo deixam o regenerador e passam através dos
ciclones, onde as particulas de catalisador arrastadas séo recuperadas e devolvidas ao
regenerador. O catalisador reativado quente entra no riser através de uma tubulagcao
equipada com uma valvula de distribuicdo que controla a quantidade de catalisador que

entra no riser e, assim, a temperatura de saida do mesmo.

Stone & Webster em conjunto com o Instituto Francés de Petrdleo (IFP)
desenvolveram uma moderna tecnologia, na qual o regenerador faz uso de duas
etapas, na primeira a combustao € incompleta e sé 60-70% do coque é queimado. Na
segunda etapa € completada a combustao usando um excesso de ar (Gupta et al.,
2005).

2.2.1.4 Sistema de gases de combustao

Os gases de combustdo quentes que abandonam o regenerador tém uma
quantidade consideravel de energia. Tem-se varios esquemas propostos para a
recuperacdo desta energia. Em algumas unidades os gases sdao enviados a um
aquecedor, onde tanto os calores sensiveis como de combustao sdo usados para gerar

um sistema de alta pressdo. Em outras unidades os gases sdo usados para trocar calor
(18]
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com correntes de agua usadas para gerar vapor em trocadores de carcacga e tubos,
como também em Turbo Expansores para geracao de energia elétrica.

2.2.1.5 Tratamento do catalisador

As particulas de catalisador que tém um tamanho menor de 20 micron escapam
do reator e do regenerador. As que escapam do reator sdo coletadas no fundo do
tanque de armazenamento de produto, e as que saem do regenerador sao recuperadas
pelos ciclones do precipitador eletrostatico, caso exista. As perdas de catalisador sao
geralmente associadas ao arraste pelos vapores de hidrocarbonetos, as velocidades

dos gases de combustao, as propriedades fisicas do catalisador e o atrito.

A atividade dos catalisadores decresce com o tempo. A diminui¢do da atividade
€ atribuida principalmente a impurezas na carga da unidade, tais como niquel, vanadio,
e enxofre, e a desativagdo térmica e hidrotérmica. Para manter a atividade do
catalisador em um nivel desejavel, € necessaria a adicao continua de catalisador novo
a unidade. Este catalisador é armazenado em um depdsito alimentador, e em algumas
unidades é adicionado automaticamente ao regenerador. O catalisador circulante na
unidade FCC é chamado de catalisador em equilibrio (E-cat) e periodicamente

quantidades de E-cat tem que ser removidas.

2.3 CATALISADORES PARA FCC

Comercialmente, os catalisadores empregados nas reagcdes de craqueamento
tem-se dividido em trés classes: (1) os alumino-silicato naturais tratados com acido, (2)
as combinacdes sintéticas amorfas silica-alumina e (3) os cristais sintéticos silica-
alumina, conhecidos como zedlitas, (Figura 2.4). Muitos dos catalisadores empregados
hoje em unidades comerciais de FCC sao da classe 3 ou misturas entre a3 e a 2. As

vantagens dos catalisadores de zedlita, sobre os naturais e sintéticos amorfos séo:

= Alta atividade;

= Altos rendimentos de gasolina;
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» Producéao de gasolina com uma alta porcentagem de hidrocarbonetos parafinicos
e aromaticos;

= Baixa producao de coque;

= Aumento na produgao de isobutano ;

» Habilidade de atingir altas conversées sem sobrecraqueamento.

Figura 2.4. Diagrama da estrutura da zeélita Fauzasite. Fonte: APPLE.COM

Nas tabelas 2.3 e 2.4 sdo apresentadas uma comparacao entre os rendimentos
atingidos usando um catalisador de tipo sintético amorfo e usando um de tipo zedlita,
assim como as principais vantagens de alguns tipos de catalisador zeolitico tipo Y.

Tabela 2.3. Comparacédo entre um catalisador de tipo amorfo e um de tipo zedlita em termos
de rendimentos. Fonte: Avidan et al., 1990b.

Coque, % peso 4 4
Conversao, % volume 55 65
C5 + gasolina, % volume 37 51
C3 gés, % peso 7 6
Os C4, % volume 17 16

[20]



v

¥
uNIcAMP 2. Revisdo da literatura

Tabela 2.4.Tipos de Catalisadores Zedlita Y. Fonte: Avidan et al., 1992.

Zedlita tipo Y Principais caracteristicas

Rare earth exchanged Y (REY)  Alto rendimento de gasolina

Alta octanagem, baixa transferéncia
Ultrastable Y (USY) de hidrogénios, melhor seletividade
ao coque

Rare earth exchanged USY (RE Balango gasoline-octanagem, melhor
usy) seletividade ao coque

A alta atividade do catalisador zeolitico no cragueamento permite menores
tempos de residéncia e, como resultado, muitas unidades industriais tém sido
adaptadas a operacdo de cragueamento em reatores tipo riser (Hemler et al., 1979).
Neste ponto o efeito adverso na atividade do catalisador e na seletividade causado pela
deposicao de carbono na superficie € minimizado devido a quantidade desprezivel de

catalisador que é retro-misturada no riser.

O efeito catalitico do catalisador tipo zedlita é atingido com somente 10 a 25%
deste tipo de catalisador e o resto com catalisador de tipo amorfo (Knowlton et al.,
1970). Estes dltimos tém alta resisténcia ao atrito e sdo menos custosos que 0s
zeoliticos. Muitos catalisadores comerciais contém aproximadamente 15% de zedlitas,
obtendo assim o beneficio da alta atividade e a seletividade pela gasolina a um custo
relativamente baixo.

O envenenamento dos catalisadores € causado principalmente pelos seguintes
componentes presentes no Oleo: ferro, niquel, vanadio e cobre (Anon, 1969). O
nitrogénio reage com os centros acidos do catalisador e diminui a atividade catalitica.
Os metais se depositam e acumulam na superficie do catalisador causando diminuicdes
no rendimento devido ao aumento na formacao de coque e a diminuicdo da quantidade
gueimada na combustdo por unidade de ar ao catalisar esta reagcéao seletivamente para
a formacgéo de CO, em vez de CO.

E geralmente aceito que o niquel tem um efeito quatro vezes maior que os
outros componentes metalicos na diminuicao da atividade catalitica. Para levar isso em
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conta algumas industrias empregam um fator de 4Ni+V (expresso em ppm) para
correlacionar o efeito dos metais na atividade do catalisador (Davey et al., 1998).

Hoje em dia, tem se uma ampla gama de catalisadores disponivel para suprir as
necessidades de cada operacao particular. Tém-se misturas para obter altos indices de
octanagem, catalisadores resistentes a desativagdo por presenca de enxofre e metais
na carga, catalisadores para transferir enxofre do regenerador ao reator e, assim,
reduzir as emissdes de compostos sulfurados nos gases de combustdo. Para cada
operacao e carga devem ser analisados aspectos tanto ambientais como econdmicos a
fim de fazer uma escolha que garanta o sucesso da operagdo de craqueamento a um

baixo custo e minimize os efeitos ambientais.

Catalisadores criados especialmente para o processamento de residuos nas
unidades de FCC devem ter uma faixa de distribuicdo de tamanho de poro para tratar
as grandes moléculas presentes nos residuos (>30 A), mas também poros pequenos
para garantir uma alta atividade. Avidan (1990b) estudou a necessidade de ter uma
alta matriz de atividade para a conversao de fundos, através de uma distribuicdo de
poros grandes (>100A) com baixa atividade para controlar a formagao de coque e gas,
poros intermediarios (30-100A) com alta atividade, e poros pequenos (<20A) com uma
grande atividade. Os poros intermediarios foram os mais efetivos para reduzir fundos
provenientes de cargas aromaticas e nafténicas e os poros pequenos para fundos de
cargas parafinicas.

2.4 MODELAGEM DO REATOR TIPO RISER

A modelagem detalhada do reator tipo riser € uma tarefa desafiante, ndo
somente devido & complexa hidrodindmica e a presenca de milhares de
hidrocarbonetos desconhecidos na carga, mas também porque diferentes tipos de
reacdes ocorrem simultaneamente. Acredita-se que o craqueamento catalitico comeca
com a formagdo do ion carbénium (R1-CH.*-R2 ou R-CHj3;") pela interacdo das
moléculas olefinicas com os sitios acidos no catalisador, seguido da separacao beta (f3)
do ion. Na reacao de divisdo 3, o enlace B do ion carbénium é rompido para formar
olefinas e um novo ion carbénium o qual pode ser mais facilmente cragueado. A olefina
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também pode ser craqueada, depois de se converter em um ion carbénium através de
adicdo de hidrogénio. Desta forma, largas cadeias de hidrocarbonetos podem ser
craqueadas repetidamente produzindo hidrocarbonetos menores. No entanto, como as
cadeias de hidrocarbonetos comegam a ser menores, as velocidades de craqueamento
também diminuem. Ao mesmo tempo um ion pequeno de menor reatividade pode
transferir sua carga a uma molécula maior e mais reativa mediante transferéncia de
hidrogénios, fazendo as reagdes de craqueamento das grandes moléculas mais rapidas
(Wilson, 1977).

Como a descri¢ao detalhada da quimica do craqueamento catalitico envolve um
grande numero de componentes desconhecidos presente na carga € muito dificil sua

inclusdao em modelos matematicos do reator FCC em escala industrial.

A abordagem tradicional e global da modelagem da cinética do craqueamento é
baseada no uso da estratégia de “lumping”: espécies quimicas com comportamento
similar sdo agrupadas formando um pequeno numero de espécies “pseudo” (Coxson e
Bischoff, 1987).

Em geral, existem duas técnicas basicas para o lumping do cragueamento
catalitico. No primeiro método os lumps sdo grupos de pseudo-componentes
dependendo do corte na destilagdo e sdo consideradas reacées quimicas entre eles.
Estes lumps sdo usualmente a carga e os produtos finais do craqueamento, como
gasolina, LCO (Ligth cycle oil) , gases leves e o coque. No segundo método, os lumps
se agrupam de acordo com a familia quimica como parafinas, olefinas, naftenos e
aromaticos. Este método pode ser usado para descrever os diferentes caminhos de
reacao (Pitault et al., 1994).

Estas duas categorias de modelos nado incluem informacao quimica, como o
tipo de reacdo e a estequiometria da mesma e, o numero de constantes cinéticas é
rapidamente aumentado com o nimero de lumps. Todos estes modelos assumem que
a alimentacao a unidade FCC e os produtos sdo compostos de certo nimero de lumps,

e 0s parametros cinéticos para estes lumps sdo estimados empiricamente considerando
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a conversdao de um lump em outro. Nestas duas categorias, a cinética de reacao é
considerada como “conversdo” de um lump em outro, em vez de “cragueamento” de um

SO lump.

Como a reatividade da carga depende de sua composicdo, € a composicao e
reatividade do catalisador sao importantes na determinagcdo da conversao e
seletividade dos produtos, os valores das constantes de velocidade de reagdo obtidos
nos tipos de modelos anteriormente descritos dependem do par particular de carga e
catalisador utilizados na determinacéo e, por conseguinte, estes valores ndo podem ser
usados para conjuntos carga e catalisador diferentes.

Outros esquemas de modelagem incluem modelos baseados no conceito de
reacdo em misturas continuas (Aris, 1989), lumping orientado a estrutura (Quam e
Jaffe, 1992), e craqueamento de “single event’ (Feng, et al., 1993). No entanto, a
aplicacao destes modelos ao cragueamento catalitico de cargas industriais (gasoleo de
vacuo) ndo tem sido possivel devido a complexidade analitica e as limitacdes
computacionais. Liguras e Allen (1989a) propuseram um modelo cinético que utilizava
0os dados de craqueamento de componentes puros para predizer o cragueamento
catalitico de misturas de 6leos. Os autores em sua subseqliente pesquisa (Liguras e
Allen, 1989b) dividiram a carga de alimentacdo em um numero de pseudo-
componentes, os quais foram caracterizados pelo agrupamento dos componentes da
carga e a selecdo de um grupo de componentes fixos dentro de uma classe de
componentes, atribuindo as concentracbes dos componentes representativos. Este
método de caracterizacdo de pseudo-componentes precisa do uso extensivo de
procedimentos analiticos e apresenta as mesmas desvantagens dos modelos
anteriormente citados. Uma compilacdo mais detalhada de varios esquemas de
lumping, assim como seu uso em modelagem avangada e controle na unidade FCC é
apresentada por Gupta et al., (2005).

Ainda hoje, na modelagem avancada do riser FCC sao usados esquemas de

trés ou quatro lumps para evitar as complexidades matematicas e, assim, os
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requerimentos de calculo computacional ao aumentar o numero de lumps considerados

no esquema cinético (Gupta et al., 2007).

A modelagem do reator riser em uma unidade FCC é uma tarefa bastante
complexa devido a presenca das trés fases (soélido, liquido e vapor) no riser,
envolvendo calculo de propriedades fisicas e quimicas, e a grande interacdo do reator
com o regenerador. No entanto, consideraveis esforcos tém sido realizados por varios
pesquisadores em todos os aspectos da modelagem do riser. Na tabela 2.5 é
apresentada um resumo das principais caracteristicas de alguns modelos do riser FCC

(Gupta e Subba Rao , 2001).

Tabela 2.5. Resumo das caracteristicas principais em alguns modelos de riser em FCC. Fonte:

o Corella e Martin, et Flinger et Ali et al., Derouing et Theologus et
Caracteristica
Frances, 1991 al., 1992 al., 1994 1997 al., 1997 al., 1999
Vaporizagéo
Vaporizagéo Instantanea Instantdnea Instantanea Instantdnea  Instantdnea  seguida  do
craqueamento
¥arla9ao da Adiabatico Isotérmico Isotérmico Adiabatico Isotérmico Adiabatico
emperatura
Expansao . Considerad Nao Nao . Nao
Molar Considerada a considerada considerada Considerada considerada
Correlagao Correlagao
Fator de entre fa~tor entre f:ator
escorregao escorregao Aproximacgéo escorregao Dinamica
Holdup = axial entre 1,05 e °© altura do modelo Constante e alra do articulas
do catalisador 1,15 atra’vés da riser cluster riser ge aradas
aitura do riser ajustada ajustada P
com dados com dados
de planta de planta
Resisténcia a N N N N N3
transferéncia ao. a0 - a0 a0 a0
d considerada considerada considerada considerada considerada
e massa
M_odp_lo Cinco lumps Cinco Trés lumps Quatro Nove lumps  Trés lumps
Cinético lumps lumps
Baseada na Variagao Baseada na
Desativacio Baseada no concentraca E;Seeada gg através da concentraga E;Seeada 22
G time on stream o de coque altura do o de coque
do Catalisador do catalisador no stream do riser nio  no stream do
catalisador caliEllzaeir considerada  catalisador caliEllzaeir

Gupta e Subba Rao (2001)
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2.4.1 Cinética do Riser

A descricdao do mecanismo cinético do craqueamento das fracées de petrdleo,
tem sido e continua sendo um desafio para os pesquisadores no campo da modelagem
do cragueamento catalitico fluidizado (FCC). A presenca de milhares de componentes
desconhecidos na alimentagdo ao riser, e as reacbes em série e paralelo destes
componentes fazem com que a modelagem cinética seja muito dificil. A seguir é
apresentada uma classificacdo das reacdes quimicas importantes que acontecem
durante o craqueamento feita por Gates et al., (1979).

Cragueamento de alcanos:

ChHzoniz = CmHom + CpHzp.z com N=m+p

» Craqueamento de alquenos:

CoHon — CpHom + CpHzp com N=m+p

» Ruptura B das cadeias aromaticas alquilicas:

A CpHoni1 — AlCmHom.1 + CpHzp.2 cOm n=m+p e A; 0 anel aromatico

» Craqueamento de cicloalcanos:
CnHz, (nafteno) — CuH2p (Olefina)

» Transferéncia de hidrogénios:
-ciclo-alcanos + alquenos — aromaticos + alcanos

-precursor de coque + alquenos — coque + alcanos
» |somerizacao:

-alqueno — alqueno ramificado
» Reacbes de condensacgao:

CH=CH,
©/ + R,CH=CHR, ——»
R,
R

(26]
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As trés ultimas correspondem as reagdes secundarias que podem acontecer

depois das reacgdes iniciais de cragueamento.

Greensfelder e Voge (1945) observaram as seguintes caracteristicas
importantes das reagcdes de craqueamento de hidrocarbonetos puros:

» As parafinas sao craqueadas preferencialmente em lugares onde possam produzir
fragmentos com ligacdes de trés ou mais atomos de carbono. Com parafinas
normais, o craqueamento acontece nas ligacdées gama (y) carbono-carbono ou nos
sitios de baixa reatividade perto do centro da molécula, e o gas de produto é
correspondentemente baixo em conteudo de metano e etano. As cadeias longas
tendem a se craquear simultaneamente em varios lugares, resultando em produtos

com uma faixa de massa molar muito mais baixa do que a carga;

» Os naftenos também tém tendéncia a produzir fragmentos com trés ou mais atomos
de carbono. Eles sdo craqueados no anel e na cadeia lateral, especialmente

quando o ultimo contém trés ou mais atomos de carbono;

» Em aromaticos substituidos, a ligacdo com o anel é seletivamente atacado, e no
caso mais simples de aromaticos monoalquilicos o grupo substituinte € quebrado
para formar o aromatico sem substituicdo e a olefina complementar. Esta reacao é

extensivel aos grupos substituintes com trés ou mais atomos de carbono;

» As olefinas sdo craqueadas da mesma forma que as parafinas, s6 que mais

rapidamente.

Adicionalmente as reacdes de cragueamento tém se reacbes secundarias e
auxiliares que sao importantes na determinagdo da natureza dos produtos. Dentro de
este tipo encontram se isomerizacdo, saturacdo por transferéncia de hidrogénio,

polimerizacao e condensacgao, dehidrogenacao e formacao de coque (Kumar, 1987) .

