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RESUMO

O presente trabalho prop&e uma formulagdo matemética bidimensional para a modelagem
de risers de FCC. Em uma unidade industrial sdo injetados, simultaneamente no riser, gasoleo,
vapor d' agua e catalisador solido. Contudo, para o presente tratamento, a mistura que passa
através do riser é aproximada por um fluido equivalente de propriedades médias, no qual é
assumida uma mistura homogénea de todos 0s seus componentes. Trata-se, portanto, de um
modelo monofasico. O objetivo principal desta simplificacgo é o de possibilitar a criagdo de um
aplicativo computacional simples de resolver e rapido, capaz de ser utilizado para otimizacéo e
projeto de novas unidades. Além disto, o aplicativo possibilita a andlise de risers em regime
transiente, desta maneira, abrindo também a possibilidade de desenvolvimento de sistemas de
controle otimizados para unidades de FCC, em especial risers. A validagdo dos resultados
numeéricos do modelo proposto foi realizada através da comparacdo direta das simulagdes com os
dados experimentais colhidos em uma unidade multipropésito existente na SIX/PETROBRAS
em S8 Mateus do Sul, PR. Para tanto, foi desenvolvida uma metodologia para o0 guste de
constantes do modelo cinético adotado. O aplicativo computacional foi utilizado para produzir
resultados numéricos para vérias condicdes de entrada idénticas aos casos experimentais,
determinando valores de constantes do modelo tal que a saida numérica fosse aproximadamente
a mesma dos casos experimentais. Isto foi possivel através da solucdo de um problema inverso
de estimativa de pardmetros. Com o0 modelo devidamente gustado e vaidado
experimentalmente, desenvolveu-se um estudo de otimizagdo da unidade em andise. Dois
objetivos aternativos foram investigados no processo de otimizacdo: i) a maxima producdo de
um determinado produto de interesse, e ii) a minimizacdo da exergia destruida na unidade de
craqueamento catalitico como um todo. O modelo matematico proposto mostrou-se capaz de
prever de forma rapida e precisa os perfis de concentragdes e temperaturas ao longo de todo o
riser. Além disso, as fraches massicas calculadas pelo aplicativo na saida do mesmo

demonstraram boa concordancia com os dados experimentais disponiveis.



ABSTRACT

This work proposes a bi-dimensional mathematical formulation for FCC risers modeling.
In an industrial FCC unit, the gasoil, water steam and solid catalyst are injected simultaneously
in the riser. However, in the present treatment, the mixture that flows inside the riser is
approximated by an equivalent fluid with average properties, assuming that all components are
well mixed. Actualy, it is asingle phase model. The main goa of this simplification is to make
possible the creation of a computational code that is, at the same time, fast, smple to solve and
capable of being used for the design of new units. The computational code can also be used for
transient simulations of the riser, allowing its application to the development of optimized
control systems of FCC units, especialy risers. The validation of the numerical results of the
proposed model was carried out by direct comparison with the experimental data available from
a multipurpose unit located at SIX/PETROBRAS in S8 Mateus do Sul, PR. For this validation,
a methodology was developed to adjust constants for the kinetic model. The computational code
was used to produce numerical results for the experimental input operational conditions
available, determining the adjusted constants of the model in such a way that the outputs
produced by the computational code were close to the available experimental data. This was
made possible by solving an inverse problem of parameters estimation. With the mathematical
model appropriately adjusted and validated, it was developed an optimization study of the FCC
unit under analysis. Two alternative objectives were investigated: i) the maximization of the
output mass flow rate of a product of interest, and ii) a minimization of the destroyed exergy of
the entire conversion unit. The proposed mathematica model is shown to be capable of
predicting, in a fast and precise way, the concentration and temperature profiles along the riser.
It is aso shown that the mass fractions calculated by the application at the riser output section

arein good agreement with the available experimental data.
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1. INTRODUCAO

1.1. Consideracdes iniciais

O processo de cragqueamento catalitico em leito fluidizado (FCC — Fluid Catalytic
Cracking) exerce papel vital no refino de petrdleo mundial mente, principal mente em paises que
necessitam refinar petréleo pesado, i. e, um petroleo constituido principalmente por
hidrocarbonetos de cadeias longas, portanto, de dificil destilagdo. Este € um processo chave para
a conversdo rentavel de hidrocarbonetos pesados de petrdleo, oriundos normamente da
destilacdo a vacuo, em produtos nobres de grande valor agregado, como gasolina e GLP, entre
outros. Devido ao montante de recursos financeiros envolvidos no processo de FCC, este tem
sido, durante as Ultimas trés, décadas objeto de estudo de muitos pesquisadores da industria do
petréleo. Contudo, mesmo com todo o esforco investido, a modelagem de unidades de
cragueamento catalitico continua sendo um grande desafio. Uma breve revisdo bibliografica é
suficiente para demonstrar que ainda hoje ndo existe uma concordancia comum entre a
comunidade cientifica sobre qual € aformulagdo matematica mais adequada para a descricéo dos
diversos fenbmenos fisicos envolvidos no processo, principamente no que se refere a
fluidodindmicano interior do riser.

Dentre 0s véarios equipamentos que compdem uma unidade conversora de FCC (ver item
1.2) é no riser onde reamente ocorrem todas as reages de cragueamento catalitico. Estas
reacOes sao responsaveis pela quebra das mol éculas de hidrocarbonetos pesados em fracdes mais
leves e de maior valor comercial. O riser pode ser descrito como sendo um tubo vertical de
grande relacdo altura/diametro (normalmente a altura do riser varia entre 30 e 40 vezes 0 seu
didmetro), por onde passa uma mistura de gasoleo vaporizado, vapor d &gua e catalisador solido.
O gasbleo, nafase liquida e aquecido a aproximadamente 250 °C, é misturado com vapor d’ agua

e injetado lateralmente no riser através de bicos dispersores que irdo pulverizar o gasbleo de tal



forma a facilitar sua vaporizacdo. Ao mesmo tempo, pelo fundo do riser, o catalisador é injetado
juntamente com um vapor de elevacdo e esta mistura (catalisador mais vapor) flui pelo riser até
alcancar o gasbleo, que se vaporiza quase que instantaneamente, dando assim inicio as reacdes
de cragueamento.

A presente tese concentrase na modelagem fluidodindmica e na cinética de
craqueamento do riser de FCC. Para tanto, foi desenvolvido um modelo matematico no qua o
escoamento é tratado como sendo bi-dimensiona (em coordenadas cilindricas), monofésico (gas
e particulado deslocam-se sem movimento relativo entre si), com uma cinética de craqueamento
de seis lumps' (grupos), e duas equacBes de conservacso da energia (gés e particulado), para
simular o processo de cragqueamento catalitico do gasdleo no interior do riser. O objetivo
principal dessa modelagem, a qual encontra-se com um nivel de complexidade intermediario
entre os model os tridimensionais €/ou trifésicos e os simplificados que descrevem o riser atraves
de balancos unidimensionais® de quantidade de movimento, massa, energia e espécies quimicas,
foi 0 de criar um codigo que viabilizasse a simulagdo computacional em regime permanente ou
transiente. Desta maneira o aplicativo computacional desenvolvido permite o projeto derisers, o
controle e otimizacdo do sistema, em tempo realistico para uma analise rapida, suficientemente
precisa e com rigueza de detal hes para a tomada de decisoes.

Devido a complexidade quimica do gasoleo e a0 elevado nimero de constituintes, pode-
se dizer que é uma tarefa desafiadora descrever a cinética de craqueamento catalitico de fracfes
de petréleo para cada componente (hidrocarboneto) da mistura, assim como o0 complexo
mecanismo de reacdo envolvido no processo. Contudo, a modelagem deste processo pode ser
bem simplificada através do agrupamento de componentes com comportamento fisico/quimico
semelhante em lumps. Um dos problemas desta abordagem é que, embora uma boa aproximagao
do fendbmeno possa ser obtida com os model os cinéticos encontrados na literatura, as constantes
cinéticas destes model os séo altamente dependentes das caracteristicas do gasoleo utilizado para
a sua determinagdo. Em virtude da identificacdo deste problema, € apresentado neste trabalho
uma metodol ogia para o gjuste de constantes do modelo cinético de tal forma que, com base em
um conjunto de dados experimentais obtidos em um planta multiproposito [66], € possivel o

gjuste de um modelo cinético geral a uma determinada carga especifica.

! Esses grupos sfo conhecidos da literatura técnica como lumps, e esta serd a denominacéo utilizada a partir
deste ponto.

2 Estes também podem ser multifasicos, mesmo sendo unidimensionais.



Observa-se na literatura técnica, dentro do conhecimento deste autor, que a otimizagdo
termodinadmica, com base na minimizagdo da geracao de entropia ainda ndo foi aplicada para
unidades de cragueamento catalitico. Assim, no capitulo 7 é apresentado em detalhes uma
proposta de metodologia para a aplicacdo da segunda Lel da Termodindmica a risers de FCC,
visando otimizar o seu desempenho energético.

Como produto final deste trabalho, aém do presente documento, foi disponibilizado para
emprego académico e industrial, um aplicativo computacional®. Este produto foi gjustado e
validado experimentalmente através de medidas realizadas em uma Unidade Piloto de
Cragueamento existente na SIX/PETROBRAS, em S3 Mateus do Sul, para ser utilizado como
ferramenta de controle, projeto e otimizagcdo do processo de craqueamento catalitico que ocorre
no interior do riser.

Esta tese esta organizada da seguinte forma: no capitulo 1 sdo apresentados uma breve
descricdo do processo de craqueamento catalitico, as motivacdes e os objetivos do trabalho e
também a revisdo bibliogréfica. Nos capitulos 2 e 3 sdo apresentados 0os model os mateméticos
fluidodindmico e cinético, respectivamente, utilizados para a modelagem do cragueamento
catalitico do gasoleo no interior do riser.

O capitulo 4 traz a validagdo do modelo matemédtico proposto através da comparagdo
direta com os dados experimentais obtidos em uma planta piloto [66] localizada na unidade da
SIX/PETROBRAS em S&o Mateus do Sul. Também é apresentado neste capitulo um exemplo de
simulacdo realizada para as condi¢des operacionais de uma planta em escalaindustrial. A seguir,
0 capitulo 5 traz os estudos realizados com a aplicagdo do modelo matematico proposto a um
caso onde a entrada de gasbleo é realizada lateramente em uma determinada secéo transversa
do riser, enquanto que o catalisador € injetado pelabase do riser.

No Capitulo 6 é utilizado um aplicativo comercial (CFX) para a modelagem do riser
através de um modelo tridimensional bifasico. Neste capitulo € discutida a necessidade da
utilizagdo de modelos mais complexos para a determinagéo dos perfis de concentragdo no riser.
Os resultados obtidos com o CFX sdo comparados com os dados experimentails e com 0s
resultados numeéricos obtidos com 0 model o matemético apresentado neste trabal ho.

Com o modelo matemético desenvolvido nos capitulos 2 e 3 implementado e validado, o
aplicativo desenvolvido é entdo utilizado no capitulo 7 para a otimizacdo de alguns parametros
de operacdo do riser. Também € proposto neste capitulo uma otimizag&o termodindmica para a

Y Ver capitulo 9.



unidade de FCC através da andlise exergética do sistema.

O capitulo 8 apresenta duas modelagens transientes do riser. A primeira diz respeito a
determinacdo do campo de velocidades transiente no interior do riser, enquanto na segunda
modelagem para uma condicdo de regime permanente do riser € induzida uma perturbacdo no
sistema, e feita uma andlise do comportamento transiente da unidade.

Finalmente, no capitulo 9, o aplicativo desenvolvido nesta tese, um dos produtos finais de

trabal ho, é brevemente apresentado.

1.2. Breve descricdo do processo de craqueamento catalitico

O refino do petréleo é uma atividade industrial presente em todo o mundo [50], o que
proporciona anualmente grandes investimentos na area de desenvolvimento de tecnologia e
controle de processos. O processo de cragueamento catalitico em leito fluidizado é utilizado para
aproducdo em larga escala de fragdes leves de petrdleo (gasolina e GLP, entre outros) a partir de
componentes pesados oriundos do processo de destilagdo. A Fig. 1.1 mostra uma unidade de
conversao tipica de craqueamento catalitico, na qual os principais equipamentos como o riser, 0s
ciclones, o retificador (stripper) e o regenerador, podem ser observados.

O processo de craqueamento de petroleo surgiu da necessidade de producéo de gasolinae
outros derivados de petrdleo em grandes quantidades e ata quaidade, assim como o
aproveitamento de residuos pesados. Até o inicio do século, toda a gasolina era obtida através da
destilacdo direta do petréleo. Um compéndio dos eventos mais importantes da evolucdo do
processo de craqueamento catalitico € apresentado pelo FCC Handbook [20], pagina 4. Santos
[65] apresenta uma revisdo detalhada sobre a evolugdo dos modelos de conversores de FCC
surgidos desde o inicio da década de 40. Atualmente, 0 processo de cragqueamento catalitico em
leito fluidizado € largamente difundido em virtude basicamente de trés fatores principais:

1) devido a capacidade de controle de muitas varidvels de processo como a carga de
gasoleo, carga de catalisador, temperaturas de entrada, entre outras, 0O processo possui uma
flexibilidade muito grande com relagdo ao gjuste da producdo as necessidades do mercado
consumidor, permitindo que a producéo acompanhe as variactes de mercado sem que para tanto
NoVoS investimentos em equi pamentos Sejam Necessarios,

2) 0 processo permite a transformagéo de fragOes residuais, com valor comercial quase
nulo em produtos nobres como gasolinae GLP, e

3) do ponto de vista ambiental, diminui os residuos depositados no meio ambiente, visto



que os residuos de outros processos como a desasfaltacdo a propano, coqueamento, pirdlise,
entre outros, podem ser utilizados como carga em unidades de cragueamento catalitico.
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Fig. 1.1 — Unidade tipica de FCC [65]

O processo de craqueamento catalitico pode ser dividido em quatro segdes. conversdo,

fracionamento, recuperacdo de gases e tratamentos, dos quais apenas a conversao € de interesse



deste trabalho. A secdo de conversdo é composta basicamente pelos seguintes equipamentos:
riser, vaso de separagdo, ciclones, retificador e regenerador. Na Fig. 1.2 estes equipamentos séo

mostrados em um desenho esquematico de uma unidade de craqueamento catalitico.
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Fig. 1.2 — Desenho esguematico de uma unidade tipica de FCC [1]

Este trabalho concentra-se apenas na modelagem matemética da fluidodindmica e
cinética de reacdo do riser. A funcéo do riser dentro de uma unidade conversora de FCC é de

proporcionar as condicdes 6timas para que as reaces desgavels de craqueamento ocorram, e ao



mesmo tempo tentando evitar as reagBes indesegjaveis, como aformagdo de coque, por exemplo.
Durante a passagem do gasdleo misturado com o catalisador pelo riser, as moléculas
vaporizadas de gasoleo penetram nos poros do catalisador, onde ocorrem ef etivamente as reagoes
de cragueamento, enquanto progressivamente o cogque formado nas reaces vai aderindo a
superficie do catalisador. Devido a alta velocidade do escoamento no interior do riser, o tempo
efetivo de residéncia € bem pegueno (1-4 segundos em média). Esta € uma varidvel de controle
gue pode ser gustada para garantir a formagdo dos produtos comercialmente valiosos (gasolina,
GLP, entre outros) antes da total desativacdo do catalisador pela deposicdo de coque em sua

superficie, devido a consideravel reducéo da area disponivel para que os hidrocarbonetos regjam.

O vaso separador é um espaco fisico onde ocorre a separac@o inercia entre as particulas
do catalisador e os gases provenientes do cragueamento. Esta separacéo € devido a diminuicdo
da velocidade dos vapores em ascensdo. Eventualmente, particulas finas de catalisador sobem
junto com os vapores de hidrocarbonetos craqueados e precisam ser retiradas através de uma
bateria de ciclones que as devolve ao leito do catalisador.

As particulas de catalisador recobertas de coque tendem a descer por efeito da gravidade
para o fundo do vaso de separacdo. Estas particulas, embora ja tenham sido separadas dos
hidrocarbonetos craqueados, ainda possuem em seus poros vapores de hidrocarbonetos que
precisam ser recuperados. Isto é conseguido através de um equipamento chamado de retificador
o qua é colocado imediatamente abaixo do vaso separador e por onde o catalisador desce até o
regenerador (ver Fig. 1.1). O retificador é constituido de uma série de chicanas por onde passa
um fluxo ascendente de vapor d’agua em contra-corrente a descida do catalisador, permitindo
assim arecuperacdo de uma quantidade considerével de hidrocarbonetos.

O regenerador € o0 equipamento onde ocorre a queima dos depdsitos de carbono aojados
na superficie externa e dentro dos poros do catalisador, transformando-os em gases de
combustéo e reativando o catalisador. A combust&o ocorre devido a alta temperatura com que o
catalisador entra no regenerador (em torno de 500 °C), a presenca do coque em sua superficie e
também a grande vazdo de ar a alta temperatura injetada pela parte inferior do regenerador. A
gueima do coque, além de regenerar o catalisador, também libera uma grande quantidade de
calor. Esta liberacdo de calor é devido ao fato das reagdes de combustédo serem bastante
exotérmicas.

Essa grande quantidade de energia liberada com a combust&o do coque que € transportada
junto com o catalisador regenerado até o riser, € a maior fonte de calor do processo de

cragueamento. Ela contribui para 0 aguecimento e vaporizagcdo da carga, e para suprir as



necessi dades térmicas das reaces endotérmicas de cragueamento catalitico.

Nos parégrafos anteriores foi dada uma breve descricdo do processo de cragueamento
catalitico que se concentrou apenas na unidade de conversdo de FCC. Uma descricdo detalhada
de todo o processo pode ser encontrada em Abadie [1] ou em Fluid Catalytic Cracking
Handbook [20].

1.3. Motivacao e contribuicdes

A complexidade do fendmeno de craqueamento catalitico que ocorre durante o curto
periodo de tempo em que o catalisador e o gasoleo fluem juntos no interior do riser é tdo grande
e sua modelagem inclui tantos fenémenos fisicos (fluidodindmica, transferéncia de calor e
massa, reacbes quimicas, etc) que o problema, mesmo depois de vérias décadas de estudos
préticos e tedricos ainda hoje intriga e desafia aqueles pesquisadores que tentam entender e/ou
explicar toda a sua complexidade. Mesmo com o grande nimero de teses, artigos e trabalhos
publicados a respeito da modelagem matematica de risers de FCC, ainda assim existe muito
campo para novas abordagens, idéias e propostas de modelagem que possam trazer novas e
importantes contribui¢des para o assunto.

Encontra-se na literatura técnica uma gama de trabalhos sobre a tecnologia de
craqueamento catalitico. Entre estes trabalhos, concentrando-se apenas no riser, podem ser
encontrados desde model os muito simples que tratam o riser como tendo um escoamento do tipo
pistéo (plug-flow) e com um modelo para a cinética de craqueamento bem simplificada, até
model os extremamente complexos onde o escoamento € considerado como sendo tridimensional
e algumas vezes até mesmo trifasico, e onde é empregada para a cinética de craqueamento uma
formul acdo bem detalhada (dividindo o gasoleo em um grande nimero de lumps). Os modelos de
riser mais simplificados séo utilizados normalmente em modelagens completas de unidades
conversoras de FCC, levando-se em conta ndo apenas o riser, mas também outros equi pamentos
como, por exemplo, o regenerador. Os modelos simples também sdo bastante Uteis quando o
objetivo da simulacéo é o controle da unidade. Nestes casos € preciso que a cada instante no
tempo, obtenha-se rapidamente, através da simulacdo numeérica do problema, uma previsdo das
condicdes operacionais das varidveis de saida do equipamento, as quais serdo utilizadas como
dados de entrada na simulagdo de outro equipamento, ou mesmo na tomada de decisdo para uma
acao de controle.

Os modelos mais detalhados sdo utilizados para projeto ou simplesmente estudo do



fendmeno fisico. Estes modelos tentam descrever em detalhes os principais fenémenos fisicos
envolvidos no processo e muitas vezes as andlises sdo profundamente tedricas, de forma que a
sua aplicacéo direta naindustria do refino de petréleo acaba se tornando um tépico secundério no
desenvolvimento do trabal ho.

Notou-se porém que entre esses dois tipos de modelagem, seria possivel ser feita, por
exemplo, a proposicdo de um modelo de complexidade intermedidria, 0 qual seria uma
ferramenta Util tanto para o controle de operacdo, pois 0 codigo computacional poderia ser
suficientemente rapido, bem como para projeto, se este mesmo codigo fosse capaz de descrever
com boa precisdo os fendbmenos fisicos e quimicos que ocorrem no interior do riser. O
reconhecimento deste espago existente entre os model 0s complexos e os extremamente simples
foi amotivacdo maior para a elaboracdo desta tese, bem como a necessidade de uma ferramenta
de simulacdo eficiente e suficientemente precisa para controle e otimizacéo de unidades de FCC.

Ao longo do desenvolvimento das simulagdes neste trabalho, observou-se que embora
sgja relativamente grande o nimero de modelos cinéticos encontrados na literatura, a maioria
deles é diretamente dependente do tipo de carregamento para o qual os mesmos foram criados.
Esta dependéncia no tipo de carregamento, e de catalisador, é devida ao fato de que a cinética de
craqueamento € determinada com o auxilio de dados experimentais gerados em uma unidade
experimental, de tal forma que o tipo de carga e também de catalisador utilizados nos testes iréo
influenciar diretamente no valor das constantes cinéticas obtidas.

Embora todos esses modelos possam descrever relativamente bem as reacOes de
cragueamento catalitico do gasdleo, um gjuste mais preciso para um determinado tipo de carga
(gasdleo) ndo se mostra possivel. Assim, torna-se dificil a otimizagcdo das unidades e também a
obtencdo de bons resultados de simulagdo quando é desgjada uma andise quantitativa das
fracbes leves obtidas na saida do riser. Observando isto, foi decidido que junto com a validacéo
do cédigo computacional, ou sgja, a comparacdo entre 0s resultados experimentais disponiveis
[66] e os gerados pelo programa, poderia ser feito também um gjuste das constantes cinéticas do
modelo, de ta forma a calibrar 0 modelo matemético para uma unidade de FCC especifica de
interesse.

Uma busca por trabalhos semel hantes na literatura mostrou-se uma tarefa bastante ardua,
e nenhum trabalho dessa natureza foi encontrado durante esta revisdo bibliogréafica. 1sto motivou
ainda mais a idéia de acrescentar ao codigo uma forma de gjuste de um determinado modelo
matematico, ndo necessariamente 0 proposto neste trabalho, mas qualquer modelo matemético

gue descreva o problema. A metodol ogia mostrada nos capitulos 2 e 3 é relativamente simples e
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de fécil implementacdo computacional, porém mostrou-se satisfatéria e bastante promissora.
Esta contribui¢do que surgiu naturalmente durante o desenvolvimento desta tese acabou por se
tornar uma das principais contribuicdes deste trabal ho.

Na revisdo bibliogréfica realizada neste trabalho, ndo foram encontrados trabalhos na
literatura que fagam uma andise de segunda lei da termodindmica para o riser. Como a
minimizacdo da geracdo de entropia € uma ferramenta utilizada com sucesso em varias areas da
engenhariatérmica[79], é razoavel esperar que bons resultados também possam ser obtidos com
a aplicacdo destes conceitos para o riser de FCC. A metodologia proposta neste trabalho para o
célculo e andlise da geracdo de entropia, assim como os resultados de otimizagdo com base na
geracdo de entropia (ou andlise exergética) sdo apresentados em detalhes no capitulo 7. Espera-
se gque a introducdo de uma metodologia para a otimizacdo exergética do processo de

cragueamento catalitico venhaa contribuir para o avanco do estado da arte no assunto.

1.4. Revisao bibliogréfica

Devido a importancia das unidades de FCC na industria do petrdleo, as quais
movimentam anual mente um grande aporte financeiro em todo 0 mundo, existe grande interesse
por parte das companhias petroliferas em desenvolver novas tecnologias que melhorem as taxas
de obtencdo de produtos nobres como gasolina e 6leo diesel, bem como a qualidade destes
produtos. Em virtude disto, ha vérias décadas € possivel encontrar uma grande quantidade de
trabalhos relacionados com unidades de cragueamento catalitico de petréleo. Estes trabahos
podem ser divididos em dois grandes grupos de interesse para este trabaho: o primeiro
concentra-se no estudo da fluidodindmica, enquanto que o segundo trabalha com a parte das
reacOes quimicas de craqueamento do gasoleo e regeneracéo do catalisador.

Esta revisdo bibliogréfica concentra-se apenas em trabahos relacionados com o riser,
porém mesmo analisando individualmente o riser, a divisdo acima mencionada continua sendo
vélida. Nos parégrafos que se seguem, para cada um destes dois grupos mencionados sera
desenvolvida uma revisdo bibliogréfica sucinta, porém suficiente, para dar uma idéia clara do
desenvolvimento da tecnologia de craqueamento catalitico, desde os seus primordios em torno
do final da década de 50 e inicio da década de 60, chegando até o estado da arte atual em
tecnologia de FCC. Como cada um dos grupos, fluidodindmica e cinética das reacles, sera
discutido separadamente, alguns trabalhos que abordam os dois temas serdo eventua mente

citados mais de umavez.



11

1.4.1. Fluidodinamica no interior do riser

Como ja foi mencionado anteriormente, o riser € o local em que ocorrem efetivamente
todas as reagcdes de craqueamento catalitico responsavels pela conversdo de fracfes pesadas de
petroleo em produtos de menor peso molecular. Lateralmente, na parte inferior do riser, entraum
fluxo liquido de gasoleo aguecido a aproximadamente 250 °C que flui através de uma bateria de
bicos dispersores e é posto em contato com o catalisador aquecido (a uma temperatura de
aproximadamente 700 °C) proveniente do regenerador e quase que instantaneamente a carga de
gasoleo € vaporizada. Esta zona de entrada € caracterizada pela presenca de turbuléncia e
grandes gradientes de concentracdes e temperatura.

Esse fendmeno tridimensiona e trifasico que ocorre na regido de entrada do gasdleo é
importante para a conversao do gasoleo, porém ocorre apenas nos primeiros metros da entrada
do riser e demora normamente em torno de 0.1s para ocorrer, 0 que representa
aproximadamente 3% do tempo total em que a mistura permanece no interior do riser [2]. Se
considerarmos gue esta suposi¢cao sgja verdadeira, é f&cil entender porque muitos dos model os de
riser encontrados na literatura baseiam suas analises em balancos unidimensionais de massa,
energia e espécies quimicas [2, 3, 7, 72]. Naverdade, Theologes e Markatos [74] desenvolveram
um modelo tridimensiona e bifasico para o estudo do escoamento e transferéncia de calor no
interior de um riser de FCC, porém ao final do trabalho, os autores concluem que o desempenho
global do riser pode ser estimada satisfatoriamente através de um model o unidimensional.

A seguir, os diversos tipos de modelagem encontrados na literatura sdo discutidos. Para
tanto sera utilizada a classificagdo utilizada por Martignoni [44], que divide os modelos de risers

em tréstipos.

M odelos unidimensionais

O primeiro tipo de modelos parariser de FCC é o ja citado modelo unidimensional. Esses
modelos sdo normalmente faceis de formular e resolver. Eles sGo mais apropriados para as
situagdes em que se esté interessado em explorar as melhores condic¢des operacionais da unidade,
criar ou testar um modelo cinético, ou quando a simulagdo ndo se baseia apenas no riser, mas
inclui outros equipamentos da unidade de conversdo de FCC.

Os model os unidimensionais podem ser ainda subdivididos em dois tipos: 0 modelo mais
simples € o monofésico, onde tanto 0 gasdleo como o catalisador estdo se movendo a mesma
velocidade. Nestes modelos considera-se que o0 gasdleo e o catalisador formam uma mistura

homogénea que se move dentro do riser com um escoamento do tipo plug-flow, ou sga, com
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velocidade média na seco transversal do riser. E também normalmente considerado nesses
modelos que 0 gasdleo entra no riser ja totalmente vaporizado. Um exemplo deste tipo de
modelo € o de Ali e Rohani [2] que utiliza um modelo unidimensional monofasico para o riser,
juntamente com um modelo de duas fases (bolha e emulsdo) para o regenerador e descreve as
interacdes dindmicas que ocorrem entre estes dois equipamentos. Uma série de estudos foi
realizada sobre o efeito das mudangas de algumas varidveis do processo, como a taxa de
circulaco do catalisador e a vazdo maéssica de gasdleo. As respostas dindmicas obtidas
mostraram que o sistema € fortemente influenciado pela taxa de circulacdo do catalisador na
unidade. Preocupados agora mais com aplicagdes voltadas para o controle da unidade, Ali et al.
[3] acrescentam ao modelo anterior uma formulagéo que inclui 0 vaso separador, e utilizam o
novo modelo criado para determinar as interacGes entre estes trés equipamentos.

Interessado no estudo da formacdo de coque durante o cragueamento catalitico de
gasoleo, ou sgja, o foco do trabaho ndo era a fluidodinémica do processo, Cerqueiraet al. [8, 9]
também se utilizam de um modelo unidimensional monofasico para estudar trés diferentes
funcdes de desativacao do catalisador.

Um outro exemplo de aplicacdo dos modelos unidimensionais monofasicos € o trabalho
de Blassetti e Lasa[7], que utiliza um modelo monofésico nos estudos realizados em uma planta
piloto denominada de Multicrackex.

Os modelos unidimensionais heterogéneos consideram vel ocidades diferentes para o gas
e o particulado, resultando em tempos de residéncia diferentes para 0 gasoleo e o catalisador no
interior do riser. Diferentemente dos model os unidimensionais monofasicos que consideravam o
escoamento como sendo do tipo plug-flow, nos modelos heterogéneos faz-se necessario a
inclusdo de duas equacdes de conservacdo da quantidade de movimento: uma para o gas e outra
para o particulado. Estas duas novas equacdes introduzidas no modelo trazem uma melhoria do
ponto de vista fenomenoldgico, visto que a aproximacdo de que gas e particulado estdo se
movendo a mesma velocidade ndo € mais necesséria

O custo associado a essa melhoria em relagdo aos modelos monofasicos € que além de
duas novas equacoes diferenciais ndo lineares serem acrescentadas a0 model o, agora o gradiente
de pressdes também precisa ser determinado. Do ponto de vista de solucdo numeérica, € preciso
ser destacado que a cada nova equacdo diferencial acrescentada ao modelo, maior serd o esforco
computacional para resolver o sistema de equacOes diferenciais resultantes, principalmente se
estas novas equacdes apresentarem nao linearidades que desestabilizem o processo de solugéo do

problema. Provavel mente dificuldades com a convergéncia da solucéo poderéo ser encontradas.
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O modelo dindmico detalhado de uma unidade tipica de FCC proposto por Han e Chung
[29] utiliza um modelo unidimensional bifasico (heterogéneo) para o riser. Como Varios
equipamentos da unidade sdo analisados simultaneamente, € necessario que 0 modelo de cada
equipamento isolado seja simples, de preferéncia sem equagdes diferenciais parciais a serem
resolvidas. O modelo unidimensional heterogéneo adequa-se perfeitamente a esta necessidade.