(27]
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O primeiro modelo de lumping foi proposto por Weekman e Nace (1970) e
consistia num modelo que agrupava a carga e os produtos em trés lumps, a matéria
prima, a gasolina (faixa Cs-410°F) e os remanescentes (gases e coque). Este modelo
foi modificado posteriormente por Yen et al., (1987) obtendo-se uma aproximacao mais
sblida mediante um modelo de quatro lumps, onde 0s gases e o0 coque foram
separados. Uma abordagem mais complexa foi feita por Jacob (1976), na qual a carga
foi descrita mais detalhadamente mediante um modelo de 10 lumps (ver figura 2.5).
Este modelo tem muita importancia na modelagem de FCC devido a que as constantes
de velocidade de reacao nao dependem em particular da composicéo da carga.

|

C
Figura 2.5. Esquema modelo cinético de 10 lumps. Fonte: Jacob (1976)

Onde:

Pi: Porcentagem em peso de moléculas parafinicas 220°C-343°C

Nj: Porcentagem em peso de moléculas nafténicas 220°C-343°C

Cai:  Porcentagem em peso de atomos de carbono no meio de anéis aromaticos
220°C-343°C

A Porcentagem em peso de substituintes aromaticos 220°C-343°C

Ph: Porcentagem em peso de moléculas parafinicas 343°C*

(28]
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Nh: Porcentagem em peso de moléculas nafténicas 343°C*

Can:  Porcentagem em peso de atomos de carbono no meio de anéis aromaticos
343°C*

An: porcentagem em peso de atomos de carbono no meio de anéis
G: Gasolina (C5-220°C)

C: Coque (Cq até C4 e coque)

Cai1+ P1+ Ny + Ay = Fragdes leves (LFO)

Can + Pnh+ Nh + Ap = Fragbes pesadas (HFO)

Com respeito a distribuicao dos produtos, a composicao dos gases foi reportada
em detalhe no modelo desenvolvido por John e Wojciechowski (1975a e 1975b).
Propileno, n-butano e buteno foram considerados como produtos primarios e
secundarios e o coque, metano, etano, etileno e isobutano foram postulados como os
produtos secundarios. Este modelo foi modificado depois por Corma et al (1984)

considerando o propano e o isobuteno como produtos primarios e secundarios.

Takatuska et al., (1987) implementaram um modelo de seis lumps incluindo a
carga pesada (residuo de vacuo), o gaséleo de vacuo, o éleo pesado (HCO), o dleo
leve (LCO), a gasolina, os gases leves e o coque.

Em 1990, Kraemer et al., propuseram o modelo de oito lumps, no qual a carga
foi separada em fragdes leves e pesadas: a) parafinas, naftenos e aromaticos pesados
com pontos de ebulicdo na faixa de 343°C™ e b) parafinas, naftenos e aromaticos leves
com pontos de ebulicdo na faixa entre 220°C até 343°C. Neste modelo foi assumido
que os lumps dos Oleos pesados podem se craquear nos lumps de Oleos leves,
gasolina, gases leves e o coque. Também se considerou que os lumps de 6leos leves
podem formar gasolina, gases leves e coque, e a gasolina por sua vez se craguear em
gases leves e coque. O numero reduzido de parametros cinéticos fez deste modelo

uma metodologia mais manejavel em termos computacionais.
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Durante a década dos anos 90 houve uma tentativa de desenvolver a segunda
geracao dos modelos de lumps, baseados no mecanismo de reacdo e o0 conceito de
passos elementares (Liguras e Allen, 1990). Froment e outros pesquisadores
propuseram o modelo de “single event” envolvendo uma descricdo detalhada do
cragueamento catalitico do gaséleo de vacuo (Vynckier e Froment, 1991; Feng et al.,
1993). Este modelo considerava entre outros fatores, um mecanismo de reagcdo que
incluia os ions carbenium. A segunda geracdo dos modelos de FCC apresentava
muitas desvantagens devido ao excessivo requerimento de calculos computacionais.
Alem disto, muitas reagbdes importantes, como por exemplo a transferéncia de
hidrogénio e a formagdo de coque ndo foram levadas em conta, causando maiores

problemas nas predicoes.

No ano 1994, Pitault et al., propds um modelo onde os lumps foram
classificados por familias quimicas (parafinas, olefinas, naftenos e aromaticos) e massa
molar ou faixa de ebulicdo. Esta aproximacéo foi aplicada aos gases leves, gasolina,
LCO e cortes da carga. E importante enfatizar que este modelo tinha a flexibilidade de
incluir reagdes importantes como o coqueamento e a transferéncia de hidrogénio.
Ordens de reacao e estequiometria para diferentes lumps de reagdes foram definidas e

avaliadas com dados experimentais.

2.4.1.1 Modelo de trés lumps

Este modelo utiliza um lump para a carga (gaséleo, gaséleo de vacuo ou
qualquer outra carga pesada) e dois lumps para os produtos, gasolina e coque com
gases leves. O lump da gasolina contém fracdes entre Cs até hidrocarbonetos com
pontos de ebulicdo de 220°C e o lump do coque e 0s gases leves, contém coque,
hidrocarbonetos C4 e mais leves do que C4. Este modelo pode se representar como se
mostra na figura 2.6.
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Gasolina

ki

Gasbleo ks

k,

v
Gases leves e coque

Figura 2.6. Descricdo do modelo de trés lumps. Fonte: Weekman e Nace (1970)

A ordem de reacéo atribuida aos trés lumps baseia-se na craqueabilidade das
diferentes pseudo-espécies que formam cada lump. Devido a que a carga (VGO ou
gasbleo) contém uma mistura de varios milhares de componentes com propriedades
diferentes, foi sugerido que uma reacédo de segunda ordem precisava ser atribuida ao
cragueamento do VGO. No entanto, dado que a gasolina é formada por
hidrocarbonetos dentro de uma faixa restrita de massas molares (Cs até Cio)
argumentou-se que uma reacdo de primeira ordem descrevia o cragueamento da
gasolina (Weekman e Nace, 1970). Esta atribuicio de ordens de reacdo é ainda
recomendada por muitos pesquisadores (Corma e Martinez-Triguero, 1994).

Dentro deste contexto, podem se considerar as seguintes equacdes para

representar o craqueamento dos Iumps:

= Craqueamento do gaséleo

—Tgo = kTO(plcgzo Eq. (2.1)

» Formacao de gasolina

1y = kr1901C5o — k392G, Eq. (2.2)
= Gases leves e coque

(31]
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= kT2<P1Cg20 — kr39,Cy Eq. (2.3)

Pode se dizer que numerosos estudos tanto experimentais como analiticos tem
sido desenvolvidos usando o modelo de trés lumps (Shah et al., 1977; Paraskos, 1976;
Corella et al., 1986). Em 1971, Nace et al., analisaram o modelo para um amplo
nameros de cargas e examinaram a influéncia da composicao da carga nas constantes
cinéticas e na desativacao do catalisador. Estes autores concluiram que geralmente a
constante de velocidade de craqueamento do gaséleo de vacuo (VGO) é muito maior
do que a constante de velocidade de craqueamento da gasolina para diferentes
composicées do VGO (Tabela 2.6). Além disso, encontraram que ao aumentar a
proporcao de parafinas e naftenos diminuia a velocidade de formacéao de gasolina e o
seu sobrecraqueamento, e se aumentava a desativacdo do catalisador. Os autores
reportaram também que apesar de que a velocidade da reacéo podia variar em um fator
de 5, dentro de uma faixa de composicao estudada, a seletividade pela gasolina nao

variava substancialmente.

Em 1978, Wojciechowski et al., realizaram a cabo um estudo experimental da
atividade para o craqueamento e a seletividade pela gasolina, para dois catalisadores
diferentes que continham zedlitas LaX e LaY, respectivamente, a diferentes
temperaturas. Eles concluiram que o catalisador da zedlita LaY tinha maior atividade e
seletividade que as encontradas para o catalisador da zedlita LaX, e também que a
constante de velocidade do cragueamento da gasolina era quase desprezivel ao se
comparar com a constante do craqueamento do VGO.

Corella et al., (1986) aplicaram o modelo de trés lumps para estudar a cinética
do craqueamento do VGO em uma unidade piloto de FCC. Estes autores conseguiram
o desenvolvimento de um modelo que pretendia simular unidades comerciais de FCC.
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Tabela 2.6. Constantes de velocidade estudadas para diferentes composicées do VGO
mediante o0 modelo de trés lumps (Nace et al., 1971).

Carga Constantes de velocidade de reacéo (F/h™)
EECACRCTITTS

P1 231.8 26.3 1.83 0.83 0.06
P2 232.7 26.2 1.09 0.80 0.03
P3 334.0 28.0 1.86 0.82 0.05
N1 139.2 33.5 1.54 0.85 0.04
N2 234.2 29.4 2.35 0.86 0.07
N3 236.2 31.0 2.02 0.85 0.06
PN33 236.4 30.9 1.94 0.85 0.05
PA31 324.7 21.0 2.87 0.85 0.12
PA32 322.9 18.6 1.95 0.81 0.09
PA33 322.1 17.6 1.48 0.80 0.07
PA331 315.5 12.6 2.66 0.81 0.17
PA34 322.1 17.8 1.78 0.81 0.08
PA37 310.3 7.71 218 0.75 0.21
PA38 321.1 16.6 1.66 0.79 0.08
AA45 412.3 9.3 2.28 0.76 0.19
PC32 319.3 15.0 1.15 0.78 0.06

Em 1988a, Kramer e de Lasa, estudaram a cinética do craqueamento parafinico
do VGO sob condigbes operacionais similares as encontradas em reatores comerciais
de tipo riser. Baseados no modelo de trés lumps e assumindo que o reator operava
como um reator Batch, foi possivel desenvolver um modelo confiavel para predizer a

conversao do VGO em parafinas.

! Constante de velocidade do craqueamento do VGO

? Constante de velocidade de formacdo de gasolina

? Constante de velocidade do craqueamento da gasolina
* Constante de velocidade de formacgdo de coque e gases
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2.4.1.2 Modelo de quatro lumps

No ano de 1987, Yen et al., introduziram o modelo de quatro lumps, dividindo os
gases leves e o coque em dois lumps separados. Estes autores utilizaram um modelo
de reacédo de segunda ordem para descrever o craqueamento do VGO. Os parametros
cinéticos foram determinados a partir dos dados obtidos do riser em uma planta piloto
sob condicbes operacionais, e correlacionados com as caracteristicas da carga. Este
modelo pretendia predizer efetivamente o rendimento do coque a partir do
cragueamento do VGO tanto em plantas piloto de FCC como em unidades comerciais.

Em 1994, Gianetto et al., estudaram o efeito do tamanho do cristal da zedlita na
composicdo da gasolina. Eles usaram um simulador do riser para realizar o trabalho
experimental. O modelo de 4 lumps foi aplicado como se mostra na figura 2.7.

Gases leves
A
k31
k21
VGO kin — 5 Gasolina
[ b
A 4
Coque

Figura 2.7. Descricdo do modelo de quatro lumps. Fonte: Yen et AL (1987).

As velocidades de formacédo e consumo da gasolina foram descritas como se

mostra a seguir:
» Velocidade de craqueamento do gasoleo
—Tyo = k1190C5, Eq. (2.4)
= Velocidade de formacao de gasolina
1y = k119C5o — @(kaq + k23)Cy Eq. (2.5)
» Velocidade de formacéao de gases leves

rgl = k31(ng20 + k21(ng Eq. (26)
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» Velocidade de formacao de coque
= k32(ng20 + kzz(ng Eq (27)

Os autores encontraram que os catalisadores com cristais pequenos de zedlita
eram moderadamente mais ativos que aqueles com grandes cristais. Além disso, eles
indicaram que o craqueamento da gasolina foi insignificante para os dois tamanhos de
cristal, dando como resultado constantes de reacdo muito pequenas.

Em 1994, Farag et al., estudaram o efeito da adi¢gdo de elementos metalicos no
catalisador FCC mediante corridas experimentais em um reator microcatalitico de leito
fixo. Eles concluiram que a adigdo de elementos metalicos beneficiou o rendimento em
gasolina e o melhoramento do indice de octano. O modelo de quatro lumps foi usado
para calcular as constantes cinéticas de reacao. As equacdes desenvolvidas a partir do
modelo foram confiaveis na avaliacdo das constantes de adsorcao para VGO, gasolina
e gases leves. Também foi reportado que os valores das constantes cinéticas do

craqueamento da gasolina em coque e gases leves foram quase zero.

Recentemente, Ali e Rohani (1997) desenvolveram um modelo dindmico
simples para descrever o comportamento dindmico da unidade FCC (riser, regenerador
e suas interagdes). O modelo de quatro lumps foi empregado para simular as reacdes
de craqgueamento. Este modelo foi capaz de simular os dados de uma unidade a escala

industrial com uma precisédo razoavelmente boa.

Juarez et al., (1997) estenderam o modelo de quatro lumps para cinco lumps
dividindo os gases em dos lumps diferentes: gas seco e gas liquefeito do petrdleo
(GLP). E importante ressaltar que o GLP pode ser formado diretamente a partir do
cragueamento do gaséleo ou como produto secundario a partir do craqueamento da
gasolina. O gas seco (H», Cq, Co) pode se formar diretamente do craqueamento do
gasbleo ou também como produto secundario a partir do craqueamento da gasolina ou
do GLP. O modelo de cinco lumps pode ser esquematicamente representado como se
mostra na figura 2.8.
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I'<13 l
VGO Kiz » Gasolina Kas > Gas Seco
Kis
K14 K25
K53
v v
Coque GLP

Figura 2.8. Representacdo esquematica do modelo de cinco lumps. Fonte: Juarez et al (1997)
2.4.1.3 Modelo de Seis lumps

Takatsuka et al.(1987), expandiram o modelo de craqueamento catalitico de
trés lumps a um modelo de seis lumps (figura 2.9) o qual leva em conta também a
desativacao do catalisador. O reator foi modelado como mudltiplas etapas de reatores
CSTR. O cragueamento catalitico de Oleos residuais pode ser simulado
satisfatoriamente por este modelo, o qual prediz os efeitos do Velocidade Massica
Espacial Horaria (WHSV), a relacao catalisador/6leo, a temperatura de reacgéo, e a
retro-mistura (backmixing) na qualidade do produto.
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Figura 2.9. Representacédo esquematica do modelo de seis lumps.

Fonte: Takatsuka et al (1987)

Porcentagem em peso de moléculas de 65

0 ate 1000 °F

Porcentagem em peso de moléculas de 1000°F *

Porcentagem em peso de

Porcentagem em peso de  até 430°F

Porcentagem em peso de moléculas de 430 até 650°F

COQUE

2.4.1.4 Modelo de Sete lumps

Recentemente Ou-Guan et al. (2006), desenvolveram um modelo cinético de 7-

lumps (figura 2.10) que descreve o cragueamento catalitico de éleo residual, no qual o

coque é tomado como um lump independente para uma predicao precisa. O reator é

modelado como uma combinacdo de um reator tubular (PFR) e um reator agitado
continuamente (CSTR). O modelo permite obter uma boa percep¢do do desempenho

de um riser industrial o0 que é de grande utilidade para a otimizacdo do craqueamento

catalitico 6leos residuais.
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Figura 2.10. Representacdo esquematica do modelo de sete lumps.
Fonte: Ou-Guan et al (2006)

2.4.2 Hidrodinamica do Riser

O riser da unidade de FCC pode-se dividir em duas zonas com diferentes
funcdes. Uma € a zona de injecéo de alimentacao no fundo do riser, onde as particulas
do catalisador sao aceleradas e acontece a vaporizacao do 6leo de alimentacédo e as
reacoes de craqueamento sao iniciadas. A outra zona inclui as secdes media y superior
do riser (Gates et al., 1979; Mauleon e Courelle, 1985)

Na zona de inje¢cdo do alimento os hidrocarbonetos de alimentacao espalhados
em forma de gotas através dos bocais de alimentacdo entram em contato com o
catalisar quente regenerado. O contato intimo entre alimentacao e o catalisador quente
vaporiza rapidamente o gaséleo aumentando a quantidade de vapor e diminuindo a
densidade do sistema de fluxo (Murphy, 1992). Esta parte do riser portanto consiste em
trés fases: o catalisador (solido), vapores dos hidrocarbonetos (gas), e gotas de
hidrocarbonetos (liquido). Na entrada da alimentacdo a corrente atomizada e o
catalisador quente regenerado geram uma alta velocidade do fluido e gradientes de

temperatura e concentracao nesta zona. Nas se¢cées media e superior, SO 0s vapores
(38]



v

¥
uNIcAMP 2. Revisdo da literatura

dos hidrocarbonetos e catalisador solido estdo presentes ja que todas as gotas da
alimentacao se vaporizam depois de migrar 2 a 4 metros desde a entrada da corrente

de alimentacao (Gao et al., 2001).

O comportamento de um leito de particulas soélidas pode se classificar
dependendo da relagdo entre o diametro médio das particulas e sua densidade, por
meio do diagrama de Geldart, (Geldart, 1986), como:

» Grupo A: particulas com didmetro entre 30 e 150y e massa especifica menor
que 1500 kgim®. Em leitos constituidos por estas particulas, um aumento da
velocidade do gas é acompanhado por um aumento da queda de pressao
causada pelo leito até que se alcance a velocidade minima de bolhas. A
partir de entdo a queda de pressdo se mantém constante. Para essas
particulas, a velocidade minima de bolhas ser4d sempre superior a
velocidade minima de fluidizacdo. A este grupo pertencem os catalisadores
empregados nas unidades FCC.

» Grupo B: particulas com diametro entre 150 e 5004 e massa especifica entre
1500 e 4000 kg/m®. Um leito formado com essas particulas apresenta
comportamento semelhante ao do grupo A, mas comeca a formar bolhas assim
que a velocidade do gas ultrapassa a minima de fluidizagdo (Umi= Ump) € a
fracdo de gas da fase emulsdo se mantém aproximadamente constante ao
longo do leito.

» Grupo C: paticulas com diametro inferior a 30u € que apresentam coalizdo.

» Grupo D: materiais com diametro muito elevado e muito densos.

2.4.2.1 Hidrodinamica do escoamento gas-sélido vertical ascendente

As pesquisas encontradas na literatura normalmente procuram descrever o
comportamento axial e radial dos sélidos e do gas. A seguir apresentam-se as
principais caracteristicas deestes comportamentos.

(39]
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Comportamento axial dos sélidos

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

Martin et al (1992), constataram que apdés um decréscimo inicial de
concentracdo devido aos efeitos da aceleracao, ocorre um aumento de densidade a
alguns metros da saida do reator. Este comportamento é ocasionado pela configuragao
geométrica da saida do reator, em forma de "T", gerando um fluxo descendente de
sblidos. Quando os sélidos colidem com a parte superior do T formam-se,
provavelmente, clusters de grande tamanho que caem até serem incorporados
novamente ao fluxo ascendente. Coerentemente, a fracdo volumétrica de gas
aumenta na primeira terca parte do riser devido a aceleracdo do gas e do soélido e
decresce na segunda metade do reator. A concentracao de solidos dobra nos ultimos
8m do reator industrial (26m de altura total), mesmo o gas continuando a acelerar
devido aos efeitos de craqueamento. Deste modo o fluxo nunca estara totalmente

desenvolvido.