Outro trabalho que utiliza um modelo unidimensiona heterogéneo € o de Martignoni e
Lasa [45], que apresenta uma formulacdo para descrever a importancia da adsorcéo de
hidrocarbonetos no processo de craqueamento catalitico em risers de FCC. Os resultados obtidos
nesse trabalho mostraram que tanto a fluidodinamica quanto as reagdes cinéticas sdo fortemente
influenciadas pelo fendbmeno de adsorcéo.

Pode ser enquadrado nesse tipo de modelo, os trabalhos de Gupta e Rao [27, 28], onde
um modelo unidimensional trifasico é proposto. Nestes trabalhos, o riser é dividido axialmente
em uma série de elementos’, e balancos de massa e energia sfo realizados para cada uma das
fases em cada um destes elementos. E considerada a coexisténcia das trés fases simultaneamente
em cada e emento, que interagem entre si através da troca de massa e energia. Em ambos os
trabalhos, o efeito da atomizacdo do gasdleo na conversdo fina é estudada, e os resultados
apresentados por Gupta e Rao [28] mostraram que a conversdo em gasolina e gases leves (C; —
C,4) aumenta com a diminuicdo do tamanho com que a gota de gasoleo € injetadano riser.

M odelos semi-empiricos

Os model os semi-empiricos so agueles onde a velocidade terminal e a concentracdo das
particulas sdo determinadas empiricamente. Esses modelos séo normalmente descritos como
core-annulus models, pois dividem o escoamento em duas regides. uma central (core) e uma
proxima as paredes (annulus). Na zona central, o gas flui a uma ata velocidade e transporta
durante o trgjeto o solido diluido [4, 64]. A segunda regido € uma “coroa’ periférica, onde uma
porcdo concentrada de sdlido esta descendo junto a parece e onde a velocidade do gas aproxima:
se de zero. Esses modelos sd0 adequados para descrever de uma maneira simples as
caracteristicas hidrodindmicas do escoamento no interior riser, porém de acordo com Derouin et
al. [15], sGo menos adequados para 0s casos em gue reagdes quimicas estdo ocorrendo, uma vez
gue de acordo com esse modelo core-annulus, 0 gés estagnado junto a parede se mantém em

contato com o sdlido concentrado. Esse aspecto ndo esta de acordo com o fenémeno fisico, onde

! Compartments, seguindo o autor.
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o transporte de massa entre a regido proxima a parede e o centro do riser € garantido pela
recirculagdo do catalisador (backmixing), tornando assim necessario que correlagBes para o
transporte de massa entre as duas regifes do escoamento (central e proxima a parede) sgjam
adicionadas ao modelo [62 ,64].

Uma importante varidvel que precisa ser correlacionada nesse tipo de modelo é o fator de
arrasto. Este parametro estabelece uma razdo entre as velocidades do gas e do solido. Segundo
Patience et al. [58], uma andlise dos dados experimentais disponiveis naliteraturaleva a concluir
gue para escoamentos plenamente desenvolvidos, o fator de arrasto foi observado como
aproximadamente igual a 2, para risers com velocidades superficiais do gas maiores do que 6
m/s. No entanto uma expressao mais precisa para a determinacdo dessa relacéo faz-se necessaria
para outros casos. Patience et al. [58] prop8e uma expressdo empirica para o fator de arrasto em
funcso do nimero de Froude®. Alternativamente, Derouin et al [15] relacionam o fator de arrasto
com avaz&o massica de solido, a velocidade do gés e a concentracdo dos solidos.

Esses model os possuem a limitagéo de ndo poder descrever condigdes operacionais muito
diferentes daquelas para as quais 0s parametros operacionais foram estimados. Contudo,

normal mente possuem uma formulacdo simples e de facil solucdo numeérica.

M odelos fenomenol 6gicos

Atualmente se acredita que a fluidodinémica dentro do riser influi diretamente nas taxas
de reagdes, principamente quando a regido de entrada é levada em consideracdo. Naturalmente,
modelos fluidodindmicos bastante complexos comecaram a ser criados, surgindo modelos
bidimensionais e tridimensionais, onde o escoamento é considerado como sendo bifasico
(gasbleo/catalisador) ou, como em alguns trabalhos mais recentes [10, 25], trifésico
(gasdleo/catalisador/gotas de gasol eo).

Esses modelos fenomenoldgicos sofisticados, tentam diminuir a0 maximo as
simplificacOes feitas com relacdo ao modelo fisico real, procurando desta forma modelar da
formamais precisa possivel todos os fendmenos fisicos conhecidos, ou pel 0 menos todos aqueles
gue atuam de forma significativa no modelo.

Como o riser apresenta uma simetria circunferencial, era de se esperar que considerar
uma geometria bidimensional em coordenadas cilindricas seria a melhor forma de tratar o

problema, porém devido a fatores como a turbuléncia, a qual € um fendbmeno sabidamente

L Fr=Uy(gD) °°.
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tridimensional, e também ao fato de que solugdes recentes [50, 73] tém observado um transporte
radia de massa ao longo do riser, muitos dos modelos desse tipo tratam o problema na sua
formamais geral, ou sgja, com uma geometriatridimensional [24, 25, 74].

O rea entendimento do escoamento turbulento no interior do riser de FCC soO foi
realmente conhecido apds o advento de técnicas modernas para a medicdo da velocidade e
concentractes de catalisador dentro do riser [40, 46, 47, 48, 55 e 56]. Essas técnicas permitem a
medicéo dos perfis de velocidade da particula com grande precisdo, mostrando, por exemplo, o
escorregamento do catalisador pelas paredes do riser. Pode ser mostrado, por exemplo, que o
perfil de velocidades no interior do riser é dependente da geometria, didmetro da particula,
velocidade média do gas e vazéo de catalisador, entre outras. Parssinen e Zhu [55] estudaram o
movimento das particulas de catalisador em um riser a frio. Nos resultados obtidos por esses
autores pode ser observado que o perfil de velocidade das particulas solidas € altamente
dependente da vel ocidade média do gas, Uy, e da vazéo de solidos Gs.

Os resultados de Pérssinen e Zhu [55] mostram também que o efeito de escorregamento
das particulas solidas na parede do riser ocorre apenas em certas condicdes de operacao, ou sga,
é funcdo da relacdo gas/solido no interior do riser. Quando os fluxos de gas e solido séo atos
este efeito de escorregamento de sdlido na parede € bastante minimizado.

O avanco das técnicas de medicdo experimental dos perfis de velocidade, assm como do
fluxo das particulas permitiu também a andlise e 0 melhor entendimento da influéncia das
propriedades da particula (tamanho, massa especifica e esfericidade) na distribuicdo lateral de
sdlidos ao longo do riser. Reconhecendo que esse conhecimento € extremamente valioso no
estudo dos mecanismos de mistura e fluidodinamica de sistemas multifésicos (gas-solido), Du e
Wei [18] apresentam um estudo da influéncia das propriedades da particula na disperséo lateral
do solido em um riser de FCC. Com base nos resultados experimentais obtidos, foi criado um
modelo matematico bidimensional para quantificar a disperséo lateral das particulas ao longo do
riser. A dispersdo das particulas € caracterizada através de dois coeficientes de dispersdo: um
radial (lateral) e outro axial.

O estudo de Du e Wei [18] mostrou que o coeficiente de dispersao radial diminui com o
aumento da massa especifica da particula e da concentracéo de solido, e aumenta com o aumento
da esfericidade da particula e da velocidade superficial do gas. Também foi observado que existe
um Unico tamanho de particula no qua o coeficiente de dispersdo radia atinge um valor
maximo. Além disso, foi desenvolvida uma correlacdo empirica para a determinacdo do

coeficiente de dispersdo radial.
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Um dos trabalhos que apresenta um modelo tridimensional bifésico sobre a
fluidodin@mica de riser de FCC é o apresentado por Gao et al. [24]. Neste, o riser é modelado
como um sistema bifasico onde sdo escritas as equacdes para a conservacao da quantidade de
movimento, massa e energia na sua forma tridimensional para cada uma das fases (gés e
particulado). O equacionamento apresenta uma formulacdo do tipo k-€ [63] modificada para a
model agem da turbuléncia em um sistema bifasico. Este novo modelo de turbuléncia é chamado
por Gao et al. [24] de k-e-k,, no qual o modelo para turbuléncia k-€ € corrigido para incluir a
influéncia da alta concentragdo de catalisador que ocorre em um riser de FCC. Para descrever
essa turbuléncia devido as particulas de catalisador, € utilizada uma equagéo de transporte para a
energia cinética turbulenta da particula, denominada de k. Esse trabalho é interessante porque
apresenta perfis de velocidades tridimensionais tanto para a particula (catalisador) quanto para o
gas, e simulatambém aregi&o de entrada lateral do gasdleo, além de captar o escorregamento do
catalisador junto & parede do riser. Na verdade esse trabalho' é um dos poucos encontrados
durante esta revisdo bibliogréfica que simulam numericamente a regido de entrada lateral de
gasdleo. Mesmo experimentalmente aregido de entrada lateral normalmente néo é abordada. Um
trabalho interessante que traz um estudo experimental da regido de entrada lateral de gasdleo
através de bicos injetores é o de Fan et al. [19]. Baseado nas caracteristicas do escoamento
bifasico (gas-solido) observadas em seus experimentos, Fan et al. [19], dividiram a zona de
injecdo (entrada) lateral em quatro sub-zonas e cada uma destas sub-zonas foi ainda dividida em
duas ou trés regibes na direcdo radial. A caracterizagdo do escoamento nessa regido foi
conseguida através da introducdo de trés novos pardmetros de andlise”. Em sua andise Fan et al.
[19] sugerem que 0 desencontro observado entre o jato de catalisador e o jato de gasdleo na
regido de entrada lateral € a principal razéo para o contato ndo uniforme entre o gasdleo e
catalisador nesta regiao.

Mais recentemente, 0 mesmo grupo de pesquisadores de Gao et al. [25] deu seqiiéncia ao
trabalho anterior acrescentando a0 modelo os efeitos da vaporizagcdo do gasdleo ao ser injetado
no riser. Novamente, seguindo a mesma metodologia do trabalho anterior, as equacbes de
conservacao para a quantidade de movimento, massa e energia, S0 agora escritas para cada uma

das trés fases (particula, gas e gotas de gasoleo). Os resultados apresentados no artigo parecem

! Este trabalho continua em um outro artigo (Gao et al. [25]) onde é acrescentado ao modelo uma terceira
fase: gotas de gasoleo.
2 Os trés parametros sd0 a razdo de mistura a retaguarda, a autoconcentracao do jato e a autovelocidade do

jato (backmixing ratio, jet eigenconcentratio, e jet eigenvelocity).
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conseguir prever com grande exatiddo os fendmenos que ocorrem no interior do riser, porém
nenhuma mencdo € feita a respeito do esforco computacional para resolver esse complexo
sistema de equagdes diferenciais parciais.

Outro trabalho que trata 0 escoamento no interior do riser na sua forma mais completa
(tridimensional e trifasico) é o de Chang and Zhou [10]. Neste sdo consideradas trés fases
distintas para o escoamento (gas, liquido e solido) e é incluido um modelo para a vaporizagcdo do
jato de gasdleo que entra no riser para representar a dispersdo das gotas durante o processo de
vaporizacdo, um modelo para a iteracdo entre as particulas de tal forma a possibilitar uma
determinacdo mais realistica da distribuicdo de catalisador ao longo do leito, e também um
modelo de transferéncia de calor entre as fases possibilitando a correta quantificagdo das taxas de
transferéncia de calor entre as trés fases. Segundo os autores, existe uma tendéncia atual a se
procurar diminuir a0 maximo os tempos de residéncia dentro riser, aumentando assim a
capacidade de producdo da unidade. Esse modelo, assim como o de Gao et al [25], também
considera aentrada lateral de gasoleo no riser.

Uma das aproximagdes normal mente feitas para a model agem do escoamento bifasico em
FCC é considerar a fase particulada como sendo uma fase continua, da mesma forma gue é feito
para a fase gasosa. Ao ser feito isto, o efeito médio de chogque entre as particulas do sdlido é
totalmente desconsiderado, e o particulado € admitido com sendo um segundo fluido na mistura.
Mesmo em sistemas diluidos, onde a fracdo volumétrica do particulado é muito peguena (quase
desprezivel) em comparagdo com a vazao volumétrica do gas, é necessario lembrar que junto a
parede, 0 efeito de colisdo das particulas de catalisador com as paredes do riser € importante.
Este efeito é percebido quando € observado que o perfil de velocidade do particulado junto a
parede € negativo, ou sgja, existe um escorregamento do solido nesta regido do escoamento.

Existe, porém uma outra linha de pesquisa importante que utiliza a teoria cinética
granular para descrever o comportamento das particulas solidas no interior do riser. Nesses
trabalhos, 0 escoamento do fluido (gés) é descrito com as equacbes de conservacdo de
quantidade de movimento e massa para um meio continuo, enquanto gque a teoria cinética dos
gases € utilizada para descrever algumas caracteristicas importantes na modelagem do
escoamento do sdlido. Uma das caracteristicas mais importantes do modelo cinético é o fato de
que este método fornece correl agdes para a pressao do solido e também para a viscosidade entre
as fases.

Um trabalho que utiliza a teoria cinética e compara o desempenho de cada uma das duas

abordagens acima mencionadas (fases continuas e teoria cinética) é o de Tsuji et al. [75]. Neste,
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a teoria cinética dos gases € utilizada para prever a probabilidade dos choques entre as
mol éculas, enquanto que a trgjetéria das particulas é obtida com o auxilio das leis da mecénica
Newtoniana e do método de Monte Carlo. A premissa de comparar 0s resultados obtidos com a
aplicacdo dateoria cinética e o0 modelo bifésico apresentado por Tsuo e Gidaspow [76] € bastante
interessante, porém o fato do modelo de Tsuji et al. [75] considerar 0 escoamento N&o Viscoso
prejudica as comparagdes feitas. De qualquer forma, o trabalho contribui pela sua descrigéo
detalhada do método utilizado.

Nieuwland et al. [51] apresentam um modelo bifésico e bidimensional onde sdo escritas
equacdes de conservagdo da quantidade de movimento tanto para 0 gas como para o sdlido. A
teoria cinética dos gases aplicada a escoamentos granulares (KTGF - Kinetic Theory of Granular
Flow) é utilizada para a determinacéo de expressdes analiticas para o tensor de tensdes viscosas e
a pressdo da fase solida, completando assim o equacionamento. Neri e Gidaspow [50] utilizam
uma formulagdo semelhante e estudam o transporte radia e axia das particulas solidas no
interior de um riser de FCC.

Os detalhes dessa formulacdo de Neri e Gidaspow [50] ndo serdo aqui apresentados,
porém esse trabalho apresenta um resultado que vale a pena ser discutido. Como o riser €, de
forma simplificada, um duto vertical longo, é razoavel adotar na discretizagdo da geometria um
sistema de coordenadas cilindricas bidimensional. Néri e Gidaspow [50], resolvem duas vezes o
mesmo problema: a primeira em coordenadas cilindricas considerando uma condicdo de
contorno de Neumann (derivada nula, no caso, devido a simetria do problema) no centro do riser
e a segunda em coordenadas cartesianas, a qual € resolvida paratodo o dominio sem considerar a
simetriado riser.

A solucdo em coordenadas cartesianas mostra que a transferéncia radial de particulas
(horizontal no sistema cartesiano) de um lado para o outro dentro do riser, ndo respeita a
condicdo de simetria, provavelmente devido a turbuléncia e ao efeito de colisdo entre as
particulas solidas de catalisador. Esta assimetria ndo pode ser captada em uma discretizacéo
bidimensiona em coordenadas cilindricas, ou seja, em coordenadas cilindricas, este efeito de
transporte radial de massa que ocorre no interior do riser sO podera ser captado se uma
discretizacao tridimensional for utilizada.

Em um trabalho mais recente, Huillin et al. [33] em co-autoria com Gidaspow, também

se utilizam da teoria de fases continuas', onde o gés e o particulado sdo considerados fases

! interpenetrating continua for multiphase mixtures.
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distintas coexistido em um mesmo volume de controle, para simular 0 escoamento bifasico (gas-
particulado) no interior do riser. Semelhante ao trabalho anterior de Neri e Gidaspow [50] a
teoria cinética é utilizada para a determinacao da viscosidade e a pressdo do sdlido, considerando
para tanto as flutuagdes aeatdrias da velocidade do solido e sua variagdo ocasionada pelas
colisdes entre as particulas. O efeito das condi¢des iniciais, condi¢des de contorno na entrada do
riser, do didmetro e dainclinagdo do riser sdo analisados. Interessante destacar neste trabalho é a
simulagdo numericamente realizada de uma possivel inclinagdo no riser (2 graus), simulando
provavelmente um problema construtivo, e que acabou por prever uma inesperada distorcdo na
concentracdo de solidos e nos fluxos verticais. Contudo, segundo os autores, em virtude do fato
de 0 modelo de simulagdo ser bidimensional, estes resultados ndo s&o conclusivos, e ressaltam a
necessi dade de uma versdo tridimensional para o modelo.

Além desse, muitos outros trabalhos podem ser encontrados na literatura que tratam da
fluidodindmica no interior de risers de FCC. Esta revisdo procurou abranger a maor parte
possivel dos modelos disponivels, bem com apresentar os trabalhos mais recentes e importantes
encontrados. Nos paragrafos seguintes a revisao bibliografica continua com uma breve discusséo
sobre um outro tipo de reator de craqueamento catalitico, o downer, e em seguida com o0s

trabal hos que abordam a parte da cinética das reaces de cragqueamento.

1.4.2. Riser versus downer

Mesmo ndo sendo objeto de estudo deste trabalho, é importante fazer uma breve
discussdo a respeito do equipamento conhecido como downer. O downer é na verdade (de forma
bem simplista) um riser invertido, no qual ao inveés de se forcar um fluxo ascendente de gasoleo
mais catalisador pelo interior de um tubo, esta mistura € injetada pela parte superior do downer
caracterizando-se assim um escoamento para baixo do tipo downflow. O estudo de downers para
aplicacdes em leitos fluidizados bifasicos € uma tecnologia relativamente nova e segundo alguns
autores [12, 39, 41, 81] tem mostrado algumas vantagens em relacdo ao riser. Dentre as
principais vantagens dos downer s pode ser destacado o bom contato gés-solido, ainexisténcia do
fendmeno de backmixing® que ocorre no riser, pequenos tempos de contato e tempos residéncia
mai s uniformes em comparag&o com 0S usuais risers.

Em contrapartida as vantagens apresentadas acima, o downer possui uma importante
limitagdo em relag@o aos risers: apenas baixas concentragbes volumétricas de silidos sdo

! Refere-se a0 efeito de mistura ocasionado pelo retorno de catalisador naregizo junto a parede do riser.
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conseguidas no leito. Este é um problema sério em aplicagdes de FCC, uma vez que sdo
desgjadas dtas relacfes catalisador/gasdleo para que as reagdes de craqueamento catalitico
possam ocorrer mais rapidamente. Este problema € abordado no trabalho de Liu et al. [41] onde
€ proposto um sistema de alimentacdo para o downer onde possam ser obtidas maiores
concentracfes volumétricas de solidos ao longo do leito. Liu et al. observaram que, sob
condigBes operacionais semelhantes, particulas menores e/ou mais leves produzem fluxos de
solidos mais densos.

Zhang e Zhu [81] estudaram a fluidodindmica do escoamento bifésico (gas-solido)
através da medicéo da distribuicdo radial da velocidade local das particulas sélidas ao longo do
downer. Como resultados, Zhang e Zhu [81] mostraram que a distribuicdo radia da velocidade
das particulas, assim como o fluxo de sdlido é muito mais uniforme em um downer do que no
riser.

Deng et al. [14] realizam uma comparagdo direta entre o riser e o downer. Com um
model o semi-empirico, onde sdo utilizadas correl agcbes empiricas para as distribuicdes radiais de
velocidade (particula e gas) e também para a concentracéo de solidos no leito, Deng et al. [14]
faz um estudo comparando os perfis radiais de velocidades (particulado e gas) e concentragoes
de cada um dos componentes de um modelo cinético com quatro lumps (gasoleo, gasolina, gases
leves e coque) ao longo de varias secles transversais do riser e do downer. Foi observado que,
assim como os perfis radiais de velocidade, também os perfis radiais de concentragfes sdo mais
uniformes no downer do que no riser e como consequiéncia disto a conversdo de gasolina obtida
nas simulagdes de Deng et al. [14] mostrou-se 5.5% maior no downer do que no riser.

Com base nos resultados que vem sendo obtidos recentemente a respeito das vantagens
do downer em relacdo ao riser, provavelmente dentro de pouco tempo o downer estara
disputando espaco com o riser em muitas refinarias de petrdleo pelo mundo. Contudo somente
havera certeza sobre as vantagens apresentadas pelo downer depois que este for utilizado em
larga escala, quando podera entdo ser feito um comparativo direto com o riser, ndo apenas em
nivel de conversdo e producdo de produtos de interesse, mas também com respeito a construcdo

e operacao em fluxo continuo desse equipamento.

1.4.3. Cinética das reacdes de craqueamento catalitico

E sabido que o gasdleo é uma mistura de um niimero muito grande de hidrocarbonetos

pesados os quais quando tém suas ligacOes quebradas ddo origem aos produtos nobres de
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interesse da industria do petréleo. Criar modelos cinéticos para descrever todas as reagoes
possiveis ndo era no inicio da década de 60, e continua ndo sendo nos dias atuais, possivel de ser
concebido. Uma saida el egante e muito eficiente, a qual continua sendo largamente utilizada, é a
de ao invés de considerar todos os hidrocarbonetos existentes, junto com todas as reacOes
quimicas possiveis de ocorrerem, reunir elementos quimicos (hidrocarbonetos) com propriedades
e comportamento semelhantes em grupos, e entdo criar modelos cinéticos com base nestes
grupos previamente estabel ecidos, 0s quais sdo denominados de lumps.

E de interesse para este trabalho apenas conhecer os diversos modelos para a cinética de
craqueamento catalitico do gasoleo disponivels na literatura, as vantagens de cada modelo, suas
aplicagdes e limitacBes. N&o € discutido em momento algum o mérito de como estes modelos
foram elaborados e/ou quais os principios fundamentais para a criacdo dos mesmos.

Os primordios da aplicacdo de modelos cinéticos em processos industriais de
craqueamento catalitico encontrados na literatura datam do inicio da década de 50, porém esta
revisdo se restringe apenas a modelos onde o conceito de lumps ja havia sido introduzido. Na
verdade, conceitualmente, desde o inicio dos estudos da cinética de reacBes com
multicomponentes, sempre se utilizou o artificio de avaliar propriedades médias, tratando
misturas multicomponentes como misturas mais simples com poucos, ou até mesmo um Unico
componente. Uma excelente discussdo sobre trabalhos anteriores a década de 80 sobre o
desenvolvimento e aplicagdes industriais de model os cinéticos para o craqueamento catalitico de
petréleo, bem como o desenvolvimento dos modelos com lumps, é apresentada por Weekman
[79].

O modelo mais antigo encontrado durante esta revisdo bibliogréfica foi o desenvolvido
por Weekman em 1968 [78] e Weekman e Nace em 1970 [80]. Nesse modelo, representado
esguematicamente na Fig. 1.3, toda a complexidade da cinética envolvida no craqueamento
catalitico de gasdleo é representada simplificadamente através da cinética de reacdo de apenas
trés lumps.

A) gasoleo

G) gasolina

C }@ C) outros produtos (C; — C4, coque)

Fig. 1.3—Modelo de 3 lumps
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Como a composic¢do do gasdleo pode variar dependendo do tipo de petrdleo utilizado, foi
necessario estimar constantes de reacdo para cada carga. A TABELA 1.1 mostra a dependéncia
das constantes de reacéo com relagdo ao tipo de carregamento do riser. Outras constantes para

diversos outros carregamentos podem ser verificadas em Nace et al. [49].

TABELA 1.1: Constantes cinéticas para diferentes cargas para 0 modelo de 3 lumps

Carga Constantes de reago obtidas a 755 K
Percentual em peso (hh
Parafinicos Nafténicos Arométicos ko = ki + K3 kq ko
46,6 351 18,6 34,0 28,0 1,86
31,3 30,4 38,3 22,1 17,6 1,48
17,7 26,2 56,1 15,5 12,6 2,66
11,0 14,2 74,8 12,3 9,3 2,28

Da TABELA 1.1 observa-se claramente que o principa problema do modelo de trés
lumps é a necessidade de se estimar constantes de reagcdo para cada tipo de carregamento. Uma
forma de minimizar este problema é a criac&o de model os cinéticos mais complexos onde a carga
€ composta por mais de um lump. Um dos primeiros modelos deste tipo é o apresentado por
Jacobi et al. [34] o qual € um modelo mais elaborado com 10 lumps (Fig. 1.4). Esse modelo € na
verdade uma expansdo do modelo de 3 lumps. Nesse modelo, 0 gasdleo ndo é mais considerado
como um Unico lump, e sim constituido por 4 lumps. Isto permite que a caracterizacdo das cargas
de entrada no riser possa ser variada com base na fracdo molar de cada lump e ndo mais atravées
da determinacéo de novas constantes cinéticas para cada tipo de carga. Por outro lado, Weekman
[79] (pagina 25) ressalta que este modelo esté suscetivel a mudanca de catalisador, ou sgja, as
constantes cinéticas ndo sdo funcdes da carga, porém sdo fungdes do tipo de catalisador.

Apbs estes modelos, por assim dizer pioneiros, que apresentam as primeiras propostas
para a modelagem cinética do cragueamento catalitico do gasoleo, muitos outros model os foram
apresentados. Martignoni [44] apresenta uma revisdo bem detalhada abordando uma série de
model 0s cinéticos para o processo de cragueamento catalitico. Nesse trabalho, modelos de 3, 4, 5
e 10 lumps sdo discutidos de forma relativamente detalhada. O leitor interessado em aprofundar
seus conhecimentos em aspectos como a formagdo dos lumps e€/ou as reacBes quimicas
envolvidas, ird encontra uma boa referéncia no trabalho de Martignoni [44] que discute de forma
mais detalhada a formagdo e a composi¢céo de diversos model os cinéticos.
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An P, = parafinicos (220° - 340 °C)
N, = nafténicos (220° - 340 °C)

Ca; = carbono em cadeias arométicas
(220°-340 °C)
N, A A, = arométicos (220° - 340 °C)
\ Can P, = parafinicos (> 340 °C)
/ Ny, = nafténicos (> 340 °C)
Cac

Can = carbono em cadeias arométicas
(>340°C)

Ap = aromaticos (> 340 °C)

G = gasolina (C5—340°C)

C = Clump (C1 - C4 + coque)

Fig. 1.4 —Modelo de 10 lumps [34]

Ainda sobre a criacdo de modelos cinéticos, no trabalho de Juarez et al. [36] é
apresentada uma estratégia para estimar constantes cinéticas para as reacdes de cragueamento
catalitico de FCC. Segundo os autores, a estratégia proposta reduz o nimero de parametros a
serem determinados simultaneamente. O procedimento é ent&o utilizado para a determinacéo das
constantes cinéticas de trés modelos: com 3, 4 e 6 lumps, respectivamente.

Antes de seguir com a apresentacdo de alguns outros trabalhos, € necessario ressaltar
alguns pontos importantes que devem ser observados na andlise de um determinado model o:

a) o numero de lumps gue compde 0 gasdleo: em modelos onde 0 gasdleo é composto

apenas por um lump, toda a cinética de craqueamento € especifica para cada caso estudado (néo
importando o nimero de lumps do modelo) e para cada carga € necessaria a determinacéo de
novas constantes cinéticas e energias de ativacdo. S0 exemplos deste tipo 0 modelo de 3 lumps
desenvolvido por Weekman [ 78], 0 modelo de 4 lumps utilizado por Blasetti [7] e o com 5 lumps
utilizado por Ancheyta[5], entre outros;

b) o numero de lumps de um modelo: mais importante do que observar 0 nimero de

lumps que compdem um modelo cinético é verificar se os lumps sdo construidos de tal forma a
serem capazes de captar com boa preciséo a formagdo dos produtos de interesse na simulagéo
(gasolina, GLP e LCO", por exemplo).

Dependendo do objetivo do trabalho, um modelo com um ndmero maior ou menor de

1 LCO, doingléslight cycle oil e traduzido aqui como 6leo de ciclo leve.
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lumps pode ser utilizado. Para andlises especificas para uma determinada planta, onde a
dependéncia do modelo com o tipo de carregamento ndo € importante, modelos simplificados
com poucos lumps sdo aconselhados [7, 43]. Esses model os séo simples, com poucas constantes
a determinar, porém quando bem gustados podem trazer resultados bastante bons. Outro caso
onde modelos com poucos lumps sdo utilizados € em simuladores que englobam outros
equipamentos envolvidos no processo de craqueamento catalitico, como o regenerador e 0 vaso
separador. Nesses casos, como todo 0 processo de cragueamento € estudado simultaneamente,
normal mente um modelo simplificado é adotado para cada equipamento [2, 3, 29, 30].

O modelo mais simples que pode ser concebido é o de 3 lumps [78, 80] (Fig. 1.3), quefoi
idealizado da seguinte forma: o primeiro lump representa a carga (gasoleo), um segundo lump é
criado para a gasolina e todos os demais produtos (incluindo o coque) sdo agrupados em um
terceiro lump. Como este modelo de 3 lumps ndo permite a determinacéo da concentracéo de
coque, sua utilizagdo para simulacbes que modelam simultaneamente o riser e o regenerador,
ndo € viavel, umavez que a temperatura do regenerador é dependente diretamente da quantidade
de coque. A determinacéo da concentragdo do coque no interior do riser também é importante
para modelagem da funcéo de desativagdo do catalisador, a qual normalmente é formulada em
funcéo da quantidade de coque depositada na superficie do catalisador. Para solucionar este
problema, muitos pesquisadores utilizam-se de modelos com 4 lumps [2, 7, 29] os quais sdo na
verdade uma evolugdo do modelo de 3 lumps, onde o terceiro lump é dividido em gases leves e
coque. A Fig. 1.5, mostra 0 modelo de 4 lumps proposto por Brasetti e Lasa[7].

A criacdo do modelo com 4 lumps resolveu o problema da impossibilidade de se
determinar separadamente a conversdo de coque, porém o lump da gasolina continuava sendo o
mesmo e o GLP, que é um produto de grande interesse, ainda ndo era possivel de ser obtido

separadamente.

Gases leves

4

Gasdleo —Jp» Coque

Gasolina
Fig. 1.5—Modelo de 4 lumps[7]
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Preocupado em determinar corretamente a influéncia da composi¢cdo do carregamento na
composicado da gasolina obtida, Pitault et al. [60] desenvolveram um modelo com 5 lumps
(Fig. 1.6a) onde o gasdleo é dividido em dois lumps. gasdleo e dleo de ciclo leve (LCO). Pitault
et al. [60] destacam em seu trabalho que houve uma preocupacdo em determinar os demais
lumps nNdo apenas com base em seu ponto de ebulicdo, mas levando também em consideracdo a

composi¢do quimicade cada lump.
Gas

Oleo de Ciclo
leve / D’ GLP
// \\ Gasdleo <
Gasdleo —» Gasolina Coque
Gas Coque Gasolina
@ (b)

Fig. 1.6 -Modelos com 5 lumps: () Pitault et al. [60]; (b) Juérez et al. [35]

Exemplos de aplicagdo de modelos com os mesmos 5 lumps propostos por Pitault et al.
[60] sdo os trabalhos de Cerqueira et al. [9] que estavam interessados em estudar a formacdo de
coque durante o0 processo de craqueamento catalitico e o de Martin et al. [43] que utilizam esse
model o cinético de 5 lumps em seu modelo paraa simulagéo de riser de FCC.

Pensando justamente que 0 GLP € um dos produtos de maior importéncia no processo de
FCC, Juéres et al. [35] propdem um modelo de 5 lumps que ao invés de modificar o lump do
gasdleo em gasoleo mais LCO, divide o lump de gases leves em GLP mais géas, onde o lump
GLP contém os hidrocarbonetos Cs e C4 e 0 lump gés' que é um gés combustivel utilizado nas
refinarias.

Nas simulagbes que serdo desenvolvidas neste trabalho a partir do capitulo 3, serd
utilizado o model o cinético esquematizado na Fig. 1.7. Este modelo contendo 6 lumps [67] acaba
de certa forma por combinar os dois tipos de modelos cinéticos com 5 lumps discutidos
anteriormente, visto que tanto o lump do GLP quanto o lump do 6leo de ciclo leve (LCO) estéo
presentes. Também estdo presentes nesse modelo os lumps do coque e da gasoling, cuja

importancia de cada um para a modelagem de uma unidade de craqueamento catalitico ja foi

! dry gas do texto original.
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discutida anteriormente. Esse modelo tem a vantagem sobre os modelos com um nimero menor
de lumps de ser capaz de prever separadamente os principais produtos de interesse em uma
unidade conversora de FCC, porém como os demais modelos, devido ao fato de a carga ser
descrita com apenas um lump (gasoleo), as constantes cinéticas do modelo sdo especificas para

cadatipo de carregamento.

Oleo de Ciclo
leve

Gaséleo —» Gasolina
Gas Coque
Combustivel \\ ¢ //v
GLP

Fig. 1.7—Modelo de 6 lumps [67]

Esses modelos simplificados que descrevem a cinética de cragueamento com apenas
poucos lumps possuem a vantagem de que apenas um pequeno numero de constantes precisa ser
estimado para cada carregamento, porém como foi visto anteriormente, dependendo da
simplicidade do modelo pode ocorrer que os produtos “chaves’ para o FCC ndo possam ser
previstos separadamente. Esses métodos possuem também a grande vantagem de serem faceis de
formular e resolver, e em muitos casos nem mesmo incluem equacdes diferenciais parciais em
sua formulacdo, possibilitando assim sua solucéo rdpida através de um método de Runge-K utta,
por exemplo.

O segundo grupo de modelos cinéticos séo aqueles que utilizam mais de um lump para
descrever a carga, buscando com isto que as constantes cinéticas sejam independentes do
carregamento. Como foi mencionado anteriormente, 0 modelo de 10 lumps de Jacob et al. [34]
apresenta esta caracteristica desgjavel, porém podem ser encontrados na literatura outros
trabal hos deste tipo.

Um trabalho baseado no modelo cléssico de 10 lumps de Jacob et al. [34] é o modelo
com 12 lumps proposto por Oliveira [53]. Neste, representado esguematicamente na
Fig. 1.8, sdo criados 2 lumps adicionais para 0s produtos gasosos, porém o gasoleo € compostos

pelos mesmos componentes do modelo de 10 lumps. parafinicos pesados, nafténicos pesados,
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arométicos pesados e carbono em cadeias aromaticas (pesadas).

P. = pardfinicosleves
N_. = nafténicosleves
Ca. = carbono em cadeias
arométi cas pesadas
A, = aromadticos leves
P, = parafinicos pesados

N, = nafténicos pesados

Canh=> carbono em cadeias
arométi cas pesadas

An = aromaticos pesados

G = gasolina

C =Clump(C1-C4+
coque)

GAS, = gases priméarios

GAS , = gases secundarios

Fig. 1.8 —Modelo de 12 lumps [53]

A grande desvantagem dos métodos com muitos lumps é devido principamente ao
grande numero de constantes cinéticas a serem determinadas. Outra dificuldade destes modelos é
gue como cada lump representa uma equacdo diferencial (mesmo que esta sgja ordinaria no caso
do modelo ser unidimensional) no modelo matematico, a complexidade da solucéo numeérica
aumenta exponencia mente, assim como o custo computacional.

Um modelo interessante que segue esta linha de tentar tornar o carregamento
independente da carga através da divisdo do lump gasoleo em varios lumps é o modelo com 5
lumps (Fig. 1.9) apresentado no trabalho de Larocca et al. [38], onde 0 gasoleo é representado
por 3 lumps: parafinicos, nafténicos e arométicos. Os outros dois lumps s80 a gasolina e o coque
mais gases leves. E claro que este modelo apresenta as dificuldades ja mencionadas
anteriormente quando foram discutidos os modelos de 3 e 4 lumps, visto que produtos de
interesse paraindustriade FCC como GLP e LCO, ndo podem ser determinados separadamente.

Além dos model os discutidos, existem outros modelos criados para atender necessidades
especificas da industria de FCC. Um exemplo é o trabalho de Oliveira e Biscaia [52] que esta

interessado na conversao de gasolina e discute em seu trabalho quatro modelos para descrever as
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reacOes que ocorrem no craqueamento catalitico de gasolina.

P = Parafinicos
@ N = Nafténicos
A = Arométicos

G = Gasolina

\ C = Clump (C1 - C4 + coque)

Fig. 1.9 —-Modelo de 5 lumps [38]

Na revisdo sobre modelos cinéticos para o cragueamento catalitico de fracfes de petrdleo
apresentada nos paragrafos anteriores, estes foram divididos em dois grupos de modelos: os que
caracterizam o gasoleo (carregamento) com apenas um lump e 0s que caracterizam 0 gasoleo
com vé&ios lumps. Ndo foram discutidos todos os modelos disponiveis na literatura, porém
espera-se que a presente discussao segja suficientemente completa para dar uma visdo geral sobre
quais tipos de modelos disponiveis, bem como as vantagens, desvantagens e aplicacOes dos
diversos modelos cinéticos disponiveis. A seguir, ainda dentro do tépico de cinética de
craqueamento catalitico, sdo discutidos model os para a desativagéo do catalisador de FCC.

A desativacdo do catalisador € outro ponto importante a ser observado. A deposicdo do
cogue que ocorre na superficie (e também no interior dos poros) do catalisador faz com que as
taxas de reacdo caiam significativamente. E necessério que o tempo de contato do catalisador
com o gasoleo, antes de sua desativagdo total, seja suficiente para a formagdo dos produtos de
interesse. Para tanto € necessaria a criagdo de funcBes de desativacdo que descrevam com
fidelidade este fendbmeno. Trés sdo os tipos usuais de funcdes de desativacéo [52]: 1) como
funcdo do tempo residéncia no riser; 2) como funcéo do depésito de coque no catalisador e 3)
como fungéo da distribuicédo dos poros no catalisador. Cerqueira[8] se utilizade um modelo com
12 lumps para fazer um estudo comparando diferentes funcdes de desativacéo, e conclui que uma
funcdo do tipo exponencial, com apenas um parametro variavel, fornece bons resultados, os
quais, sdo muito proximos dos obtidos com funcdes de desativacdo com mais parametros
varidveis.

Além da cinética de reacdo discutida nos paragraf os anteriores para uma série de model os

cinéticos, um outro dado importante para uma modelagem matematica precisa do processo de
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craqueamento catalitico em risers de FCC é o conhecimento das entalpias de reacdo. Estas sdo
importantes na quantificacdo da energia consumida durante as reagdes (endotérmicas) de
cragueamento catalitico. As entalpias de reacéo sdo um conjunto de dados ainda mais dificeis de
serem encontrados na literatura do que os modelos cinéticos. De todos os modelos cinéticos
mostrados anteriormente, apenas os trabalhos de Ali et al. [3] e In e Chang [30] trazem além das
constantes cinéticas de reacéo, também as entalpias de reacdo. A determinacdo dessas entapias
de reacd0 é um processo, por assim dizer, complicado de ser realizado e normamente, por
questdes de sigilo industrial, essas constantes sdo omitidas nos trabal hos publicados em revistas
e/ou congressos cientificos. Uma metodologia para a obtencdo dessas entalpias de reacdo pode
ser verificada no trabalho de Pareek et al. [54] que divide o riser em elementos (regides), onde
cada um desses elementos € considerado como sendo equivalente a um plug-flow-reactor. A
entalpia de reacd em um determinado elemento foi calculada com base na diferenca entre as
ental pias dos hidrocarbonetos cal culada entre a saida e a entrada de cada el emento. Esse método
€ interessante pois permite estimar ndo apenas as entapias de reagdes constantes ao longo do
riser, mas ssim determinar entalpias de reacdo (calculadas durante a simulac&o) que variam ao
longo do riser. Pareek et al. [54] realizaram uma comparacdo entre trés tipos de modelos: (i) sem
entalpias de reacdo (-AHec = 0); (ii) com entalpias de reacdo constantes para todo o dominio de
cculo (-AHec = constante) e (iii) com o modelo proposto, com as ental pias variando ao longo
do riser. Esse trabalho mostrou que a influéncia da variacéo das ental pias de reacdo acarreta uma
mudanca significativa na predi¢do dos produtos na saidado riser.

A formulacdo baseada na concepgdo de lumps € sem duvida alguma a mais conhecida e
utilizada atualmente, no entanto esta ndo é unica. Mesmo com os 6timos resultados que tém sido
obtidos através desta metodologia, alguns pontos ainda podem ser melhorados. O fato dos lumps
serem pseudo-componentes, faz com que as propriedades (principa mente as constantes cinéticas
de reacdo) sejam especificas para cada modelo. Por exemplo, imaginemos uma formulagdo com
5 lumps onde a constante cinética que rege a transformagao do lump gasolina em coque € dada
POr Kgas-coque- ESta mesma constante Kgas coque Para uma outra formulagéo com 10 lumps iré possuir
um valor muito diferente, uma vez que o lump gasolina do modelo de 5 lumps possui uma
composi¢do quimica diferente da do lump gasolina do modelo com 10 lumps.

Na tentativa de contornar essa, entre outras dificuldades, uma nova formulagdo chamada
de single-events [21] ja pode ser encontrada em aguns trabalhos da area de cragueamento
catalitico [16, 17]. Essa metodologia baseia-se na quimica dos ions carbénio, através da qual a

modelagem cinética permite a determinacdo de pardmetros invariaveis com relacdo a
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composi¢cdo do gasdleo. Feng et al. [21] mostraram também gque com base nesses parametros
determinados através da formulacdo de single-events é possivel calcular as constantes cinéticas
utilizadas em modelos de lumps. Como ainda nédo é possivel aplicar a formulagdo single-events
para processos muito complexos (como o cragueamento catalitico de gasdleo), Dewachtere et al.
[16] se utilizam de uma formulagdo mista, onde as constantes de reacdo entre os lumps séo
calculadas com base na teoria de single-events.

1.5. Atividades preliminares

Paralelamente, durante o inicio do desenvolvimento do aplicativo mostrado no capitulo 9
foram desenvolvidas outras atividades de estudo e preparacdo para a implementacéo
computacional do modelo matemético do riser. Umas das atividades paralelas mais importantes
deu origem aum artigo cientifico publicado em 2003 no “International Journal of Heat and Fluid
Flow” [69]. A estratégia foi a de resolver inicialmente um problema complexo de mecénica dos
fluidos e transferéncia de calor para adquirir 0 conhecimento e a experiéncia necess&ria ao
desenvolvimento de uma modelagem matemética realistica para o tema proposto da tese.
Trabalha-se neste primeiro trabalho os conceitos de geracéo de malha, codificacdo de ato nivel,
adimensiondizacdo de variaveis de interesse, bem como a correlacdo de resultados para
aplicacdo generalizada. O trabalho completo pode ser verificado em Souza et al. [69], contudo, a
seguir é apresentado um breve resumo do problema resolvido e alguns dos resultados obtidos.
Um resumo deste trabalho € apresentado no ANEXO 5.



2. MODELO FLUIDODINAMICO

2.1. Introducéao

Como jafoi discutido na revisdo bibliogréfica, existe uma grande variedade de model os
fluidodinamicos encontrados na literatura para a ssmulacéo de risers de FCC, porém ndo existe
ainda um consenso entre os pesquisadores de qual € o modelo mais apropriado para descrever a
fluidodindmica do escoamento no interior do riser. Normamente o tipo de modelo
fluidodinamico utilizado depende do enfoque da simulagéo (controle, projeto, criagdo do modelo
cinético, etc.) e a maior ou menor complexidade do modelo ira variar desde modelos
unidimensionai s homogéneos até model os tridimensionais trifasi cos.

Enfatiza-se neste ponto o objetivo desta tese, que € propor um modelo matematico
simplificado, porém capaz de captar de forma suficientemente precisa os fendmenos fisicos e
guimicos que ocorrem no interior do riser. Assim, torna-se possivel o desenvolvimento de um
codigo computacional (aplicativo), de solugdo rapida, facil de ser utilizado e que possa ser Util
tanto como ferramenta de projeto quanto de controle. Portanto, optou-se pela proposicdo de um
modelo matematicamente simples, evitando-se por exemplo, trabalhar com uma modelagem de
escoamento biféasico (gas/particulado). Desta maneira buscou-se facilitar a convergéncia e,
consequentemente, diminuir o tempo de processamento.

E necessério fazer a distingdo entre dois termos (vgo e gasileo) que aparecem muitas
vezes durante a apresentacao deste trabalho. No presente texto define-se que vgo se refere apenas
a0 lump 1 do modelo cinético, enquanto que gasoleo é entendido como sendo a mistura
composta por todos os hidrocarbonetos (craqueados ou ndo) que estdo passando pelo riser, ou
sga, gasdleo ndo deve ser associado a0 modelo cinético, mas sSm a uma mistura de
hidrocarbonetos. Na entrada do riser, como tudo que esta entrando é representado no modelo
cinético como vgo, gasbleo e vgo se confundem, contudo a massa de vgo ira diminuir ao longo
do riser devido a sua conversdo em produtos (LCO, gasolina, etc) enquanto que a massa de

gasdleo, que é a soma de todas as massas de hidrocarbonetos (e também o coque), mantém-se



32

constante.

2.2. Formulacédo do modelo matematico

No presente modelo, o riser € discretizado com um sistema de coordenadas cilindricas
bidimensional, enquanto que o escoamento € dito homogéneo (monofésico), ou sgja, a misturade
gas e catalisador é tratada com um fluido Unico que se movimenta pelo interior do riser, ndo
havendo desta forma, velocidade relativa entre o gés e o particul ado.

Um esquema geral do problema fluidodindmico € mostrado na Fig. 2.1. A geometriae a
entrada de catalisador, vapor d’ &gua e gasoleo na base do riser e a saida das fragbes méssicas de
cada um dos lumps, catalisador e vapor d' dgua sdo esquemati camente representados nessa figura.
NaFig. 2.1, H éaaturado riser nadirecdo do fluxoeR oraio doriser.

Asvariaveis de entrada do modelo séo as temperaturas do gas (gasdleo + vapor d’ agua) e
do catalisador, os fluxos méssicos de gasoleo, catalisador e vapor d &gua, e suas respectivas
propriedades fisicas e/ou quimicas necess&rias para o fechamento do modelo. Estas variaveis
determinam as condic¢des operacionais da unidade (riser) de FCC.

Catalisador

vgo, gasolina, GLP, LCO, Gas Comb. e coque
! vapor d’agua
1

LR

z
L
<X .
T H Catalisador

gasodleo
vapor

Fig. 2.1 — Geometriado riser

Normalmente, em uma unidade industrial, o catalisador e o vapor de elevacdo (lift) sdo
injetados na base do riser, enquanto que o gasdleo junto com o vapor de atomizacdo Sao
injetados lateramente através de bicos dispersores dispostos radialmente em uma secdo mais
acimado riser. Neste tratamento, no entanto, foi considerado que gés e particulado entram juntos
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pela base do riser. Esta é uma boa aproximagao, considerando-se a geometria do riser, naqua o
seu didmetro interno é muito pequeno em comparacdo a0 seu comprimento’. A modelagem
permite que a injecdo latera de gasdleo também possa ser estudada com o aplicativo
desenvolvido, e isto sera discutido em mais detalhes no Capitulo 5.

O escoamento € considerado incompressivel, bidimensional e monofésico, ou sga, 0
campo de velocidades é Unico tanto para o catalisador como para o gasoleo. As propriedades
fisicas, como a viscosidade e massa especifica, entre outras, sdo consideradas como sendo
propriedades médias para a mistura catalisador/gasol eo/vapor.

E importante ressaltar que, para este modelo matemético, o céculo do campo de
velocidades estd desacoplado do caculo dos campos de concentragbes e temperaturas. O
problema fluidodindmico é resolvido separadamente, em um passo anterior, em funcdo apenas
das vazbes maéssi cas de catalisador, gasoleo e vapor d agua e da geometria do riser. O campo de
velocidades calculado € entdo utilizado na determinagdo dos perfis das fragcbes massicas de cada
lump, de acordo com o modelo cinético a ser apresentado no capitulo 3. Contudo, com o gjuste
do modelo através da insercdo de constantes de guste (capitulo 4), a influéncia da
fluidodinamica do escoamento € por assim dizer “incorporada’ ao modelo cinético, uma vez que
essas constantes sd0 obtidas através da solugdo do problema inverso de identificacdo de
parémetros, onde todo o0 modelo matemético (cinético e fluidodindmico) é considerado
simultaneamente.

Outro ponto importante do modelo fluidodindmico proposto é o fato deste ser
considerado incompressivel. Esta aproximacdo foi adotada em virtude do fato de que o célculo
do campo de velocidades estd desacoplado do célculo das fragBes massicas e dos perfis de
temperatura. Assim, os efeitos de compressibilidade do escoamento, que em escoamentos
subsbnicos sdo devidos apenas as mudancas na massa especifica do fluido, ndo puderam ser
incorporados ao modelo. A massa especifica do gasdleo varia ao longo do riser em virtude de
dois fatores. a variacbes com a temperatura e principamente devido a conversdo dos
hidrocarbonetos pesados em moléculas mais leves e conseqlientemente de menor peso
especifico, o0 que faz com que hgja um aumento de volume da fase gasosa e conseqlentemente
uma acel eracdo na velocidade do gas dentro do riser.

Sumarizando, a formulacdo do modelo matemético proposto para a fluidodindmica do
riser adota as seguintes hipéteses simplificadoras:

- escoamento incompressivel;

! Em unidades industriais esta raz&o entre aatura e o diametro do riser (H/D) variaentre 30 e 50.



- escoamento laminar;

- escoamento bidimensional e discretizado em coordenadas cilindricas,

- velocidade entre as fases particulada e gasosa nula (model o monoféasico);

- 0 gasoleo entrano riser jatotalmente fluidizado e na fase gasosa.

Com base nessas hiplteses, o sistema de equacdes diferencias para 0 modelo
fluidodindmico proposto € composto pelas eguacBes da continuidade e conservacdo da
guantidade de movimento nas direcOes r e z. Obtém-se, portanto, 0 seguinte conjunto de

equacOes diferenciais para ser resolvido:

avf +£+%:0 (2_1)
or r o0z

ov, . ov, _dv,\_ dp. (0%,  1dv, v, 0%, (22
Pave +Vr +Vz =-_t 2 - __2+ 2

ot or 0z or o° ro, r° o0z

(avZ ov,  ov, ] _ op, (0%v, 1av, 0%, (2.3)

Pave + Vv, + v, =-* 2 t— + 2

ot or 0z 0z or ro o0z

A massa especifica (pae) que aparece nas Eqgs. (2.2) e (2.3) é aproximada em funcdo das
fragbes volumétricas de catalisador, gasoleo e vapor d &gua, considerando-se para tanto as
condicdes na entrada do riser, ou sgja, sdo estimados valores para a massa especifica do gasoleo
e do vapor d’ agua para as condi¢des de pressdo e temperatura na entrada do riser. Isto ndo é uma
limitagdo do presente modelo, uma vez que poderiam ter sido escolhidos como valores para as
massas especificas do gasoleo e do vapor d'égua, valores médios dessas propriedades ao longo
do riser. Contudo, para todas as simulacfes realizadas foi considerada a massa especifica média
aproximada com as condigdes operacionais na entrada do riser. Conseqientemente, a massa

especifica média da mistura € dada por:

pave = q)gasoleopgasoleo + q)vpv + q)catpcat (24)

onde as fragdes volumeétricas (¢) sdo dadas por:

- ansoleo = Qv = Q_cat 25
¢gaso|eo Q ' q)v Q ' q)cat Q ( ' )
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. M oieo . m, . m . . . .
ansoleo = p g ) Qv = p ) Qcat = p_Cat y Q = ansoleo + Qv + Qcat (26)
gasoleo v cat

Damesma forma, a viscosidade média da mistura (l1) é dada por

U =gy, +(1-g) U, 2.7)

A viscosidade do gés (Mgas) € uma propriedade conhecida e deve ser informada ao
programa como dado de entrada. Por outro lado, a viscosidade do catalisador € um pouco mais
dificil de ser determinada; como o catalisador ndo é um fluido, sua viscosidade ndo depende
apenas de parémetros fisicos do material (tipo de catalisador, por exemplo), mas também do tipo
de escoamento. Se o particulado for considerado como uma fase continua, sua viscosidade pode
ser calculada em funcéo da temperatura granular do solido [26, 50] ou em funcdo da viscosidade
cinemética turbulenta entre as fases particulada e gasosa [24]. Neste trabalho, no entanto, em
virtude da simplicidade do modelo proposto, optou-se por utilizar uma correlacéo empirica® para
o cdculo desta viscosidade. Miller e Gidaspow [47] apresentam a seguinte expressdo para um
cdlculo aproximado da viscosidade (em centipoise) da fase particulada em funcéo apenas da

porosidade do leito.

W, =-0.188+537.42¢_, (2.8)

A Eq. (2.8) foi correlacionada com base nos resultados numéricos obtidos por Miller e
Gidaspow [47] de tal forma que, assim como no presente trabaho, os efeitos de aceleracéo da
fase gasosa dentro do riser, devidos principa mente a mudanca de densidade do gas, ndo foram
levados em consideracdo. A confiabilidade da Eq. (2.8) dentro do intervalo de O < g, < 0.4,

segundo os autores, é de 95%.

2.3. Adimensionalizacéo e condi¢cfOes de contorno

Para facilitar a solucdo numérica, evitando possivels erros de arredondamento que
venham a ocorrer devido as grandes diferencas de ordem de grandeza entre a variavel's, antes da
discretizacao e solucdo numérica, o sistema de equagdes diferenciais dado pelas Egs. (2.1) - (2.3)
foi adimensionalizado [68]. Para tanto, foram definidas, as seguintes varidvels adimensionais:

! Na verdade, a correlagdo utilizada foi obtida através de uma regressdo de dados calculados

numericamente.
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rR=', z=% 2.9)
D D
\' \'
V==L, VvV, =_z _
r Vin Vin (2 10)
V.
T=-21" 2.11
. (211)
212
p=_P_ (2.12)
pavevin
DV. 2.13
Re = pave in ( )
U

Assim, as Egs. (2.1) - (2.3) podem ser reescritas na sua forma adimensional como

. V. BV, g 214

R R 0z

v, . oV, oV, _ oP  1(d%v, 10V, V, d%V, (2.19)
+V, +V, =+ | L T 4 T

ot oR Z AR Rel 0R> ROAR R? 9Z?

oV oV oV, 0P 1[azvz 14V, azvz] (2.16)
+ + = +

z +Vr z +Vz z —_ 7 4 =
ot oR 0Z 0Z Rel( 0R®* R OR 09Z°

Como 0 presente equacionamento considera o escoamento laminar, € 0 nimero de
Reynolds é funcdo das propriedades médias do escoamento, velocidade (Vin), massa especifica
(Pave) € Viscosidade (), € necessario observar se 0 numero de Reynolds calculado encontra-se
sempre dentro da faixa de regime laminar, ou sgja, menor do que 2300. Quando isto ndo ocorre,
dificuldades na convergéncia comecam a aparecer durante a solucéo, e em alguns casos 0
problema acaba divergindo.

Como a formulagdo do problema foi feita considerando-se que 0 escoamento sgja
laminar, ndo h& sentido em insistir na solucdo de problemas com ndimeros de Reynolds altos
(dentro da faixa de escoamentos turbulentos) com o presente modelo. Assim, para permitir o
estudo de problemas em Reynolds altos, foi adotado a insercdo de um fator de reducdo do
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numero de Reynolds de tal forma a manté-lo dentro da faixa de regime laminar. A correcéo desta
aproximacdo no numero de Reynolds é redlizada pela calibragdo dos resultados numéricos do
aplicativo, o qual antes de ser utilizado para a modelagem de uma determinada unidade, deve ser
gjustado (capitulo 4) através da incorporacdo de constantes de guste ab modelo matematico para
que este reproduza de forma satisfatoria os fendmenos fisico/quimicos da unidade de FCC em
andlise. Portanto, junto com as constantes de gjuste, é introduzido um fator de reducdo’ tal que se
mantenha 0 nimero de Reynolds dentro da faixa de regime laminar. Como 0 que se esta
interessado em determinar precisamente sdo as fragdes massicas de cada lump na saida do riser,
é justificivel que esta aproximacdo sgja introduzida no modelo fluidodindmico, uma vez que
mesmo com um campo de velocidades adimensionais aparentes, 0 modelo estara devidamente
gjustado para as condicdes operacionais em analise.

O presente model o, mesmo tratando 0 escoamento sempre como laminar, apresenta, uma
significativa melhora em relagdo aos modelos “plug-flow”, uma vez que estes adotam uma
velocidade média ao longo de todo o riser. Nota-se que isto ocorre, principalmente, por duas
razdes: i) o modelo proposto € bidimensional, portanto, capturando os efeitos do atrito proximo a
parede, i. e., os gradientes de velocidade, eii) adimensional, portanto, espera-se que a velocidade
dimensional convertida (u,v) = (U,V)Vi, sga bastante proxima do valor real.

A Fig. 2.2 traz esguematicamente as condi¢cbes de contorno para a solugcdo da
fluidodin@mica no interior do riser. S80 necessarias para as Egs. (2.1)-(2.3), 2 condi¢des de
contorno para V; e 2 para V, para cada direcéo (r e z) e uma condi¢cdo de contorno em P para
cada direcéo.

Na entrada do riser (base) sdo conhecidas a velocidade média Vi, e a pressdo de entrada.
A pressdo € um dado de entrada e deve ser informado ao programa, enquanto que a velocidade
pode ser calculada com base nas vazGes massicas de cada fase (gasoleo, vapor e catalisador)
conhecidas naentrada do riser. Assim, a velocidade média na base do riser € dada por:

_ mcat + mvgo + mv

V. = (2.17)
paveA base

No centro do riser a condicéo de contorno é de simetria, ou sgja, ndo existe variacdo das
propriedades (V,, V, e P) com r. Como esta condi¢do de contorno implica também em fluxo de
massa nulo através do eixo central do riser, € possivel utilizar a condi¢éo de contorno de V, =0

! Este fator de reducso do nimero de Reynolds é introduzido ao programa através do arquivo principal de
entrada de dados (ver ANEXO 3)
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neste ponto, a qual € preferida, uma vez que condi¢cBes de contorno de variavel prescrita
normamente facilitam a solugdo numérica. Nas paredes é considerada a condicdo de ndo

deslizamento, ou sgja, V; e V, sdo iguais a zero.

V, =0 I alz:’ 0
Y ' preaaly
zZ = oR

aR \“
I
4
‘~—R
f Vv, =0
VZ:Vin
P=P,

5

Fig. 2.2 — Condicdes de contorno para o model o fluidodindmico

Na saida do riser foi utilizada a condicdo de contorno de escoamento plenamente

desenvolvida, ou sgja, V= dV, /dz = 0.



3. MODELO CINETICO

3.1. Introducéao

A escolha adequada do modelo cinético é um ponto importante na formulacéo de um
modelo matematico para a simulacdo de unidades de FCC ou, mais especificamente no presente
estudo, para o riser de FCC. Embora a fluidodindmica interfira nas reagdes cinéticas de
craquemento, é o modelo cinético que ira determinar as taxas de formag&o dos diversos produtos.
O ideal seria que fosse possivel descrever através do modelo cinético todas as reagBes de
cragueamento catalitico que realmente ocorrem, de tal forma que pudéssemos ao fina do
processo (ou ciclo) determinar exatamente as fragcdes méssicas de cada componente. No entanto,
devido a complexidade quimica do gasdleo, bem como o complexo mecanismo de reacéo
envolvido no processo, isto ainda ndo é possivel. Contudo, a modelagem do processo pode ser
simplificada através da estratégia de agrupar um grande nimero de componentes quimicos com
comportamento semelhante em um ndmero bem menor de pseudocomponentes, denominados de
lumps, criando-se mecanismos de reagcdo baseados nestes lumps. Na verdade os produtos de
interesse comercial para industria de refino de petréleo sdo exatamente esses lumps, como por
exemplo a gasolina (hidrocarbonetos com moléculas entre Cs-Cg), 0 GLP (C3-C,) e gas
combustivel (C;-Cy).

Feito isto, é possivel com base nesses lumps, criar modelos cinéticos para as reagdes de
craqueamento catalitico do gasoleo. A dificuldade nesse método esté associada com o problema
de se determinar adequadamente as constantes cinéticas de reacdo, uma vez gque os lumps ndo
s80 componentes reais. Todas as constantes que estabel ecem as taxas de reacdo entre os diversos
lumps precisam ser determinadas empiricamente. Isto é uma dificuldade, um vez que as
constantes cinéticas de reacdo sdo dependentes das propriedades do gasdleo (carregamento)
utilizado para sua determinagéo.

De acordo com o que foi discutido durante arevisao bibliografica, muitos séo os modelos

cinéticos para 0 craqueamento catalitico de gasoleo que podem ser encontrados na literatura,
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porém nem todos os trabalhos disponibilizam as constantes cinéticas de reagdo. Dentre os
trabalhos publicados que disponibilizam as constantes cinéticas de reagdo podem ser citados os
modelos de 4 lumps apresentados por Brasetti e Lasa [7], Han e Chang [30], Ali e Rohani [2] e
Ali et al. [3]; o modelo de 5 lumps de Juarez et al. [35], 0 modelo classico de 10 lumps de Jacob
et al. [34], cujas constantes cinéticas podem ser encontradas em Froment e Bischoff [23] e
também o modelo de 12 lumps utilizado por Cerqueiraet al. [9].

3.2. Modelo cinético

Neste trabalho utiliza-se 0 modelo de 6 lumps [67], apresentado na revisdo bibliografica e
também utilizado por Souza et al. [70]. O diagrama do modelo é repetido por conveniéncia na
Fig. 3.1, o qual determina a formulacdo mateméatica do fenébmeno de craqueamento catalitico no

interior do riser de FCC.