Quando, em um sistema como o riser, a taxa de circulacido de sélidos é
superior a capacidade de arraste do gas, forma-se uma fase densa na parte
inferior do reator. Martin et al. (1992) verificaram que a relagdo (catalisador/6leo)
deve ser superior a 25 para que isto aconteca. Como na industria petroquimica esta
relacdo oscila entre 4 e 15, concluiram que o riser trabalha em condicdes diluidas.
Medidas de dispersao axial de sélidos mostraram que o fluxo de sélido esta proximo de
“plug flow”. A velocidade de deslizamento é da ordem de 3m/s. O “backmixing” e maior

do que para o gas.
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Comportamento radial dos sélidos

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

em reatores comerciais.

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

acompanhados de baixo, mas raramente negativo, fluxo de sélidos junto a parede.

Amostras de hidrocarbonetos e catalisador coletadas junto a parede, meio
raio e linha central do reator industrial a 4m da zona de alimentacdo, indicam que a
conversdao € maior junto a parede devido a maior concentracdo de catalisador neste
local. No entanto, a producdo de coque (conteudo de coque no catalisador
multiplicado pela relacao total catalisador/6leo) exibe um perfil plano. Como o
coque é cataliticamente produzido e permanece ligado ao catalisador, os autores
concluiram que a mistura radial de solido € suficientemente eficiente para

propiciar propriedades radiais constantes ao soélido (Lansarin, 1997).

Comportamento do gas

Bader (1988) com fluxos de massa de 177 kg/m2s e velocidades superficiais
de 6,10 m/s, encontrou valores entre 0,00381 e 0,00361m?s para o coeficiente de
dispersao radial para o gas, mas concluiu que este coeficiente aumenta com o

didmetro do riser. Nesse mesmo trabalho, usando medidas de variacao de pressao
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por unidade de comprimento, verificou que o perfil radial de vazios e parabdlico com
valores elevados no centro (0,96-0,98), caindo para 0,70-0,75 no anel.

A velocidade do gas varia ao longo do riser devido a expansdao molar.
Segundo Martin et al., (1992), o fluxo total esta préximo de plug flow e 75% da
massa gasosa flui na parte central, correspondente a 45% da area total. Centro e
anel possuem coeficientes de dispersao radial muito préoximos, podendo-se tomar
como Uunico. Este coeficiente varia muito pouco com a velocidade superficial do
gas, tendendo a aumentar com a taxa de circulagao de solidos.

2.4.3 Modelos para o Riser encontrados na literatura

Um dos primeiros trabalhos que procuram modelar o riser foi publicado por Pratt
(1974). Trata-se de um modelo extremamente simples, construido para fluxo pistonado,
reacdo de primeira ordem, irreversivel e isotérmica, ignorando a dispersdao e a
desativagdo do catalisador. Esse modelo foi ampliado por Varghese e Varma (1979)
com o objetivo de investigar o efeito do didmetro da particula no desempenho do

reator.

Em 1976, Paraskos apresentou um modelo isotérmico baseado na cinética de
trés lumps de Weekman com desativacdo. Shah (1977) acrescentou uma equacao
para o balanco de energia ao trabalho de Paraskos a fim de descrever reatores

adiabaticos.

Fan (1981a, 1981b) publicou dois modelos para o riser, um homogéneo e
outro heterogéneo. Ambos sdo isotérmicos e incluem correlagdes empiricas para
as propriedades hidrodindmicas da mistura reagente (fracdo de vazios, atrito entre
particulas e parede, particulas e gases, gases e paredes, pressao e comprimento
da entrada). O autor supde “plug-flow”, reacdo Unica, irreversivel de primeira

ordem, além de assumir a teoria “time on stream” para desativacdo do catalisador.

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

concentracdo em ambas através de modelo tridimensional.

O modelo de Theologos e Markatos incorpora a cinética das reacbes de
cragueamento através de trés pseudo-componentes, tal como sugerido por
Weekman, escolhido por propiciar um menor tempo de processamento. Embora os
autores considerem que o modelo cinético de Jacob com dez pseudo-componentes
possa ser incluido em seu trabalho, o tempo necessario para realizar as 350

interagGes requeridas seria muito longo, impedindo seu uso em controle.

A eficacia do modelo de Theologos e Markatos foi testada através de
comparacdo com dados experimentais obtidos em reator de pequeno tamanho os
quais, de modo geral, nao reproduzem o comportamento da mistura reacional no

riser.

Posteriormente, Zheng (1994) descreveu o riser através de um modelo cinético
de cinco lumps, com gas e sélido escoando em fluxo pistonado, sem diferenca de
velocidade entre eles. A principal deficiéncia desse trabalho é o uso da cinética de
cinco lumps para o riser pois, suas constantes variam em demasia com o tipo de

gaséleo alimentado.

Em um trabalho mais recente, Kumar et al (1995) construiram um simulador
para a unidade FCC. Nesse artigo foi usada a cinética de dez grupos para o riser,
porém as constantes cinéticas foram estimadas com base em um estudo feito em

1945 para hidrocarbonetos puros e o riser foi tratado como um reator isotérmico.

Ainda nesse ano, Arbel et al. (1995a, 1995b) publicaram os dois primeiros
trabalhos de uma série sobre o comportamento dinamico de unidades FCC. Para

o riser foi construido um modelo com as seguintes caracteristicas:

= Estado estacionario;

» Reator adiabatico em fluxo pistonado com temperatura uniforme na secéo
radial;

» Cinética de dez lumps com desativacao de catalisador descrita por Weekman

(1970)
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= N&o ha diferenga de velocidade entre as fases e também n&o ha limite
difusional;
= Os calores especificos dos componentes da mistura reacional, assim como a

massa especifica da mistura ndo variam ao longo do riser.

Portanto, entre 1974 e 1992, a modelagem do riser evoluiu de fluxo
pistonado isotérmico com uma Unica reacao irreversivel para adiabatico, modelo de
trés lumps com desativagdo. O trabalho de Theologos e Markatos, em 1992,
representou real avanco no estudo do reator por oferecer uma idéia adequada do
comportamento hidrodinamico da mistura na base, embora falhe na previsdo dos
produtos e do calor absorvido pelas reacbes de craqueamento. O esforco feito
por Kumar em 1995 para incorporar o0 modelo cinético de Jacob representou pequeno

avanco, por se tratar de modelo isotérmico.

O trabalho de Arbel et al., publicado no mesmo ano, € um marco na historia da
modelagem da unidade FCC. Trata-se de um trabalho profundamente fundamentado
que faz uso de pouquissimas equagdes empiricas. No entanto, ignora a variacéo da
massa especifica da mistura reacional, ndo caracteriza o0 gaséleo que alimentava o
reator segundo as exigéncias do modelo de dez grupos de Jacob e simplifica
demasiadamente o calculo do calor absorvido nas reacdes de cragueamento.

Um modelo extensivo da unidade de FCC foi apresentado por Han e Chung
(2001). Seu modelo descreve a unidade de FCC incluindo um riser, stripper,
regenerador e lineas de transporte de catalisador com valvulas de deslizamento. Além
dos balancos de energia e massa para o riser, 0s autores também escreveram as
equacbes de momento para o gas e as particulas de catalisador, o que permite
determinar os perfis de velocidade ao longo do riser e determinar a velocidade de
deslizamento.

Elnashaie et al,. (2004) apresentaram um modelo dindmico para o sistema riser-
regenerador parecido com o desenvolvido por Arbel et al. (1995). Eles se focalizam
principalmente na bifurcacdo e multiplicidade dos estados estacionarios na unidade
FCC que surgem das reacOes de combustdo altamente exotérmicas e da retro-mistura

no regenerador.
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Monroy e Isunza (2006) desenvolveram um modelo do processo em estado
estacionario que descreve um reator riser com transporte de duas fases que inclui uma
secao de stripping e usa um esquema cinético de lumps para modelar o craqueamento
das diferentes cargas caracterizadas baseado no conteludo parafinico, aromatico e
nafténico. A secdo do stripping foi modelada como um reator CSTR no qual ocorre
principalmente o craqueamento térmico das espécies adsorvidas. O modelo prediz os
rendimentos de produtos do craqueamento catalitico de trés diferentes 6leos, os dados
mostram boa concordancia com os industriais.

Fernandes et al., (2008) Apresentaram um modelo para o sistema reator-
regerador de uma unidade UOP com um regenerador de alta eficiéncia. O modelo é
esta baseado em principios fundamentais, previas publicagdes e, um modelo diferente
de desativagdo do craqueamento. A regido diluida do regenerador é explicitamente
tratada também. O modelo resultante concorda com dados industriais, usando
correlacbes novas para estimar as constantes cinéticas de cragueamento e outros
parametros importantes no balango de calor do FCC.

Praveen e Shishir (2009) estudaram o efeito da pressdo do regenerador no
nivel do leito denso do regenerador mediante a simulagdo de um modelo matematico
de FCC. Os resultados mostraram que a pressao do regenerador junto com o ar jogam
um papel importante na determinag&o da altura da fase densa.

2.4.4 Desativacao do catalisador

A perda de atividade experimentada pelo catalisador durante as reacdes de

cragueamento é ocasionada principalmente pelo seguinte:

» Transformacgao do estado sélido;
= Envenenamento;

» Deposicao de coque.

Transformacbdes do estado sélido referem-se a desativacdo produzida por
mudancas fisicas e estruturais, por exemplo, a distribuicdo no tamanho dos poros e a
aglomeracao do catalisador como resultado das altas temperaturas das reacgdes. Por
outra parte, a desativacao do catalisador causado por envenenamento € o resultado de

um processo irreversivel causado pelas impurezas introduzidas com a carga. Estas
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substancias geralmente sdo: contaminantes ndo metélicos como enxofre, nitrogénio e
oxigénio e contaminantes metalicos como niquel e vanadio (Larocca et al., 1990).
Finalmente a desativacdo devida ao coque ocorre pela deposicdo deste nos sitios
ativos do catalisador a medida que transcorrem as reacdes de cragueamento.

De acordo com os objetivos do presente estudo somente sera descrito a seguir

a desativacao do catalisador produzida pela deposi¢do do coque.

2.4.4.1 Funcao de decaimento da atividade catalitica

De acordo com Yates (1983) a rapida desativacao do catalisador € causada pela
deposicdo na superficie do catalisador de solidos, tais como, hidrocarbonetos
poliméricos de alta massa molar, geralmente conhecidos como coque. A formacao do

coque tem sido atribuida aos seguintes mecanismos:

» Formacao de residuos na superficie do catalisador de hidrocarbonetos com
varios nucleos condensados como resultado das reacdes cataliticas de
cragueamento, por exemplo, transferéncia de hidrogénio;

» Formacao térmica de coque via pirdlise da fase gasosa, frequentemente
caracterizada pelo niumero de “Carbono Conradson”;

» Quantidades adicionais de coque formado como resultado das caracteristicas da
carga, tais como conteudo de nitrogénio e metais contaminantes como niquel e
vanadio (Venuto e Habib, 1979).

O coque considerado neste estudo € o coque formado por causa das reacdes
de craqueamento (fendbmenos descritos nos dos primeiros pontos). A forte adsorcao de
coque nos sitios ativos do catalisador implica uma reducao da atividade catalitica e é

evidenciada em uma diminui¢cdo da conversao total.

Para representar o efeito da deposicdo do coque no decaimento da atividade
catalitica duas abordagens tém sido utilizadas. Uma delas € baseada em medi¢ées da
concentracao de coque no catalisador (COC ou Cg) (Froment e Bischoff, 1961, 1962) e
a outra é baseada no “time-on-stream” (TOS) (Wojciechowski, 1968; 1974).
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2.4.4.2 Modelo de decaimento Coque no Catalisador (COC)

O uso de um modelo cinético que inclua o decaimento da atividade catalitica
como uma funcao do coque no catalisador (COC) pode se considerar mais como um
modelo fenomenoldgico ao se comparar com o modelo TOS. Froment e Bischoff
(1961;1962) basearam suas andlises em um mecanismo de reagdo simples, onde o
coque depositado em um unico sitio acido comecava a controlar o fenémeno. Entao, a
funcdo de desativacao foi definida como a fragdo de sitios ativos ainda presentes na
superficie catalitica. Além disso, Froment e Bischoff assumiram que a funcdo de
desativacdo podia se relacionar com o coque no catalisador (COC) por meio das

seguintes relacées empiricas:

¢ = exp(—aqCc) Eq. (2.8)

1
(1+aq4Cc)

Q= Eq. (2.9)

Pitault et al., (1994) consideraram também uma funcao de desativacdo empirica
levando em conta varios fenbmenos, como, cobertura do sitio, obstru¢cdo de poro, e

controle da difusédo pelo obstrucao de poro. A funcao de desativacao foi dada por:
=B+ 1)/(3 + exp(ACc)) Eqg. (2.10)

Onde C; é a concentracdo de carbono expressa em porcentagem em peso, e Ae B
constantes determinadas a partir de dados experimentais (Tabela 2.7). Estas
constantes sao diferentes para cada carga, devido as diferentes coberturas dos sitios e

obstrucdes dos poros.

Tabela 2.7. Constantes de Desativagédo Fonte: Pitault et al. (1994)

Aramco 2,18 22,28 1,59
Montmirail 1,40 6,71 1,26
Nigeria 1,12 2,17 1,39

> Méaximo contetido de coque observado (Kg coque/Kg catalisador)
[47]



v

¥
uNIcAMP 2. Revisdo da literatura

Forissier et al. (1991) postularam que a desativacdo do catalisador pela
formacao de coque devia se representar por outro tipo de fungao:

¢2=M Eq. (2.11)

Ccm

onde, C., corresponde ao maximo conteudo de carbono em porcentagem em peso.
Esta funcao leva em conta o rapido decrescimento da formacdo de coque com o
conteudo de coque e os limites de coque observados. De fato, esta funcdo modificada
estabelece que existe um determinado conteddo maximo de coque no catalisador e
que depende da pressdo e o tipo de carga (Turlier et al.,, 1993). Quando o C., €
atingido, o catalisador ndo pode promover mais a formacado de coque, porém ainda é
ativo para promover outras reagdes cataliticas de craqueamento (Pitualt et al. 1994).

2.4.4.3 Modelo de decaimento Time on stream (TOS)

O modelo mais simples € uma relacéo linear entre o catalisador e o tempo de
fluxo (TOS); no entanto, existem modelos representados por equacgdes diferenciais de

diferentes ordens, como a lei mais geral, postulada por Szepe e Levenspiel (1971):

—% = kpa™ Eq. (2.12)

Na equacao anterior quando m é igual a 1 a fungéo se converte em uma lei de

decaimento exponencial:
¢ = exp(—kpt,) Eq. (2.13)

Integrando a equagédo 2.12 com as condi¢des limite a=1 para t=0, obtém se a

forma matematica da lei:

o=() Eq. (2.14)

1+G-ty
Onde G=(m-1)kp e n=1/(m-1) e m#1.

Esta forma da funcdo de decaimento tém sido satisfatoriamente empregada na
representacdo dos dados de muitos pesquisadores (Campbell e Wojciechowski, 1971;
John e Wojciechowski, 1975a).
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E importante notar que as equacdes 2.13 e 2.14 sido similares as equacdes 2.8
e 2.9, com a unica diferenca que as primeiras contem a concentracdo de coque no
catalisador como a variavel independente e as duas ultimas tem o “time on stream” do

catalisador.

Comparando as equacoes baseadas nos dados COC e TOS, pode se concluir
gue as expressdes que contém o “time on stream” sdo mais simples do que as que tém
o contetdo de coque no catalisador. As funcées de decaimento COC requerem uma
equacao adicional de velocidade para a determinacdo da formacdo de coque como
resultado da atividade catalitica.

2.5 MODELAGEM DO REGENERADOR

O regenerador ocupa um papel muito importante no processo de craqueamento
catalitico, ja que fornece o calor requerido para as reacdes endotérmicas de
cragueamento e reativa as particulas de catalisador mediante a queima com ar do
coque depositado na superficie catalitica. Apesar de que nas unidades comerciais de
FCC tém-se diversas configuracbes do reator, o regenerador € essencialmente o
mesmo, com algumas pequenas diferencas no sistema de distribuicdo de ar. Na figura

2.11 se mostra um esquema de um regenerador tipico.
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Figura 2.11. Esquema do regenerador. Fonte: Lee (1989).

2.5.1 Cinética do Regenerador

O regenerador é um reator de leito fluidizado onde ocorre a combustdo do
coque depositado sobre o catalisador durante as reacoes de cragueamento catalitico.
Chama-se coque um solido de formula geral CHn, com n variando entre 0,4 e 1,0. A
quantidade de hidrogénio associada ao carbono dependera da eficiéncia da operacao
de “stripping” (de Lasa, 1982) e do gaséleo que foi craqueado (Ford et al., 1977),

podendo ser determinada através de um balanco de oxigénio no reator (Sadeghbelgi,
1991).
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O hidrogénio presente no coque sera convertido a vapor, e o carbono pode ser
convertido tanto a monoxido como a diéxido de carbono. Sendo o calor liberado pela
formacao do diéxido, aproximadamente, trés vezes maior que o liberado pela formacao
do monoxido, a relacdo entre as quantidades produzidas destes gases determina o
balanco térmico (Arbel et al, 1995a e 1995b). Ambos sédo formados na superficie do
catalisador, mas parte do monéxido continua reagindo, tanto na superficie como na fase
gasosa, produzindo mais diéxido (Arthur, 1951; Weisz, 1966; Morley e De Lasa,
1988).

Sabe-se que a combustdo do coque, nas condicdes em que operam 0S
regeneradores, € um processo controlado pela cinética (raio da particula inferior a
0,01m e depésito de coque inferior a 6% em peso - Weisz e Goodwin, 1966b).

2.5.1.1 Cinética da combustao de coque de FCC

Um dos primeiros trabalhos publicados nesta area foi o de Arthur (1951).
O autor estudou as reacdes que ocorrem na superficie do catalisador, a temperaturas
entre 460 e 900°C, em condicbes para as quais a reacdo de formacdao do CO, a
partir de CO é inibida. Estabeleceu que a proporcdo entre as concentracdoes destes
dois gases (CO/CO.), na corrente de produtos, cresce exponencialmente com a

temperatura.

Posteriormente, Weisz e Goodwin (1966a e 1966b) observaram que, na
auséncia de controle difusivo, a taxa da reacado heterogénea e independente da fonte
e da estrutura do coque, sendo (para o coque depositado sobre catalisador de
silica-alumina amorfa) qualitativamente e quantitativamente parecida com a
combustdo do grafite puro. Demonstraram que a reagdo € de primeira ordem com
relacdo ao carbono e ao oxigénio, podendo ser catalisada por metais de
transicdo. Hano et al. (1975) obtiveram resultados qualitativos semelhantes aos de
Weisz e Goodwin para coque depositado sobre catalisador de zedlita e o trabalho de
Ford et al. (1977) confirma a acao catalitica de metais.