Oleo de Ciclo
leve
@ vgo
@ Oleo de Ciclo Leve
vgo —» Gasolina @ Gasolina
L (4) arp
i Coque @ Gas Combustivel
Combustivel \ ¢ //Y @ Coque
\ GLP

Fig. 3.1 —Modelo de 6 lumps [67]

Neste modelo de 6 lumps, as reagdes primérias (conversdo de vgo nos demais produtos)
s40 ditas de segunda ordem, ao passo que as demais reacdes (secundérias) sdo todas formuladas
como reagdes de primeira ordem. A Fig. 3.2 mostra a matriz de constantes cinéticas pré-
exponenciais para 0 modelo de 6 lumps. Neste modelo, 15 constantes sdo utilizadas para
descrever a cinética de craqueamento do gasdleo. Nesta figura os nimeros 1, 2, 3, 4, 5 e 6 estéo
associados aos lumps do model o cinético, de acordo com aFig. 3.1.

A dependéncia dessas constantes em relagcdo a temperatura de reagdo € obtida através da
Lei de Arrhenius, que correlaciona a constante cinética com a energia de ativacéo (E) e a
temperatura de reacéo, considerada agui como sendo a temperatura do catalisador, uma vez que

as reacdes de craqueamento ocorrem em sua superficie.
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o K12 K13 I<14 K15 KlG
0 0 Ky Ky Ky Ky
0 0 0 Ky, Kyg Kg
0 0 0 0 K, Kg
0 0 0 0 0 Kg
0 0 0 0 0 O]

Fig. 3.2 — Matriz de constantes cinéticas pré-exponenciais para o modelo de 6 lumps

As constantes de reagdo (K'j;) so obtidas através da expresso:

_E‘

Kj = Kije[RTc;] (31)

As reacOes de craqueamento sdo expressas pel o seguinte modelo cinético [45]

N

Q, :{ZMJ.K; () —ZMiKG(CT)"i}P(l-S)if (3.2

j=i+ i

onde

Cl =2 EpuKiuC 33
A adsorc¢do, fenémeno de deposicdo de moléculas sobre a superficie de uma determinada
substéncia é também um fendmeno importante e sempre que possivel deve ser incluido no
modelo cinético pararisers. Nas palavras de Figueiredo e Ribeiro [22], “a adsor¢cdo quimica € a
primeira etapa da reacdo catalitica, permitindo o enfraquecimento das ligacBes das moléculas
reagentes e facilitando a sua conversdo em produtos’. Fica claro a importancia de incluir nos
modelos cinéticos para risers de FCC o fenbmeno de adsorcédo, permitindo desta forma uma

descricdo mais adequada do fenémeno de cragueamento catalitico. No presente modelo, o efeito
de adsorgéo esta inserido no modelo cinético através da constante de adsor¢do K, a qua, da

mesma forma que foi considerado para as constante cinéticas de reacdo, a dependéncia desta em

relac@o atemperatura é obtida através daLel de Arrhenius, e dada pela seguinte expresséo:
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e

K;d,i — Kad,ie[ RTcq (34)

onde E_,; éaenergiade ativagdo de adsorcdo (kJ/kmol) ei o nimero do lump em questéo.

A porosidade do leito (¢) € outro parametro importante na simulacdo. Como o
escoamento € dito homogéneo, ou sga, o catalisador (particulado) e 0 gasoleo (gas) formam uma
mistura que flui pelo interior do riser com uma velocidade média para as duas fases, nédo
existindo assim diferenca de velocidade entre o particulado e o gas, a porosidade do leito é
constante ao longo de todo o riser (ver ANEXO 1). Desta forma, esta é calculada com base nas
vazbes massicas de gasbleo, vapor e catalisador, e estimadas na condicdo (temperatura) de

entrada do riser. Assim a porosidade no leito do riser € dada pela expresséo

ansoleo + Qv
g = @i T v 35
3 (3.5
( - m jasoleo
Q jasoleo :
’ gasoleo
. m
< v = v 36
Q o, (3.6)
Q = ansoleo + .Qst + mcaI
Peat

onde Q é a vazdo volumétrica total (m?/s), m m, e m, as vazfes massicas (kg/s) de

gasoleo ?
gasoleo, vapor e catalisador, respectivamente.
Embora o catalisador sgja uma substancia adicionada ap sistema para aumentar a
velocidade das reagdes, sem que para isto este sgja consumido, existem varios mecanismos de
desativagdo que diminuem, ou até mesmo interrompem, sua agdo catalitica. Desta forma, a
desativacdo do catalisador também é um fendmeno importante para a modelagem do riser.
Basicamente sdo trés as causas de desativacdo dos catalisadores [22]: por
envenenamento, que € a adsor¢do quimica forte de impurezas sobre os centros ativos do
catalisador; por transformacgdes no estado solido que sdo reagdes quimicas entre as diversas
fases solidas ou das fases sélidas com componentes da fase gasosa, as transformagdes estruturais
e a sinterizacdo; e principalmente para o caso do cragueamento catalitico de gasdleo, pela
incrustacéo (deposicdo) de material ndo reativo (no caso o proprio coque formado durante o

craqueamento) sobre a superficie do catalisador, obstruindo o acesso ao interior da estrutura
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porosa e impedindo que as moléculas de hidrocarbonetos entrem em contato com o catalisador
dando inicio as reacfes de craqueamento.

O fendbmeno de desativacdo do catalisador € incorporado ao modelo matematico através
da criacdo de funcdes de desativacdo, as quais podem ser basicamente de trés tipos [52]: 1) como
funcéo do tempo de residéncia no riser; 2) como fungdo do depdsito de coque no catalisador, e
3) como funcdo da distribuicdo dos poros no catalisador. No presente modelo uma expressao
exponencial simples com apenas um parametro a ser determinado e em funcdo da concentracéo
de coque no catalisador foi utilizada. Esta escolha foi feita levando-se em conta a constatacéo
observada por Cerqueira [8] de que funcgdes de desativacéo do tipo exponencial, com apenas um
parametro, fornecem resultados muito semelhantes aos obtidos com fungdes de desativagéo que
utilizam um ndmero maior de parametros.

Esta funcéo de desativacdo (@) € dada pela expressdo [7]:

0= e(—406.4CC) 37)

onde C. € a concentragéo de coque depositada sobre o catalisador (Kgeoque/kQcar)-

Com as definicdes apresentadas nas Egs (3.1)-(3.7) € possivel agora escrever a equacao
de transporte (conservacao) para cada uma das espécies (lumps) do modelo cinético:

aC, oC. oC,

] +V | +V ] :Q 3.8
ot " or Z 0z ' (3:8)

onde Q; € o termo de reacdo dado pela Eq. (3.2).

Na Eq. (3.8) deve ser observado gque os termos difusivos foram desprezados, uma vez que
0 modelo é monofasico, admite-se uma mistura perfeita. Além disso, como as velocidades no
riser sdo altas, os termos difusivos podem ser considerados despreziveis em relacdo aos termos
advectivos. A eliminacdo dos termos difusivos na Eq. (3.8) € uma simplificacdo muito
conveniente, visto que o tensor difusibilidade desaparece junto com esses termos, diminuindo
assim significativamente o niUmero de parémetros a determinar.

As reacdes de cragueamento catalitico de gasdleo sdo endotérmicas, ou segja, consomem
energia, diminuindo assim ao longo do riser a temperatura média de reacdo. Contudo, esse
gradiente de temperaturas ocorre praticamente nos primeiros metros do riser, onde as reactes de
cragueamento sd0 mais intensas. Depois dessa zona de contato inicial, as reagdes de
cragueamento diminuem de intensidade e o gradiente de temperaturas torna-se suave. Em virtude
disso, alguns modelos para risers consideram 0 mesmo como sendo isotérmico e admitem uma

temperatura média de reacéo ao longo detodo o riser [8, 9].
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Uma outra forma de se modelar o efeito da temperatura sobre as reagoes de craqueamento
catalitico no interior do riser é acrescentar a0 modelo cinético uma equagdo para a temperatura
de reacdo, ou sgja, uma temperatura media entre o catalisador e o gasoleo. Neste tipo de modelo
€ possivel determinar o perfil decrescente de temperaturas ao longo do riser. Contudo, devido a
grande diferenca de temperaturas de entrada entre o catalisador e 0 gasoleo existe na regido de
entrada uma troca térmica entre as duas fases, a qual ndo pode ser incluida em um modelo com
apenas uma equacao para aenergia.

No presente modelo, no intuito de evitar o problema discutido no paragrafo anterior, foi
decidido que a adocdo de duas equagdes para a energia (catalisador e gasoleo) seria a melhor
forma para descrever o problema. Desta forma, a equacdo para o catalisador é dada por

g

oT, oT,
€ C @ty —=
catpcat pcat( at r ar z aZ

+v aTca‘j = hgs(TCat —Tas)+
(3.9)
[(AHVQO) QoM. +(AHC)QCMC}

Na Eg. (3.9) a troca térmica entre as fases particulada (catalisador) e a fase gasosa

(gasdleo mais vapor) € dada em funcdo de

he, =hA_ (3.10)

onde h é o coeficiente de transferéncia de calor entre as duas fases (kJ/m? s K) e Ay € a area
superficia especificado solido baseada no volume do reator (m2/mg).

Um outro parametro dificil de ser encontrado na literatura so as entalpias de reacdo
(AH). Estes calores de reacdo, como pode ser observado na Eq. (3.9), sd0 necessarios para a
correta quantificacdo da energia consumida® pelas reagdes durante o cragqueamento catalitico do
gasoleo. Dentre todos os trabalhos citados na revisdo bibliogréfica, apenas dois deles incluiam
em seus model os cinéticos as entalpias de reacdo: o trabalho de Ali et al. [3] eotrabalho delne
Chang [30], ambos para modelos com 4 lumps apenas. Existem também disponiveis na literatura
[23], as entalpias de reacdo para 0 modelo classico de 10 lumps de Jacob et al. [34]. No presente
trabalho, 0 modelo cinético utilizado considera um Unico calor total de converséo (AHyg) para
descrever avariagao de ental pia provocada pelas reagdes quimicas. Este calor foi fornecido junto
com as demais constantes cinéticas do modelo pela SIX/PETROBRAS [67].

De forma semel hante, a equacéo da energia para a fase gasosa é dada por

! Asreacdes de craqueamento catalitico sdo endotérmicas.
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( c N c )aTgaS+ aTgaS+ 0T - h (T _T )
E:gasoleo[‘)gasoleo pgasoleo E:vpv pv at Vr ar Vz 62 - gs\ ' cat gas (311)

Novamente, pelas mesmas razdes discutidas para a equacdo de conservagao especies dos
lumps, os termos difusivos nas duas equacdes de energia foram desprezados.

E importante ressdtar que as Egs. (3.9) e (3.11) sfo as equacbes da fase solida
(catalisador) e da fase gasosa (gasoleo mais vapor d’ agua), respectivamente. Embora o vapor
d &gua que é utilizado tanto como vapor de lift para transportar o catalisador, quanto como vapor
de dispersdo para gjudar na vaporizacdo do gasdleo, ndo tenha sido considerado como um
componente na equacdo (3.2), uma vez que ndo participa das reacOes, sua influéncia para o
balanco de energia € importante, pois participa da troca térmica, e por esta razéo foi considerado
nas Egs. (3.9) e (3.11).

3.3. Adimensionalizacéo e aplicacdo das condi¢cdes de contorno para

o modelo cinético

Em virtude da complexidade numérica do problema e da necessidade de se resolver
simultaneamente as Egs. (3.8) e (3.9) e (3.11), foi readizada uma adimensionalizacdo das
varidveis do problema. Os objetivos sdo os de reduzir a0 méximo a ordem de grandeza das
quantidades envolvidas nos calculos bem como o de buscar uma maior generalidade na
apresentacdo dos resultados, evitando com isto possivels erros numéricos de arredondamento dos
resultados.

Para tanto as seguintes variaveis adimensionais foram definidas:

rR=', z=% (3.12)
D D
\ \Y
Vr=—L: Vz=-2
v v (3.13)

V.
T=—1"t 3.14
S (3.14)
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K _ mik _CikMivlz(Ak_CikMi
vt (3.15)

gasoleo pave z pave

onde i indica o lump, k 0 volume de controle e pae € a massa especifica média da mistura

(gasoleo + vapor + catalisador), calculada anteriormente e repetida aqui por conveniéncia, como

segue:

pave = ¢gaso|eopgasoleo + ¢vpv + ¢catpcat (316)

O termo de reagdo Q;, que antes era fungdo das concentragOes, C;, precisa agora ser
escrito em funcdo das fragdes massicas Y. Assim, para completar a formulagéo é necessario
reescrever a (3.3) da seguinte forma

. 1-¢ P
C=z—_%p K", Faey
i € pcat ad,i M. i (317)

Substituindo as Eq. (3.12)-(3.15) na Eq. (3.8), obtem-se

aY, v,
0t

aY, +VZaY‘ _ MD Q
aR GZ pavevin

(3.18)

A representacao das equactes diferenciais para as concentracdes em funcéo das fracoes
massi cas de cada lump (YY), traz uma outra vantagem sobre a forma dimensional mostrada na Eq.
(3.8). Escrevendo-se as equagles para a conservacado de espécies dimensionamente (Eg. (3.8)),
onde C; € dado em kmol/m? é necessério o calculo da concentragéo de gasoleo (C,go) Na entrada
do riser para ser utilizado como condicéo de contorno. Muito mais simples e também mais
intuitivo é supor gque a fragcdo massica (Y) de vgo na entrada do riser, € dada pela vazéo méssica
de gasdleo dividida pela vazdo massica total, uma vez que as vazdes massicas S0 sempre
varidveis conhecidas (controladas) na entrada do riser. Desta maneira, na entrada do riser, a

condicdo de contorno (ver Fig. 3.3) paraaEq. (3.18) é dada por

Yoo = = == (3.19)

mvgo + mv + mcat mtotal

A fracdo massica dos demais lumps na entrada do riser € zero.
Para a adimensionalizagdo das duas equacdes da energia é necessario definir as seguintes

variaveis adimensionais
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T T
0y ="2; 6, ,=-2 3.20

E possivel ent3o reescrever a Eq. (3.9) como

00, 00 00 ~ ~ ~
A +V, =2 +V, —2 =D _ |0, =0 A, A, 21
( ot oR 0Z ] a‘[ @ e ¢ (321)
onde
D, = Dhe, (3.22)
® beaPerCPeVin Tk '
~  AHQM
A= H (3.23)
gs
onde T éatemperatura de entrada do catalisador no riser.
Damesma forma, a equacdo adimensiona da energia para o gastomaaforma
00 00 00 ~
gas +V gas +V s | — D 0 -0 3.24
[ SV, Y, az] g B 61 (3:24)
onde
~ Dhg,

. (Sgasoleopgasoleocpgasoleo + Svpvcpv ) VinT<i:2t

O presente modelo considera que o gasdleo ja entra completamente vaporizado no riser.
Assim, para que o0 balanco de energia sgja considerado corretamente, € preciso fazer uma
corregdo na temperatura de entrada do catalisador que vem do regenerador. A vaporizacdo do

gasoleo que ocorre quando este, em forma de uma nuvem de gotas, entra em contato com o

catalisador oriundo do regenerador, T.’, consome um certa quantidade de energia que precisa

ser considerada no balanco.

Uma forma simples, mas €ficiente de considerar esta troca de energia é corrigir a
temperatura do catalisador. Como toda a energia necessaria para 0 processo de cragueamento
catalitico ter inicio é proveniente da vazdo massica de catalisador que vem do regenerador, €
razoavel considerar-se também que toda a energia necesséria para a vaporizacdo do gasoleo

também sgja retirada dessa vazdo méssica de catalisador. Portanto, um balanco onde a energia
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necessdria para vaporizar o gasoleo é retirada da vazdo maéssica de catalisador que passa pelo
riser pode ser expressa como

mcat Cpcat (Tcré?tg - Té; ) = I’.ngas;oleoAH (326)

vap

onde AH,4, € 0 calor de vaporizagdo do gasoleo (kJ/kg).

Rearranjando a Eq. (3.26), atemperatura corrigida® de entrada do catalisador é dada por

T =T == (3.27)

mcatcpcat

A vazdo massica de vapor d &gua ndo foi considerada neste balanco por dois motivos:
primeiro por ser muito pequena (em torno de 8 a 10% da massa de gasoleo) e segundo porque
neste modelo é considerado que o vapor d'agua e o gasdleo entram no riser & mesma
temperatura.

A troca de energia entre as duas fases necessérias para levar o gasoleo datemperatura que

ele entra no riser (T ) até a sua temperatura de vaporizacdo (T)®) foi considerada nas Egs.

vgo vgo
(3.9) e(3.11) atraves do termo “hgs AT” de troca de calor entre as fases gasosa e particul ada.

Finalmente, com todas as variaveis apresentadas na sua forma adimensional, € possivel
definir as condigbes de contorno, mostradas esquematicamente na Fig. 3.3, para a solucdo
numéricadas Egs. (3.8), (3.9) e (3.11)

Para as concentractes (Eq. (3.8)), observa-se que na entrada do riser (base), a fracéo
massica do lump vgo é a relacdo entre a vazdo massica de gasoleo e a vazdo massica total,
engquanto que para os demais lumps, a fracdo massica € zero, uma vez que apenas gasoleo entra
no riser. Esta € uma condicdo de contorno de Dirichlet (variavel prescrita). Esta condi¢cdo de
contorno sempre que possivel, € preferida em relacdo a condicdo de contorno de Neumann
(derivada prescrita). Esta condicéo traz uma estabilidade maior para a solucéo, uma vez que
fixando a varidvel no contorno do dominio, apenas o0 valor especificado para a variavel serd
possivel de ocorrer neste ponto, enquanto que ao fixarmos o fluxo (derivada), um numero
infinito de valores para a varidvel é possivel, mesmo permanecendo sua derivada constante,
dificultando assim a convergéncia da solucdo. Se todas as condi¢des de contorno forem de
derivada prescrita, o sistema ira admitir um ndmero infinito de solugdes possivels, podendo a

solucdo convergir para qualquer uma delas, dependendo apenas do valor inicia das variaveis.

! No aplicativo desenvolvido atemperatura que deve ser informada no arquivo de entrada de dados é Tcr;g



49

aY.
==
005, _ 90 _
|4 9z 0z

Yi =(0 paai=2até6

Fig. 3.3 — Condicdes de contorno para o modelo cinético

Nas paredes do riser, sabemos que estas sd0 impermedves, ou sgja, o fluxo de massa
através das paredes é zero, de tal forma que neste ponto a condi¢éo de contorno adequada € a
condicdo de contorno de Neumann, ou sgja, uma condicdo de contorno na derivada da variavel,
gue no caso deve ser zero. Também é admitido neste ponto que o riser € bem isolado
termicamente e que o fluxo de calor perdido pelas paredes é aproximadamente zero.

No centro do riser, por ser a discretizagdo feita em coordenadas cilindricas, tem-se a
condicdo de simetria. Do ponto de vista matematico, também teremos uma condi¢do de contorno
de fluxo zero o que implica em dizer, da mesma forma que para as paredes do riser, que a
derivada neste ponto € nula. Embora fisicamente tenhamos duas situagdes bem diferentes
(simetria e fluxo de massa zero), matematicamente a condi¢do de contorno € representada da
mesma forma.

Nasaidado riser, por falta de uma condicdo de contorno melhor, € preciso considerar que
todas as variaveis (fragdes méssicas e temperaturas) ndo estdo mais variando com a coordenada
Z (a0 longo do comprimento do riser). Se o riser for suficientemente longo, de tal forma que as
reacOes de cragueamento possam ser consideradas despreziveis neste ponto, os gradientes nos

perfis de concentragbes e de temperaturas também poderdo ser considerados despreziveis,
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tornado a aplicagdo desta condicdo de contorno correta. Por outro lado, se o riser ndo for
suficientemente longo, esta condicdo de contorno ira impor um achatamento no perfil de
concentragdes (ou temperaturas) perto do topo do riser. Isto ocorre em virtude da condicdo de
contorno de derivada nula imposta neste ponto do dominio de calculo. Espera-se contudo que
este erro segja desprezivel e ndo prejudique os resultados da simulagdo, admitindo-se para tanto
risers suficientemente longos em todas as simulagOes redlizadas. A Fig. 3.4 mostra uma

representacao esqueméti ca deste fendmeno.

A

Perfil real\

Perfil com influéncia
da condigdo de
contorno

Topo do riser\é

Comprimento do riser

Variavel em analise

P»-
Z

Fig. 3.4 — Influéncia da condic¢éo de contorno no topo de riser

Como foi discutido nos paragrafos anteriores e representado esguematicamente na
Fig. 3.3, apenas a condicdo de contorno na entrada do riser € de variavel prescrita, enquanto que
todas as outras sdo de derivada prescrita. O fato de se ter pelo menos uma condi¢cdo de contorno
de varidvel prescrita nos garante que a solugcdo do problema exista e sgja Unica, porém como as
outras trés condic¢des de contorno séo de derivada prescrita, a solugdo numérica pode apresentar
dificuldades de convergéncia, e em algumas situacbes especificas até levar os célculos a

divergirem.



4. VALIDACAO EXPERIMENTAL E SOLUCAO DO PROBLEMA
INVERSO

4.1. Introducéo

O modelo cinético com 6 lumps mostrado na Fig. 3.1, ou qualquer um dos outros muitos
modelos discutidos na revisdo bibliografica séo capazes de capturar as caracteristicas cinéticas
gerais da conversdo de gasbleo em produtos nobres. Contudo, estes modelos cinéticos,
principalmente agueles com poucos lumps, cujo carregamento € caracterizado por apenas um
lump, normal mente sdo especificos para um tipo de carregamento, ndo podendo ser utilizados em
casos Ccujo carregamento em estudo possui caracteristicas muito diferentes das do carregamento
que foi utilizado na determinacéo das constantes cinéticas do modelo.

A cada ano, novos pocos de petrdleo sdo encontrados, e o petrdleo extraido destas novas
jazidas sempre possui caracteristicas particulares as quais irdo influenciar (de forma mais ou
menos importante) nas caracteristicas fisicas e/ou quimicas deste petroleo. Outra variante
importante € o tipo de catalisador. Atualmente os catalisadores zeoliticos sdo os mais utilizados,
porém novos catalisadores estdo sempre sendo estudados, e de tempos em tempos a constitui¢éo
basica dos catalisadores utilizados muda. Em ambos os casos (novos petroleos, ou novos
catalisadores) sempre que uma mudanca das caracteristicas fisicas e/ou quimicas no petréleo ou
no catalisador ocorrer sera necessario o gjuste de um modelo cinético existente, ou entdo a
determinacao experimental de todas as constantes cinéticas do modelo.

O gjuste de um modelo cinético pode ser feito através da coleta de dados experimentais
em uma unidade piloto de testes, porém um grande nimero de experimentos precisa ser
realizado, o que implica em um grande custo de tempo e recursos. Através de um nimero menor
de experimentos, e um programa numerico capaz de gustar rapidamente o modelo cinético, é
possivel com um conjunto de dados experimentais adequado redlizar 0 guste numérico de um
determinado modelo cinético para um tipo especifico de carregamento.
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A metodologia utilizada neste trabalho, j& apresentada por Souza et al. [71], para gjustar
um modelo cinético a um determinado tipo de carregamento e/ou catalisador é baseada no

método do problema inverso de estimativa de parametros [66].

4.2. Geometria do riser e refinamento da malha

Antes do detalhamento sobre a formulagdo do problema inverso é preciso discutir
brevemente sobre o refinamento de malha. Tem-se como norma gque em toda solucdo numeérica
de problemas formulados com base na solucdo de equacdes diferenciais através de métodos
como diferengas finitas, volumes finitos e elementos finitos, entre outros, do ponto de vista
quantitativo, quanto mais refinada a maha, melhor serd a qualidade dos resultados. Esta
afirmativa nem sempre é verdadeira, pois outros fatores, como por exemplo erros de
aproximagado de ponto flutuante acumulados durante a solucéo ou o tipo de elemento escolhido,
podem influenciar significativamente na solucao obtida. E necessério também que a razéo entre
as faces do elemento escolhido, neste caso um elemento retangular de largura Ar e altura Az, seja
0 mais préximo possivel da unidade, o que algumas vezes em virtude da geometria do problema
€ bastante dificil de ser conseguido.

O riser, como ja foi mencionado antes, do ponto de vista puramente geométrico € um
tubo (cilindro) de comprimento (ou atura) muito grande com relagéo a seu diametro. Em risers
industriais esta relag@o entre a altura e o didmetro do riser varia normalmente entre 30 e 50
vezes, porém na unidade piloto utilizada para a coleta dos dados experimentais [66] esta relacéo
€ muito maior. Como pode ser observado na Fig. 4.1 trés sdo as possibilidades de injecéo da
carga (gasoleo) no riser: por baixo, a 4 metros da base e a 8 metros da base, constituindo-se
assim trés arranjos diferentes, onde o riser pode assumir comprimentos de 10, 14 e 18 metros
respectivamente. O catalisador oriundo do regenerador € sempre injetado pela parte inferior do
riser.

Com a geometria mostrada na Fig. 4.1, obtém-se entéo trés relacbes diferentes para a
razdo altura/diametro do riser (200, 280 e 360 vezes). Como pode ser observado, a construcéo de
uma malha para a discretizagdo de uma geometria como esta fica bastante prejudicada do ponto
de vista de se tentar manter uma propor¢ao Az/Ar o mais proximo possivel da unidade.

Em virtude desta dificuldade, foi criado um paréametro de controle (stiffness factor) que
indicaqua é arelacdo média Az/Ar damalha. Na verdade, este parédmetro avalia arelagdo Az/Ar
para todos os elementos de controle da malha e entdo calcula uma média aritmética destes

valores, fornecendo como resultado um valor que indica quéo distorcida esta a malha analisada.
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Este pardmetro pode ser verificado apOs cada simulacdo no arquivo de saida de dados do
programa (solution.dat) e pode ser utilizado para medir a estabilidade e/ou qualidade da soluc&o.
Se este parametro for muito grande, mesmo que uma solucdo tenha sido conseguida,
provavelmente o resultado obtido ndo sera a melhor solucdo possivel para o problema e um
refinamento na malha deverd ser redlizado para se assegurar de que a solugdo encontrada é
realmente a solucdo convergida do problema. Embora se procure sempre aproximar este

parametro da unidade, para as simulacdes realizadas foi suficiente manter este parametro menor

do que 25.
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Fig. 4.1 — Geometriado riser da planta piloto

Em todo problema de simulacdo numérica, normalmente quando se esta interessado em
testar um novo modelo ou em resolver um problema especifico, algumas vezes ndo é dada a
devida atencdo necessdria a criacdo da malha, que, em muitas situagdes, crucia para a obtencéo
de uma solucéo consistente do problema. Para a geometria mostrada na Fig. 4.1, um gerador de
malha onde fosse possivel construir elementos do tipo retangular com Az # Ar seria suficiente
para a solucdo, porém para a anaise do caso com entrada lateral de gasoleo (capitulo 5), perto
desta regido de entrada lateral faz-se necessario um refinamento da maha. Para tanto, foi
construido um gerador de malha onde o riser é dividido ao longo de seu comprimento (altura)
em cinco regides (1-5), e em cada uma destas regides € possivel se estipular a altura e o nimero
de pontos da malha, enquanto que na direcdo radial foram criadas duas zonas (a e b) permitindo
também o gjuste do nimero de pontos e espessura de cada uma delas (ver Fig. 4.2). Desta forma,

um refinamento diferenciado pode ser obtido em cada uma destas cinco regides da malha ao
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longo da atura do riser, enquanto que para cada uma das duas zonas é possivel também um
gjuste adequado do refinamento da malha.

- R

| A

" R, | R,

|

1 R, R, H
' R, | R,

. R.| R.

| Rla Rlb Y
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Fig. 4.2 — Regides de refinamento da malha

Centro do riser

Para a validagdo do modelo matematico, optou-se por fixar cinco regides iguais do riser
de tal forma que o Az fosse 0 mesmo em todo o dominio de caculo. Da mesma forma,
radiadmente o riser foi divido em duas zonas iguais, fazendo com que o Ar também fosse uma
constante ao longo do riser. Esta configuragdo foi escolhida em virtude de sua ssmplicidade e
também para facilitar a analise do refinamento da malha. O refinamento minimo no qual foi
possivel aconvergéncia do problemafoi o de dividir cada zona em 4 elementos e cada regido em
24 dementos; (4+4) x (24+24+24+24+24) elementos, totalizando 960 elementos. Em seguida
uma maha com (4+4) x (30+30+30+30+30) elementos (num total de 1160 elementos) foi
testada. Observou-se que a diferenca dos valores das fragdes massicas calculadas na saida do
riser em cada um dos casos era menor do que 1% (TABELA 4.1), de tal forma que
aparentemente esta malha ja seria suficiente para a solucéo do problema. Foi observado também
gue um refinamento na direcdo radial também acarretava uma diferenca na solucdo na saida do
riser de menos de 1% de tal forma que a malha escolhida para a validacdo do modelo foi a com
1160 elementos.
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TABELA 4.1: Andlise de refinamento de malha

malha vVgo LCO Gasolina GLP Gés. Comb. Coque
(4+4) x (25+25+25+25+25) 14.69 22.98 43.56 8.81 2.89 7.01
(4+4) x (30+30+30+30+30) 14.78 23.03 434 8.86 2.87 7.04
diferenca -0.61% -0.22% -0.37% -0.57% 0.69% -0.43%
(4+4) x (30+30+30+30+30) 14.69 22.98 43.56 8.81 2.89 7.01
(5+5) x (30+30+30+30+30) 14.80 23.00 43.37 8.85 2.87 7.03
diferenca -0.14% 0.13% 0.07% 0.11% 0.00% 0.14%

4.3. Solucéo do problema inverso

Inicialmente é necessaria a definicdo de algumas variaveis adicionais. Sgja f(ﬁ,U) uma

funcdo que represente matematicamente as varidveis de saida do modelo (concentragdes dos

-

lumps e temperatura de reacdo na saida do riser), § o vetor de constantes de guste a ser

determinado e U todas as demais variaveis do modelo matematico. Na verdade, do ponto de

vista computacional, f(ﬁ,U) representa as saidas (valores das variaveis em andise na saida do
riser) calculadas pelo aplicativo computacional desenvolvido neste trabalho, ou sgja, f(q,ﬁ) €o

aplicativo desenvolvido utilizado para calcular o valor de uma determinada varidvel de interesse,
como por exemplo, a fracdo massica de gasolinana saidado riser.

Com estas definicoes € possivel escrever um sistema de equacdes ndo lineares dado por:
f(g,u)=b (4.1)

onde b é o vetor com o valor dos dados experimentais conhecidos das varidveis em andlise na
saida (topo) do riser, e f(,0) um vetor de fungdes f (g, i), onde § = g, sfo asincognitas.

A solugdo da Eq. (4.1) serd um vetor cujos componentes so as constantes de gjuste ()
para um determinado vetor de condigdes operacionais (dados experimentais) conhecido (5).

Resolvendo a Eg. (4.1) para “n” diferentes condigBes experimentais conhecidas € possivel

determinar “n” diferentes vetores de constantes de gjuste (), cada um deles especifico para uma
condic&o operaciona analisada. O vetor de constantes de gjuste geral, g, foi obtido através do

calculo damédia aritméticadas “n” solugdes obtidas, assim

~ 1&.
Uave :qui (42)
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O numero de constantes de gjuste e a localizagdo destas constantes dentro do modelo
matematico irdo depender do nimero de varidveis conhecidas (determinadas por experimento) na
saidado riser, e também do proprio modelo matematico em Si.

Dos dados experimentais disponiveis [67], s80 conhecidos na saida do riser, as fragoes
massi cas para 0s 6 lumps do model o cinético e atemperatura de reaco neste ponto. Desta forma
€ possivel formular o problema inverso de estimativa de pardmetros utilizando-se para tanto um
vetor com sete constantes de gjuste (6 concentracGes e uma temperatura). Contudo, a melhor
configurac@o conseguida, ou seja, a formulacdo que apresentou uma maior facilidade na solugdo
do sistema ndo linear de equacdes representado aqui pela Eg. (4.1), foi conseguido com apenas 6
constantes de gjuste. Cinco destas constantes foram colocadas multiplicando as constantes pré-
exponenciais das reacfes de conversdo do gasdleo (reacbes de segunda ordem) enquanto que
uma sexta constante de gjuste foi colocada multiplicando a ental pia de reacéo do gasoleo.

A formulagcdo do problema com sete constantes de gustes, seis multiplicando as
constantes cinéticas, e uma multiplicando a entalpia de reacdo do gasoleo, apresentou um sério
problema de convergéncia, e na maioria das tentativas para resolver a Eq. (4.1), a solucéo
divergiu. Este problema pode provavelmente ser explicado como sendo puramente uma
dificuldade numérica na solugdo do sistema de equagdes. Como o modelo possui 6 lumps, e
apenas as reagdes de conversdo do gasdleo sdo de segunda ordem, existem apenas 5 constantes
pré-exponenciais para reages de segunda ordem. Todas as demais constantes foram
determinadas para descrever reacfes de primeira ordem. O gue ocorre, é que as constantes pré-
exponenciais para as reagdes de segunda ordem possuem um valor numérico muito maior (pelo
menos trés ordens de grandeza) do que as constantes pré-exponenciais para as reagles de
primeira ordem. Com isto, a matriz de coeficientes que serd formada com o sistema de equagdes
representado pela Eq. (4.1) torna-se muito “rigido” (stiff), dificultando assim a sua solucéo, e
como foi observado, divergindo na maioria dos casos.

Para que as constantes de guste segam incorporadas a0 modelo matematico,
possibilitando assim a solugéo do problema inverso de estimativa de parametros, as Egs. (3.4) e

(3.9) necessitam ser reescritas, respectivamente, como

)
K| =K,e = parai #1,
(4.3

K| :quije[RTCa‘] parai =1lej=1.5
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swpcﬁpr(aT“ +V, Mea , v, aT“"‘]

ot or oz ) s (T = T )+

(4.4)
|:(q6AH gasoleo) ansoleoM gasoleo + (AHC) QCM c}

Deve ser observado nas equagfes acima, a inclusdo das constantes g; na Eq. (2.3) e a

constante gs na Eq. (2.4).

4.4. Validacao do modelo matematico

Dos dados experimentais [67], estdo disponiveis informacbes de 27 condicdes
operacionais diferentes, cada uma delas com um minimo de 2 e um méaximo de 6 repeticoes.
Destas, 9 condicOes operacionais (escolhidas aleatoriamente de tal forma a representar, da
melhor forma possivel, todos os dados experimentais disponiveis) foram utilizadas para

determinar o vetor de constantes de gjuste (q,,.). Paratanto a Eq. (4.1) foi resolvida nove vezes,
e com as nove solugdes obtidas, G, foi calculado através da Eq. (4.2). Em seguida, as 18

condicdes operacionais restantes foram utilizadas para validar o modelo gustado.
A TABELA 4.2 traz um resumo das condigdes operacionais gerais para todas as

simulagdes de validacdo realizadas.

TABELA 4.2: Caracteristicas gerais de operacdo da unidade durante a otimizac&o do riser

Carregamento
V az&o méssica de gasdleo (kg/h) 170
Vaz&o massica de vapor d’ &gua (kg/h) 11
Pressdo na entrada do riser (bar) 25

Par ametrosfisicos

M assa especifica do catalisador (kg/m°) 1400

Calor especifico do catalisador (kJ/kg K) 1.09

M assa especifica do gasdleo (kg/m°) 26

M assa especifica do vapor d' dgua (kg/m?) 0.7

Calor especifico do vapor d' agua (kJkg K) 2.0

Temperatura de entrada do vapor d’agua (°C) 210 — 225 (amesma do gasoleo)
Viscosidade da fase gasosa (kg/m s) 1.4x10°

Coeficiente de troca térmica entre as fases (kJ/s K) 1x10°

Os dados complementares especificos de cada um dos 27 testes podem ser verificados na
TABELA 4.3 enaTABELA 4.4.

As condicdes operacionais para as 9 simulacdes de gjuste das constantes estéo resumidas
naTABELA 4.3.
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TABELA 4.3: Constantes de gjuste cal culadas para 9 corridas experimentai s sel ecionadas

corrida COR* H Trec Tea Tugo qT
(m) (°C) (°C) (°C)

216G 9.1 10 550 680 212 {2.025 3.548 9.669 3.315 4.162 0.405}
2167 8.7 14 550 700 218  {2.081 3.805 12.924 5.035 4.297 0.543}
216R 8.6 18 550 720 223 {1620 3119 8.955 4.728 3.210 0.716}
216F 7.4 10 540 720 212  {4.675 7.082 18.152 7.393 8.244 0.894}
216W 8.2 14 540 700 218  {3.500 6.323 17.371 6.146 6.891 0.620}
216M 8.9 18 540 680 223 {2555 4.801 13.745 4.715 5.869 0.510}
216B 8.2 10 530 700 213  {2.357 3597 9.038 2.780 4.058 0.884}
216U 7.0 14 530 720 218  {4.856 7.489 22.069 7.831 8.672 1.015}
216J 8.5 18 530 680 221  {3.274 5.988 17.220 4.761 7.281 0.600}

* relacdo entre a vaz&o massica de catalisador e a vazéo méssica de gasol eo.

A Fig. 4.3 traz uma representacdo esquematica da relacéo entre os diversos vetores de
constantes de gjuste calculados. Nesta figura € possivel observar que praticamente todas as
curvas de constantes (cada uma representando um vetor ) possuem a mesma forma e em
apenas um ou dois casos ocorre de duas curvas se sobreporem, indicando que o guste das

constantes € consistente, uma vez que as curvas de constantes especificas de cada condicdo

operacional sdo na verdade um multiplo da curva média cal culada.

25

N
o
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o
.
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K12 K13 K14 K15 K16 KdH
Constantes

Fig. 4.3 — Constantes de gjuste

Com o vetor de constantes de gjustes dado pela Eq. (4.5), todos os 27 casos conhecidos

(dados experimentais) foram simulados de tal forma a permitir uma andlise da capacidade do
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modelo criado de reproduzir corretamente os valores das varidveis em andlise (fragbes méssicas
e temperaturas) na saida do riser. A TABELA 4.4 traz as condigdes operacionais das outras 18
corridas experimentais realizadas.

O vetor resultante de constantes de gjuste € dado por

AL, ={2.994 5.084 14.349 5.189 5.854 0.687} (4.5)

Nas corridas experimentais realizadas foram fixados 3 comprimentos de riser (10 m, 14
m e 18 m), 3 temperaturas de entrada do catalisador (680 °C, 700 °C e 720 °C) e 3 temperaturas
de reacdo na saida do riser (530 °C, 540 °C e 550 °C).

TABELA 4.4: Condicbes operacionais para as 18 corridas de validagéo

corrida COR* H Treac Teat Tugo

(m) 9 ¢cc cO)
216Y 9.4 14 550 680 2185
216P 8.6 18 550 680 2235
216H 8.5 10 550 700 212.7
216Q 8.6 18 550 700 223.0
216l 7.9 10 550 720 212.25
216AA 8.4 14 550 720 218.0
216D 8.5 10 540 680 212.0
216V 8.9 14 540 680 219.0
216M 8.9 18 540 680 2235
216E 8.2 10 540 700 213.0
216N 8.1 18 540 700 224.0
216X 7.6 14 540 720 2195
2160 7.7 18 540 720 2235
216A 8.0 10 530 680 2125
216S 8.2 14 530 680 218.3
216T 7.7 14 530 700 218.7

216K 7.6 18 530 700 223
216C 7.2 10 530 720 212.7
216L 6.9 18 530 720 223.0

* relagdo entre a vaz&o massica de catalisador e a vazéo méssica de gasoleo.

A primeira andlise feita foi com relagdo a influéncia do comprimento do riser na
conversdo de gasoleo. A Fig. 4.4 mostra essa influéncia da atura do riser para o caso onde a
temperatura de reacdo’ é de 550 °C (temperatura medida na saida do riser) enquanto que o
catalisador entrano riser a680 °C. A concordancia entre os resultados numéricos e os resultados
experimentais € boa, e em todos os casos, a tendéncia da curva é captada pelo modelo numérico.

No entanto os erros relativos chegam perto dos 15% para o GLP na situagdo onde o riser possuli

L A fixagg0 da temperatura de reagfo refere-se apenas para as tomadas experimentais, uma vez que esta
temperatura € um dado de saida do model o de simulagdo e ndo pode ser fixado.
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18 m. Visualmente a maior discrepancia observada € ado 6leo de ciclo leve (LCO), porém como

as fragbes massicas neste caso sdo maiores (em torno de 25%) um erro de 2 a 3% na predicéo

numeérica acarretaum erro relativo menor; da ordem de 10% parao LCO.
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Fig. 4.4 — Concentracdes como funcéo da alturado riser (Trexc =550 °C € Tz = 680 °C)
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Para 0 caso em que a temperatura de reacdo é de 530 °C (Fig. 4.5), os resultados da

comparagdo sdo ainda melhores, porém novamente observa-se a dificuldade do modelo em

prever o comportamento do LCO.
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Fig. 4.5 — Concentragtes como funcdo da alturado riser (Treac =530 °C e Ty = 680 °C)
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Aparentemente a tendéncia de aumento da conversao de LCO néo é captada pelo modelo

matematico que mostra uma tendéncia a queda na concentracdo de LCO na saida do riser.
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Todavia o erro relativo dentro da faixa dos experimentos realizados ndo ultrapassa os 12% e na
verdade € menor do que o erro relativo para o gas combustivel. Em todos os demais casos, 0s
valores calculados numericamente acompanham corretamente as curvas de tendéncia geradas
com os dados experimentais, demonstrando a capacidade do modelo de captar, ainda que de
forma qualitativa, as tendéncias experimentadas pela unidade para vérias condic¢des operacionais
diferentes. A préxima andlise realizada é com respeito a influéncia da temperatura de entrada do
catalisador no riser. A Fig. 4.6 mostra o comportamento da unidade para o caso de um riser com
10 m de atura e temperatura de reacdo de 550°C. Neste pode ser observado que novamente a
solugdo numeérica descreve qualitativa e quantitativamente bem a converséo de gasbleo na saida
doriser.
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Fig. 4.6 — Concentragdes como funcéo da temperatura de entrada do catalisador (T ec = 550 °C e
H=10m)

A Fig. 4.7 mostra a mesma comparacéo feita na Fig. 4.6, porém agora a temperatura de
reacdo € fixada em 540°C. Novamente a boa concordancia entre os valores experimentais e
calculados é visivelmente satisfatoria

A andise da influéncia da temperatura de reacéo pode ser observada na Fig. 4.8. Nesta
figura sGo mantidos constantes a temperatura de entrada do catalisador a 680 °C e o
comprimento do riser em 18 m. E interessante observar nesta na Fig. 4.8, que o lump GLP
apresenta uma discrepancia bastante significativa para o caso da temperatura de reacéo de 550 °C
porém conforme essa temperatura aumenta, aparentemente os valores calculados das fracfes
massi cas dos lumps GL P tendem a aproximar-se dos valores experimentais calculados. Isto deve-
se provavelmente ou fato de que embora a temperatura de reacdo seja uma variavel de entrada
(controle) nos experimentos, esta € uma saida do modelo numérico e por esta razéo ndo pode ser

fixada, mas sim deve ser calculada. A Fig. 4.8 (a esquerda) compara os valores calculados da
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temperatura de reagdo, a qua é na verdade a temperatura da mistura na saida do riser, com 0s
valores estipulados (530 °C, 540 °C e 550 °C) para os experimentos.
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Fig. 4.7 — Concentragdes como funcéo da temperatura de entrada do catalisador (Trec = 540 °C e
H=10m)

A andlise visual que pode ser feita através das Fig. 4.4 - Fig. 4.8 demonstra a boa
concordancia entre os valores obtidos experimentalmente e os calculados numericamente. No
entanto, é necessario que a ordem de grandeza dos erros associados sgja quantificada de forma
mais precisa. Para redlizar este estudo € preciso primeiramente definir um pardmetro de analise,

gue no caso € o erro relativo dado pela seguinte equacéo

Eg=—" (4.6)

onde E4 €0 erro relativo calculado ey assume o valor da variavel em analise (Y vgo, Yico, €LC).
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Fig. 4.8 — Concentragdes como funcdo datemperaturade reacéo (Tq4x =680 °C eH =18 m)

A Fig. 4.9 traz os erros relativos calculados do lump gasolina para todos os 27 testes
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realizados, e como pode ser observado nesta figura, o erro mantém-se praticamente sempre
abaixo dos 5%, indicando uma concordancia qualitativamente satisfatéria entre os valores
calculados e os dados experimentais. Esta constatacdo vem a confirmar a capacidade (ver
Fig. 4.4 - Fig. 4.8) do método em captar precisamente as variagdes sofridas na fragdo massica de
gasolina obtida na saida do riser em fun¢éo de mudanca nas condi¢fes operacionais da unidade
de FCC.
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Fig. 4.9 — Erro relativo para o lump gasolina

Os erros relativos para o LCO e o GLP, mostrados na Fig. 4.10 e na Fig. 4.11,

respectivamente, encontra-se dentro da casa dos 20%.
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Fig. 4.10 — Erro relativo parao lump LCO

Para todos os lumps, incluindo a gasolina, 0 LCO e o GLP, a diferenca encontrada entre
os dados experimentais e os valores cal culados ha saida do riser, encontram-se sempre entre 1%
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e 3% da fragdo méssica total. No entanto, para o célculo dos erros relativos cal culados pela Eg.
(4.6), quanto maiores forem as fragdes méassicas do lump em andlise, menor sera 0 seu erro
relativo, desta forma € esperado que os erros relativos cal culados para os demais lumps (além do
lump gasolinad) sejam maiores, visto que a gasolina é o lump com amaior fragdo méssica na saida

doriser (= 40%).
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Fig. 4.11 — Erro relativo parao lump GLP

4.5. Solugcao completa de um caso

Esta secdo tem por objetivo apresentar uma solugdo completa obtida com o modelo ja
devidamente validado. Na tentativa de caracterizar a versatibilidade do aplicativo desenvolvido
em simular qualquer unidade (riser) de FCC que possa a vir ser objeto de estudo, foi escolhida
para esta andlise, ndo uma unidade piloto como foi feito na validagdo do modelo, mas sim uma
unidade de FCC em escala industrial. A unidade escolhida foi a apresentada por Gao et. al. [24,
25], cujas condigdes operacionais e ageometria do riser so apresentadas na TABELA 4.5.

Observa-se na TABELA 4.5 que as condicOes operacionais desta unidade diferem em
muito da unidade piloto utilizada para o gjuste e validac&o do modelo matematico, porém como
ndo estdo disponiveis dados a respeito do tipo de catalisador, bem como do tipo de carregamento,
na unidade escolhida [24, 25], foi admitido a utilizagdo das condigOes operacionals e geometria
de riser mostradas na TABELA 4.5, porém com a mesma carga e catalisador utilizado no gjuste
do modelo. Em virtude da geometria simples do riser e também do fato de o modelo
fluidodindmico considerar um escoamento incompressivel, laminar no interior de um duto

vertical, para a presente simulagdo (sem entrada lateral e em regime permanente) os perfis de
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velocidade ao longo do eixo de simetria do riser s3o conhecidos' e ndo serdo aqui mostrados.
Portanto, apenas o campo vetoria de velocidades e a malha utilizada na simulagéo sGo mostrados

naFig. 4.12. Foi utilizada uma malha com 1560 volumes.

TABELA 4.5: Caracteristicas gerais de operacdo de uma unidade industrial [25]

Geometria
Altura 32.8 (m)
Diémetro 0.6 (m)
Carregamento
Vaz&o massica de gasoleo 12744 (kg/h)
Temperatura de entrada do gasdleo 320 (°C)
Vaz&o maéssica de vapor d’ dgua 442.4 (kg/h)
Temperatura de entrada do vapor d’ agua 320 (°C)
V az&o méssica de catalisador 62445.6 (kg/h)
Temperatura de entrada do catalisador 567 (°C)
Relagdo catalisador/gasbleo 49
Presséo na entrada do riser 2.5 (bar)
Parametrosfisicos
Massa especifica do catalisador 1560 (kg/m3)
Calor especifico do catalisador 1.097 (kJkg K)
M assa especifica do gasoleo 22 (kg/mB3)
Massa especifica do vapor d agua 0.7 (kg/md)
Calor especifico do vapor d’agua 2.0 (kJ/kg K)
Viscosidade da fase gasosa 2.0x10 ° (kg/ms)
Coeficiente de troca térmica entre as fases 1.0x10 3 (ks K)

A primeira andlise realizada com a simulacdo da unidade apresentada na TABELA 4.5 é
com relacdo aos perfis de concentractes (fragdes méassicas) de cada um dos 6 lumps do modelo.
As concentragdes sdo apresentadas na Fig. 4.13 em fungdo da altura do riser. Observa-se nesta
figura que as reagdes ocorrem logo nos primeiros metros do riser, e a partir de um certo ponto
elas tendem a diminuir de intensidade fazendo com que os perfis de concentracéo variem muito
pouco (comparativamente com a regido proxima a entrada) ao longo do riser. E importante
ressaltar que embora o presente modelo cinético admita reagdes secundérias®, estas ndo sE0
fortes o suficiente para captar o overcraking responsavel pela diminuicéo na fracdo méssica de
gasolina que pode ocorrer se 0 tempo de contato do catalisador com o gasoleo for

suficientemente grande.

! Parabdlico com velocidade méxima no centro do riser igual a duas vezes a velocidade média na segéo
transversal.
2 Referem-se a formagdo de produtos a partir de produtos formados da conversio de gasoleo; por exemplo,

gasolinaformada a partir do LCO ou GLP formado a partir dagasolinae do LCO.
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Fig. 4.12 — Campo bidimensiona de velocidades (a esquerda) e malha (a direita)
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Fig. 4.13 — Perfis de concentracdo ao longo do riser

Os perfis de temperatura para a fase gasosa (gasoleo mais vapor) e para a fase particulada
(catalisador) sdo mostrados na Fig. 4.14. Observa-se na Fig. 4.14 a capacidade do modelo de
prever a troca térmica entre as duas fases. Na base do riser (H = 0 m), o catalisador estd a
aproximadamente 560 °C enquanto que o gasoleo neste ponto do riser esta a aproximadamente
320 °C (para a presente simulacdo). Logo nos primeiros metros do riser esta situacdo inicia é
bastante modificada e ambas as temperaturas tendem para um valor comum, que € na verdade a

temperatura de reac&o mencionada anteriormente durante a validacéo do model o.

600
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Catalisador
500
450 - r

400
|

Temperatura (°C)
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Altura do riser (m)

Fig. 4.14 — Perfis de temperatura ao longo do riser
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O ponto onde as duas curvas se encontram depende diretamente do coeficiente de troca
térmica entre as fases (hgs), enquanto que a temperatura final é funcdo do balango térmico entre
as massas da fase gasosa e da fase particulada. Mesmo que o coeficiente de troca térmica entre as
fases (hygs) Nd0 possa ser estimado com precisdo (este € um dado de entrada que precisa ser
informado ao programa), este ndo ir4 afetar significativamente a conversdo final obtida na saida
do riser, visto que as curvas de concentragdes, assim como as de temperatura, tendem a se
estabilizar depois de um certo comprimento de riser. Este coeficiente (hgs) iré influenciar os
perfis de concentracéo e temperatura apenas nos primeiros metros do riser (a menos € claro que
o riser ndo seja suficientemente longo), ndo afetando a conversdo final na saida do riser, que é
norma mente o objeto de andlise da simulagéo.

A Fig. 4.15 mostra os campos bidimensionais de concentracdes para os lumps de vgo,
gasolina e GPL. Nesta figura sdo mostradas as concentracdes (fraces méssicas) de cada lump
em cada volume de controle, ou sgja, é calculado para cada volume de controle, a massa do lump
em andlise dividida pela massa tota de gasdleo. Desta forma o campo bidimensional de
concentragdes mostrado na Fig. 4.15 é calculado pela equacdo

Y= (4.7)
mlt(otal

onde, Y e m* sio a fragdo méssica e a vazdo maéssica do componente i no volume K,
respectivamente e Y, é a soma das vazdes méssicas de todos os lumps no volumek.

Na Fig. 4.15 pode ser observado a influéncia da parede na conversdo do gasoleo (e/ou
formacéo dos produtos). Como a velocidade calculada proxima a parede do riser tende a zero,
surge um perfil de velocidades parabdlico no qual a velocidade € nula na parede e
aproximadamente 2 vezes a vel ocidade média da segdo transversal no centro do riser. Esse perfil
de velocidades faz com que o gasdleo que entra pela base do riser tenda a se concentrar mais ao
centro do riser, de tal forma que perto da parede praticamente ndo exista gasoleo para ser
convertido em produtos. O pouco de gasdleo que fica na regido proxima a parede do riser é
praticamente todo convertido em produtos, uma vez que como no presente modelo a porosidade
€ constante, a quantidade de catalisador é igual em todo o dominio de cdculo. Isto faz com que
uma ata concentracdo de catalisador em contato com pouco gasoleo propicie uma conversao
altissima nessa regido. Observa-se naFig. 4.15a que a concentragcdo de gasoleo junto a parede na
saida do riser é praticamente nula enquanto que a concentracdo de gasolina e GLP

(Fig. 4.15b e Fig. 4.15c) é maxima neste ponto. Deve ser notado que o fato de a conversdo ser
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maxima junto a parede ndo indica que a vazao massica gque passa neste ponto € maior do que a

vazdo méssica que passa pelo centro do riser. Na verdade ocorre exatamente o contrario.

30- 110I 30- 60I 30- 14.
100 56 13
90 52 12
80 48 11
70 20~ 44 20+ 10
60 40 9

~0I 36I 8I
40 32 7
30 10- 28 10- 6
20 24 5
10 20 4
0 16 3

[

() 0
— _ f—

I I T

(@ (b) (©
Fig. 4.15 — Campo bidimensiona de concentracdes: (a) vgo (b) gasolina(c) GLP

O mesmo fenémeno de maior conversdo ocorrendo no centro do riser também pode ser
observado em uma unidade industrial, porém neste caso por razdes um pouco diferentes das
mencionadas no parégrafo acima. Em uma unidade industrial, como o catalisador € uma
particula, ele ndo se comporta perfeitamente como um fluido movendo-se no interior do riser.
Na parede do riser, por exemplo, a velocidade do particulado ndo é zero, pois ao chocar-se com
a parede o particulado além de perder parte de sua velocidade (e energia) muda abruptamente de
direcdo de escoamento. Este fendmeno faz com que comece a ocorrer uma grande concentragéo
de catalisador perto das paredes do riser de tal forma que, dependendo das condi¢cdes de
operacdo da unidade (vazdes massicas de ambas as fases), ocorre um escorregamento do
catalisador junto a parede do riser, formando desta forma um perfil negativo de velocidade para
o particulado nesta regido. Assim, a porosidade junto a parede diminui devido ao acimulo de
catalisador, fazendo com que, como no modelo proposto, mas por razdes diferentes, o gasoleo
tenda a se concentrar mais ao centro do riser, ficando pouco gasdleo perto da parede propiciando
assim uma maior Conversao nessa regiao.

Da mesma forma, as concentragdes para os lumps LCO, Gas Combustivel e Coque sdo
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mostrados naFig. 4.16
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Fig. 4.16 — Campo bidimensiona de concentracdes: (a) LCO (b) Gas Combustivel (c) Coque

A Fig. 4.17 mostra graficamente os perfis radiais de concentractes (fracbes massicas) em
quatro secOes transversais do riser. Nessa figura, observase claramente que os perfis de
concentragdo sdo bastante uniformes em toda a seg¢do transversal do riser, apresentando apenas
uma pequena variagdo, conforme foi discutido anteriormente em relagdo a Fig. 4.15 e a

Fig. 4.16, junto a parede do riser, onde a conversao de gasoleo € maior.
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Os campos bidimensionais de temperatura, tanto para o catalisador como para 0 gasoleo

mostrados na Fig. 4.18. Assim como os gradientes de concentragdes mostrados na

Fig. 4.15, os gradientes de temperatura sdo altos nos primeiros metros do riser, mas logo em

seguida tornam-se praticamente nulos fazendo com que a temperatura de ambas as fases deixe de

variar ao longo do riser.
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Fig. 4.18 — Campo bidimensional de temperaturas (a) fase gasosa (b) fase particulada



5. MODELAGEM COM ENTRADA LATERAL

5.1. Introducéao

Normamente, devido as complicagbes envolvidas com a fluidodindmica de um
escoamento bifasico (modelagem da fase solida, turbuléncia, iteracdo entre as fases, etc),
praticamente em todos os trabalhos encontrados na literatura, a injecdo latera de gasdleo €
desconsiderada, e o gasdleo é considerado como se estivesse entrando pela base do riser junto
com o vapor de lift (que muitas vezes nem aparece nos modelos) e o catalisador. Como foi
discutido anteriormente no capitulo que trata sobre 0 model o fluidodinamico, essa aproximagdo
onde ainjecdo lateral do gasoleo é desconsiderada pode ser aceitavel dependendo do objetivo do
estudo. Contudo, fica ainda em aberto a discussdo sobre o grau de influénciadainjecéo latera do
gasoleo sobre a conversdo final do mesmo em produtos de interesse comercial. Do ponto de vista
construtivo, fica 6bvio que a incluséo lateral dos bicos injetores (atomizadores) de gasdleo traz
uma série de vantagens, principamente no que diz respeito ao contato das particulas solidas do
catalisador com os bicos injetores. E inviavel, ao nivel industrial, a construcio de um riser, onde
0s bicos dispersores fossem construidos sobre a base do riser e em meio a estes escoasse 0
catalisador proveniente do regenerador. Uma série de problemas construtivos e de desgaste

seriam encontrados nessa configuracdo, possivelmente inviabilizando a sua construgéo.

5.2. Modelo bidimensional com entrada lateral

No presente trabalho, o codigo computacional criado foi concebido de tal forma a
possibilitar simulagbes onde o catalisador € injetado pela parte inferior do riser (junto com
vapor) enquanto que o gasdleo junto com mais uma parcela de vapor entra lateralmente no riser
a uma determinada altura. Para fazer essa mudanca na entrada do gasdleo durante a execucéo do
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programa’ é necessario apenas escolher a opcdo “side” para a varidvel “1_loc” no arquivo
principa de entrada de dados (input.txt). A Fig. 5.1 mostra esquematicamente a geometria do
riser para 0 caso com entrada lateral de gasdleo. Pela base do riser, entra toda a massa de
catalisador e metade da massa de vapor d’ &gua (vapor de lift), enquanto que o gasdleo e a outra
metade da massa de vapor d' &gua, para dispersdo da carga, sdo injetados no riser através de uma
entrada lateral, situada a uma determinada altura com relacdo a base do riser. O angulo q,
mostrado na Fig. 5.1, representa a inclinagdo em relacdo a parede do riser em que a carga é
injetadano riser e h aaltura da segdo de entrada lateral .

f eT’:\
Z, >\
L a Gasodleo + vapor

r

: ‘ ‘ ‘ Catalisador + vapor

Fig. 5.1 — Riser com entrada lateral

Como o presente modelo é bidimensional, ndo é possivel considerar a injecdo lateral de
gasoleo ocorrendo em diferentes pontos radiadmente distribuidos sobre uma dada seccéo
transversal do riser, simulando desta forma os bicos dispersores. O que ocorre na realidade € a
injecdo lateral do gasoleo sobre toda uma determinada secdo radial do riser de tal forma que a
&rea de injecdo ndo é dada pela soma das éreas de diversos bicos injetores, mas sim pela area
dessa regido de parede do riser. A Fig. 5.2, mostra esquematicamente esta diferenca: na
Fig. 5.2a é representada a situacdo (construcao) real onde varios bicos injetores sdo distribuidos
radialmente a uma determinada altura do riser, enquanto que a Fig. 5.2b mostra que do ponto de
vista computacional, para um modelo bidimensional, ainjecdo lateral precisa ser feita sobre toda
uma érealateral da parede do riser.

1Ver ANEXO 3.
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@ (b)

Fig. 5.2 — Regido de entrada lateral do riser (a) construcéo real; (b) modelo

Essa simplificagdo da geometria, por assm dizer, traz como dificuldade o fato de que
para que seja possivel se obter velocidades altas de injecéo lateral (iguais as obtidas com os bicos
injetores) é necess&rio que a abertura de entrada da carga “€” mostrada na Fig. 5.1, sga
extremamente peguena, de tal forma que a area de injecdo lateral do modelo de ssimulagdo seja
igual a soma das &reas dos diversos bicos injetores, ou sgja, a abertura “e”’ precisa ser calculada
Como:

N, A

e= bico” * bico 51
—re e (5.1)

onde Nyico € 0 NUMero de bicos, Apico @ &rea da abertura de cada bico injetor e D o didmetro do
riser.

No presente trabalho, as simulagdes com entrada lateral para valores de “€’ de mesma
magnitude dos calculados pela Eq. (5.1) mostraram-se inviaveis. Por exemplo, em uma unidade
real, a velocidade de injecdo do gasdleo através de um bico injetor pode alcancar valores da
ordem de 50 a 60 m/s. Paraum riser de didmetro interno de 0.8 m, com uma vazdo volumétrica
de injecdo de gasoleo igua a 0.15 md/s, o valor que “€” precisaria assumir para que a velocidade
média de entrada do gasoleo no riser fosse de 50 m/s é de aproximadamente 0.001 m, ou sgja,
800 vezes menor do que o didmetro do riser. Mesmo considerando-se que todo o gasdleo
entrasse no dominio de céalculo através de apenas um Unico el emento (volume), problemas na
construcdo da malha e também na convergéncia da solucdo numérica, tornaram essa simulagéo
impossivel. A solucéo encontrada para este problema foi a de aumentar o tamanho de “€” até um

valor em que a solucdo numeérica fosse possivel, tendo como conseqiiéncia desta aproximagao o
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fato de que as velocidades calculadas na regido de entrada assumiram valores menores dos que
ocorrem normalmente em uma unidade industrial.