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

relacdo de primeira ordem para o0s dois reagentes envolvidos na reacao
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heterogénea. No entanto, as constantes de velocidade n&o foram fornecidas pelos

autores.

A analise dos trabalhos anteriormente citados permite concluir que as reacdes
heterogéneas, responsaveis pelo consumo de carbono, sdao de primeira ordem

com relagdo ao carbono e a pressao parcial de oxigénio, ou seja:

k
Cs) + V202g) = COg) Eq. (2.15)
k
dyc
—% = (ky + k2)ycPo2 = ksycpo2 Eq. (2.17)

onde:

Y- kg de coque/kg de catalisador

Po2: pressao parcial de oxigénio

ks: constante cinética de reacado descrita pela equacao de Arrhenius, cujos parametros
determinados por diversos autores estdo resumido na tabela 2.8.

Tabela 2.8. Parametros cinéticos para a reagdo de combustdo de carbono na superficie do
catalisador. Fonte: Lansarin, 1997

Hano, 1975 Zedblita 400-760 1,8x10’ 26200
Weisz, 1966  Amorfo 400-650 4x10’ 36700+£1600
Pansing, ) 3

1956 Amorfo 498-580 35000

A reacdo homogénea (transformacdo do mondxido em didxido de carbono na
fase gasosa) envolve radicais livres e é inibida pela presenca de superficies, inclusive
a do catalisador, o que dificulta seu estudo em reatores pequenos onde a
influéncia das paredes € grande. O grau de inibicdo € funcdo do diametro e da
temperatura do catalisador, bem como da concentragcdo do mondxido (Arbel et al.,

1995). Krishna e Parkin propuseram a seguinte equacao cinética para esta reacao:
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COgy + V2045) = CO4(y) Eq. (2.18)
d(co)
e ~k3pco(Po2)? Eq. (2.19)
Onde:

Pco: presséao parcial de monéxido de carbono

ks: constante cinética de reacao descrita pela equacao de Arrhenius, cujos parametros

nao foram fornecidos pelos autores.

Avidan e Shinar (1990b) registraram uma energia de ativacdo da ordem
de 70 kcal/mol para a reacao homogénea, sendo a mesma de primeira ordem com

relacdo a ambos os reagentes:

d(co)
pran —k3PcoPo2 Eq. (2.20)

Pouca informacgao foi encontrada para a reacado de oxidacdo do monéxido nos
poros do catalisador. Existe o registro de cinética de primeira ordem para ambos

reagentes (Arbel et al., 1995).

Existem duas formas diferentes de abordar o estudo cinético da
combustdo do coque de FCC. A primeira delas considera, separadamente, as trés
reacdes envolvidas. A segunda, considera uma equacao global para a taxa da reagéo,
cujos parametros sao calculados a partir das concentragcdes de oxigénio, mondxido
e diéxido de carbono nos produtos da reacéo.

Nesta segunda linha, encontram-se na literatura os trabalhos de De Lasa
etal. (1981a, 1981b):

ki (o 1 n
CHy +10, 5 (=) €0, + (=) €0 + (3) H,0 Eq. (2.21)
o+0,5 n
n=22040 Eq. (2.22)
__mol de €O,
o =100 Eq. (2.23)

De esta forma:

dy,
_d_jl = —k4YcDo2 Eq. (2.24)
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Para a constante cinética k4, descrita pela equacao de Arrhenius, foram usados
os resultados de Hano (1975). A relagdo molar entre CO, e CO formados foi
obtida pela equacdo de Arthur (1951), que é valida para temperaturas inferiores a
530°C. A mesma relacdo foi calculada para temperaturas superiores através de
uma correlacdo empirica, obtida com os dados de um regenerador de porte

industrial:
o =14 0,001797(T — 803) Eq. (2.25)

Também a reacao C0, + C = 2CO poderia ocorrer no regenerador. No entanto,
Ford et al. (1977) verificaram que esta nao ocorre significativamente a
temperaturas inferiores a 705°C. Além disto, 0s mesmos autores constataram que a
reacdo de formacdo de agua é entre cinco e dez vezes mais rapida que as reacoes
de combustéo do carbono.

A cinética das reacdoes de combustdao, como pode ser visto, foi amplamente
estudada. As constantes encontradas pelo diversos autores, no entanto, ndo podem
ser usadas antes de uma andlise criteriosa, das condicées para as quais foram
obtidas devido a comprovada acdo catalitica de alguns metais que se depositam
sobre o catalisador, do préprio catalisador, dos possiveis efeitos de parede e de
promotores de combustdo. Constantes adequadas a casos especificos devem ser

determinadas experimentalmente.

Apesar disto, seus valores nao diferem o suficiente para impedir que se
construa um modelo capaz de reproduzir o comportamento de um determinado

regenerador (Lansarin, 1997).

2.5.2 Hidrodinamica do Regenerador

Duas secdes principais conformam o regenerador, a primeira uma fase densa
onde a combustdo do coque ocorre, e a segunda, uma fase diluida acima do leito
compacto, compreendida entre a parte superior deste e a entrada aos ciclones internos
no topo do regenerador (ver Figura 11). Nesta secdo sao separadas as particulas de

catalisador arrastadas pelos gases de combustdo. A medida que os gases ascendem
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através da regido, o monéxido de carbono € convertido em diéxido de carbono por uma
reacao posterior de combustdo. O calor que é gerado pela reacéo eleva a temperatura
dos gases e das particulas de catalisador carregadas neles. A quantidade de particulas
arrastadas € uma funcao da velocidade do gas, no entanto, a quantidade de sélidos
arrastados é usualmente muito pequena ao se comparar com a quantidade total de
catalisador retida no regenerador. A maioria do coque contido nas particulas de
catalisador é queimado na fase densa. Além disto, a presenca de ar em excesso no
leito do regenerador favorece uma reacao de combustdo completa. Dessa forma é
assumido que o coque é diretamente convertido em diéxido de carbono ao invés do
mondxido de carbono. Dentro deste contexto Ali e Rohani (1997) assume que o efeito

da regido diluida no balanco global de energia no regenerador é desprezivel.

A fase densa do regenerador é suposta como um leito fluidizado por bolhas. Esta
suposicdo € avaliada analisando o regime de fluxo do gas através de leitos de
particulas sélidas no diagrama proposto por Grace (1990). Neste diagrama se observa
que o leito do regenerador opera perto e na direcao do limite superior da zona de leito
fluidizado por bolhas. Este fato permite o uso da teoria do leito fluidizado por bolhas no
desenvolvimento de um modelo para o regenerador (Kunii e Levenspeil, 1991), a qual é
a formulacao fisica aceita mais simples na descri¢cao do fluxo complexo no regenerador.
De acordo com esta teoria o leito compacto € dividido em duas fases, a primeira uma
fase em emulsdo no comeco da fluidizagdo, e a segunda a fase de bolha. O ar em
excesso é requerido para comecar a fluidizagdo, passando as bolhas através do leito.

As bolhas exercem um papel muito importante no regenerador, j& que sao
responsaveis pela remocao dos produtos da combustdo e fornecem mais oxigénio a
emulsdao mediante transferéncia de massa. Outra funcado importante é prover uma boa
mistura entre as particulas de catalisador e a emulsdo. No entanto, perdas de calor sdo
atribuidas as bolhas pela transferéncia de calor entre as duas fases. As bolhas
ascendem através do leito em fluxo pistonado.

Na fase em emulsao, os distribuidores de ar, as bolhas e os ciclones, produzem
suficiente turbuléncia para assumir que o regenerador se comporta como um tanque

continuamente misturado. A velocidade minima de fluidizacdo (umy), para caracterizar o
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leito fluidizado gas-solido é calculada mediante a seguinte equacédo (Kunni e
Levenspiel, 1991):

3
1.75 (dpumfpg(;)2 n 150(1—¢€mf) (dpumfpg(;) _ dpng(pS—ng)g E (2 26)
(Emp)30s M smfze§ V] 2 g. (.

Os fluxos volumétricos nas fases emulsdo (Gig) e de bolha (Geg), podem ser

calculados através de:
Geg = (Ug * Ag) — Gig Eq. (2.28)
A fragdo de volume de bolhas é descrita por:

£ = etta Eq. (2.29)

Ag*Lg

De acordo com Lee e Grooves (1985) e Kunni e Levenspeil (1991), na auséncia
de dados experimentais, um valor de 0,4 para a porosidade do leito do regenerador a
velocidade minima de fluidizacdo é uma boa aproximacdo. Usando este valor pode se
calcular a velocidade minima de fluidizacao, e os fluxos volumétricos na fase bolha e a

fase de emulsao a partir das equagdes 2.26, 2.27, 2.28 e 2.29, respectivamente.

2.5.3 Modelos para o regenerador encontrados na literatura

Em um reator de leito fluidizado existem pelo menos quatro regides distintas
que podem influenciar significativamente na conversao global. Assim, encontram-se na
literatura uma série de trabalhos cujo objetivo é averiguar a conveniéncia de incluir,

ou ndo, cada uma destas regibes em um modelo para o regenerador. Sao elas:

» O leito denso;

= A regiao proxima a grade de distribuicdo, onde se formam “jets” que penetram
no leito até uma determinada altura;

» Aregido “freeboarad”;

» O acoplamento riser-regenerador
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Em unidades nas quais gas e solidos sao transportados juntos até o leito denso,
existe a possibilidade que ocorra conversdo de carbono antes mesmo da entrada no

regenerador (De Lasa, 1981a)

O primeiro trabalho da série (Lasa e Grace, 1979) é dedicado a regido
“freeboard”. Os autores desenvolveram um modelo de fluxo pistonado adiabatico
para gas e sOlido, negligenciando as reagcbes que ocorrem nos ciclones. Seus
resultados foram comparados com os dados coletados em um reator de escala
industrial. Concluiram que o “freeboard”, por propiciar um contato adicional entre gas
e solido, tem influéncia significativa no desempenho do reator, chegando a alterar
a temperatura calculada para o estado estacionario do leito denso.

Também em 1979 foi difundido o trabalho de Errazu et al (1979) que trata da
modelagem do regenerador levando em consideracdo a regidao préxima ao
distribuidor. Na figura 2.12 se mostra um esquema do regenerador modelado pelos
autores. O gas que atravessa a grade penetra no leito na forma de “jets”. Tais “jets”
foram considerados de tamanho constante, em fluxo pistonado e sem reacao quimica,
pois apresentam baixa concentragdo de sélidos. O leito denso foi separado em
emulsdao e bolhas. Ao comparar seu modelo com um CSTR sem "by pass" de gas
concluiram que a inclusédo da regido da grade e uma descricdo mais detalhada do leito
nao sao necessarias para uma boa reproducdo do comportamento do regenerador

em operacao na Destilaria La Plata, Argentina.

Também para a Destilaria La Plata, foram testados (de Lasa et al, 1981a) cinco
diferentes modelos de reator de leito fluidizado. Os autores concluiram que a
modelagem tipo CSTR néao isotérmico e sem "by pass" é a que melhor representa os

dados de conversao global de coque.

Em 1985 Krishna e Parkin apresentaram um modelo para o regenerador em que
o reator € separado em trés regides: acoplamento regenerador-riser, leito denso e fase
diluida. As equagdes originadas incluem constantes cinéticas e outros parédmetros

importantes para a modelagem.
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SélidOS:FS, To, CC

Figura 2.12. Esquema da fase fluidizada, incluindo a regido de jets, bolhas e a fase em
emulsdo. Fonte: Errazu (1979).

No ano 1989b, Lee et al. estudaram trés modelos para descrever a regido
fluidizada, chamados: modelo de efeito de malha, modelo de dois regides e modelo de
bolha, os quais foram comparados com dados obtidos em um regenerador de porte
industrial (Kaohsiung Oil Refinery em Taiwan), concluindo que o modelo de bolha
descrevia o comportamento do regenerador com o menor grau de erro. A influéncia de
variaveis de operacao, tais como, a vazao de catalisador, temperatura de entrada do
catalisador, conteudo de coque inicial, e vazdo de ar na conversdao do coque, foram
analisadas.

Kunii e Levenspiel (1990) atualizaram o seu modelo de leito fluidizado
borbulhante para particulas finas e, estenderam a analise para outros tamanhos de
particulas e apresentaram um modelo para a conversdo que ocorre na regiao do
“freeboard”. Os autores assumiram bolhas esféricas com diametro constante
acompanhadas por ondas. Bolha, nuvem e emulsdo foram tratadas como regides

separadas, estando as regides densas proximas das condicoes minimas de
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fluidizag&o. Ignoraram o soélido contido nas bolhas ascendentes e consideraram que
os séblidos sao ejetados para o “freeboard” na forma de nuvem e se dispersam
progressivamente enquanto retornam ao leito. Nestas condi¢cbdes, a maior porcédo de
sélidos retorna diretamente ao leito e a densidade de sélidos cai exponencialmente no
“freeboard”.

2.6 SIMULACAO DE PROCESSOS

2.6.1 Simulacao em engenharia de processos

A simulacdo é uma atividade fundamental na engenharia quimica e de

processos. A seguinte definicao expressa as caracteristicas essenciais:

“Simulacdo é um processo de “design” de um modelo operacional de um sistema
e a conducdo de experimentos com este modelo com a finalidade de proporcionar um
melhor entendimento do comportamento do sistema ou de avaliar estratégias
alternativas para o desenvolvimento ou operacéo do sistema. O modelo deve ser capaz
de reproduzir aspectos selecionados do comportamento do sistema modelado com uma

precisdo aceitavel.”

A principal atividade de simulacdo em engenharia de processos é o
“flowsheeting”, que € o0 uso de computadores para a execucdo de balangos de massa e
energia em estado estacionario, dimensionamento e calculo de custos para um

processo quimico (Dimian, 2006).

A revolugcdo atual em tecnologia da informacdo, assim como também, os
impressionantes progressos em modelagem e simulacao tém um impacto significativo
em engenharia de processos. Um novo paradigma surgiu, no qual a simulacado é
envolvida através de todas as etapas do ciclo de vida de um processo, partindo da
“ideia”, passando pelos experimentos de laboratério e plantas piloto, até o processo de

projeto e operacao da planta (Dimian 2006). A figura 2.13 ilustra esta metodologia.
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Figura 2.13. Esquema da simulagdo no ciclo de vida de um processo. Fonte: Dimian (2006).

2.6.2 Integracao de ferramentas de simulacao

A simulacdo computacional cobre hoje praticamente todas as atividades
referentes a processos de engenharia. “Flowsheeting” é a atividade chave, mas nao é a
unica. Outras ferramentas computacionais sao necessarias para tomar vantagem desta.
Algumas ferramentas de natureza conceitual podem ser situadas antes do
“flowsheeting”, como analises termodindmicas e sinteses de processos. Outras podem
ser situadas depois, como desenhos detalhados de unidades e anélises econémicos, e
outros seriam executados no mesmo nivel de desenho, como integracéo energética.

Além disso, a simulacdo esta cada vez mais relacionada com sofisticados
sistemas de computacéo para operacdes em tempo real e treinamento de operadores.
O “software” para gerenciamento e planejamento de negb6cios pode também ser
integrado com pacotes de “flowsheeting”, sabendo que estas ferramentas precisam de
informacdo essencial de balangos de calor e massa, disponiveis em “softwares” de
simulagdo rigorosa. Estes componentes formam o centro dos sistemas com
computacgao integrada para manufatura que se tém hoje.

A variedade de aplicagcdes mencionadas anteriormente € o reflexo de um grande
namero de ferramentas de pequena e grande extensado. No entanto, a Unica maneira de
assegurar um uso eficiente & a sua integracdo em um sistema coerente. Pode-se

pensar em trés abordagens:
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1. Integracdo de produtos complementarios em torno de um sistema central de
“flowsheeting”;

2. Geragdao de uma interface para comunicagdo dos produtos fornecidos por
diferentes vendedores mediante um sistema de arquivos para uso deste;

3. Agrupamento de diferentes pacotes dentro de um ambiente grafico e um sistema
de bases de dados, guiado por padrdes gerais aceitados.

2.6.2.1Simuladores comerciais integrados

Hoje em dia, a abordagem de integracdao que domina o mercado da simulacéo é
a primeira, porém muito poucos sistemas tem sobrevivido a forte competéncia (Figura
2.14). Os principais sistemas de simulagao integrados sao:

e ASPEN ONE ® da ASPENTECH.
e |INVENSY SimSci-Esscor

Seguranga

Sintese de GUI .
Industria

processos BASES DE
DADOS

Unidades Fluxo em
de usuario Integragdo tubulagées
energética

Termodinamica Propriedades
fisicas

Figura 2.14. Sistema de “software” integrado ao redor de um ambiente de base de dados.
Fonte: Dimian (2006).

2.6.2.2 Arquitetura de software aberto (CAPE-OPEN)

Além da existéncia de poderosos sistemas de “software” integrados, tem-se a
necessidade de integrar a modelagem de processos em uma base mais robusta.
Segundo os especialistas na tecnologia da informacao, dois tipos de ferramentas

podem ser de interesse para os usuarios: componentes para modelado de processos
(61]



v

¥
uNIcAMP 2. Revisdo da literatura

(PMC) e ambientes para modelagem de processos (PME). A primeira categoria € muito
extensa, inclui ndo somente os modelos de unidades de operagcdo dos maiores
fornecedores de “software”, também inclui modelos especializados de engenharia e
companhias operadoras, assim como também desenvolvedores, companhias
consultoras e centros de pesquisa académicos. A oferta dos PMC em um “ambiente
compartilhado” pode ser potencialmente maior comparado como as op¢des disponiveis
hoje nos produtos comerciais. Por outra parte, a oferta nos ambientes de simulagéo é
muito limitado.

Uma das recentes iniciativas € o consércio CAPE-OPEN. Este tem a
colaboragdo de algumas das maiores companhias operadoras, fornecedores de
“software”, e universidades, com o suporte da Unido Europea (Barunschweig et al.,
2000). O objetivo final € transformar a modelagem de processos em uma atividade
cooperativa que consista no compartilhamento de um grande numero de componentes
provenientes de varias fontes. Além disso, a simulacdo poderia ser vista como um
processo interativo executado em diferentes computadores via internet ou facilidades
da intranet.

Os “Standards” CAPE-OPEN sao os protocolos para o desenvolvimento de
interfaces que permitam a ligacdo de componentes de “software” de simulacado de
processos para o uso em atividades de design e operagcao de processos quimicos. As

principais caracteristicas sdo as seguintes:

e Esta baseado nas tecnologias universalmente reconhecidas COM (Microsoft-
Windows) e CORBA (Object Management Group-UNIX);

e O standard CAPE-OPEN é aberto, multi-plataforma, uniforme e de distribuicao
livre;

e Esta descrito em um conjunto de documentacao formal que cobre os aspectos

referentes a operagdes unitarias, propriedades fisicas e “solvers” numéricos;

e Permite a vinculacdo de componentes de “software” fornecidos por terceiros,
tais como pacotes de propriedades fisicas ou modelos de equipamentos, para
ser usados em modo “plug-and-play” em ferramentas de simulacdo comerciais.
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Isto, elimina a maior barreira para a construcdo de modelos robustos de
processos especificos. Na figura 2.15 é apresentado um esquema geral de uma
ferramenta tipica de modelagem CAPE-OPEN.

Hoje em dia, existem varios simuladores de processo comerciais que permitem

a utilizagcdo de mddulos com a interface CAPE-OPEN. Os principais produtos s&o:

ASPEN PLUS, ASPEN HYSYS de ASPENTECH;
PROII de Invensys Simulation;

COCO e COFE da AmsterChem Simulation;
gPROMS;

UniSim Design, da Honeywell Process Solutions;
ProSimPlus da ProSim S.A.

2L

Livrari

w

[» %
1]

D
2

ipamentos Vendor A

uniaaae | \
“In-house” T

Motor de termodinamica
Vendor C

/ Equacdo de estado
Vendor D

Propriedades Fisicas
Vendor F

Solver numérico Vendor B

Unidade
“In-house”

Figura 2.15. Esquema geral de uma ferramenta tipica de modelagem CAPE-OPEN.

Fonte: Dimian (2006)

(63]



v

¥
uNICAMP 3. Caracterizacio da Alimentacio

CAPITULO 3
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3. CARACTERIZACAO DA ALIMENTACAO DA
UNIDADE FCC

O objetivo deste capitulo & descrever as caracteristicas principais do projeto de
desenvolvimento do “software” para a simulacdo das unidades de destilacdo batelada
do CENPES (BATPETRO), o qual esta sendo realizado paralelamente com o presente
trabalho. Inicialmente é apresentado o modelo matematico do BATPETRO, continuando
com uma descricdo do “software” comercial ASPEN BATCH DISTILLATION® V.7
(ASPEN BD®). Finalmente serd apresentada a avaliacdo dos resultados fornecidos
pelo BATPETRO com os resultados obtidos no ASPEN BD®.

3.1 SIMULADOR BATPETRO

Para simular as unidades de destilacdo em batelada do CENPES esta sendo
desenvolvido o “software” BATPETRO, em linguagem Fortran. O objetivo do
BATPETRO é simular, de forma robusta, o que acontece nos destiladores em batelada
da ASTM 2892 e 5236 do CENPES de uma forma rapida, eficaz e segura. Isto vai
facilitar a realizacao de estudos de otimizacao do procedimento experimental em tempo

curto e a baixo custo.

O desenvolvimento do simulador BATPETRO envolve trés etapas basicas:
quebra dos dados da curva PEV e de densidade em pseudo-componentes, calculos de
equilibrio termodinamico da mistura de pseudo-componentes e simulacao do processo
de destilacdo em batelada. A secdo de quebra de pseudo-componentes é de
fundamental importancia na caracterizacao da corrente de alimentacdo no processo de
FCC. A figura 3.1 mostra a interacdo que se deseja obter futuramente entre o
BATPETRO e o simulador da unidade FCC baseado em CAPE-OPEN (CO-FCC)
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Quebra de Pseudo-Componentes

A
Calculo de propriedades de > Modulo de alimentagao a
Pseudo-componentes Unidadf FCC
Destilacado Batelada Simulacdo Unidade FCC
BATPETRO SIMULADOR CO-FCC

Figura 3.1. Esquema de interacéo entre os médulos do BATPETRO e o CO-FCC.

3.1.1 Descricao dos moédulos de simulacao do BATPETRO

Foram desenvolvidos dois programas em linguagem Fortran: O primeiro
programa quebra uma carga em um numero desejado de pseudo-componentes e
calcula as propriedades fisicas e termodindmicas necessarias para a modelagem e, o
segundo programa simula o processo da destilacdo em batelada usando os resultados

do primeiro programa.

3.1.1.1 Médulo de Quebra de Pseudo-componentes

O BATPETRO divide a carga com propriedades definidas (densidade e curva
PEV) em certo numero de pseudo-componentes mediante o método integral. O método
integral para caracterizacao de petréleos foi desenvolvido por Miquel, Hernandez e
Castells (1992). A Fracdo molar, o peso molecular e a densidade dos pseudo-

componentes sdo encontradas assumindo constante o fator de caracterizagéo K.
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O programa quebra uma carga em até 25 pseudocomponentes para um
maximo de 21 pontos na curva PEV. Os resultados deste programa sdao o ponto de
partida para a rotina de destilacao em batelada do BATPETRO.

3.1.1.2 Médulo de Calculo de propriedades

Propriedades dos pseudo-componentes sdo calculadas pelo BATPETRO
baseado nas recomendacdes de Aladwani e Riazi (2005). O ponto de ebulicdo normal é
calculado com o API TDB (1997) Procedimento 2B2.1. As propriedades criticas e o fator
acéntrico sao calculadas com as equacoes de Lee e Kesler (1976). O Fator acéntrico é
calculado com a equacgao de Lee e Kesler (1975).

2= 0 V(‘;) (2 - 2©)) Eqg. (3.1)
w

Os sobrescritos 0 e h indicam fluido simples e fluido pesado de referéncia
respectivamente.

A densidade do liquido é calculada com a equagdo modificada de Rackett
(Spencer, Danner, 1973):

) (RPTC }zm b7 Eq. (3.2)

1
p
A pressao de vapor é calculada com o APl TDB 1997 procedimento 5A1.16.

3.1.1.3 Médulo de Destilacao em batelada

Para simplificar o modelo sem perder exatidao e, consequientemente, diminuir o

tempo computacional, na modelagem matematica sao feitas as seguintes hipdteses:

e Coluna adiabatica;

e Holdup do vapor desprezivel;

e Condensacéao total;

e Estagios tedricos o eficiéncia constante;

e Pressdo de operagao constante em cada estagio;

e Dinamica da temperatura nos estagios é desprezivel.
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Baseando-se na configuracdo da coluna mostrada na Figura 2 e no modelo do

estagio dado pela Figura 3.2, sdo apresentadas

Tvn

as equacdes do modelo.

l Ln+1

Estagio n

T Vn-l

an

Figura 3.2. Modelo do estagio da coluna de destilagdo em batelada

Refervedor:
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DX, =1 Eq. (3.11)
)
z Y, =1 Eq. (8.12)

O fluxo de vapor é calculado com a equacéo (3.13) tomada de Luyben (1973)
V =Ky (P, -P) Eq. (3.13)
O fluxo de liquido é calculado com a equacéo de Francis:

_4AM,PM
nd?p

h, —w, Eq. (3.14)

L,=333W,h,"?° Eqg. (3.15)

3.2 “SOFTWARE” ASPEN BATCH DISTILLATION® V.7.

ASPEN BD® é uma ferramenta que faz parte Fo pacote de produtos de
simulacdo do ASPENONE®, que serve para projeto e otimizacdo de colunas de
destilacdo em batelada. O “software” permite determinar “designs” étimos e definir
politicas de operacdo para processos de destilacdo em batelada. Também é usado
para reduzir tempos de batelada ou melhorar a recuperacao de produtos enquanto que

€ mantida a pureza de produtos.

Neste trabalho o “software” foi utilizado para avaliar o desempenho do
BATPETRO nas etapas de refluxo total e retirada de produtos.

3.2.1. Caracterizacao da alimentacao a coluna de destilacao em batelada.

A caracterizacado das correntes de entrada a coluna de destilagao foi feita por
meio do ASPEN PROPERTIES® que é um outro programa da suite ASPENONE. Com
a finalidade de fazer uma comparacao do desempenho do BATPETRO e do ASPEN BD

® foi realizada a simulacdo com o0 mesmo caso de estudo apresentado anteriormente.

Para a caracterizagdo da corrente a destilar, como se trata de uma corrente de

petréleo, é necessaria a densidade ou o grau APl e uma curva de destilacédo (PEV, ou
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alguns testes ASTM). Além disso, deve se especificar o pacote termodinamico para
resolver o equilibrio, que no caso foi selecionado o SRK. Com esses dados e as
temperaturas dos pseudo-componentes que querem se criar (Figuras 3.3 e 3.4) o
sistema fica em condicdes para iniciar a etapa de configuracédo da coluna.

. PropsPlus - Aspen Properties V7.0 - aspenONE - [Components Assay/Blend PEV B... E@R‘
[T Fle Edt view Data Tooks Calcuate Plot Window Help o = 3
D] 55| (@ ¥ idl-lala] v E v E o 8l
@ BasicData i ] E e ) e | o 1 e T e P B
T3 Setup vDist Curvel Light Ends ] Giranvity,! LIOPK. I Muolecular vt } Optional ]
-l 3 Components
&) Specifications Distillation curve
= Assay/Blend Distillstion curve type Percent  [Temperature
=5 FEV distilled ’—_|
@ Basic Dat |True bailing point (liguid volurme hﬁswsﬂ K T
& Property ¢ ’—_| 0 3112
O Results 1 401.2
g Eggt’ir;d Priperﬁi Bulk gravity value & 7252
+ etro Characteriza -
&) Pseudocomponent ® BEREIE R 50 1442
) Atr-Comps ® AP gravity 70 l453.2
£ Henry Comps o] 457.2
() UNIFAC Groups
4 3 Polymers 100 1512
- Properties *
£ Chemistry
-] Miscelaneous Opfions
+-Fg Results Summary
For Help, press F 4., 190 a\PEY R10VAM_PEY R.10 UM

Figura 3.3. Dados para caracterizagao da corrente de entrada no ASPEN PROPERTIES ®.
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Figura 3.4. Temperaturas dos cortes para criar os pseudo-componentes no ASPEN
PROPERTIES ®.
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3.2.2 Metodologia para simulacao da coluna de destilacao em batelada

Os passos necessarios para realizar a simulagédo da coluna de destilacao foram:

1. Ligacdo do sistema de componentes e pacote de propriedades criados no
ASPEN PROPERTIES;

Introducédo do bloco coluna no “flowsheet” (Figura 3.5);

Definicdo do numero de pratos, geometria do refervedor e do condensador;
Selecao da opcao de aquecimento;

Definicdo do nimero de recipientes de coleta de destilados;

o o p W

Estabelecimento das condi¢des iniciais: Composicdo e quantidade molar ou

volumétrica da carga (Figura 3.6);

7. Criacao das etapas de operacao: Refluxo total, e 6 etapas de destilacao (Figura
3.7);

8. Rodada de inicializacao;

9. Rodada de destilacao;

10.Revisdo e analise de resultados.

¥ Process Flowsheet Window g@gl

o3+ Gricfoos »] a0 o 40 =0 ||k v 2

w
L4 | >

Figura 3.5. Flowsheet com a coluna de destilagdo em batelada no ASPEN BD v.7.0 ®.
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Figura 3.6. Janela de configuracédo das condigdes iniciais no ASPEN BD v.7.0 ®.
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Figura 3.7. Etapas de operagdo da coluna no ASPEN BD v.7.0 ®.

Entre os principais dados fornecidos pelo simulador se encontram: perfis de
concentragao e de propriedades como pressao, temperatura (Figura 3.8), viscosidade e
densidade nos diferentes estagios da coluna, fluxos de liquido e vapor (Figura 3.9),
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entre muitos outros. Todos eles podem ser obtidos para qualquer tempo da destilacao.
Estes resultados podem ser obtidos em forma grafica, mas serdo apresentados na
seguinte sec¢éo para facilitar a comparagao dos resultados dos dois softwares.
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Reflux Results : b g : ¢ Z g
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Hultiple Batches Results 4664 0,035538 0,067724 0,101109 0,162605 0,206541 0,572688
- Time Profiles
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Figura 3.8. Composicao e acumulo de cada pseudo-componente nos recipientes no ASPEN
BD v.7.0 ®.
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Figura 3.9. Perfis de temperatura, pressao e fluxos de vapor e liquido na coluna no ASPEN
BD v.7.0 ®.
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3.3 VALIDACAO DO BATPETRO COM ASPEN BATCH DISTILLATION ® V.7.

Para realizar a validacdo dos resultados fornecidos pelo simulador em
desenvolvimento (BATPETRO), foi selecionada a carga apresentada na tabela 3.1, para
gerar os perfis de composi¢ao e a curva PEV nos dois simuladores.

Tabela 3.1. Caracteristicas da carga a coluna de destilagéo.

V (%) destilado PEV (K)

0 311.2
10 401.2
30 429.2
50 444 .2
70 453.2
920 467.2
100 481.2

Densidade = 761.7 Kg/m®

Os parametros geométricos da coluna e condicdes operacionais sao

apresentados nas tabelas 3.2 e 3.3.

Tabela 3.2. Parametros geométricos da coluna.

Longitude da bandeja 3in
Altura da bandeja 0.1in
Numero de estagios 15

Tabela 3.3. Condigdes operacionais.

Carga inicial 40 Litros
Kur 20.0
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3.3.1 Quebra de pseudo-componentes com o BATPETRO

Esta carga foi dividida em sete componentes e as propriedades foram
calculadas assumindo constante o fator de caracterizacdo K,,. As caracteristicas estdo

na tabela 3.4.

Tabela 3 4. Caracteristicas dos pseudo-componentes.

T | P | Densidade (kgm)

0.0275 323.7 78.7 690.7
2 0.0302 348.1 90.1 707.7
3 0.0367 372.7 102.2 723.9
4 0.082 399.8 116.5 7411
5 0.2009 421.5 128.5 754.3
6 0.4178 446.1 142.8 768.6
7 0.205 466.9 155.4 780.4

Os dados de temperatura de ebulicdo, massa molar e densidade sao as

propriedades principais usadas na modelagem do reator da unidade FCC.

3.3.2 Perfis dinamicos obtidos com o BATPETRO

Inicialmente, a destilagdo é feita com reciclo total até atingir o estado
estacionario, aproximadamente trés horas de operacao. (Figura 3.10). O valor do fluxo
de vapor é pequeno ja que a temperatura é préxima a temperatura inicial de ebulicao e
a fra de compostos leves é pequena. Depois de esta etapa, o destilado é removido a
uma taxa de 1/3 da quantidade de vapor condensado.
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Figura 3.10. Quantidade inicial de vapor,reciclo total.

Na figura 3.10 pode se observar que o processo a reciclo total atinge um estado
estavel onde a vaporizacdo e a concentragdo permanecem constantes. Na figura 3.11
se apresenta o fluxo de liquido nos pratos 1, 8 e 15. Inicialmente o fluxo é zero, o vapor
sobe, condensa e comecga a encher os pratos de para baixo. No estado estacionario, o
fluxo de liquido é igual em todos os pratos.
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Figura 3.11. Fluxo de liquido inicial, reciclo total.
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Figura 3.12. Concentragéo inicial no refervedor,reciclo total.
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Figura 3.13. Concentragéo inicial no destilado, reciclo total.

Nas figuras 3.12 e 3.13 mostra-se como a concentragdo dos componentes
atinge rapidamente um valor constante. No refervedor a concentracdo permanece
quase constante ja que o reciclo é total. No destilado a concentragdo € muito maior em
componentes leves, a concentracdo dos pesados € tdo pequena que nao aparece na
figura 3.13.

Apés esta etapa a temperatura tem que aumentar para continuar o processo. A
temperatura foi aumentada como um degrau, no entanto, a temperatura pode ser
facilmente arranjada para aumentar em funcao do tempo.

A condicao para aumentar a temperatura foi aumentar 10 graus Kelvin quando
a taxa de vaporizacao for menor que 0.0001 Ibmol/h. O perfil de temperatura obtido é
apresentado na figura 3.14.

O aumento em escala de temperatura gera picos na taxa de vaporizagao (figura
3.15). O processo total de destilacao dura aproximadamente 23,5 horas. A duracgao total
do processo pode ser diminuida alterando certos parametros como a condi¢do da taxa
de vaporizacao para o aumento da temperatura, que é bem pequena para este caso de
estudo. No entanto, outros parametros tém que ser ajustados com dados

experimentais, como o parametro Ky (Pseudo-coeficiente de transferéncia de massa).
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Figura 3.14. Perfil da temperatura na destilagao.
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Figura 3.15. Perfil do fluxo de vapor na destilagéo.

Os componentes leves sao destilados muito mais rapido do que os mais
pesados, como observa-se nas figuras 3.16 e 3.17. A medida que a concentragdo no

refervedor é maior em componentes pesados o tempo de processo aumenta.
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Figura 3.16. Perfil da concentragéo no refervedor.
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Figura 3.17. Perfil da concentragdo no destilado.
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3.3.3 Curva PEV obtida com o BATPETRO

Na figura 3.18 € apresentada a curva PEV calculada pelo modelo e a real. A
maior diferenca esta no ponto inicial. A causa é que a partir da curva PEV real sédo
calculados apenas 7 pseudo-componentes e o ponto inicial de ebulicao é a temperatura
de ebulicao do primeiro pseudo-componente.

500
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e

A
)
o

Temperatura (K)

w
o5}
o

340 / —e— Modelo

—=— Real

300

0 10 20 30 40 50 60 70 80 90 100
Destilado (%)

Figura 3.18. Curva PEV gerada com BATPETRO.

3.3.4 Quebra de pseudo-componentes com o ASPEN BD®

Coma a finalidade de realizar a validacao do BATPETRO, serao apresentados
s6 alguns dos resultados fornecidos pelo ASPEN BD®. A tabela 3.5 mostra os
resultados da quebra em pseudo-componentes realizada com o ASPEN
PROPERTIES®, os quais servem de entrada para a destilacdo em batelada e também
para a modelagem do reator da unidade FCC.
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Tabela 3.5. Caracteristicas dos pseudo-componentes obtidos com ASPEN PROPERTIES®.