Essa dificuldade na solucéo para valores muito pegquenos de “€” ocorreu provavel mente,
porque o método numeérico utilizado para a discretizacdo (método de diferencas finitas [37]) do
sistema de equacdes diferenciais formulado ndo era suficientemente estdvel para permitir a
solugdo quando do surgimento de grandes gradientes das propriedades (velocidade,
concentragdes e temperaturas) e também grandes variacdes no refinamento da malha na regido
de entrada lateral. Por outro lado, o método de diferencas finitas tem a vantagem de ser de facil
implementagdo gerando normamente um programa pegueno e de rgpida solucdo, vantagens
estas que eram, desde a concepcdo inicial, aguns dos principais objetivos deste trabalho.
Provavelmente, se um método numeérico mais robusto, como por exemplo, 0 método de volumes
finitos [42, 57] ou 0 méodo de elementos finitos [63, 82, 83] tivesse sido utilizado para a
discretizacdo do sistema de equagdes diferenciais obtido, de tal forma a possibilitar uma solugédo
mais “aprimorada’ naregido de entrada lateral de gasoleo, melhores resultados, em comparacdo

a0s que serdo mostrados a seguir, fossem factiveis de serem obtidos.

5.3. Condic¢bes de contorno para o caso com entrada lateral

As condic¢des de contorno sdo praticamente iguais as ja mostradas para 0 model o cinético
e para o0 modelo fluidodindmico com a entrada de gasoleo pela base do riser e estéo resumidas
aqui na Fig. 5.3. Para o modelo fluidodinamico (Fig. 5.3a) estas diferem apenas na regido de
entrada lateral, onde aparecem duas novas condices conhecidas V/*? e V!**?  que sfo as
componentes da velocidade média na entrada lateral dadas nas direcdes r e z, respectivamente.

Essas vel ocidades sdo cal culadas em funcdo das massas de gasol eo e vapor, e dadas por

v Moo +0.5MM,

Vrlat a — gp Alaterd (52)
|ateral

v Vi (5.3)
tg(a)

onde

Alateral =TT D e (54)
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Fig. 5.3 — Condicdes de contorno (a) fluidodinamica (b) concentragoes;

Na Eg. (5.2), como esta entrando lateramente apenas 0 gasdleo e metade da vazéo
massica de vapor d’ agua (ndo entra catalisador e a outra metade da vaz&o maéssica de vapor), a
massa especifica média deveria ser dada em funcéo apenas das fragdes volumétricas de gasoleo e
do vapor d’ agua, porém como a massa especifica é considerada constante paratodo o dominio de
clculoistoiriaimplicar em umainconsisténcia, do ponto de vista de conservacdo da massa, para
0 modelo. Por esta razéo, considera-se que o fluido que sai dos bicos dispersores tem a mesma
massa especifica média do restante do riser, i. e, pae O €efeito desta aproximacdo € que as
velocidades V/**? e V!**?  calculadas pela Eq. (5.2), sd0 menores do que seriam se estas

fossem calculados com a massa especifica local. Porém, do ponto de vista de influéncia sobre o
modelo fluidodindmico, aproximacdo € compensada pelo fato de que o nimero de
Reynolds, que € fun¢do da velocidade média na secdo e da massa especifica média da mistura é
calculado para uma se¢do acima da regido de entrada lateral e a velocidade média nesta secéo é
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cal culada em funcéo da vazéo méssicatotal* que passa pelo riser.
A velocidade média na base do riser (Vi,) também € modificada para contemplar o fato
de que neste caso esta entrando pela base do riser apenas catalisador e vapor d agua. Assim, Vi,

€ dada por

_m, +0.5m,
paveAbase

V.

n

(5.5)

O niimero de Reynolds®, por outro lado (pelas razdes discutidas anteriormente) continua
sendo calculado como antes, ou sgja, em funcdo de uma velocidade média do escoamento
calculada em funcdo de toda a vaz&o massica que circula pelo riser, mesmo sabendo-se que isto
SO ocorre apds aregido de entrada lateral. Desta forma, com a vel ocidade média dada por

— mcat + I’hvgo + I’hv

Ve = o A (5.6)

ave” " base

0 numero de Reynolds € entdo dado por

H

Uma outra dificuldade encontrada foi com relacdo a solucdo para as concentragoes
(fracBes massicas,Y;) na zona abaixo da regido de entrada lateral. Impor a condicéo de contorno
de Y; = 0 na base do riser, implica que até a regido de entrada lateral o aplicativo numérico
deveria calcular valores iguais a zero para todas as concentragdes nesta regido. Como as
equactes de concentracdes e da energia sdo resolvidas simultaneamente, o calculo incessante de
zeros para as concentracoes acaba por gerar um acumulo de erros numéricos que inviabiliza a
solucdo do problema, fazendo com que este divergisse ou calculasse valores negativos para as
concentracOes nesta regido do dominio de célculo. A solugdo encontrada para resolver este

problema foi a de substituir as equactes de concentracdes dos lumps (Eg. (3.8)) nestaregido pela

equacao

Y, =0 (5.8

Com aincluséo da Eq. (5.8) paratodos os volumes de calcul o abaixo daregido de entrada

! A vaz&o méssica que esta entrando pela base, mais a vazao méssica entrando pela lateral do riser.
2 A mesma discussdo sobre 0 pae redlizada sobre a massa que entra lateralmente também se aplica neste

ponto do dominio.
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lateral a solucdo tornou-se estavel, e eliminou-se assim o problema de aparecerem concentragoes
negativas nesta regio.

A solucdo do problema térmico com duas equacdes da energia (fase gasosa e fase
particulada) apresentou algumas dificuldades devido ao fato de que como a porosidade €
considerada constante em todo o dominio de célculo, o balanco de energia na regido acima da
entrada lateral de gasbleo e proxima a parede do riser (regido onde estd concentrado
praticamente apenas gasoleo) fica prejudicado. Como o balango de massa satisfaz a condicéo
para uma mistura homogénea, ndo é possivel determinar precisamente as vazOes massicas de
catalisador e de gasdleo nesta regido do dominio, impossibilitando desta forma a solugdo com as
duas equaches da energia, umavez gque para prever corretamente as trocas térmicas entre as fases
€ necessario conhecer precisamente as vazOes massicas de cada fase nesta regido. Para o caso de
entrada |lateral de gasoleo, todos os casos rodados consideram o riser como sendo isotérmico, ou
sgja, atemperatura de reagcdo € constante em todo o dominio de clculo. Em todas as tentativas
de solucdo com ambas as equacdes da energia foram encontradas pequenas regides’ no dominio
de clculo onde a temperatura era superior a temperatura de entrada do catalisador, ou sga,
constatou-se que héa incorregdes devido ao balango de energia impreciso nessas regides. No
restante do dominio a solucdo mostrou-se consistente fisicamente. No entanto no intuito de
apresentar um aplicativo com a solucdo correta em todo o dominio decidiu-se adotar um campo

de temperaturas uniforme em todo o riser.

5.4. Resultados obtidos

Foram rodados alguns casos com a entrada lateral de gasbleo, porém em virtude das
dificuldades discutidas nos paragrafos anteriores apenas andlises de ordem qualitativa puderam
ser redlizadas. Dois modelos para entrada lateral de gasoleo sGo mostrados a seguir: 0 primeiro
trata 0 problema mateméico bem como as condi¢des de contorno, exatamente como foi
apresentado no item 5.3 deste capitulo, enquanto que o segundo modelo propde uma modificacdo
na condicdo de contorno para 0 gasoleo (concentracdes) de tal forma a resolver o problema da
dispersdo do gasoleo naregido de entrada, o qual é discutido em detalhes a seguir.

No primeiro modelo estudado, a injecdo lateral de gasoleo faz com que a dispersdo radial
ndo sgja homogénea como no caso da entrada pela base do riser, onde era imposta esta restri¢éo

desde a implementacéo das condic¢bes de contorno do problema. Aqui o gasoleo inicialmente

! Area préxima a parede e acima da regido de entrada lateral de gasoleo.
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estd todo concentrado em um Unico ponto junto a parede do riser e é transportado pelo
escoamento para o centro do mesmo. Em uma unidade industrial a velocidade de entrada lateral
¢ dtae o gasoleo é “arremessado” até o centro do riser propiciando assim uma melhor disperséo
do gasoleo. Esta disperséo radia € no entanto prejudicada pelo fato de que o gasoleo que esta
sendo injetado lateralmente precisa atravessar uma “parede” de catalisador que se move
praticamente em escoamento completamente desenvolvido desde a base do riser, 0 que acaba
dificultando a dispersdo radial do gasoleo. No presente modelo, as velocidades de entrada | ateral
possivels de serem trabalhadas sdo pequenas se comparadas com as de uma planta industrial,
porém como ndo existe distingdo entre as fases (na verdade, para o presente modelo matemético,
avazdo méssica que esta entrando lateralmente € apenas uma parcela da vazéo méssica total do
escoamento, a qual possui as mesmas caracteristicas fisicas da vazéo méssica que entra pela base
do riser) ndo ha o choque entre as duas fases (gasosa e particulada), facilitando a dispersdo do
gasoleo. Mesmo assim, com as velocidades conseguidas com 0 modelo matemético proposto, o
gasoleo injetado lateramente ndo consegue alcancar o centro do riser, de tal forma que a
conversao mostra-se baixa, uma vez que praticamente todo o gasoleo acaba por permanecer na
regido junto a parede do riser.

Para que fosse possivel andlisar ainfluéncia da entrada lateral de gasdleo e comparar os
resultados obtidos com um caso similar com a entrada de gasoleo sendo feita pela base do riser,
0 mesmo caso estudado no item 4.5 foi novamente simulado, porém agora se considerando o
mesmo como sendo isotérmico. Em seguida, mudando-se apenas o ponto de injecéo de gasoleo,
foi rodado o caso com entrada lateral. As condi¢bes operacionais e a geometria do riser
utilizados nas simulagdes com entrada lateral de gasoleo sdo mostradas na TABELA 5.1. Nessa
simulagdo é utilizado o modelo isotérmico onde ao invés de se resolver as duas equactes da
energia, atemperaturano leito do riser é considerada uniforme.

A Fig. 5.4 mostra os perfis de concentractes para cada um dos seis lumps do modelo
cinético em fungdo da altura do riser. Na Fig. 5.4a € mostrado o caso com entrada lateral e na
Fig. 5.4b 0 caso com entrada de gasdleo pela base do riser. Observa-se na Fig. 5.4a que até o
ponto de injecdo lateral todas as concentragdes sdo nulas e a partir dai os perfis tomam uma
forma semelhante aos mostrados na Fig. 5.4b, para o caso com a entrada do gasoleo pelo fundo
doriser.

A comparagéo entre a Fig. 5.4a e Fig. 5.4b deixa claro que a conversdo foi muito mais
eficiente no caso com a entrada de gasdleo pela base do riser. Isto é observado devido ao

problema da dispersédo da carga naregido de entrada lateral discutido nos paragrafos anteriores.



TABELA 5.1: Geometria e condigdes operacionais para as simulagdes com entrada lateral
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Geometria
Altura
Diametro
Angulo de injecdo do gasoleo
Alturadaregido de entrada | ateral
Cota da entrada |ateral
Carregamento
Vaz&o massica de gasoleo
Vaz&o maéssica de vapor d’ dgua
Vaz&o maéssica de catalisador
Temperatura de reagcdo
Relaco catalisador/gasoleo
Pressdo na entrada do riser

Velocidades

V elocidade média na base do riser

Velocidade radial naentrada lateral do riser

Velocidade axia na entradalateral do riser
Par ametros fisicos

Massa especifica do catalisador

Calor especifico do catalisador

M assa especifica do gasoleo

Massa especifica do vapor d'&gua

Calor especifico do vapor d’&gua

Viscosidade dafase gasosa

Cosficiente de troca térmica entre as fases

32.8m
0.6m
30°
0.1m
1.0m

12744 kg/h
442 4 kg/h
62445.6 kg/h
550°C

49

2.5 bar

0.95 m/s
0.3m/s
0.3m/s

1560 kg/m®
1.097 kJ/kg K
22 kg/m®

0.7 kg/m’
2.0kJkg K
2.x10°kg/ms
1x10 * ks K

Fragdo massica (%wt)

Fig. 5.4 — Perfis de concentragéo ao longo do riser: (a) entrada lateral (b) entrada pela base
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O campo bidimensional de concentracdo (fracdo méssica) do lump vgo, para 0 caso de

entrada latera de gasOleo, é mostrado na Fig. 5.5. Como pode ser observado nesta figura,

praticamente todo o gasbleo fica concentrado na regido junto a parede, fazendo com que a

conversao seja baixa e consequentemente muito diferente do caso em que o gasoleo entra pelo

basedoriser.
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Fig. 5.5 — Campo bidimensional de concentragdes para o lump vgo, parao riser com entrada
lateral

Em virtude do fato de que este primeiro model o apresentou resultados incompativeis com
0 observado em unidades reais, 0 mesmo foi abandonado e um segundo modelo foi proposto.

O segundo modelo, propde resolver esse problema da dispersdo do gasoleo na regido de
entrada latera mudando a posicdo da condicdo de contorno das concentracOes. Neste caso,
representado esguematicamente na Fig. 5.6, a condicdo de contorno para as concentracdes €
imposta homogeneamente ao longo da secdo radial no riser, porém ao invés de fazer isto na base
do riser, essa condi¢do € imposta na altura da regido de entrada lateral. A condi¢cdo de contorno
para o problema fluidodinamico continua sendo a mesma mostrada na Fig. 5.3a.

Essa modificacdo imp&e ao modelo uma dispersdo perfeitamente homogénea do gasoleo
na regido de entrada lateral, porém admite um campo de velocidades onde parte da massa esta
entrando lateralmente no riser. Esta é obviamente uma situagéo fisicamente idealizada, porém
sob o ponto de vista de modelo matematico para a descricdo de um fendémeno observado
experimentalmente, nada impede que este artificio sgja utilizado. Na verdade, essa dispersdo
radia “perfeita’ do gasdleo na regido de entrada do riser € buscada através da configuragdo
geométrica (disposicado dos bicos, formato dos bicos, etc.) e ao fato de que o gasoleo é injetado
praticamente vaporizado dentro do riser. A Fig. 5.7 compara os perfis de concentragdo de cada

um dos lumps ao longo do comprimento do riser.
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Fig. 5.6 — Condic¢&o de contorno modificada para 0 modelo cinético: entrada latera
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Fig. 5.7 — Pefis de concentracdo ao longo do riser com a condicéo de contorno modificada:
(a) entrada lateral (b) entrada pela base

E necessério ressaltar que a condicio de contorno de concentragdo de gasoleo homogénea
na linha de entrada latera n&o torna o modelo unidimensional, uma vez que o campo de
velocidades utilizado € o bidimensional, i. e., com o perfil de velocidades obtido com a entrada
lateral.

Neste caso, ao contrério do que acontecia com o primeiro modelo proposto (Fig. 5.4) a
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conversdo de gasdleo foi praticamente idéntica ao caso com entrada de gasdleo pela base do
riser, o que nos induz a concluir que, nestaregido de entrada lateral, a perfeita dispersdo da carga
€ mais importante do que o campo de velocidades calculado e que uma boa conversao esta mais
fortemente associada com uma boa dispersdo inicial da carga do que com os efeitos
fluidodindmicos que ocorrem ao longo do riser. E claro que essas conclusdes devem ser
consideradas mais como indicacdes de um determinado comportamento do que como afirmages
arespeito do fendmeno. Para que suposi¢des venham a ser verificadas € necessario que um
estudo mais detalhado (com um modelo mais preciso, provavelmente tridimensional) sga
realizado. Contudo, em primeira andlise, os resultados obtidos sdo vélidos e devem ser
considerados em trabal hos futuros.

A Fig. 5.8 mostra os campos bidimensionais para as concentragdes de vgo, gasolina e
GLP para o caso de entrada de gasoleo lateral com a condicéo de contorno modificada. Observa
se nesta figura que os perfis de concentragdes séo muito semelhantes ao caso de entrada pelo
fundo doriser.

Os campos bidimensionais de concentracbes para 0 6leo de ciclo leve (LCO), gas

combustivel e coque sdo mostrados naFig. 5.9.

30- 11OI 30- ssl 30- 11I
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80 40 3
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H 60 30 6
50. 25. 5.

40 20 1

10- 30 10- 15 10- 3

20 10 >

10 5 1
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+ - o - o -
— — —
@ (b) ©

Fig. 5.8 — Campo bidimensional de concentragdes: (a) vgo (b) gasolina (c) GLP parao riser com
entrada lateral: condi¢do de contorno para as concentragdes modificada
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Fig. 5.9 — Campo bidimensional de concentracdes: (a) LCO (b) Gas Combustivel (c) Coque para

o riser com entrada lateral: condicdo de contorno para as concentragdes modificada

A Fig. 5.10 mostra os perfis de concentragdo para cada um dos 6 lumps do modelo
Cinético para as quatro secdes transversais estudadas anteriormente. Neste caso, em virtude do
fato de que a concentracdo de gasdleo na secéo radia de entrada € homogénea, os perfis de

concentragdes radiai s assemel ham-se muito ao caso com entrada de gasoleo pela base do riser.
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Fig. 5.10 — Perfis radiais de concentragéo no riser com entrada lateral modificada

Finalmente, € mostrado na Fig. 5.11 o campo de velocidades na regido de entrada lateral

calculado, onde observa-se que as velocidades de entrada de gasdleo factivels de serem obtidas

com o presente model 0 sdo baixas, e insuficientes para que o gasbleo injetado lateramente atinja

ocentrodoriser.
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Fig. 5.11 — Campo bidimensional velocidades naregi&o de entrada lateral
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6. SOLUCAO COM O APLICATIVO COMERCIAL CFX

6.1. Introducao

Juntamente com a modelagem e as simulagdes discutidas nos capitulos anteriores, foi
desenvolvido também um modelo de simulagdo que utiliza um software comercial para a
modelagem do cragueamento catalitico no interior do riser de FCC. O objetivo principa dessa
simulacdo em paralelo foi o de tentar avaliar ainfluéncia das simplificacbes impostas no modelo
matemético proposto através da solucdo do mesmo problema com um modelo mais complexo,
capaz de incluir na modelagem uma série de fendmenos fisicos que foram considerados de
menor importancia e portanto desconsiderados no modelo simplificado.

O aplicativo comercia utilizado para as simulacfes foi 0 CFX [13]. Este é um software
de CFD* amplamente conhecido e aceito mundial mente por pesquisadores das &reas de mecanica
dos fluidos e transferéncia de calor computacional. Este capitulo traz uma breve discusséo a
respeito dos gjustes (controle dos parametros de simulacdo do CFX) realizados, bem como
algumas dificuldades encontradas durante a simulag&o. As configuragdes gerais para todas as
simulagdes realizadas podem ser verificadas no ANEXO 4 que traz a parte inicia (referente aos
“gjustes’ gerais da simulacéo) do arquivo de saida de dados do CFX de uma das simulactes
realizadas. Neste anexo € possivel verificar todas as configuragdes das simulacdes realizadas.

Ao fina do capitulo é apresentada uma comparacdo de resultados entre 0 modelo
proposto neste trabalho, o CFX e os dados experimentais disponiveis [66].

6.2. Modelagem da fluidodinamica

O modeo utilizado na modelagem com o CFX é tridimensiona e bifésico. Foram

consideradas duas fases para a mistura gas/catalisador que circula no interior do riser. O

! CFD — Computational Fluid Dynamics.




89

catalisador é a fase particulada e 0 gas é uma mistura composta por 6 componentes: 0s 6 lumps
do modelo cinético. No modelo com o CFX ndo foi incluido o vapor d’ agua, simplesmente
porque ndo € possivel criar umaterceira fase para 0 vapor, ou sgja, seria necessario considerar o
vapor como um elemento da mistura gasosa juntamente com os hidrocarbonetos. Isto iria
aumentar enormemente o esforco de processamento dos resultados’, uma vez que seria
necessario converter as fracbes méssicas da mistura, descontando-se a fragdo massica de vapor
d agua, a fim de se obter os graficos mostrados a partir da Fig. 6.1. Como a vazdo massica de
vapor d’ agua é muito pequena se comparada com as demais vazOes massicas do sistema, e
também porque este ndo influi nas reacBes de craqueamento, foi considerado que seria possivel
exclui-lo daformulagdo sem grandes perdas para a modelagem do problema.

Uma simplificacdo imposta no modelo do CFX € que a fase particulada é considerada
como sendo uma fase continua da mesma forma que € feito para a fase gasosa, contudo, como foi
visto na revisdo bibliogréafica, esta simplificacdo € usua na solucdo desse tipo de problema,
principalmente em leitos diluidos, e tem sido aplicada com sucesso ha algum tempo.

Foram utilizados os recursos disponiveis no CFX para a modelagem da fluidodinamica
no interior do riser. Um modelo turbulento do tipo k-¢ foi selecionado para a fase gasosa
enquanto que para a fase particulada foi considerado o regime laminar. A fase gasosa foi
aproximada como um gas com comportamento de gés ideal, e sua caracterizacéo foi feita com

base na massa molecular de cada um dos lumps da mistura.

6.3. Inclusédo da cinética de cragueamento

Para a modelagem da cinética de craqueamento catalitico foi necessario modificar as
equacOes de conservacdo de cada um dos componentes da mistura gasosa, bem como a equagédo
da energia do particulado. A razdo desse procedimento foi a de tornar possivel incluir os
respectivos termos de reacdo de cada componente.

Como todas as equaces de conservacdo do CFX possuem dimensdo por unidade de
volume, no caso dos componentes de uma mistura esta € dada em kg/m?3 s, a Eq. (3.2) precisou
ser gjustada. Isto teve a finalidade de incluir a referida equagdo como um termo fonte nas

equactes do CFX. DestaformaaEq. (3.2) tomaaforma

1 O qual precisaria ser feito externamente ao CFX.
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onde p; € afrac@o méssicado componente i da mistura composta pel os lumps do modelo.
Na Eg. (3.2), as constantes de reagdo (K{;) incluem a corregéo feita através das

constantes (ver equacdo (4.3)) de ajuste obtidas durante a validacdo do modelo proposto.

E importante destacar que a Eq. (6.1) representa os seis termos fontes, ou seja, cada valor
de i corresponde a uma equacdo (termo fonte), e 0 somatério em j precisou ser implementado
termo atermo no CFX.

Da mesma forma, o termo de reacdo da equacdo da energia para o particulado (Eq. (4.4))

também precisou ser modificado, tomando aforma

U6 (AH g ) Q0 +(AH, ) Q. (6.3)

onde, como antes, AH é a entalpia de reagdo (kJ/kg) e Qg e Q. sdo dados pela Eq. (6.1) com
i =1ei =6, respectivamente.

Para que fosse possivel comparar os resultados obtidos com 0 modelo proposto com os
obtidos no CFX, foi incluido no modelo cinético implementado no CFX as constantes cinéticas
previamente gjustadas (ver capitulo 4). Inicialmente foram realizados alguns testes para verificar
se com o0 modelo “completo” implementado no CFX, realmente se fazia necessario o gjuste das
constantes cinéticas e foi observado que sem este guste, a previsdo das propriedades
(concentracOes) na saida do riser eram muito diferentes dos dados experimentais disponiveis
[66]. A aplicacdo da metodologia de guste de constantes apresentada no capitulo 4 néo € viavel
de ser utilizada em conjunto com o CFX em virtude de duas dificuldades principais: (i) é
necessario utilizar o solver (no caso o CFX) como uma subrotina de um programa principal que
resolve o sistema de equacOes responsavel pela determinacdo das constantes de gjuste e (ii) o
tempo necessario para cada ssimulacdo no CFX torna proibitivo este processo que necessita de
repetidas solucdes do mesmo problema com pequenos g ustes.

As constatacfes do paragrafo anterior confirmam a necessidade das propostas desta tese.
Para previsoes realisticas obtidas no presente trabalho, foi necessario o desenvolvimento de um
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cédigo préprio que permitisse a redlizagdo de gjustes experimentais. Além disso, o tempo
computacional para a obtencdo de uma solucdo é uma variavel de grande importancia se o

objetivo for a otimizagdo da planta.

6.4. Geracao da malha

A geometria utilizada em todas as simulacfes foi a mais simples possivel, naqual o riser
€ tratado como um tubo vertical longo e por onde sdo injetados em sua base o catalisador e 0
gasdleo. Embora o CFX disponibilize uma série de ferramentas bastante versiteis para a
construcdo da geometria e também para a geragdo da malha, este processo ndo foi tdo simples
como esperado e algumas dificul dades foram experimentadas durante o processo.

A construcéo da geometria deu-se sem maiores problemas, contudo a construcéo de uma
mal ha que possibilitasse a solucédo do problema tornou-se um processo bem mais complicado. O
gerador de malhas padréo do CFX* cria malhas onde os elementos s3o tetraedros tridimensionais
com 4 vértices. Aparentemente a malha gerada é relativamente boa e para 0 caso da geometria
simples do problema em andlise, ndo sdo experimentadas dificuldades na geracdo da maha,
como por exemplo, a criagdo de elementos negativos”. Contudo, a dificuldade encontrada é que
com a maha gerada pelo programa, ndo estava sendo possivel obter a convergéncia do
problema. Foi experimentado desde varias tentativas de refinamento de malha até a obtencdo de
uma melhor condicdo inicial, onde o problema era resolvido sem as reacfes de cragueamento, e
entdo esta solucdo era utilizada como condicdo inicial para a solucdo completa. No entanto, em
ambos os casos, sempre que o0s termos de reagdo eram inseridos no modelo, ndo foi possivel a
obtencdo de uma soluc&o convergida para o problema.

E notoriamente sabido que em métodos de volumes finitos, é aconselhavel que a malha
gerada sgja 0 mais regular possivel. Isto ocorre em virtude do fato de que as incognitas sdo
calculadas no centro do volume de controle enquanto que a avaliagdo dos fluxos das variaveis do
problema é realizada sobre as faces dos volumes, de tal forma que se a malha é muito irregular,
0S erros ocasionados nas aproximacfes das variaveis sobre as faces dos volumes de controle,
acabam por ocasionar erros de aproximacao que irdo dificultar a solugdo do problema. Pode ser
dito que a maha ideal para a solugdo do problema através de um método de volumes finitos, é
aquela gue acompanha as linhas de corrente do escoamento.

! versdo 5.5.1 que na época ainda ndo pertenciaa ANSYS.
2 Elementos cujas faces se cruzam.



92

Com o reconhecimento da dificuldade discutida no paragrafo anterior, optou-se entdo por
tentar gerar a malha da simulagdo ndo mais com elementos tetraédricos, mas sim com elementos
hexaédricos, os quais permitiram a geracdo de uma malha muito mais regular. No entanto este
processo ndo € tdo simples de ser realizado com CFX. E necessério entrar no médulo exclusivo
de geracdo de malha, gerar a maha através das subrotinas do PATRAN?, e entdo exportar a
malha gerada em um formato que possa ser importada e utilizada pelo solver do CFX na
simulagdo do problema. Com este procedimento, a solucdo tornou-se muito mais estével,

possibilitando desta forma a obtencdo de solugdes convergidas para todos os casos rodados.

6.5. Comparacao dos resultados

Para efeito de comparacao, algumas das simulacdes realizadas para a validacdo e solugdo
do problema inverso (capitulo 4) foram também realizadas com o modelo do CFX. As condicdes
operacionais gerais das simulagdes sdo as mesmas ja apresentadas na TABELA 4.2. A TABELA
6.1 traz as condi¢Oes particulares das 9 simulagdes realizadas com o CFX.

TABELA 6.1: Condicdes operacionais para as simulagdes com o CFX

corrida COR* H Tear Tygo
216AA 8.4 14 720 218.0
216G 9.1 10 680 213.25
216H 8.5 10 700 212.7
216l 7.9 10 720 212.25
216P 8.6 18 680 2235
216Q 8.6 18 700 223.0
216R 8.6 18 720 223.5
216Y 9.4 14 680 2185
2167 8.7 14 700 218.7

* relagdo entre a vaz&o massica de catalisador e a vazéo méssica de gasoleo.

As figuras que se seguem trazem a comparacdo entre as solucdes obtidas com o CFX,
com o modelo proposto neste trabal ho e os dados experimentais disponivels.

Na Fig. 6.1 é estudado o efeito do comprimento do riser nas conversdes na regido de
saida do mesmo. Nota-se nesta figura que, embora quantitativamente os resultados obtidos com o
CFX encontrem-se ligeiramente afastados da curva com os dados experimentais, assim como 0s
obtidos com 0 modelo proposto, estes mostram sempre a mesma tendéncia de comportamento,
ou sgja, qualitativamente os resultados estéo corretos. Exceto para o lump de LCO (6leo de ciclo

leve), em todos os demais casos mostrados na Fig. 6.1, 0 modelo do CFX mostra uma tendéncia

! n&o mai's disponiveis na nova verszo.
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contréria a0 modelo proposto neste trabalho, ou sgja, para 0 GLP, por exemplo, a curva gerada
pelo CFX fica sempre acima dos dados experimentais enquanto que a gerada pelo modelo
proposto mantém-se abaixo, contudo a diferenca, ainda que em sentido contrario, entre as

simulagdes e os experimentos, tém a mesma ordem de grandeza.
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Fig. 6.1 — Concentragdes em funcéo da alturado riser (Treac =550 °C € T = 680 °C)

A dificuldade em prever o comportamento do LCO j& havia sido identificada
anteriormente no capitulo 4, e repetiu-se novamente aqui também com o CFX, como pode ser
observado tanto na Fig. 4.4 quanto naFig. 6.1.

NaFig. 6.2, ainfluéncia da temperatura de entrada do catalisador (T¢4) para um riser de
10 m de dtura é analisada. Nessa figura observa-se uma proximidade ainda maior entre os
resultados do CFX e do modelo proposto, principalmente para os lumps de gasolina e gas
combustivel. Neste caso, aém do LCO, foi observada uma “pior” predicdo do comportamento
do GLP pelo modelo do CFX.
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A Fig. 6.3 mostra a andlise equivaente a redlizada na Fig. 6.2, porém para um riser de
dtura igua a 18 m. Novamente é observada uma boa concordancia entre o resultados

experimentais e os cal culados numericamente.
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Deve ser lembrado neste ponto, que a boa concordancia entre os resultados obtidos com o
CFX em comparacdo aos dados experimentais disponiveis so foram possiveis devido ao fato de
gue o modelo cinético foi gjustado de acordo com o procedimento apresentado no capitulo 4.
Como este gjuste de constantes foi realizado com base no modelo simplificado, ndo havia
nenhuma garantia de que essas constantes gjustadas poderiam ser utilizadas com relativo sucesso
em modelos diferentes daquele para o qual foi feito o gjuste. Esta divida existia principamente
devido ao fato de que, até o presente momento, ndo existe um consenso geral arespeito de qual o
grau de influéncia da fluidodindmica na determinacdo dos perfis de concentracdo dentro do riser.
E 6bvio que o modelo simplificado proposto neste trabalho ndo é o melhor para um estudo
detalhado da fluidodindmica no interior do riser. Contudo, este se mostrou perfeitamente
adequado na previsdo das concentracdes de cada um dos lumps do modelo nasaidado riser.