Pseudo- Normal boiling API Gravity Specific gravity Molecular
Componentes Point weight
K
1 321,974673 73,410443 0,69054558 75,8012213
2 348,123148 68,1458844 0,70875491 87,7537337
3 372,746356 63,6492384 0,7250861 99,7563979
4 399,916655 59,1257208 0,74229227 117,483015
5 421,593664 55,8009461 0,75546869 129,812368
6 446,495184 52,252139 0,77005906 145,200694
7 466,930468 49,5314063 0,78163233 158,850362

3.3.5 Perfis dinamicos obtidos com o ASPEN BD®

A temperatura do refervedor foi incrementada desde 420 K até 470 K cada 10
K. A figura 3.19 mostra o perfil de temperatura do refervedor com respeito ao tempo.
Este perfil ndo é igual ao perfil fornecido pelo BATPETRO (Figura 3.14) devido a que o
ASPEN BD® leva em conta a resisténcia a troca de calor, razdo pela qual a

temperatura ndo aumenta instantaneamente.

TEMPERATURA DO POTE

Temperatura do Pote (K)
4400  450,0  460,0  470,0

430.,0

420.0

0,0 2,0 4,0 6,0 8,0 10,0 12,0 14,0 16,0 18,0 20,0 22,0 24.(
Tempo (horas)

Figura 3.19. Perfil da temperatura na destilagdo segundo o ASPEN BD®.

A seguir sdo apresentados os perfis de composicdo de cada pseudo-

componente com respeito ao tempo em cada um dos seis recipientes coletores (Figuras
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3.20 a 3.25) e no refervedor (figura 3.26), os quais sdo a base para a geracao da curva
PEV e a realizagdo da comparacdo com a curva PEV fornecida.
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Figura 3.20. Perfil de composicédo de pseudo-componentes no coletor 1.
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Figura 3.21. Perfil de composigdo de pseudo-componentes no coletor 2.
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/

A

o
Y

3. Caracterizacdo da Alimentacio

UNICAMP

COLETOR 5

\_J

90

S0

0 €0 20
/ 8luauodwo)-0pNasSy =——=—
9 9jusauodwo)-0pNaSy ———
G 9]uduUOdWOD-0PNES =——tmm
 9]uauodwo)-0pPNOS =
€ 9jusuodwo)-0pNaSy =———
2 dusuodwon-0pnasy ——-—
| 8juauodwoD-0pNesy ———

[N0]

11,0 12,0 13,0 14,0 15,0 16,0 17,0 18,0 19,0 20,(
Tempo (horas)

10,0

Figura 3.24. Perfil de composicédo de pseudo-componentes no coletor 5.
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Figura 3.25. Perfil de composigdo de pseudo-componentes no coletor 6.
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Figura 3.26. Perfil de composigao de pseudo-componentes no refervedor.

3.3.6 Curva PEV obtida com o ASPEN BD®

Para a construcédo da curva PEV (Figura 3.27) foram usadas as composicoes

molares de cada um dos pseudo-componentes nos coletores (Tabela 3.6).

Tabela 3.6. Fracoes molares dos pseudo-componentes em cada coletor da destilagéo.

Pseudo- Coletor 1 Coletor 2 Coletor 3 Coletor 4 | Coletor 5 | Coletor 6
Componente

0,2556 3,9661 1,81917 0,212645 1,78E-04
2 0,19241 3,70843 3,04583 0,993137 0,0107 2,78E-08
3 0,157054 3,49295 4,22557  2,93389 0,173679 3,32E-05
4 0,2225 5,50691 8,89325 11,6182 2,6455 0,014389
5 3,56E-01 9,35461 17,6471 33,2498 17,0407 0,589126
6 4,38E-01 12,0592 25,73 65,1164 67,9772 10,6283
7 0,135039 3,83304 8,78687 26,2408 42,0037 16,654
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Figura 3.27. Curva PEV gerada a partir dos resultados de ASPEN BD®.

Nas duas curvas PEV (a gerada pelo simulador BATPETRO e a gerada pelo

ASPEN BD®), observam-se pequenos desvios com respeito a curva PEV real.

Aumentando o numero de pseudo-componentes o calculo da PEV melhora como é

apresentado na figura 3.28 para uma carga de petréleo JUBARTE usando 40 pseudo-

componentes.
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Figura 3.28. Curva PEV de um Petréleo JUBARTE com 40 pseudo-componentes.
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Na figura 3.28 observa-se que a curva construida com os dados da destilagao
batelada fornecidos pelo ASPEN BD® chegam até o 50% da curva. A partir deste ponto
0 programa apresentou instabilidade e nao entregou resultados com o método
matematico escolhido.

3.3.7 Discussao dos resultados dos simuladores de destilacao em batelada.

A seguir sdao apresentadas observacées sobre o desempenho do simulador
BATPETRO em comparacado com o ASPEN BD®:

e A curva PEV foi gerada para uma primeira validagédo de cada um dos programas.
Se a curva gerada se ajustar a curva real pode-se afirmar que a batelada esta
em principio bem simulada. Em cada um dos casos, a curva PEV gerada
apresentou um bom ajuste com a curva PEV real, e os desvios sdo devidos ao
pequeno numero de pseudo-componentes. No entanto, a curva PEV gerada pelo
ASPEN tem um melhor ajuste que a do BATPETRO;

¢ No aspecto dos tempos de destilacdo, os dois programas geram resultados muito
parecidos. No caso de estudo realizado, o tempo total da batelada calculado pelo
BATPETRO foi superior em 1 hora que o calculado pelo ASPEN BD®. Isto é
devido ao fato da temperatura no BATPETRO aumentar instantaneamente, pois
a resisténcia a troca de calor entre a jaqueta de aquecimento e o refervedor é

considerada desprezivel.
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CAPITULO 4

DESENVOLVIMENTO DO MODELO MATEMATICO DO SIMULADOR
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4. DESENVOLVIMENTO DO MODELO MATEMATICO
DO SIMULADOR

O objetivo deste capitulo é apresentar o modelo matematico desenvolvido para
a construcao do simulador da unidade FCC. O capitulo esta dividido em trés partes: a
primeira, apresenta as considera¢des gerais da modelagem, a segunda refere-se ao
riser e, a terceira faz referencia a modelagem do regenerador. Para cada uma das
partes, é apresentada inicialmente uma descricao dos principios do desenvolvimento do
modelo matematico para o sistema de reacdes, depois sao detalhadas as
consideragdes na modelagem, e por ultimo, sdo apresentadas as equacgdes propostas

para o modelo.

4.1 CONSIDERAGCOES GERAIS DA MODELAGEM

O desenvolvimento de um modelo matematico para representar uma unidade
industrial requer um alto grau de entendimento e conhecimento dos processos fisicos e
quimicos que ocorrem na unidade. Tais processos incluem 0s mecanismos e
velocidades de transferéncia de massa e calor, cinéticas de reacdo e termodinamica,

assim como uma descri¢ao apropriada do fluxo dos fluidos dentro da unidade.

Idealmente para desenvolver o modelo, todos 0s processos mencionados sao
descritos mediante equacbdes separadamente e depois estas sdo combinadas no
modelo. No entanto, em situagdes reais esta tarefa pode ser dificultada. E por isso que
alguns modelos nao estdo totalmente baseados em formulagdes matematicas
detalhadas e incorporam férmulas empiricas simplificativas. A presenca deestas
equacoes limita a generalidade do modelo. Além disso, os modelos costumam incluir
algum numero de suposicoes que visam a simplificacdo, as quais ndao devem
comprometer a veracidade e capacidade preditiva do modelo. O numero de
simplificacdes adotadas é determinado pela precisao requerida do modelo.
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O procedimento adotado neste trabalho para a construgdo do modelo

matematico € descrito a seguir:

e A primeira fase na modelagem matematica foi a identificagdo da configuracédo da
unidade, o ambiente, e a forma em que os componentes interagem entre si;

e O seguinte passo foi a identificacdo das variaveis de estado relevantes que
descrevem os processos da unidade;

e Depois foram determinados os principios basicos que governam as velocidades
dos processos em termos das variaveis de estado e foram identificadas as
variaveis de entrada que atuam no sistema;

e A segunda fase foi a formulacdo das equacdes do modelo, baseadas nos
balancos de massa, energia e momento. Nesta etapa foram introduzidas as
suposicdes simplificativas. O passo seguinte foi a criacdo do algoritmo

apropriado para a solucédo das equacoes.

Apresenta-se um diagrama esquematico do modelo do conjunto riser-
regenerador na figura 4.1. Na realidade o reator é formado por duas partes. O riser que
€ o lugar onde as reagdes de craqueamento ocorrem, e uma fase fluidizada superior
onde os produtos na fase vapor e os componentes pesados sdo separados do
catalisador através de correntes de “stripping”. Para efeitos de simplicidade o modelo
riser-regenerador nao leva em conta a fase superior, € assume que o catalisador que

abandona o riser entra diretamente no regenerador.

O regenerador foi dividido em duas partes (como descrito no Capitulo 2), a
regiao densa e a regiao diluida.
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Produtos
gas0s0s Catalisador Gases de

I desativado Combustao

Catalisador
regenerado

Gasodleo Ar (02)

RISER REGENERADOR

Figura 4.1. Esquema do modelo da unidade FCC (Riser-Regenerador)

4.2 MODELO MATEMATICO DO RISER

Gasébleo é misturado com o catalisador regenerado a alta temperatura na
entrada do riser, o qual ocasiona a vaporizacao instantdnea do gaséleo. O aumento de
volume associado a mudanga de fase eleva rapidamente a velocidade, enquanto
diminui a densidade da mistura de vapores que suspendem algumas particulas de

catalisador para cima.

4.2.1 Cinética do riser

Para a modelagem do riser foi selecionado o esquema de 4 lumps (figura 4.2), o
qual é bastante simples e trata o coque e os gases como lumps separados. Neste
esquema se assume que as reacdes de cragueamento sdo de segundo ordem. As
velocidades de reacao estao descritas pelas seguintes equacoes:
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Eq. (4.1)
Eq. (4.2)
Eq. (4.3)

Eq. (4.4)

Nas anteriores equagdes y; representa a porcentagem em peso de cada um dos
lumps e ¢p € a funcdo de desativacdo. As constantes cinéticas de reacao se

relacionam com a temperatura mediante a lei de Arrhenius.

Pl
©

o

Kac

Figura 4.2. Esquema do modelo cinético empregado para o riser

Como foi mencionado no Capitulo 2, a desativacdo do catalisador devido a
formacgédo de coque, tem sido o alvo de numerosas pesquisas. Neste trabalho, para o
desenvolvimento do modelo cinético escolheu-se o modelo cinético de Weekman
(1970), devido a simplicidade, popularidade na modelagem de FCC, e a abundancia de
dados disponiveis na literatura. No esquema cinético de quatro lumps adotado, o
decaimento da atividade do catalisador foi representado pela funcéo ¢p, a qual depende
da temperatura do riser e do tempo de residéncia do catalisador, como se mostra na
seguinte equacao:
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p = exp(—atc) Eq. (4.5)

Na equacao 4.5 a é o coeficiente de decaimento da atividade do catalisador, o
qual, também é relacionado com a temperatura do riser através da equacgédo de

Arrhenius.

4.2.2 Hidrodinamica do riser

O fator de deslizamento “Slip ratio” foi calculado usando a correlacdo de
Patience et al. (1992), na qual o valor numérico para o fator € definido como a relagéao
entre a velocidade intersticial de gas e a velocidade meédia das particulas de

catalisador, pode ser estimado mediante a seguinte equagao:

Y= —2 = 1+22 4 047Fr0Y Eq. (4.6)

sg-Vp

A velocidade média de particula no riser V), é definida mediante a equagéo 4.7.

=5 Eq. (4.7)

P Ps-€g

Combinando as equagbes 4.6 e 4.7 e reorganizando, tem se uma expressao
(equacao 4.8) para o deslizamento em termos da velocidade de fluxo massico do
catalisador, velocidade superficial do gas, didmetro do riser, e propriedades fisicas do
catalisador. Estas propriedades sao conhecidas na operacdo de uma unidade de FCC.

Esta expressao descreve a fragao volumétrica de catalisador no riser.

e=1-——5% Eq. (4.8)

Uops+1-Gs

4.2.3 Consideracoes no desenvolvimento do modelo

» Vaporizagado instantdnea do gaséleo alimentado pelo contacto com o
catalisador a alta temperatura. Esta suposicao € valida, dado que a vaporizacao

completa do gaséleo leva 0,1 s aproximadamente;
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Balangcos de massa e energia unidimensionais: Um estudo detalhado da
modelagem tridimensional dos padrdes de fluxo das duas fases e a
transferéncia de calor em reatores tipo riser para o FCC, foi apresentado por
Theologos e Markatos (1993). Eles concluiram que o desempenho global do
riser pode ser predito a partir de balancos unidimensionais de massa e energia;

O riser é modelado como um reator com escoamento pistonado (PFR), de
acordo com a revisao bibliografica da hidrodindAmica do mesmo, apresentada no
Capitulo 2;

As mudangas devido a expansdo molar nao foram levadas em conta,
assumindo que o volume molar dos hidrocarbonetos é constante ao longo do
riser. Esta suposicado simplifica a derivacao das equagdes mediante uma idéia
justificavel, como foi provado por Theologos e Markatos (1992);

Considera-se que todas as reagcdes de cragueamento acontecem no riser. Esta
consideracdo é razoavel devido ao fato que o catalisador de zedlita e os
aditivos do catalisador, aumentam significativamente a velocidade das reacgdes
de craqueamento. Além disso, a formacédo de coque diminui severamente a

atividade catalitica em direcao a saida do riser;

O modelo foi desenvolvido usando o esquema de reacao de quatro lumps que
representa as reagdes do gasdleo, gasolina, coque e gases. A escolha deste

esquema foi discutida anteriormente;

A desativacdo do catalisador seguiu o modelo de Weekman (1970) como ja

explicado;

No leito fluidizado do riser, tém-se uma alta velocidade de fluxo e um tempo de

residéncia curto. Assim, pode-se dizer que a dindmica associada a
concentracdo da fase vapor, formacdo de coque e temperatura do riser é
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desprezivel ao se comparar com a dinamica da queima de coque e da
temperatura no regenerador. Entdo, os balancos de massa e energia foram

considerados no estado estacionario;

= O efeito do vapor usado para dispersar a alimentacdo na entrada do riser é
levado em conta, apesar de que a quantidade usada é pequena ao se comparar

com a carga, representando 8% da mesma, aproximadamente;
= As perdas de calor no riser sdo um parametro empirico, usualmente 2 ou 3% no
balanco de energia, que corresponde ao valor geralmente reportado na

literatura (Pierce, 1983; Sadegbiege, 1995);

= As vazdes massicas da fase soélida e vapor variam com a posi¢do no riser, por

meio do calculo do “slip ratio’ao longo do comprimento;

= Os calores de reacdo sao assumidos constantes assim como outras
propriedades térmicas (capacidade calorifica do gas Cp, e capacidade
calorifica do catalisador Cps);

= A viscosidade da carga é assumida constante;

» A queda de pressao através do comprimento do riser deve-se a pressao
estatica do catalisador no riser;

= O coque depositado no catalisador nao afeta o fluxo do fluido;

= Em cada secdo do riser, o catalisador e a corrente gasosa tem a mesma
temperatura (Martin et al., 1992; Ali e Rohani., 1997);

= O coque tém o mesmo calor especifico que o catalisador.
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4.2.4 Equacoes do Modelo matematico

Levando em conta as hipdteses simplificativas, foram desenvolvidas as

equacdes para o riser usando o esquema de quatro lumps.

Balanco de massa

A equacdo para o balangco de massa do gaséleo foi derivada tomando um

incremento de area transversal Az com um comprimento muito pequeno Az (figura 4.3).

Aplicando o principio de conservagao de massa ao incremento, tém-se:

Forlyalzg—valzg+azg)

AZR = ARFnggR(_rA) Eq. (4.9)

——» Produtos e catalisador

Zr = Lp
ZR Zp+ AZg
T 2
ZR = 0
FgR FsR

Figura 4.3. Esquema para o balango de massa no riser

Fazendo o limite quando A Z; tende ao 0:

~For 2 = ArerPor(~T) Eq. (4.10)

Reorganizando a equacéao 4.10 e substituindo o termo da reacao, o balanco de
massa para o gasoleo transforma se em:
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Dya _ ZAREGRPGRID (4 o+ Keyp)y 2 Eq. (4.11)
dZgr Fgr

A equacédo 4.11 foi normalizada dividindo o comprimento axial do riser pelo
comprimento total. A equacéo final do balango de massa para o gaséleo é:

D4 _ ZARLREGROGRDD (jo 4 |+ kop)YE Eq. (4.12)
az Fgr

Aplicando o procedimento anterior para a gasolina, o coque e 0s gases tém-se
as seguintes expressdes dos balangos de masa para o riser:

Balanco de massa para a gasolina, B:

aye _ —ARLREGRPgRPR [(kBD + kBC)yB _ kAByz] Eq (413)

dz Fgr

Balanco de massa para o coque, C:

0 - ZERREMORIR (feu v + epcYs) Eq. (4.14)
dz Fgr

Balanco de massa para os gases, D:

dyp _ +ARLREGRPGRPR (kapy2 + kgpYs) Eq. (4.15)
dZ FgR

Balanco de energia no riser

Devido a natureza endotérmica das reacdes de craqueamento catalitico, existe
uma queda de temperatura ao longo do riser. O balanco de energia obtido para um
elemento diferencial de altura dz do riser é:

(FgRCPgR + FsRCpsR) jTTR = — X ¢r(AH;) (—1;))+Aregrpgr — Hir  EQ. (4.16)

A temperatura T € normalizada com Teire ZcomLg e o termo ZAH(-r) é
substituido, obtendo-se a forma final do balang¢o de energia no riser:

dTgp _ —®RARLREGRPgR 2
4z~ (FyrCpan+FsnCpor)Trorn [(AHppkap + AHyckac + AHapkap)yi Eq. (4.17)

+(AHpckpe + AHgpkpp)yp]l + Hig
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Com as seguintes condigdes limite em Z=1:

ya(0)=1
y{0)=0;i=B,C e D

Tr= TrF

Balanco de energia na entrada do riser

Com o propésito de especificar a temperatura do gaséleo na entrada ao riser
(depois da mudanca de fase pelo contato com o catalisador quente) Tgrr € necessario
fazer um balanco de energia entre a carga nova e o catalisador quente na entrada do
riser. O balanco é descrito na equacgao 4.18.

FerCps(To — Ts) + FyrCpi(Ty — Tf) — FyrCpy(To — Tp) + FyrAHyap + Cpyr(To —
T,) =0 Eq. (4.18)

Na equacao anterior T, € a temperatura de ebulicdo do gaséleo e T; é a

temperatura que é alimentada no riser.

Balanco de momento

Assumindo que as variacbes de pressao ao longo do comprimento do riser
deve-se a pressao hidrostatica das particulas de catalisador. O balanco de presséao
obtido é:

ap

~L o pg-(1-¢,) Eq. (4.19)

4.3 MODELO DO REGENERADOR

O modelo completo do regenerador consiste em dois sub-modelos, a saber, 0
modelo da fase densa e 0 modelo da fase diluida ou “freeboard”. Acima da regiao
densa, encontra-se a regido diluida, a qual é caracterizada pelo baixo arraste de
catalisador. Na figura 4.4 apresenta-se um esquema do regenerador usado para

desenvolver as equagdes que descrevem seu funcionamento.
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r
h

@

Figura 4.4. Esquema do regenerador usado na modelagem

4.3.1 Cinética do Regenerador

No presente estudo foi selecionado o modelo cinético da combustdo do coque
desenvolvido por Arbel et al. (1995).

Considerou-se que tomam lugar as seguintes reacbes de combustdo no

regenerador:
1. Eq. (4.20)
2. Eq. (4.21)
3. (Combustao de CO heterogénea) Eq. (4.22)
4. (Combustao de CO homogénea) Eqg. (4.23)
5. Eq. (4.24)
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A combustao de coque dada pelas equacdes 4.20 e 4.21 € proporcional a
quantidade de coque no catalisador dentro do regenerador (Cyy) € a presséo parcial do
O2 no regenerador (po2). A combustdo de CO (equacdes 4.22 e 4.23) é proporcional a
Poz € a pressao parcial de CO no regenerador (pco). As expressdes de velocidades de

reacao se apresentam a seguir (Arbel et al. 1995):

Cinética da reacgéao 1

CT' Cf
rn=(1- egrg)psklg—ong Eq. (4.25)

Mcht:ot:al r

Cinética da reacgéao 2

CT Cf
rp,=(1- sgrg)pskzﬁazl g Eq. (4.26)
Cinética das reacdes 3 e 4
T3 = (xpt(l - sgrg)psk3c + egrgk3h) fOZfCOP 2 Eq. (4.27)

onde x,, é a velocidade relativa de combustéo catalitica de CO.

A relacéo inicial de CO/CO, na superficie do catalisador utilizada é dada por
(Weisz, 1966a):

&)

Se k. é a velocidade de combustao de coque geral, tem-se que:

= 2= B = Beoexp (T2) Eq. (4.28)

superficie

k, = ki + k, = kogexp (;’;) Eq. (4.29)
Onde:
_ Beke _ Bekeoexn(F)
ky = Lote L 200 Eq. (4.30)
ke kcoexp(%c)
, =g = Eq. (4.31)
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4.3.2 Consideracoes do modelo

O desenvolvimento de um modelo em estado estacionario do regenerador levou

em consideracao as seguintes suposicoes:

O fluxo de gas é pistonado em todo o leito e esta em equilibrio térmico com
os arredores do leito;

O catalisador na fase densa estad perfeitamente misturado em condicao
isotérmica e tem a mesma quantidade de coque em cada particula de
catalisador;

O tamanho das particulas de catalisador é 60y;

A resisténcia a transferéncia de massa da fase gasosa a fase solida é
desprezivel;

As capacidades calorificas dos gases e do catalisador permanecem
constantes sobre toda a faixa de temperatura ao longo do regenerador;
Todo o catalisador arrastado € removido pelos ciclones.

4.3.3 Equacoes do modelo

4.3.3.1 Fase densa
O catalisador utilizado no reator entra na fase densa do regenerador, na qual o

coque é queimado na presenca de ar, produzindo CO, CO, e HO. A oxidacdo do

hidrogénio foi assumida como instantdnea e completa e, por conseguinte, a quantidade

de oxigénio disponivel para as reacoes de combustdo de carbono na entrada da fase

densa é a que permanece apdés a combustao do hidrogénio.

Apresenta-se a seguir os balangos de massa e energia feitos sobre um elemento

diferencial de altura dz no regenerador:

Balanco de massa diferencial

dfo,
dz

dfco
dz

= Ay (247, +2) Eq. (4.32)

= Ay (s — 1) Eq. (4.33)
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d
0 = Ay (ry +73) Eq. (4.34)

Balanco de energia diferencial

=0 Eq. (4.35)
Condicoes iniciais:

fizo = Frge(Coc = Crge) Eq. (4.36)
£02(0) = 0,21+ for =~ firz0 Eq. (4.37)
fco(0) = fco2(0) =0 Eq. (4.38)
fnz =079 for Eq. (4.39)

O fluxo total de gas em qualquer secao transversal do regenerador foi calculado

por:

fotat = frzo + fo2 + fco + feoz + [z Eq. (4.40)

Hidrodinamica da fase densa

Densidade molar do gas:

Pr
Pgrg = R—f Eq. (4.41)

Velocidade linear superficial do gas:

Jar Eq. (4.42)

Pgrg-Arg

A fracao de volumétrica de gas foi calculada com a seguinte correlacao (Ewell e
Gadmer, 1978):

0,305-u*+1
€919 = S a0smta Eq. (4.43)
onde u*é a velocidade linear superficial do gas em ft/s.

A altura da fase densa é calculada usando a correlagao apresentada por Ewell
e Gadmer (1978):

Zypito = 0,3048 - TDH Eq. (4.44)
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TDH = TDH,q + 0,1(D — 20) Eq. (4.45)

loglo(TDHzo) = 10g10(20,5) + 0,07(u* - 3) Eq (446)

Balanco de massa global

O balango global de carbono obtido para a fase densa do regenerador é

expresso na equacao 4.47.

— FSC.CSC(l_CH)_(fCO(Zleito)+fCOZ(Zleito))MWC Eq (447)

rgc¢ Frgc(l_CH)

Balanco de energia global

Aplicando o balango de energia através da fase densa do regenerador é obtida
a seguinte expressao para a temperatura da fase densa:

‘Hco+ ‘H + ‘H +
fco(zleito) co fcoz(zleito) coz+fH20"HH20

far'CPar(Tar_Tbase)+Fsc'Cps(Tsc_Tbase)—erg
FrgeChstT Trcoz+f Tpco+ Eq. (4.48)
rgc S COZ(Zleito) CO(Zleito)

f02:CPo2+fH20"CPH20+fN2CDN2

Trg = Tpase T

A temperatura do catalisador gasto pode ser calculada através da seguitne

expressao:

TSC = TtR - ATSt Eq. (449)

4.3.3.2 Fase diluida

A cinética do reator na fase diluida foi modelada assumindo escoamento “plug
flow”. A principal reagdo que tem lugar na fase diluida é a oxidagdo de CO ao CO;
Como resultado a concentracdo de carbono e a temperatura variam ao longo da fase
diluida. A seguir se apresentam os balancgos feitos sobre elementos diferenciais.

Balanco de massa

T = —fy (Z47,+2) Eq. (4.50)

dz 2 2
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df
dgo = —Arg(T'3 —_ 7"1) Eq (451)
df
df

Balanco de energia

dT 411 _ 1
dz ftotal'CPtotal

d d
(HCO * % + HCOZ * deZOZ) Eq (454)

O Cpiotar POde ser calculado da seguinte forma:

Chrotal = {szvz'sz+Cpoz'f02+Cpco'fco+CPcoz'fcoz+Cszo+CPs'fse} Eq. (4.55)

ftotal

Hidrodindmica da fase diluida

O arraste de catalisador pela corrente gasosa foi calculado utilizando a

correlagao desenvolvida por Ewell e Gadmer (1978):

w
r=r Eq. (4.56)
x=—2 Eq. (4.57
= oo q. (4.57)
10g10 Y = 10g10 60 + 0,69 ° 10g10 X — 0,4‘4‘5(10g10 X)Z Eq (458)
foe' =W Ay Eq. (4.59)
fio = 0,4535 - f.,’ Eq. (4.60)

A densidade do catalisador e a fracao volumétrica de gas na fase diluida foram

calculados a partir das seguintes equagdes:

Pait = 75 Eq. (4.61)

gu
gqn = 1 — 24 Eq. (4.62)
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A vaz&o inicial do coque na fase diluida é dada por:

fe(0) = fee - Crgc(l__CH) Eq. (4.63)

12

A altura da fase diluida é calculada a partir de:

Zay = Zrg — Zpea Eq. (4.64)
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CAPITULO 5

DESENVOLVIMENTO DO SIMULADOR

[107]



v

¥
uNIcAMP 5. Desenvolvimento do Simulador

5. DESENVOLVIMENTO DO SIMULADOR

O objetivo deste capitulo é apresentar a implementacao do modelo matematico
obtido no capitulo anterior na construgdo dos médulos de simulagdo em FORTRAN.
Inicialmente sera explicada a fungdo que desempenha o simulador desenvolvido em
FORTRAN na construcdo de ferramentas de simulagédo baseadas em protocolos CAPE-
OPEN. Depois, serao apresentados os diagramas de fluxo criados para cada um dos
médulos e, finalmente serdo mostrados os avancos feitos no desenvolvimento do

simulador compativel com CAPE-OPEN.

5.1 GENERALIDADES DA CONSTRUCAO DO SIMULADOR

Com a finalidade de construir a base de um simulador compativel com os

protocolos CAPE-OPEN, sdo necessérias as seguintes etapas:

1. Desenvolvimento de uma unidade de simulacdo que resolva o modelo
matematico do equipamento a simular, em linguagem FORTRAN ou C++,
que sao as linguagens aceitas pelos Standards CO;

2. Criacao de uma interface CAPE-OPEN para a vinculacdo das entradas e
saidas do médulo desenvolvido com as entradas e saidas do ambiente de
simulador comercial compativel com CAPE-OPEN;

3. Desenvolvimento do cédigo em Visual Basic para ligar a interface grafica
criada com uma DLL (Dynamic Library Link) correspondente ao médulo de
simulacdo FORTRAN.

Neste trabalho foram realizadas somente as etapas 2 e 3. Foi desenvolvido um
simulador em FORTRAN com trés modulos (riser, regenerador e a unidade FCC
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integrada), visando a futura implementagdo em ambientes comerciais compativeis com
CAPE-OPEN (Figura 5.1).

= L = §
= bl F— = — AN~ 1 1 _
[OBNTNIT  SNERORETN iy liiif
~c v _ 0 (= Il v = IvVin vl
NIFYXL R AT > L | Es——— > L
(A A R R RV I RAVEW 3 M -~ 4 [~ J
u_ L) ' - L) rrAYnyrrnAanlil
, B [ hry A [ hry [ S AR B AW WA
o o S iA=L R A T
L AT Ni=rd 1Al W Ll oeessssss| U Lid
i kA 1) A ol 1) A .- = -
= e ]| Gpe—] g e FLlmiANlAaANA~A LI
T h A T (WARNIU Vel L ol BN WA W
—_ < —_ < — S S — =
L) [}
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Figura 5.1. Esquema de transferéncia de dados entre uma unidade prépria e um
simulador comercial baseado em CAPE-OPEN.

O simulador foi criado, também, com a intencdo de ser a base de uma unidade
de simulagcdo mais robusta que inclua a caracterizacdo da alimentacdo da unidade
FCC, e a estimacao ou predicao de parametros cinéticos (Figura 5.2).

SIMULADOR CO-FCC
Modulo Unidade FCC
Quebra de
pseudo-componentes
BATPETRO
—
Riser Regenerador

Calculo parametros N
cinéticos das reagdes de
craqueamento

Figura 5.2. Esquema geral de um simulador robusto de uma unidade FCC
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5.2 UNIDADE FCC EM FORTRAN

Como foi apresentado na segdes 4.2 e 4.3 o resultado final € um sistema de
seis equacoes diferenciais ordinarias para o reator e dois sistemas de equacdes
diferenciais ordinarias para o regenerador (um que representa a fase densa e outro que
representa a fase diluida). Os trés sistemas descrevem o comportamento da variaveis

com respeito a posicao axial.

As equacdes diferenciais do riser sao resolvidas por meio do método de Runge-
Kutta de quarta-ordem (RK4). Algumas variaveis da solucao do riser sdo as entradas ao
sistema de equacdes da fase densa do regenerador, e estes resultados por sua vez sao
os valores iniciais do sistema de equacoes da fase diluida. Este processo se repete até
a convergéncia das unidades. Os codigos foram desenvolvidos em linguagem
FORTRAN 90, seguindo os diagrama de fluxo dos modelos desenvolvidos para o riser,
o0 regenerador € a unidade completa sdo apresentados nas figuras 5.3, 54 e 55

respectivamente .
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. Inicio
Dados de
entrada

L J

Calcular condigbes de entradaao riser A .,

5. Desenvolvimento do Simulador

Gy, rAB, rAC rAD, rBC rBD

'

Calcular ya, Yo, Ve, Yo Tour |

'

Caleular Kyg, Ko, Kape Kacr Kape ‘

 z=z+07 |
!
Nio
Z=Zyiser >
Sim

| Imprimir Resultados |

S L

Figura 5.3. Diagrama de fluxo computacional para o0 modelo do riser
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L Inicio /

Dados de
entrada

Calcular condigbes de entrada ao regenerador fars, fox
fCO, £C020, N20, fH200

| Asumir Trg |

| Asumir Crge |

¥
Calcular &1, &2, &3, r0Z, rc0, rf02 |

v

Recalcular fo2, 0 f£02 |

¢ EL

M
7=7+47 | > 7=7bed _—>
\(

Fr ge=Crgc+FError | Calcular Feo,fioz

v

| Calcular Crgcnew |

.

Nao
- Error<Tal Error=(Crgc-Crgcnew )/ -:Trgci
Sim
| Calcular Trgnm§—> Trgnew-Trg<1 Nao
\L(—‘
\ Fim J

Figura 5.4. Diagrama de fluxo computacional para o modelo do regenerador

[112]



v

¥
uNIcAMP 5. Desenvolvimento do Simulador

Dados de
entrada

Assumir T, e estabelecer C,,,

!

| AssumirT,.. |

Asumir C,.q. |

P

L 4

" Rodar Programa do riser para obter
Rendimentos dos produtos, Coke no
catalisador e T, doriser

i:

Rodar programa do regenerador ‘

|

delCyge = abs(Crgenew = Crgc) }—-» delCrgc<0.0001

Sim

BEaE=F |
— | delTyqy = abTTrgnnew - Trgn)|

Nao

'y

l Sim

\ Fim )

Figura 5.5. Diagrama de fluxo computacional para o0 modelo da unidade FCC
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5.3 INTERFACE CAPE-OPEN

Neste trabalho, foi construida a interface CAPE-OPEN para o médulo do riser
desenvolvido em FORTRAN. Este trabalho foi realizado com o assistente para a criagdo
de unidades CAPE-OPEN disponibilizado por CO-LAN (CAPE-OPEN Laboratories
Network), (figura 5.6). Este assistente roda sobre a plataforma Microsoft Visual Basic
6.0, na qual é criada a interface grafica.

Archivo Edicidn Ver Proyecto Eormato Depuracién Ejecutar Corsulta Diagrama Herramientas Complementos Veptana Ayuda

IProyecto - No hay proyectos abiertos E

EEEEE BE (D

Welcome to the CAPE-OPEN Unit Operation Wizard
This Wizarel will guide vou though the steps necessary
to generate a new CAPE-OPEN Unit Operation

This wizard was developed by Aspen Technology Inc .
for the Global CAPE-OPEN project Propiedades KB

Alfabética | por categorias |
Press Nexttn confinue or Cancel o quit
Cencl e | Enich |
Posicién del formulario x|
74 Iniciar [ ommretexpl. [/ cmal Emalfro., | B PEVR1O0 5 ey z . PT & 141l

Figura 5.6. Assistente de criacdo de unidades CAPE-OPEN

A unidade foi criada com s6 duas correntes (ports), uma de entrada e uma de
saida, correspondentes a alimentacdo do riser e & corrente de produtos gasosos que
vao ser direcionados para a fracionadora (Figura 5.7). Foi usado ASPEN HYSYS V.7 ®
para realizar os testes de compatibilidade com a versao do assistente do CAPE-OPEN
utilizada.
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=3 NoName - Aspen HYSYS V7.0 - aspenONE
File Edit Simulation Fowsheet PFD Tools Window Help

Environment
Mode:

EEI T A S =o v o= a N

1 PFD - Case (Main)
H W@ i A2 @i o

- Feed. Product Streams and Material Por

‘E—v PortiD |Porttype  [Direction |Material name

GasOilFeed |Material  [inlet |
I I
»
>

FCCPraducts |Material | Outlet |

Material Connections [ Unit Variables General Therma

Not Solved Show Unit GUI

alnfo - Product = Unknown Compasiiians ~ [Streem Correlation Type:Electrolyte - properties are Aetive but Not Inlse.
alInfo - Product ~ Unknown Temperature v |streem Correlation Type:Standard - properties are Aetive but Not InUse.

| coFee

23 Molame - Aspe...

Figura 5.7. Implementagéo da interface CO-FCC criada.

Foram disponibilizadas na interface criada, as principais variaveis envolvidas no
modelo do riser (Figura 5.8). No momento, outros parametros podem ser modificados

s6 no cbdigo do programa em FORTRAN.

~3 NoName - Aspen HYSYS V7.0 - aspenONE

Fle Edt Smulation Flowsheet PFD Took Window Help

DU Casl B a6 < fma =0 ©oe

Envionent Case (Veir)
Mode: Steady Stafe

. PFD - Case (Main)
H#W®E M > A7 o B 9

E|

-~ Unit Specific Data and Public Variabl

Name Mode [Lower bound | Upper bound 4\/5“12 Valide
Diameter N 3

Length N 100
FeedRate N TE+35
AP 100

COR. 20)
Treedin E 1E¢§1
TCatin E 1E+ 385

SteamPercent 100]
SteamTemp E TE+35

2
Reset Parameters

Uit Variabiss) General Therro
NotSolved Show Unit GUI

Optional Infa - Praduct— Unknawn Composiions A [Stream Correlation Type:Electrolyte - properties are Astive but Not Inlse.
Optiona Info - Py known Temperature ¥ |stream correlacion Type:Standard - properties are etive but Not Inlse.
[ | cofcc

14 Iniciar & Interne : ail: Email ro ocumento OFCC_4_Lum... | @ PackProFC

Figura 5.8. Parametros de entrada a interface da unidade FCC CAPE-OPEN.
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CAPITULO 6

CASOS DE ESTUDO, RESULTADOS E DISCUSSOES
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6. CASOS DE ESTUDO, RESULTADOS E
DISCUSSOES

O objetivo do presente capitulo é apresentar os resultados dos casos de estudo
realizados com o simulador desenvolvido para a avaliagdo do seu desempenho.
Inicialmente serdo apresentados os casos de estudo realizados sobre o moédulo do
riser, depois, sera apresentado um caso de estudo sobre o médulo do regenerador e
finalmente o caso de estudo como médulo da unidade FCC.