A seguir, sdo comparados na Fig. 6.4 os perfis de concentragdo ao longo do comprimento
do riser. Os parametros operacionais dessa simulagdo podem ser verificados na TABELA 4.2 e
na TABELA 4.3, para a corrida 216G. Pode ser observado na Fig. 6.4 que embora as
concentragdes na saida do riser previstas por cada um dos model os sejam diferentes em cerca de
10% , os perfis de concentracéo ao longo do riser sdo muito semelhantes. Em ambos 0s casos, 0s
gradientes de concentragdes s&o maiores nos dois primeiros metros do riser e a partir deste ponto
diminuem bastante, de tal forma que as concentragOes a partir deste ponto praticamente ndo
mudam mais. Esta constatacdo, em combinacdo com o fato de que os erros observados nas
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previsoes feitas com 0 CFX em comparacdo aos dados experimentais disponiveis sdo da mesma
ordem de grandeza aos obtidos com 0 modelo simplificado, nos induz a concluir que, de uma
forma geral, para a determinacéo dos perfis de concentracdo ao longo do riser, a cinética de
reacdo tem um papel mais importante do que a fluidodindmica, de tal forma a ndo justificar a
criagdo de um modelo extremamente complexo do ponto de vista fluidodinamico se o objetivo
principa do estudo sdo apenas os perfis de concentragdo. Esse aspecto foi sugerido
anteriormente por Theologes e Markatog] 74] .
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Fig. 6.4 — Perfis de concentragéo ao longo do riser: (a) Model o proposto (b) CFX

E importante, no entanto, ressaltar que se o gjuste das constantes tivesse sido realizado
também com o CFX (o que néo foi possivel por razdes discutidas anteriormente), talvez os erros
nas predicdes das concentragdes em comparacdo com os dados experimentais pudessem ser
diminuidos. Contudo, neste caso é necessario analisar se esta diminuicdo na diferenca entre os
resultados experimentais e as possivels previsdes a serem obtidas com um model o extremamente
complexo do ponto de vista fluidodindmico compensam o enorme esforco computacional assim
como o tempo gasto com as simulagdes de um model 0 mais complexo.

A Fig. 6.5 mostra os perfis de velocidade (média na secéo transversal) ao longo do riser.
Observa-se no modelo do CFX que na regido onde os gradientes de concentraces sao grandes,
ou sgja, naregido onde a taxa de formacéo de produtos leves a partir do gasoleo € ata, existe um
aumento significativo na velocidade média do leito. Isto é devido ao efeito da mudanca na massa
especifica da mistura gasosa que era inicialmente na entrada do riser composta apenas pelo
gasoleo e que foi convertida em uma série de produtos de menor peso molecular.

O modelo proposto neste trabalho ndo considera esse efeito de aceleracdo do leito, uma

vez que 0 escoamento é dito incompressivel. Assim foi considerado que a velocidade de entrada
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(e consequentemente a massa especifica na entrada do riser) mantém-se constante ao longo de
todo o riser
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Fig. 6.5 — Velocidades médias na se¢éo transversal ao longo riser

A Fig. 6.6 mostra a diferenca entre a velocidade na se¢éo de saida do riser (Z = 10 m)
para os dois modelos. Observa-se na Fig. 6.6a a diferenca entre os dois perfis de velocidade;
enquanto o calculado pelo model o proposto é parabdlico, apresentando uma vel ocidade no centro
do riser igua a duas vezes a velocidade média na se¢do, que no caso é de 3.7 m/s, o perfil
calculado pelo CFX é claramente um perfil de velocidades turbulento para o escoamento no
interior de um duto, mostrando uma curva muito mais “achatada’. Esta diferenca entre os perfis
de velocidade na secdo transversal da saida do riser pode ser melhor observada na Fig. 6.6b,
onde s&o mostrados os perfis de velocidade adimensionais.

Da mesma forma que foi aproximado o campo de velocidade no modelo proposto,
também foi aproximada a porosidade, ou sgja, a porosidade do leito foi ditaigual a porosidade na
entrada do riser. A Fig. 6.7 compara a porosidade calculada com o modelo do CFX e a
porosidade constante utilizada no presente modelo simplificado. Observa-se nesta figura que, de
acordo com 0 modelo do CFX namaior parte do leito, para a presente simulagéo (corrida 216G),
a porosidade é cerca de 99%, portanto parece l6gico que esta fosse escolhida como sendo a
porosidade do leito, contudo € necessario lembrar que praticamente toda a conversao do gasoleo
pesado em produtos mais leves ocorre |ogo nos primeiros metros do riser, e como a porosidade
do leito € um fator importante nesta taxa de conversdo, optou-se por considerar a porosidade

calculada na entrada do riser, onde ataxa de reacdo € maior, como sendo a porosidade do leito.
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Finalmente é necess&rio apenas fazer uma ressalva sobre 0 custo computaciona e o
tempo de processamento necessarios para a solugdo do problema com o modelo tridimensional
do CFX. Enquanto o modelo simplificado leva menos de 5 min para realizar uma simulagdo
completa partindo de uma condi¢do inicia obtida com a solu¢cdo de um outro caso (com
condicbes operacionais diferentes) sdo necess&rias em torno de 5 a 6 horas para que a mesma
simulag&o seja realizada com o CFX. E ébvio que a simulagio com o modelo mais completo do
CFX permite analisar o comportamento ao longo do leito do riser de uma série de parametros
gue ndo podem ser observados no modelo simplificado. S&0 exemplos destes parametros. a

porosidade, a variagdo da velocidade, a velocidade relativa entre o particulado e o gés, entre
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outros. Contudo, se 0 objetivo da simulagdo for puramente a determinagdo do perfil de
concentragdes ao longo do riser, ou ainda, apenas a conversdo de cada componente da mistura

calculado na saida do riser, um modelo mais ssimplificado como o apresentado neste trabalho é
plenamente satisfatorio.



7. OTIMIZACAO

7.1. Introducéao

O objetivo principal do desenvolvimento, guste e validagdo experimental de uma
determinada modelagem de um problema fisico de interesse € o fato de que apos a conclusdo
dessas trés etapas, o resultado final € um aplicativo capaz de prever a resposta do sistema fisico
em andlise para uma infinidade de casos. Assim, podem ser simuladas "todas' as condicoes
operacionais e/ou de projeto imaginaveis, sem a necessidade de elevados investimentos em um
grande nimero de experimentos que, mesmo assim, estdo limitados a um determinado nimero de
casos que podem ser rodados, e que dependem das limitagdes operacionais da unidade utilizada

para os testes.

7.2. Andlise paramétrica e otimizacao

Com o aplicativo validado experimentalmente, é necessario entdo estabelecer os limites
de simulagdo de cada parametro a ser estudado.

Na presente otimizacdo, a unidade piloto anteriormente utilizada para a validacéo dos
resultados [66] foi utilizada como referéncia para todas as simulacdes que se seguem. Para tanto
0s seguintes limites operacionais foram estabel ecidos:

- Relacdo catalisador/gasileo (COR): de 2 a 30;

- Temperatura de entrada do catalisador (T¢x): de 680 °C a 720 °C;

- Temperatura de entrada do gasoleo (T gassieo): de 210 °C a 220 °C;

- Alturado riser (H): de 10 a 50 vezes o diametro.

Com base nessas faixas operacionais previamente estabelecidas, desenvolveu-se uma
andlise paramétrica. A andlise consistiu da simulacdo computacional de uma série de casos com

0 objetivo de analisar a resposta da unidade de craqueamento catalitico dentro das faixas



100

estabelecidas.
A TABELA 7.1 traz as caracteristicas gerais de operacdo da unidade para todas as
simulagdes de otimizagdo realizadas.

TABELA 7.1: Caracteristicas gerais de operacdo da unidade durante a otimizacéo

Carregamento
Vaz&o méssica de gasdleo (kg/h) 170
V az&o maéssica de vapor d’ agua (kg/h) 8.5
Relagdo catalisador/gasbleo 2-8
Pressdo na entrada do riser (bar) 25
Par dmetr os fisicos
Massa especifica do catalisador (kg/m°) 1400
Calor especifico do catalisador (kJ/kg K) 1.09
M assa especifica do gasoleo (kg/m°) 26
Massa especifica do vapor d' dgua (kg/m?) 0.7
Calor especifico do vapor d' agua (kJkg K) 2.0
Temperatura de entrada do catalisador (°C) 680
Temperatura de entrada do gasdleo (°C) 210
Temperatura de entrada do vapor d’agua (°C) 210 (amesma do gasoleo)
Viscosidade da fase gasosa (kg/m s) 1.4x10°°
Coeficiente de troca térmica entre as fases (kJ/s K) 1x10°3

A Fig. 7.1 mostra a influéncia da relacdo entre as vazdes massicas de catalisador e
gasoleo (COR) na conversdo de gasdleo em produtos mais leves. Pode ser observado nessa
figura, que quanto maior for a quantidade de catalisador (em relacdo a de gasoleo) maior € a
conversao e consequentemente maior a geracéo de gasolinae GLP, os quais sdo dois produtos de
interesse comercial. Para a gasolina, observa-se uma regido de maxima conversdo para uma
relacéo catalisador/gasdleo 6tima’, CORgyt = 15. Este maximo néo é pronunciado, mas € um
claro indicativo das possibilidades de otimizacdo do sistema. A mais importante observacdo, no
entanto, proveniente da andlise dos resultados mostrados na Fig. 7.1 é que a partir de COR =18,
ndo € mais necessario 0 aumento da quantidade de catalisador, uma vez que a conversdo nao
mais se atera, tendo atingido um patamar (nivel maximo), aém do qual, ndo é mais possivel o
aumento das fracBes maximas de produtos nobres na saida do riser. Assim, pode-se saber a priori
0 custo necessario de catalisador para um nivel méximo de producdo. Apenas com esse primeiro
resultado, 0 modelo desenvolvido demonstra o potencial de aplicacdo prética diretamente na
industria do petroleo.

! Este méximo pode melhor ser visualizado na Fig. 7.2b.
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Fig. 7.1 - Influéncia da relagdo catalisador/gasoleo na conversdo de gasoleo

Prosseguindo a andlise, a Fig. 7.2 mostra para 0 mesmo caso anterior, a influéncia do
comprimento do riser (relagdo H/D) em funcdo da relacdo entre as vazbes de catalisador e
gasoleo (COR). Observa-se nessas figuras que quanto maior o comprimento do riser, maior € a
conversao dos produtos (no caso gasoling, Fig. 7.2b), porém existe um limite a partir do qual esta
influéncia comeca a diminuir. Na Fig. 7.2, isto pode ser observado se for notado que a diferenca
das curvas paraH = 50D e H = 40D ¢ bastante menor do que a diferenca entre as curvas paraH =
20D eH =10D.

Esse resultado nos leva a concluir, que a partir de um certo patamar (aproximadamente
H= 40D para as condi¢des operacionais mostradas na TABELA 4.2), o aumento da relacéo H/D
praticamente ndo contribui mais para a conversdo do gasoleo. A influéncia da relacdo H/D na
conversdo final de gasoleo esta relacionada na verdade com o tempo de residéncia da mistura
(catalisador mais gasoleo) no interior do riser. Para uma mesma vazéo de gasdleo e catalisador,
teremos uma mesma vel ocidade média na se¢do transversal do riser, o que implica que o tempo
de residéncia € funcdo apenas do comprimento do riser (considerando-se que o didmetro ndo
varie). O tempo de residéncia deve ser suficiente para que as reagdes de craqueamento catalitico
possam ocorrer de tal forma a converter a maior quantidade possivel de gasdleo em produtos,
porém existe um limite de tempo no qual o catalisador é totalmente desativado e a partir deste
ponto ndo adianta mais manter o catalisador em contato com o gasoleo dentro do riser que néo

ocorreramais reacao.
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Observa-se contudo na Fig. 7.2 que se a quantidade de catalisador for muito grande (COR
maior do que 20), ainfluéncia da altura do riser na conversdo ndo € importante. Isto se da devido
ao fato de que se a quantidade de catalisador for muito grande em relacdo a quantidade de
gasoleo, existe uma &rea suficiente' (abundante) para o contato entre o catalisador e o gasdleo,
tal que rapidamente todo o gasdleo e sgja convertido em produtos. Na verdade pode ser dito para
este caso, que existe mais area superficial de catalisador do que moléculas de gasdleo disponivels
e desta forma ndo € necessario que uma molécula deixe o poro do catalisador para que outra
possa entrar e ativar a reacdo de cragueamento; isto €, existemn poros de catalisador suficientes
para todas as moléculas de gasoleo. Neste caso, a rgpida conversdo é conseguida as custas de um
excesso de catalisador no sistema, o que ndo é desejado em virtude dos custos com a manutencéo
de catalisador na unidade.

Comportamento semelhante pode ser observado para os demais lumps, contudo o
maximo na conversado observado na Fig. 7.2 para a gasolina ocorre adicionalmente apenas para o
gas combustivel. O aumento na conversdo (fracdo massica) de GLP e coque que continua
ocorrendo mesmo apds ter cessado a conversdo de gasdleo em produtos, ocorre devido a
conversdo de gasolina nesses produtos, ocasionando assim a diminuicdo na fracdo méssica de
gasolina observada na Fig. 7.2b e fazendo com gue os mesmos ndo alcancem um ponto de
maxima conversdo em funcéo da relacdo catalisador/gasdleo (COR). O gés combustivel ndo é
afetado por este fenbmeno devido ao fato de que, no presente modelo cinético, a converséo de

! &rea na superficie e no interior dos poros do catalisador.
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gasolina em gas combustivel € bem peguena, contudo parte do gas combustivel é convertido em
coque provocando o aparecimento de um maximo na conversao observado naFig. 7.3c.
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Fig. 7.3 - Influéncia da relacdo catalisador/gasoleo e do comprimento do riser na
conversdo: (a) LCO, (b) GLP, (c) Gés Combustivel, (d) coque

Esse fenbmeno de “sobrecraqueamento” também é fortemente influenciado pela
temperatura de reagdo. A razéo do LCO néo ser convertido em produtos mais leves, da mesma
forma que a gasolina, ocorre em raz&o de que, como no presente model o cinético sua energia de
ativacdo é maior do que a da gasolina, com o0 aumento da temperatura de reacéo que pode ser
observada na Fig. 7.4, a conversdo de LCO, vista na Fig. 7.3a, nos produtos mais leves acaba
sendo desprezivel quando atemperatura alcanga cerca de 570 °C (COR = 20). Como ndo hAmais
vgo para ser convertido em LCO e este ndo € mais convertido em produtos mais leves, sua fracéo

massi ca tende a manter-se praticamente constante a partir deste ponto, como mostraaFig. 7.3a.
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A proxima andlise baseia-se ndo na conversdo de vgo em produtos, mas sim nas vazoes
massicas de cada produto. Partindo do principio de que existe uma vazao massica de catalisador
com gue uma determinada unidade possa operar, variando-se a massa de gasdleo e fixando todas
as demais condi¢Bes operacionais, tem-se como parametro a otimizar na andise, a relacéo
catalisador/gastleo onde a vazéo méssica de um determinado produto (gasolina, por exemplo) é
maxima. Em outras palavras, procura-se a producdo maxima de um determinado produto para
uma restricdo de vazdo massica de catalisador fixa. Esta € a formulacdo deste problema de
otimizacao.

Com esta andlise é possivel explicar, por exemplo, por gque certas unidades industriais
relatadas em alguns trabalhos [24, 25, 54] operam com uma relacdo COR menor do que 5, uma
vez que nesta condicdo a conversdo de vgo em um conjunto de produtos pode ficar abaixo de
60%.

A Fig. 7.5 mostra uma simulagdo onde, com base nos parametros operacionais mostrados
na TABELA 4.2, é fixada a vazéo massica de catalisador em 600 kg/h. Variando-se a vazéo

massica de gasoleo de tal forma a se percorrer uma faixa de COR entre 5 e 14, pode ser

! na verdade essa temperatura de reacdo é a temperatura na saida do riser que é igual para as duas fases e
gque permanece praticamente constante durante quase todo o comprimento do riser, variando significativamente
apenas nos primeiros metros do riser.
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observado nessa figura que a producdo maxima de gasolina (em vazdo massica), € conseguida
com algo em torno de COR = 3. Contudo neste ponto a conversdo de vgo é muito pequena (em
torno de 30%) de tal forma que este ndo &, por assim dizer, o ponto ideal de operacdo da unidade.
Se a unidade for operada com uma relacdo de COR = 5, esta estard operando muito préxima a
méxima producdo de LCO e GLP, e ainda assim com uma grande vazdo méssica de gasolina,

porém neste caso a conversao total de vgo € bem maior.
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Fig. 7.5 — Conversdo em vaz&o méssica de gasolina, LCO e GLP em func¢do darelacéo
catalisador/gasdleo, COR

A mesmaanadise daFig. 7.5 foi também realizada para vazdes de catalisador de 400, 800
e 1000 kg/h. E mostrado na Fig. 7.6 um resumo desses resultados onde s30 mostradas as curvas
de COR 6timos da maxima vazéo méssica em funcdo da vazéo massica de catalisador. Observa-
se nessa figura que a variagdo do ponto de COR 6timo é pouco dependente da vaz&o méssica de
catalisador, e mantém-se sempre entre 3 e 4 para o lump da gasolina. Para os outros dois lumps
(LCO e GLP), o ponto de COR 6timo para todas a vazdes méssicas de catalisador analisadas,
encontra-se entre 4 e 6.
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A Fig. 7.7 confirma a andlise feita sobre a Fig. 7.6, para o lump da gasolina, onde o ponto
de maxima producdo de gasolina encontra-se sempre proximo arelacdo catalisador/gasoleo igua
a 3, mostrando desta formaa“robustez” do 6timo encontrado.
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Fig. 7.7 — Curvas de conversdo (em vazao massica) paraa gasolina
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7.3. Otimizacao termodinamica

Na industria do petréleo, € reconhecida a importancia do riser numa planta de
cragueamento catalitico de gasdleo. Em virtude disto, muitos trabalhos de dimensionamento e
simulacdo de condi¢des 6timas de operacdo podem ser encontrados na literatura. No entanto,
esses trabalhos normamente abordam dois pontos criticos na smulagdo do riser: a
fluidodinamica e a cinética de reagdo do craqueamento catalitico.

Uma possibilidade, que n&o foi até o momento explorada na literatura técnica, € a andlise
de geracdo de entropia no riser, bem como a exergia destruida no processo como um todo.
Pretende-se neste trabalho dar os primeiros passos neste sentido. A seguir, € apresentada uma
proposta para o caculo da geracéo de entropia total no processo de craqueamento catalitico que
ocorre no interior do riser, seguido de uma analise exergética do processo.

E importante deixar claro, que o estudo da geragdo de entropia no riser € efetuado apos
todos os demais célculos terem sido feitos. Apds a determinacdo dos campos de concentragoes,
esses valores sdo utilizados em pds-processamento para a determinacdo da entropia gerada, e
assim quantificando as perdas termodinamicas ocorridas no processo.

Para a determinagdo da geracdo de entropia devido ao processo de cragueamento
catalitico é necessario a determinacdo de fluxos massicos da propriedade entropia para cada um

dos lumps (m;s ), os quais podem surgir ou desaparecer durante a passagem da mistura pelo

riser. Esse procedimento € descrito a seguir.

7.3.1. Célculo da entropia gerada

A taxa de geracdo de entropia total em cada elemento de volume do dominio em andlise
(interior do riser), definido pela maha escolhida para discretizar o dominio de solugdo é
calculada como se segue [6], utilizando-se a metodologia de elementos de volume apresentada

por Vargas et al. [77].

N+2 N+2
Sgenev :%_[zmla] +(z mlSj _[9] (71)
' ot i=1 entrada i=1 saida T

onde s € a propriedade entropia especifica do componente i (kJ/kg K), m, é o fluxo massico do
componente i (kg/s), N o nimero de lumps, Q/T a parcela de geracdo de entropia devido as
reagBes quimicas onde Q é representado pela variacdo da entalpia de reacdo (AH,ec) em cada

elemento de volume. Os Ultimos dois lumps (N+1 e N+2) correspondem ao vapor d agua e ao



108

catalisador, respectivamente.

Para a simulagdo em regime permanente, o termo 0S,, /0t € nulo. Além disso, para a

simulagdo em regime transiente, adota-se a hipdtese simplificadora de desprezar o termo 0S,, /ot

relacdo aos outros termos do segundo membro da Eqg. (7.1).

Finalmente, a geracdo de entropiatotal no interior do riser € dada por:

Sgen = z::.sgemev (7.2)

onde ne, € 0 NUmero total de elementos de volume definido pela malha escolhida para discretizar
0 dominio de célculo.

Na Eg. (7.1), é necessario estimar para cada um dos lumps o vaor da entropias. Como o
lump é um pseudo componente, ndo existe disponivel na literatura técnica valores tabelados para
aentropia. Em virtude disto foi necessario aproximar o valor da entropia com base nas seguintes
hipoteses:

1) todos os pseudo componentes' (lumps) comportam-se como gés ideal;

2) cadalump do modelo é representado por um hidrocarboneto® em estado de gés ideal de
mesma (ou 0 mais proximo possivel) massa molecular.

A primeira hipétese é perfeitamente justificavel sobre o ponto de vista de que o modelo j&
considera que todo o gasoleo entra no riser na fase gasosa (totalmente vaporizado), além do fato
de que como as pressdes no riser sdo baixas é aceitavel a hipdtese de que os lumps do modelo
tenham um comportamento de gas ideal.

A segunda hipGtese, por outro lado, apresenta uma aproximacd bem mais forte. E
possivel encontrar hidrocarbonetos de mesmo peso molecular, mas com propriedades
fisicos/quimicas completamente diferentes, porém devido a fata de maiores informacbes a
respeito da composi¢cdo quimica de cada lump, essa aproximacao foi necessaria.

Paraum gasideal, a variagdo na entropia pode ser aproximada através da seguinte relacdo
termodinamica (tabela 4.2 de Bgjan [6])

ds=LPar-Rgp (7.3)

T P
Se for considerado um estado inicial, onde sdo conhecidos Ty, Py € S, € possivel integrar

aEq. (7.3) deta formaa se determinar a entropia a uma dada condi¢do de temperatura e pressao.

! exceto o0 coque que terd um tratamento especial.
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Desta forma, integrando a Eq. (7.3) obtém-se
s _ T Cp _ PR
[ ds= [ T [ 0P (7.4)

Para avaliar a Eq. (7.4) € necess&rio dispor de Cp em funcdo da temperatura (Cp =
Cp(T)). Paratanto, como foi discutido antes, para cada um dos lumps do model o cinético (exceto
o0 coque) foi associado um hidrocarboneto de mesma massa molecular de acordo com a
TABELA 7.2 abaixo. Para 0 coque, como sua composi¢ao é ha maior parte carbono puro, o seu
calor especifico foi aproximado com o calor especifico do carbono grafite, mesmo sendo a massa
molecular de ambos muito diferente, o que neste caso ndo € importante uma vez que o carbono
grafite foi escolhido para representar 0 coque em virtude de sua composi¢ao quimica e ndo com

base na massa molecular como foi feito para os demais lumps.

TABELA 7.2: Associacdo dos lumps com seus respectivos hidrocarbonetos de mesma massa
molecular

lump Hidrocarboneto M assa molecular (kg/kmal)
(lump/hidr ocar boneto)
vgo n-octadecano (CigHsg) (422.80/254.500)
LCO n-octadecano (CigHsg) (254.50/254.500)
Gasolina n-octano (CgHig) (114.20/114.231)
GLP propano (C3Hg) (44.10/44.097)
Gés Combustivel metano (CH,) (16.04/16.043)
Coque carbono grafite (12/-)

O calor especifico a pressdo constante (Cp) dos lumps vgo, LCO, Gasolina, GLP e Géas
Combustivel foram determinados através da Eq. (7.5). Esta correlacéo é valida para temperaturas
entre e 200 a 1500 K.

2 2

C C
Cp=C,+C, —%C +C, —% (7.5)
senh(T?’] cosh(_lf’]
onde C,, C,, C3, C4 e Cs sdo constantes tabel adas retiradas da tabela 2-198 de Perry [59].

A substituicdo da Eg. (7.5) na Eq. (7.4) iria resultar em uma expressdo algébrica fina
bastante complicada, necessitando de esfor¢co computacional extra para a determinagéo dos Cp’'s
de cada um dos lumps. Como foi feita uma aproximagdo do lump por um hidrocarboneto de peso
molecular préximo, seria incoerente, dado ao esforco necessario, tentar calcular exatamente a
integral dada pela Eq. (7.4). Por outro lado, o comportamento das curvas geradas pela Eq. (7.5)
s80 bastante suaves dentro da faixa de temperaturas de interesse para o craqueamento catalitico,
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de tal forma que podem ser bem aproximadas por um polindmio de segundo grau (TABELA
7.3). A Fig. 7.8 mostra o gréfico obtido com a aplicacdo da Eq. (7.5) para cada um dos lumps do
modelo, exceto 0 vgo que devido ao seu ato peso molecular ndo pode ser aproximado por
nenhum hidrocarboneto de peso molecular semel hante disponivel.

O coque, no estado solido, foi aproximado pela curva de calores especificos do carbono
grafite aqual é dada por (tabela2-194 de Perry [59])

Chooqe = 2.673 +0.002517T ~ 11?:‘900 (7.6)

e que também foi aproximada por um polinémio de segundo grau (TABELA 7.3).

Géas Combustivel
(metano)

GLP
(propano)

Oleo de Ciclo Leve
(n-octano)

Gasolina

Coque
2 1 (n-octadecano) (carbono grafm

Calor especifico (kJ/kg K)

400 500 600 700 800 900 1000
Temperatura (K)

Fig. 7.8 — Calores especificos para cada um dos lumps cal culados pela Eq. (7.5)

Observando com cuidado a Fig. 7.8 nota-se que quanto maior € o peso molecular do
hidrocarboneto, mais proximo ficam as curvas de Cp. Com base nesta hipotese e em virtude da
falta de uma aproximacdo melhor para o lump vgo, foi utilizada para 0 vgo a mesma curva com a
qual foi aproximado o lump LCO.

Cada uma das curvas mostradas na Fig. 7.8 foi aproximada por um polinémio de segundo

grau naforma

Cp=aT’+a,T+a, (7.7)

Os polindmios correspondentes a cada uma das curvas mostradas na Fig. 7.8 séo

mostrados na TABELA 7.3. Essa tabela mostra também o polindémio interpolador para o vapor
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d'agua e o Cp constante utilizado para o catalisador.

TABELA 7.3: Aproximacao dos calores especificos de cada um dos lumps

lump Calor especifico
vgo Cp =-2x10% T2 + 0.0055 T + 0.2513 [kJ/kg K]
LCO Cp =-2x10% T2 + 0.0055 T + 0.2513 [kJ/kg K]
Gasolina Cp =-2x10% T2+ 0.0057 T + 0.1969 [kJ/kg K]
GLP Cp = -2x10% T2+ 0.0058 T + 0.1550 [kJ/kg K]
Gés Combustivel Cp =-1x10% T? + 0.0048 T + 0.7505 [kJ/kg K]
Vapor d 4gua Cp = 0.807x10°2T* - 2.964x10%°T> + 4.152x10%T? - 1.108x10%°T + 4.08 [kJkg K]
Coque* Cp =-7x10% T2+ 0.0022 T + 0.3033 [kJ/kg K]
Catalisador* Cp = 1.09 [kJkg K]
*s0lido

Para os hidrocarbonetos, aproximados como gases ideais, substituindo-se a Eq. (7.7) na
Eq. (7.4) eredizando aintegragdo, obtém-se a seguinte expressao para o calculo da entropia
T R P

1
S, = Sy, +§a1(T2 —T02)+ aZ(T—TO)+a3In[T—O]+M—iIn[FOJ (7.8)

ondei indicao lump e 0 o estado inicia de referéncia.
NaEq. (7.8), To = 298.15 K, Py = 1 bar e os valores para §; séo obtidos da tabela 2-221
de Perry [59].

Para os sdlidos, coque e catalisador, a Eq. (7.3) deve ser reescrita como

Ljds = J‘TTO % dT (7.9)

desta forma, combinando as Eq. (7.8) e (7.9), obtém-se a expressdo para o caculo de entropia
para o coque e o catalisador, dada por

s =5, +5afT T rar-T)ra, m[Tl] (7.10)

0

A entropia total gerada dentro do riser é computada através da soma da entropia gerada
em cada um dos elementos de volume da malha, para cada um dos componentes (lumps) da
mistura. Desta forma, faz-se necessario a determinacdo dos fluxos méssicos da propriedade
entropia de cada um dos componentes (m.s. ) em cada elemento de volume da malha

Na Fig. 7.9 é mostrado esquematicamente os fluxos massicos de cada componente na

entrada (M"Y, ) e na saida ('Y, )de cada elemento de volume. Como pode ser observado nesta
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figura, foram desprezados os fluxos méssicos na dirego radial*.

et

m.

1

s.b

m

1

Fig. 7.9 — Volume de controle para o célculo dos fluxo massicos de entropia

Os fluxos méssicos de cada componente na entrada (bottom) e na saida (top) de cada

elemento de volume mostrado na Fig. 7.9 sdo avaliados através das equacdes
My =Y, (7.11)

mit = Yit My (7.12)

onde i indica 0 componente, b, e t indicam a face do elemento de volume, A é a&eaeV a
velocidade na diregdo z, ambos normais aface do e emento de volume, de acordo com aFig. 7.9.

A Eq. (7.2) pode ser reescrita como

:g[imom szm Sin ] (7.13)

ou com o auxilio das Egs. (7.11)-(7.12)

S =3 Slris -mis)- 2 (714)

L A primeira versdo desta formulagdo incluia também os fluxos radiais, contudo foi observado que a

contribuicdo para a geracéo de entropia desses fluxos radiais € desprezivel.
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onde N € o nimero de espécies (lumps).

7.3.2. Analise exergética

A otimizacdo termodindmica de um processo qualquer contempla o estudo e
quantificagdo das perdas fluidas e térmicas do sistema em andlise. Estas perdas estdo diretamente
associadas as irreversibilidades do sistema e normalmente sdo devidas a perda de carga de um
fluido escoando, aos gradientes de temperatura e para sistemas reativos, ao calor gerado ou
consumido pelas reagdes quimicas, que ocorrem durante o processo. Minimizar essas perdas
significa minimizar as irreversibilidades, i.e., a exergia destruida no processo (consumida pelo
processo e perdida para 0 ambiente) visando-se sempre 0 maximo rendimento termodinémico do
sistema

A presente andlise consiste em um estudo exergético para 0 sistema, ou sgja, da exergia
total disponibilizada pelos produtos do processo (inclusive o cogue, que € utilizado para aquecer
o catalisador no regenerador) é descontada toda a exergia destruida durante o processo (devido
a0 aguecimento das massas utilizadas pelo processo e ao caor reeitado para o ambiente). O
esguema mostrado na Fig. 7.10 traz todos os fluxos méssicos e energéticos envolvidos no
processo de craqueamento catalitico. A parte tracejada representa 0s processos que ocorrem fora
do riser, 0s quais precisam ser considerados na andlise exergética, uma vez que a exergia tota
disponivel dos produtos foi avaliada & temperatura de referéncia’ (To) de 25 °C.

Iniciadlmente, 0 gasdleo e o0 vapor (agua) encontram-se a temperatura ambiente
(To = 25 °C). Antes da entrada no riser, estas massas sé0 aquecidas de tal forma que parte da
exergia disponivel € gasta (destruida) durante o processo de aquecimento. Essas perdas séo
representadas na Fig. 7.10 pelas entradas por baixo e peladireita, na parte inferior do riser.