6.1 SIMULACAO DO RISER

A Ultima fase do presente trabalho foi a validacdo dos resultados obtidos
através da simulacdo do modelo com dados industriais reportados na literatura. Para
avaliar o desempenho do simulador na predicdo do comportamento do riser de
unidades industriais de FCC, foram realizados quatro casos de estudo

As caracteristicas geométricas da unidade FCC e as condi¢des operacionais do
riser foram tomados de Ali e Rohani (1997), e se apresentam nas tabelas 6.1 e 6.2.

Tabela 6.1. Dimensodes do Riser usado nos casos de estudo

Diametro Riser 0.8 m

Comprimento 33 m
Riser
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Tabela 6.2. Condigcdes operacionais da unidade FCC

Vazao massica Carga [kg/s] 19,95 25,7 26,9 23,6
Densidade [API] 22,28 21,76 22,18 22,73
COR [kg/kg] 7,2 6,33 5,43 6,07
Pressao de entrada [Pa] 294 294 294 294
Temperatura da alimentacéao [K] 494 494 494 494
iI'Ke]mperatura entrada Catalisador 960 1033 1004 1006
Porcentagem de vapor [%p] 7 5,5 5 5,75
Temperatura do vapor [K] 773 773 773 773

As propriedades fisicas e termodinamicas da carga se do riser apresentam-se
na tabela 6.3 (Sadeghzadeh, 2008)

Tabela 6.3. Pesos moleculares e capacidades calorificas

Gasoéleo 333,0 2,67(Liq), 3,3
(Gas)
Gasolina 106,7 3,3
Gases 40,0 3,3
Coque 14,4 1,087
Vapor de Agua 18,0 1,9
Catalisador N/A 1,087

A tabela 6.4 mostra os parametros cinéticos utilizados na simulagdo do médulo
do riser. E importante fazer &nfase em que o uso destas constantes cinéticas é limitado
a carga e ao catalisador utilizados, sendo necessaria a estimagao dos parametros para
cada corrente de alimentacéo do processo.

[118]



v

¥
uNIcAMP 6. Casos de Estudo, Resultados e Discussoes

Tabela 6.4. Parametros cinéticos empregados para o riser (Sadeghzadeh, 2008)

Reacao Constante pré- Energia de Calor de reacao
exponencial Ativacao (kJ/mol) (kJ/kg)

Kas 1150,0 59,66 393
Kac 1,79 30,95 795
Kap 73,6 47,82 1200
Ksc 5,99x10™ 57,74 1150
Ksp 426,0 68,83 151

a (Desativagdo do 5,91x10* 67,21

catalisador)

Baseado nos parametros e dados anteriores, o modelo do riser foi comparado
com os dados de planta reportados por Ali, Rohani (1997). Obtendo-se os resultados
apresentados nas seguintes segdes.

6.1.1 Caso de Estudo 1

No caso de Estudo 1 as predi¢gdes da porcentagem de coque calculadas pelo
simulador é maior que os dados da planta em 0,34%. A porcentagem de desvio obtido
na temperatura de saida do riser € maior 0,09% que os dados da planta (tabela 6.5).

Tabela 6.5. Comparacao dos resultados do simulador com dados industriais do riser para o
caso de estudo 1.

Variavel De Comparacao

Rendimento Gasolina (%p) 42,79 454 6,1
Rendimento Coque (%p) 5,43 5,5 - 5,36
Temperatura de saida do riser (K) 805 7958 -1,14

A discrepancia entre as predicdes do simulador e os dados da planta sédo
atribuidos principalmente aos seguintes fatores:
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e Hipoteses de simplificacdo do modelo matematico
e Os parametros cinéticos da literatura dependem do tipo de catalisador, atividade
do catalisador, tempo em operacao do catalisador

e Qualidade da carga.

Os resultados obtidos com o simulador sdo melhores do que os obtidos por Al
Rohani (1997), devido a que os parametros cinéticos utilizados no seu estudo foram da
literatura e os usados no presente trabalho foram obtidos de um estudo onde estes
parametros foram estimados (Sadeghzadeh, 2008)

Neste trabalho, também foram realizados estudados tipicos de simulacdo de
unidades FCC. Estes se apresentam nas figuras 6.1 até a figura 6.6 para o caso de
Estudo 1.

A figura 6.1 mostra o perfil axial de temperatura no riser. Se observa uma
diminuicdo na temperatura o que reflete a natureza endotérmica das reagbes de
cragueamento. A queda de temperatura € maior no inicio do riser do que no final devido
a rapida diminuicao da atividade do catalisador a medida que este migra para a saida
do reator.

No perfil de pressao (Figura 6.2), pode se observar um decréscimo quase linear
da pressdo ao longo do riser com uma queda de pressdo total de 35 kPa,

aproximadamente.
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Figura 6.1. Perfil de temperatura no riser.
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Figura 6.2. Perfil de Press&o no riser.

O rendimento do gaséleo alimentado ao processo é apresentado na figura 6.3
e, 0s rendimentos dos produtos correspondentes aos lumps usados na modelagem, sédo
mostrados na figura 6.4.
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Conversao de Gasoleo [%p]
3

0 5 10 15 20 5 30
Comprimento Riser [m]

Figura 6.3. Perfil de Conversao do gasoleo no riser.

Uma grande porcentagem do gaséleo alimentado é craqueado nos primeiros 5
metros de altura do riser, o qual concorda com outras simulagdes de riser (Ali e Rohani
1997, Theologos 1993). Isto se deve principalmente, que na zona de entrada do riser
tem-se a maior concentracdo de catalisador ativo e, como este vem do regenerador, a

sua atividade é a maior no reator.

Baseado nos perfis de rendimento, pode se notar que a gasolina ndo apresenta
um maximo de producdo ao longo do riser, como se esperaria. Isto € devido ao
comprimento do reator. Para um riser mais comprido a predicao do simulador mostraria

um maximo no rendimento da gasolina.
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Figura 6.4. Perfil de Conversao dos produtos no riser.

Também, foi estudado o efeito da variagdo da relacdo de catalisador/gasoleo
(COR) alimentado sobre o rendimento de gasolina e outras variaveis de operacdo. Na
figura 6.5, pode se observar que ao se incrementar o COR obtém-se maiores
temperaturas na saida do riser, o que produz um aumento nas velocidades das reacdes

de craqueamento e portanto um aumento na conversao de gaséleo (Figura 6.6).

900

880

860 /
840 /

820

Temperatura [K]

800
4 5 6 7 8 9
COR [Kg Cat/Kg Gasdleo]

Figura 6.5. Temperatura de saida do Riser vs. Relacdo catalisador/gaséleo.
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Figura 6.6. Rendimento do gasoleo vs. Relacao catalisador/gaséleo.

A figura 6.7 mostra que o rendimento de gasolina atinge um maximo. O valor
maximo obtido para a temperatura de catalisador especificada foi de 47% com uma
relacdo de catalisador/gaséleo de 7. E importante observar que este ponto maximo
também é funcéo da qualidade da corrente de alimentacao (carga), tipo de catalisador e

temperatura de entrada do catalisador.

50

45

40

35

30

25

20

15

RENDIMENTO [%p]

10

5

0 T
2 3 4 5 3 7 8
COR [Kg Cat/Kg Gaséleo]

Figura 6.7. Rendimento da gasolina vs. Relacao catalisador/gasoleo.
Além dos estudos anteriores, também foram calculados os fatores de

deslizamento “Slip Ratio” ao longo do comprimento do riser (Figura. 6.8). Na entrada do
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riser sdo preditos valores altos, e vai diminuindo gradualmente até se estabilizar em um
valor de 1.8. Em um riser industrial tipico o valor do “slip ratio” esta ao redor de 2

(Patience et al, 1992), o qual concorda com os resultados obtidos pelo simulador.

2,5

15

0,5

Fator de Escorregamento

0 5 10 15 20 25 30
Comprimento Riser [m]

Figura 6.8. Fator de deslizamento VS. Comprimento do riser.

Finalmente, foram calculadas as velocidades do gas e do sélido ao longo do

comprimento do riser (Figura 6.9).
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Figura 6.9. Perfil de velocidades do gas e das particulas de catalisador.
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6.1.2 Caso de Estudo 2

Tabela 6.6. Comparacéo dos resultados do simulador com dados industriais do riser para o
caso de estudo 2.

Variavel De Comparacao

| corsoe

Rendimento Gasolina (%p) 46,9 4436 -5,20
Rendimento Coque (%p) 5,34 4,98 -6,70
Temperatura de saida do riser (K) 808 829,71 2,70

6.1.3 Caso de Estudo 3

Tabela 6.7. Comparacao dos resultados do simulador com dados industriais do riser para o
caso de estudo 3.

Variavel De Comparacao

%DesV.

Rendimento Gasolina (%p) 43,88 44,83 0,05
Rendimento Coque (%p) 583 5,72 0,34
Temperatura de saida do riser (K) 795 795,7 0,09

6.1.4 Caso de Estudo 4

Tabela 6.8. Comparacéo dos resultados preditos pelo simulador com dados industriais do riser
para o caso de estudo 4.

Variavel De Comparacao

%DesV.

Rendimento Gasolina (%p) 41,78 44,76 7,10
Rendimento Coque (%p) 569 535 -6,00
Temperatura de saida do riser (K) 806 808,99 -0,40
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6.2 SIMULACAO DO REGENERADOR.

O regenerador foi simulado usando dados de planta reportados por Dave
(2003). As dimensdes do regenerador industrial simulado s&o descritas na tabela 6.9.

Tabela 6.9. Comparacéo dos resultados preditos pelo simulador com dados industriais do

regenerador
Diametro Regenerador 4.52 m
Comprimento Regenerador 19.34 m

A tabela 6.10 apresenta as propriedades fisicas e termodindmicas das
sustancias envolvidas nas reacdes do regenerador (Dave 2003) usados no presente
caso de estudo.

Tabela 6.10. Propriedades fisicas e termodinadmicas para o regenerador

Parametro Valor

Cp Nz (kJ/kmol.K) 30,530
Cp O3 (kJ/kmol.K) 32,280
Cp H20 (kJ/kmol.K) 36,932
Cp CO (kJ/kmol.K) 30,850
Cp CO; (kd/kmol.K) 74,400
AHgxn CO (kJ/kmol) 1,087x10°
AHgxn CO:» (kJ/kmol) 3,933x10°
AHgxn H20 (kJ/kmol) 2,42x10°
Xpt 0.1
peat (kg/m3) 1089.0
Ch (kg/kg) 0.165
D, (ft) 2.0x10™

A tabela 6.11 mostra os parametros cinéticos utilizados na simulagdo do

regenerador (Arbel et al 1995).
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Tabela 6.11 Parametros cinéticos empregados no médulo do regenerador.
_ Constante pré- Energia de
Reacao . -
exponencial Ativacao (E/R [K])
B, 2512 6795
ke [1/(atm)(s)] 1,069x108 18890
ksc [(kmol CO)/(Kg cat.)(atm2)(s)] 117 13890
Ksn [(kmol CO)/(m3)(atm2)(s)] 5,07x10™ 35555

A tabela 6.12 apresenta os resultados das varidveis mais relevantes na
operacao do regenerador, proporcionados pelo simulador.

Tabela 6.12 Parametros cinéticos empregados no médulo do regenerador.

Variavel de comparagao Valor medido | Valor calculado

Temperatura do regenerador (K) 930.2 930.78
Altura da fase densa(m) - 6.452
Coque no catalisador regenerado (kg - 0,55726*10_4
coque/kg catalisador)

Vazdo de arraste de catalisador(kg/s) - 32.609
CO(%Mmol) 5.24
CO,(%mol) 17.7 17.92

6.3 SIMULACAO DA UNIDADE FCC

Para um determinado estado estacionario todo o calor gerado no regenerador é
consumido no riser e o coque gerado no riser € consumido no regenerador. Para a
simulacdo da unidade de FCC foi estabelecido um caso base de estado estacionario
com balango de calor exato e balang¢o de coque entre o riser e regenerador. O coque no
catalisador regenerado (C,y) foi assumido como 0.001 kg/kg de catalisador (Gupta e

Subba Rao, 2001). Todas as simulacdes da unidade de FCC foram feitas usando este
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valor de coque no catalisador regenerado de modo que o nivel de temperatura
desejado no regenerador possa ser atingido.

O aumento na producdo do coque causado pelo incremento da relacdo do
catalisador/gaso6leo (COR), aumenta o delta coque (coque no catalisador gasto —coque
no catalisador), o qual para um valor fixo de coque no catalisador regenerado (0.1% em
peso) aumenta a temperatura do regenerador (figura 6.10). O aumento de temperatura
no regenerador aumenta a temperatura na entrada do riser o que aumenta o

rendimento dos produtos ao promover as velocidades das reac¢des de cragueamento.

1050 {— — - — — —

= Temperatura Saida Riser

w— Temperatura Regenerador

TEMPERATURA [K]

COR [Kg Cat/Kg Gasdleo]

Figura 6.10. Efeito da COR sob as temperaturas do riser e do regenerador.

Apesar de que uma alta temperatura no riser promove as reacgdes de
cragueamento secundarias, o rendimento de gasolina do riser continua aumentando
com o incremento da COR. O coque no catalisador gasto diminui com o incremento da
COR enquanto que a taxa do fluxo de massa do catalisador aumenta com o incremento
desta proporc¢éao (figura 6.11).
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Figura 6.11. Efeito da COR sob a porcentagem de coque no catalisador gasto.

O efeito do fluxo de ar no desempenho da unidade FCC também foi estudado
(Figuras 6.12 e 6.13). As figuras mostram que para um fluxo baixo de ar o coque no
catalisador regenerado sera maior, desde que menos ar esta disponivel para a
combustdo do coque no regenerador. Isto produz uma temperatura menor no
regenerador assim como na saida do riser. As predicoes da simulagdo concordam com
as feitas por Han et al. (2000).

— Regenerador

m— RlisEr

TEMPERATURA [K]
"
g

N2

10 15 20 25 30 35 40 45 50

w

Vazao de Ar [g /s]

Figura 6.12. Efeito da vazao de ar sob as temperaturas no riser e no regenerador
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Figura 6.13 Efeito da vazao de ar sob a porcentagem do coque no catalisador
regenerado.
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CAPITULO 7

CONCLUSOES E SUGESTOES

[132]



n,
Y

UNICAMP

7. Conclusdes e sugestdes

7. CONCLUSOES E SUGESTOES

7.1. CONCLUSOES

Com os resultados obtidos, os objetivos propostos nesta dissertacao foram

alcancados, As conclusdes dos resultados mais importantes sdo apresentadas a seguir:

1. Validag&o do simulador BATPETRO.

O desempenho do simulador BATPETRO das unidades de destilagdo em
batelada do CENPES (Desenvolvido paralelamente com este projeto) foi
validado utilizando o simulador ASPEN BATCH DISTILLATION®. O
BATPETRO apresenta concordancia com os tempos de destilacao
calculados pelo ASPEN BD;

Foi analisado o0 médulo de quebraempseudo-componentes do BATPETRO, e
a possivel vinculagdo com o simulador da unidade FCC desenvolvido. Estes
podem ser unidos visando a caracterizacao da corrente de alimentacdo a
unidade FCC.

2. Desenvolvimento do simulador.

Neste trabalho foi desenvolvido um simulador modular em FORTRAN 90 que
descreve o comportamento em estado estacionario de uma unidade de
cragueamento catalitico fluidizado;

O riser (reator de cragueamento) foi modelado assumindo mudancas

unidimensionais nas variaveis de interesse, combinando 0o modelo
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hidrodindmico de Patience et al (1992) e um modelo cinético de quatro
lumps, onde o coque € um lump independente dos gases;

O regenerador de catalisador da unidade foi modelado levando em conta as
reacdes de combustao, tanto na fase densa como na fase diluida, assumindo

nas duas fases um fluxo pistonado;

O modulo do riser descreve os perfis de rendimento do gaséleo de
alimentacao, da gasolina, dos gases e do coque. Também permite conhecer
os perfis de temperatura e pressao ao longo do riser;

O simulador desenvolvido permite fazer estudos dos efeitos da temperatura
do catalisador e relacdo de catalisador/gaséleo sobre o rendimento dos
produtos. Os resultados mostram que para as relacbes de
catalisador/gas6leo estudadas, a gasolina passa por um maximo para
diferentes temperaturas de entrada do catalisador;

O simulador desenvolvido permite fazer estudos dos efeitos da Pressao
sobre a distribuicao das fases densa e diluida no regenerador de catalisador.

O modulo da unidade FCC permite o estudo das principais variaveis de
operacao e o efeito da interacdo entre o reator e o regenerador, assim como
a influéncia no desempenho da unidade.

Avancos sobre a interface CAPE OPEN.

Neste trabalho, foi construida a interface CAPE-OPEN para o modulo do riser
desenvolvido em FORTRAN. Isto foi realizado com o assistente para a
criagdo de unidades CAPE-OPEN disponibilizado por CO-LAN (CAPE-OPEN
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Laboratories Network), Este assistente roda sobre a plataforma Microsoft
Visual Basic 6.0, na qual foi criada a interface grafica.

7.2 Sugestoes para trabalhos futuros

Com a finalidade de dar continuidade ao projeto, sdo apresentadas as
seguintes sugestdes para trabalhos futuros:

1. Testar modelos cinéticos que permitam o descricdo de mais produtos das
reacdes de craqueamento. Deve-se testar o modelo de seis lumps
desenvolvido por Ou-Guan et al, (2006);

2. Integrar o moédulo de calculo de propriedades e quebra de pseudo-
componentes do BATPETRO com o simulador da unidade FCC;

3. Desenvolver um médulo para o calculo e/ou ajuste de parametros visando a
construgdo de um simulador de alta confiabilidade independente da carga a
unidade;

4. Desenvolver o cédigo em Visual Basic, necessario para Integrar a interface
CAPE-OPEN com a DLL do simulador desenvolvido em FORTRAN,
conseguindo assim uma unidade de simulagdo “PLUG-AND-PLAY”
compativel com qualquer simulador comercial que tenha disponivel a
tecnologia CAPE-OPEN.

5. Desenvolver modelos para regeneradores de combustdo parcial e total,
levando em consideracdo que nas refinarias brasileiras o maioria dos

regeneradores sdao de combustao parcial.
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6. Estender o modelo de estado estacionario a estado dindmico, com a
finalidade de utilizar o desenvolvimento para controle da unidade.
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