O catalisador também precisa ser aguecido até sua temperatura de entrada no riser (T.1,),

contudo, como este fica circulando dentro do sistema, ao contrario das vazdes de gasoleo e vapor

d’ agua que passam pelo riser sem retornar, a exergia destruida pelo aquecimento e resfriamento
do catalisador sdo consideradas separadamente. O catalisador que sai do riser atemperatura T2

perde calor durante o seu trgjeto através do striper e das tubulacdes até a entrada no regenerador.

Essa quantidade de calor perdida com o resfriamento do catalisador é representada na Fig. 7.10

através da parcela QO,caI’ congtituindo desta forma uma parcela de exergia destruida com o

! vaorestabelados [79].
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resfriamento do catalisador. No regenerador, o catalisador é novamente aguecido até a
temperatura de entrada no riser (T ), de tal forma que também & necessario quantificar uma
parcela de exergia destruida no aquecimento do catalisador. O calor necess&rio para o

aguecimento do catalisador €é representado na Fig. 7.10 através da parcela Q_, .

m

-
cat+coke

Qo,cat N Qo’gm

Entrada do /

Regenerador

L gasoleo mgasoleo
LE
= Q asoleo
Q| ! g
m, T,

Fig. 7.10 — Geracao de entropiano riser

Na saida do riser, as vazdes massicas de produtos e vapor saem a temperatura Toy €

precisam ser resfriadas até a temperatura ambiente (To), que é admitida como a temperatura em
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gue os produtos sdo disponibilizados para consumo, caracterizando desta forma, mais uma
parcela de exergia destruida que precisa ser quantificada. Os produtos (. ) que saem do riser

precisam ainda passar pela segdo de fracionamento, contudo para a presente andlise € importante
notar apenas que estes produtos serdo disponibilizados para consumo a temperatura de referéncia
To, Sendo necessario quantificar somente a energia perdida no resfriamento deste produtos.

A exergia liquida dos produtos disponibilizada pelo processo pode, portanto, ser

quantificada através da seguinte equacéo

Enet = Eprod - .Ede;ruida (715)

ou, quantificando-se separadamente cada parcela de exergia destruida

Enet = Eprod - Ecat - Egasoleo - Ea - Eresf _TOng (716)

O primeiro termo a direita da Eq. (7.16) representa a exergia total que é disponibilizada
pelos produtos, apés todo o0 processo de craqueamento, ou Seja, esta é a exergia disponivel para
ser utilizada. Esta exergia total dos produtos disponivel para ser utilizada como combustivel
pode ser quantificada como

Eprod = (1_ngo)l;miai (717)

i#vgo

onde, ¢ € a exergia quimica de cada produto a temperatura de referéncia To, M, € a vazéo
massica de cada produto da mistura, i caracteriza o produto (lump) e N € o nimero de
componentes (lumps) da mistura.

Na Eg. (7.17), o coque, mesmo ndo sendo um produto, € considerado na quantificagdo da
exergia disponivel, uma vez que sua exergia € aproveitada, como fonte de calor, durante a sua
gueima no regenerador.

Para a determinacéo dos §; foi considerada a mesma hipotese de se aproximar cada lump
da mistura por um hidrocarboneto de peso molecular proximo (TABELA 7.2), assim como o
coque por carbono grafite. Os valores de &; foram retirados da tabela 7.3 de Bejan [6].

Os demais termos a direita da Eq. (7.16) representam separadamente cada uma das
parcelas de exergia destruidas durante o processo: E_, representa a exergia destruida para o
resfriamento do catalisador no trajeto entre o riser e o regenerador e também para 0 aguecimento

do catalisador antes da entrada no riser, Egasoleo e E, si0 as exergias destruidas para o
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aquecimento do gasdleo e da &gua, respectivamente, desde a temperatura de referéncia Tp até a
temperatura de entrada no riser, E,., a exergia destruida no resfriamento dos produtos e do
vapor d’' &gua que ssem do riser e TO'Sgen € aexergia destruida devido a entropia gerada durante o

trgjeto da mistura (catalisador + gasoleo + vapor) no riser. A quantificacdo de cada um destes

termos € feita, de acordo com a nomenclatura utilizada na Fig. 7.10, através das seguintes

equacoes:

. T ). T ).
E = 1——0] rest +[1——ig]Qa‘J“e (7.18)
at [ T, cat " cat
. T )
E gasoieo = (1‘Tm—°]ngeo (7.19)
gasoleo
. T. ).
E, = [1— ﬁ]Qg (7.20)
Tg
. T, Ve iy
Eresf = [1_1-_0}( ;ﬁ +pr)fd) (721)
out
onde
ch:if = M CPoy (Tout - Trigg) (7.22)
2 = M, Cp, (T~ T ) (7.23)
ansoleo = r.ngasoleocpgasoleo (Tglyzsoleo _TO) (724)
.QQ = maguacpagua (T;/;Jpa - T0)+ maguaLagua + mS(CpQ (TSIKn - TS\t/ap) (725)
Qurat = (Mg + Mgy + 111 JCPIT (T2, =Ty )+ L ooy + CPYor (T — T2 )+ (7.26)

mGLPCpéLP (Tout - To) +
rhGasComb.CpGasComb (Tout - TO) +

I’?"cokeCpZoke (Tout - TO )
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: r;sf = maguacpagua (-I-vap - T0)+ Mgl + mstcpa (Tout - T;/ap) (7'27)

agua agua — agua

Na Eg. (7.26), “cond” indica condensados, ou seja, a parcela de hidrocarbonetos na saida
do riser que ir4 condensar. A determinacdo dos Cp’s e do calor latente de condensacdo sdo
mostrados no ANEXO 2.

Finalmente, a exergia liquida do sistema é adimensionalizada em funcéo da exergia da
gasolina atemperatura de referéncia (To), destaforma

E = Em (7.28)

mgasoleoagasolina

Com o auxilio da Eq. (7.28) realizou-se uma série de simulagfes numéricas com o intuito
de se estudar a influéncia da relacdo catalisador/gasdleo (COR) em funcdo do comprimento do
riser (H/D). A Fig. 7.11 resume parte dos dados obtidos com as simulagdes, apenas para vazoes
massicas de gasoleo iguais a 170 kg/h, em um gréfico onde pode ser observado a existéncia de
um valor maximo (6timo) para a exergia liquida do sistema, Enet’ onde CORgy = 18. Nota-se
também nesta figura que a exergia liquida aumenta com o aumento da relacéo H/D, ou sgja, com
0 aumento do comprimento do riser, que esta diretamente associado ao tempo de residéncia da
mistura no interior do riser, o que € devido ao fato de que quanto maior for arelacdo H/D, maior

sera aconversdo (Fig. 7.2a) de tal forma que maior sera a exergia disponibilizada pel os produtos
nasaidado riser (Eq. (7.17)).

0.8

50 = H/D
7
0.7 1 30
0.6 20
0.5 1
B
wd 10
0.4 -
0.3
T = 680 °C
2 cat
0 Tugo = 210°C
g, = 170 kg/h
0.1 :

5 10 15 20 25 30
COR

Fig. 7.11 — Exergialiquida calculada
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A ordem de grandeza (importancia) de cada um dos termos da Eq. (7.16) pode ser

observada na Fig. 7.12. Observa-se nesta figura que a existéncia de um valor maximo para a

exergia liquida é devido principalmente a relagéo entre as curvas E,, € E,. Enquanto E_

aumenta rapidamente para valores pequenos de COR e depois tende a se estabilizar quando a

conversao aproximarse de 100% (Fig. 7.24), a exergia destruida no aguecimento e resfriamento
do catalisador (E_,) sempre aumenta com a COR (como 0 aumento da vazd maéssica de

catalisador) de tal forma que existe um ponto no qual a exergia liquida do sistema € maxima

(E ). A exergia destruida devido a entropia gerada dentro do riser, TOSgen , que é funcdo das

net,max
vazbes méssicas do catalisador e dos gases e das reagdes quimicas também contribui com uma

parcelaimportante de exergia destruida. A contribuicéo da exergia destruida no resfriamento dos

gases nasaidado riser (E,, ) também é importante para a existéncia do méximo, porém com um

grau menor de influéncia. Os demais termos da Eq. (7.16) (E e E,) tem pouca influéncia

gasoleo
sobre o ponto de maximo da exergia liquida do sistema e por esta razéo foram todos agrupados

em umaunicacurvanaFig. 7.12.

350 900
Teat = 680 °C .
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. 4 300°
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1 200

501 1 100

¢ Egasoleo +Est
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COR

Fig. 7.12 — Contribui¢des individuais para a exergia total do sistema

A exergia destruida no riser (ToSgen), como pode ser visto na Fig. 7.13, varia

significativamente para valores de COR entre 5 e 10 e a partir deste ponto tende a se estabilizar.
Este fenbmeno ocorre por que a geracdo de entropia dentro do riser € devida principa mente ao

calor de reacdo do craqueamento catalitico, de tal forma que para vaores baixos de COR a
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conversao € haixa, e a entropia gerada (diretamente associado ao calor consumido nas reacoes)
durante o craqueamento também é baixa. Com o0 aumento de COR, esta conversdo aumenta
rapidamente, aumentando desta forma também a entropia gerada com as reagdes quimicas de
cragueamento. No entanto, a partir de COR maior do que aproximadamente 15, a conversdo ja
alcancou valores maiores do 95% (Fig. 7.1), de tal forma que mesmo com o aumento de COR,
ndo ha um aumento significativo na conversdo do gasoleo em produtos, e conseqiientemente ndo
ha aumento na geracéo de entropia, fazendo com que as curvas mostradas na Fig. 7.13 tendam a

um valor maximo, mantendo-se a partir deste ponto constantes.

Na Fig. 7.14 é mostrado o comportamento da exergia liquida méxima (E ) em

net, max
funcéo de H/D e também da massa de gasdleo. S& mantidas constantes as temperaturas de

entrada do catalisador e do gasdleo, assim como o diametro do riser. Pode ser observado nesta
figura que a exergia liquida maxima (Enet’max) tem uma variac8o relativamente grande com

relacdo a H/D (entre 0.3 e 0.8, aproximadamente), mostrando a importancia da influéncia desta
varidvel para a otimizacéo termodinémica da unidade. Na Fig. 7.14 nota-se que quanto maior a

relacdo H/D, maior serd Enet’max , OU sgja, maior sera a exergia liquida disponibilizada na forma

de produtos ao final do processo.

450
Tear = 680 °C
Tygo = 210 °C
400 vgo
M, 170 kg/h
350 H/D = 50
o 300 1 40
S
X
~ 250 30
(/)CD
L2200 20
150
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100
50
0 ‘ ‘ ‘ ‘
5 10 15 20 25 30
COR

Fig. 7.13 — Variagéo da exergia destruida no riser em fungéo de H/D

Os pontos de CORg,; 0nde ocorrem os maximos de exergia liquida ( E ) também s&o

net, max

mostrados na Fig. 7.14. Observa-se neste caso que sua variacdo é pequena com relacéo a H/D
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(entre 16 e 19) e menor ainda com relacéo a vazéo massica de gasdleo (., ). Para as vaz0es

vgo
menores de gasoleo (170 e 190 kg/s) as duas curvas se sobrepdem e sdo ligeiramente maiores do
os valores obtidos para a vazbes maiores (210 e 230 kg/s), como pode ser observado na
Fig. 7.14.

A presente otimizacdo termodindmica buscou a determinacdo dos parametros
geométricos e de operacdo do riser dentro da unidade, para a maxima performance
termodinadmica da unidade como um todo. A funcdo objetivo (exergia liquida) foi maximizada
através da minimizacdo da exergia destruida em varios pontos do processo completo. Esta
primeira etapa de otimizacdo termodindmica do riser foi demonstrada em relagdo a um unico
grau de liberdade, i. e., a razéo catalisador/gasdleo. Os 6timos encontrados sdo “robustos’ em
relacdo a parametros geométricos da unidade, destacado a sua importancia e a utilidade de sua
determinac&o precisa.

O estudo de otimizacéo apresentado nesta se¢do mostrou a viabilidade da aplicacéo de
uma metodol ogia de otimizagdo termodinamica a uma unidade conversora de FCC.

O presente estudo baseou-se na maximizacdo da exergia liquida® do processo na tentativa
de explorar a melhor configuracdo geométrica (H/D) e a relacéo entre as vazbes (COR) sob o

ponto de vista termodinamico.

Tear = 680 °C 170 = mvgo
0.9 {Tyg=210°C 190

0.8

0.7 1 ~

< Enet,max | 21
g 06 | "
[ 20

{NN]

19 8

- 18

17

0.1 4 190 - 16

0 " " " " " " " 15

10 15 20 25 30 35 40 45 50
H/D

Fig. 7.14 — Exergialiquidae COR 6timos

Algumas ressalvas devem ser feitas sobre a presente otimizagdo. Como pode ser

! Func&o objetivo da otimizagéo.
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observado na Fig. 7.11, o ponto de 6timo encontrado para a unidade ocorre para um valor de
CORy: de aproximadamente 18, o qual € um valor relativamente ato. No entanto, € preciso
observar que a cinética de craqueamento disponivel [67] provavelmente ndo retrata de forma
confiavel as conversdes do gasdleo para 0s casos onde a relacdo catalisador/6leo torna-se
elevada. Sabe-se que se 0 tempo de residéncia for suficientemente longo, ou se a quantidade de
catalisador exceder em muito a quantidade de gasdleo a unidade tendera a produzir, em um caso
extremo, apenas coque e hidrogénio. Como pode ser observado naFig. 7.1, a presente cinéticade
cragueamento ndo capta esse fendmeno. Também € preciso, lembrar que se a vazdo de
catalisador for muito elevada, o balanco térmico da unidade, que € regido principalmente pelo
regenerador, também ficara prejudicado.

No entanto essa limitacdo do modelo cinético ndo invalida a presente proposta de
otimizagdo, uma vez que a andlise realizada" é genérica e podera ser utilizada em conjunto com
qualquer modelo matematico que descreva de forma precisa a unidade de FCC em andlise. Na
verdade, a presente otimizagdo termodinamica também pode ser realizada apenas com base em
dados experimentais, contudo neste caso 0 himero de experimentos necessarios para a presente

analise seria bastante grande.

! Metodologia de otimizagso termodinamica proposta.



8. MODELO TRANSIENTE PARA SIMULACAO E CONTROLE

8.1. Introducéao

Até o presente momento, todas as simulagdes desenvolvidas tratavam apenas da solucéo
em regime permanente. O model o proposto &, no entanto capaz de realizar simulagfes em regime
transiente. Esta versatilidade do modelo (aplicativo) criado permite a utilizacdo do presente
codigo para simulacdes de controle em que é necessério considerar o transiente” no interior do
riser.

N&o é o objetivo deste trabal ho desenvolver nenhum tipo de agdo de controle, mas apenas
ilustrar neste capitulo a aplicabilidade do programa também na solucéo de problemas transientes.
E apresentado a seguir uma andlise desenvolvida na fase inicial destatese, e que resultou em um
trabalho publicado no IMECE - International Mechanical Engineering Congress & Exposition,
2001 [68], no qua é apresentada uma simulagdo transiente para o campo de velocidades no
interior do riser. Naguela fase do trabalho, o dominio computaciona havia sido discretizado com
um sistema de coordenadas bidimensional cartesiano, e mais tarde optou-se por um sistema de
coordenadas cilindricas como pode ser visto no capitulo 2. Como sera visto a seguir, a solucéo
obtida com o método proposto é comparada com a solucdo obtida com o aplicativo FEAP [82] e
resultados para o campo de vel ocidades transiente séo apresentados.

Ao final, sera apresentada uma solucdo transiente com o atual cddigo desenvolvido, onde
dada uma condicdo inicial de operagdo em regime permanente, € induzido no sistema uma
perturbacdo e observado o comportamento do mesmo até que este entre em regime permanente

novamente.

! em alguns trabalhos disponiveis na literatura [3,29] é considerado que o transiente no riser é desprezivel
em relagdo ao transiente do regenerador, de tal forma que o riser € modelado como um equipamento que opera
sempre em regime permanente durante a simulagéo de controle.
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8.2. Um modelo numérico simplificado para a determinagédo do campo

de velocidades em uma unidade de craqueamento catalitico®

Este trabalho introduz um modelo computaciona gera para a determinagdo do campo de
vel ocidades em escoamentos reativos ou ndo reativos no interior de um duto. O modelo é entdo
aplicado a uma unidade de craqueamento catalitico (FCC) de uma refinaria de petroleo para
determinar 0 campo de velocidades no interior do riser, onde ocorrem reagfes para converter
fracOes pesadas de petroleo em produtos mais leves, como destilados médios e olefinas, com
altas taxas de conversdo e produtividades. Uma abordagem adequada para a simulacdo deste
processo € desconsiderar a hipotese de escoamento plug-flow e resolver o problema completo
baseando-se nas equagdes de conservacdo de massa e quantidade de movimento. Para tanto, uma
formulacdo completa € mostrada na literatura como tendo um custo muito alto, tanto
computacional quanto com relacdo ao tempo de processamento, principa mente nas simulactes
tridimensionais (3-D). Como o objetivo principal da simulagdo € a determinacd@o precisa das
concentragdes dos produtos nobres, a determinagéo de um campo de velocidades extremamente
preciso ndo € uma exigéncia primordia na presente simulagdo. Com isto, € assumido um campo
bidimensional onde as equagbes, em regime transiente, de conservacdo da quantidade de
movimento e massa sdo discretizadas no espaco através do método de diferencas finitas, no qual
€ considerado uma aproximacao do tipo upwind para os termos advectivos, e as equacdes sdo
integradas no tempo com um esquema implicito do tipo Backward Euler. A malhamais grosseira
possivel é determinada de tal forma que o erro relativo da solucdo seja menor do que 5% quando
comparado com a solucéo de regime permanente cal culada com um método de elementos finitos,
gue utiliza um elemento isoparamétrico, com quatro nés implementado para a solucdo das
equacOes de Navier-Stokes na sua forma completa no programa FEAP — Finite Element Analysis
Program [82]. O objetivo desta proposta € o desenvolvimento de uma técnica aternativa que
permita um tratamento simplificado para o campo de velocidades, e torne possivel a
determinacdo numérica das concentracOes dos produtos em um riser para futuramente ser

aplicada em operagdes de otimizagdo e controle em tempo real.

8.3. Teoria

Um esguema geral simplificado do problema é mostrado na Fig. 8.1. Nessa figura, Se H

! do titulo original em inglés “A Simplified Numerical Model to Predict the Velocity Field in a Catalytic
Cracking Unity in Oil Refineries’;
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sd0 alargura e altura do riser, respectivamente, h; é a alturadaregido de paredes inclinadas, h, é
a dtura da parte inferior da entrada lateral e h; a altura da parte superior da entrada lateral.

Dividindo todos os comprimentos por H, a geometria adimensional do riser € definida por

(A,S,h,,h,, 0, )= (H,S,h,, h,,h,)/H (8.1)

NaFig. 8.1 osindicesin e out se referem as entradas e saidas do riser, respectivamente.

Neste primeiro tratamento, objetivando desenvolver uma formulagdo simplificada e
validar os resultados numéricos obtidos, a geometria do riser é assumida como sendo um duto
formado entre duas paredes planas, como mostrado na Fig. 8.1, com uma espessura
(profundidade) W infinita. Na verdade o riser € um cilindro de secdo circular, contudo, para
adequar a presente formulacdo® a um riser real, ser4 necessério apenas aplicar um sistema de
coordenadas cilindricas ao dominio de célculo.

Embora gasbleo pesado, vapor d agua e catalisador solido sgjam injetados no riser
simultaneamente em diferentes entradas, neste modelo, a mistura em movimento no interior do
riser é aproximada por um fluido equivalente com propriedades médias, assumindo que o0s
componentes estdo perfeitamente misturados. As equagdes na forma adimensional para o
escoamento para um fluido com propriedades uniformes sdo as equacdes de conservacdo da
massa e quantidade de movimento, as quais foram simplificadas de acordo com as hipéteses de
escoamento incompressivel, transiente e com propriedades constantes, para um fluido
Newtoniano:

P U oV _
+—+

oF oYU OV _ 8.2
ot 90X aY 82)
U U AU _ 9P 1[do°U 9% (83)
—+yU=4+V—-—=——_+ +—

ot X oY 0X Re|dX*® aY?

ov oV OV _ 9P 1]V oV (8.4)
—+tU—+V_—=-+— +

gt X aY Y Re[dX® aY?

onde as variaveis adimensionais sdo definidas como:

! Na verdade este trabalho foi realizado antes do desenvolvimento do modelo fluidodinamico apresentado
no capitulo 2.
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-t _xy)  o_p
HIV, bv)=S Y (8.5)
(u,v):(”’v) . Re=—infl (86)

V. V

n

onde (X,y) sd0 as coordenadas cartesianas (m), P a pressdo (N/m?), p a massa especifica (kg/md),

H aadturado riser (m), v aviscosidade cinemética (m#/s) et o tempo ().

(E)
Y=1 §,=02

(B) (B)

T
1
[y

a | | -
—= (C) _ (D) =— !

h,=025| (B) (B)
U Iﬁl =0.15

)

Y=0 'im:o.ow T r v,

Fig. 8.1 — Dominio de célculo e condicdes de contorno

E sabido que a solucdo das equacdes governantes de um escoamento incompressivel sio
dificeis de serem resolvidas com base nas varidveis primitivas devido ao fato de que a pressdo
ndo aparece explicitamente na equacéo da massa. A Eqg. (8.2) foi modificada para incluir uma
derivada da presséo em funcdo do tempo. Este termo artificial foi primeiramente introduzido por
Chorin [11] para a solugdo das equacdes de Navier-Stokes. Embora a solucéo transiente ndo segja
plenamente precisa, a solugdo de regime permanente é obviamente precisa, umavez que todas as
derivadas em relacdo ao tempo desaparecem e as equacdes restantes representam exatamente as
equacdes de conservacao originais. E importante ressaltar que ndo foi utilizado nenhum fator de
relaxacdo neste trabalho, de tal forma que as Eq. (8.3)-(8.4) ndo foram modificadas. Para que a
solucdo transiente ficasse 0 mais préximo possivel da solucdo real, as equactes do movimento
foram deixadas na sua forma original. O objetivo do presente modelo € fornecer um campo de

vel ocidades para as equactes da energia e concentracfes para o modelo do riser.
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Um modelo transiente completo é essencial para a simulagdo do riser em futuras
aplicagOes para otimizagdo e controle em tempo real, de tal forma que mudangas nos parametros
operacionais e 0 efeito dessas mudancas no sistema possam ser capturadas. Mesmo nédo sendo
exato, é esperado que o perfil transiente do campo de velocidades obtido com o presente modelo
sgja muito melhor que a aproximagdo de plug-flow utilizada anteriormente por uma série de
modelos [9,72, 74].

Para completar a formulacdo do problema, as seguintes condi¢des de contorno sdo

especificadas para 0 dominio computacional mostrado naFig. 8.1:

A)U=0;V=1LP=P, (8.7)
B)U=0;V =0 (8.8)
C)U=a;V=0 (8.9
D)U=-a;V =0 (8.10)
5= =0 (8.11)

onde a =U,,/V,, é avelocidade adimensional de entrada lateral do fluido, com U;, sendo a

velocidade de entrada lateral do fluido (m/s).

8.4. Métodos numéricos

A solucdo numérica do problema foi obtida por dois métodos diferentes: (i) solucéo em
regime permanente utilizando o método de elementos finitos [82] e (ii) solucdo transiente e de
regime permanente através do método de diferencas finitas, o qual é a proposta do presente
modelo em estudo. Desta forma foram obtidos os campos de pressdo e velocidade dentro do
dominio computacional mostrados na Fig. 8.1. A solucdo precisa de regime permanente obtida
com o0 método de elementos finitos foi utilizada para validar a solugdo em regime permanente do
presente modelo. A idéia é produzir um modelo simples para ser utilizado como uma subrotina
de um modelo mais completo para o riser de FCC, a ser empregado para otimizacéo e controle

de processo.
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8.4.1. Método de elementos finitos

Apenas a solucdo de regime permanente € procurada, desta forma, todas as derivadas com
relacdo ao tempo sdo feitas iguais a zero. O primeiro passo na implementacdo numérica foi a
eliminagcdo da pressdo da Egs. (8.3) e (8.4), através da utilizagdo do modelo de penaidade que
aproximaaEg. (8.2) como [31]

U, oV _
oxX oYy

_P (8.12)
Y

onde y € o fator de penaidade, que deve assumir um valor suficientemente grande a fim de
garantir a conservacao da massa.

A implementacdo do método de elementos finitos para a solucéo do sistema de equacdes
do modelo (Eg. (8.2)-(8.11)) comeca através da obtencdo da forma variacional (fraca) do
problema. Devido as caracteristicas do escoamento dentro do riser mostrado na Fig. 8.1,
fisicamente pode ser percebido que a solucéo em uma posicdo especificada do dominio depende
preferencialmente do que acontece na regido imediatamente anterior do escoamento (upstream),
considerando-se € claro, adirecdo em que o escoamento esta sendo forgado.

E sabido que o método de Galerkin, que é o andogo no méodo de elementos finitos ao
esguema de diferencas centradas do método de diferencas finitas, ndo capta este aspecto fisico na
descretizac8o das equacbes. Contudo, a discretizacao utilizada neste trabalho € um esguema
upwind proposto por Hughes [32], onde é possivel adequar a forma discreta do problema a
caracteristica fisica do escoamento.

Apbs o desenvolvimento da forma discreta do problema, as equacOes resultantes sdo

colocadas naformamatricial para o problema bidimensional em regime permanente. Assim,

C(U) 0 Ul + 2K11+K22 K21 01
0 c)]|U, K Ku+2K,]|0,
{rfn 512}{91}:{5}
K21 K22 U2 F2

onde C(U) € amatriz capacidade que contém os termos advectivos das equacdes do movimento,

(8.13)

as quais possuem uma dependéncia ndo linear com o vetor solucéo U Kut, Kio, Kot € Ko SH0 a8
matrizes de rigidez com coeficientes constantes (viscosidade constante), que contém os termos
viscosos das equagdes do movimento; K,,,K,,,K,, € K,, S0 as matrizes de penalidade que

contém os termos devidos a eliminacdo da pressdo das equacdes do movimento através da
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Eq. (8.12), que € computada com uma integracdo reduzida (um ponto em cada direcéo) para
evitar o “trancamento” (locking); F, e F, sdo os vetores forca das equagBes do movimento que
contém as condicdes de contorno da vel ocidade.

Por simplicidade, os detalhes da formulagdo matematica dos componentes das matrizes
descritas acima ndo sdo apresentados. Todavia, o leitor é direcionado ao trabalho de Reddy e
Gartling [63], que possui a base da formulacéo implementada computacional mente neste estudo.
Uma subrotina em FORTRAN foi escrita para implementacéo das equactes de Navier-Stokes
em duas dimensdes com elementos isoparamétricos e quatro nos, a qual foi entdo adicionada ao
cédigo aberto (open code) chamado " Finite Element Analysis Program”, FEAP, originamente

escrito por Zienkiewicz and Taylor [82].

8.4.2. Método de diferencas finitas

Um esguema de diferencas finitas com células centradas foi implementado para a
discretizagdo das Egs. (8.2)-(8.11), i.e., os valores das varidveis ndo sdo computados nos nos,
mas sim no centro da célula. Todas as derivadas sdo, sempre que possivel, aproximadas por
diferencas centradas. Contudo, as derivadas de primeira ordem (termos advectivos) sdo
discretizadas com um esguema upwind, a fim de capturar as caracteristicas fisicas do
escoamento. Para permitir a utilizacdo de uma maha irregular, isto €, elementos com tamanhos
diferentes em diferentes posi¢fes do dominio de clculo, de tal forma que a malha possa ser mais
refinada onde sdo esperados 0os maiores gradientes na solugdo, a aproximagdo por diferencas
finitas para as derivadas precisaram ser computadas em funcdo de uma posicao especifica,
baseando-se em uma expansao de Taylor em torno do ponto central. As equagdes que se seguem
mostram o resultado final deste processo, utilizando uma variavel auxiliar @, para representar

todas as variaveis:

09 _ 0.—Q,

& - A +A_ (8.19)
09 _%~G (8.15)
ay A,

20 _ G~ ¢, (8. +D,)/D, —¢,0 11, (8.16)

oX? A (A, +A,)12
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02([) — ¢, _q:p(At +Ab)/Ab _q:bAt /Ab (8.17)
oY ? A (D, +40,)12

onde A € a distancia entre os pontos em que a derivada sera computada e os subindices e, w, t, b
sereferem as faces do elemento east, west, top e bottom, respectivamente e p ao ponto central.

A implementacdo das derivadas na direcdo de Y da regido inclinada da maha foram
feitas de acordo com o esquema mostrado na Fig. 8.2. Como as células tém paredes inclinadas, o
ponto acima (top), no centro e abaixo (bottom) ndo estéo alinhados, de tal forma que os valores
da varidvel ¢ acima e abaixo sdo computadas como uma média ponderada, como pode ser visto
naFig. 8.2.

— _+—7—Tp —f ——— Zt__l-l-l
L
-+ — —b+—+(ab—+— — -1

Fig. 8.2 — Célculo das derivadas naregido com paredes inclinadas

8.4.3. Resultados e discussao

O sistema de equagdes ndo linear representado pelas Egs. (8.12) e (8.13) foi resolvido
pelo método de Newton-Raphson para a obtencdo dos campos em regime permanente de pressao
e velocidade dentro do dominio de cllculo mostrado na Fig. 8.1. Similarmente, a solucéo de
regime permanente do sistema de equagdes ndo linear representado pelas Egs. (8.14) a (8.17) é
discretizado com o0 método de diferengas finitas, e também foi obtido com o método de Newton-

Raphson. A solucéo transiente com o método de diferencas finitas foi obtida com um esquema
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de backward Euler.
Para a obtencdo da solucdo numérica precisa pelo método de elementos finitos, varios
refinamentos de malha foram realizados. A variavel monitorada foi a norma euclidiana do vetor

solucéo, ||(P,U,V)]|, de acordo com o seguinte critério

(8.18)

-1

_IP.u V) -[P.uv)|

<0.01
[(P.u, V),

onde | € o indice de iteracdo da maha, ou sgja, com o0 aumento de j a maha torna-se mais
refinada.

Quando o critério for satisfeito, a malha de indice j-1 € selecionada como a maha
convergida. A malha resultante desse processo foi definida com 1176 nos e 1100 elementos. Esta
malhafoi mais refinada naregido perto da base e daregido de entrada lateral, onde sdo esperados
0s maiores gradientes na solucéo.

Uma maha mais grosseira foi determinada para o método de diferencas finitas, de tal
forma que a norma euclidiana do erro relativo do vetor solugdo, em comparagdo a solucdo de
regime permanente obtida com o método de elementos finitos fosse menor do que 5%. A maha
resultante para 0 método de diferencas finitas tem 615 nos e 560 elementos, e é mostrada na

Fig. 8.3 (direita). A Fig. 8.3 (esquerda) mostra a solucéo de regime permanente para 0 campo de

velocidadesparaRe=10ea = 1.5.

111,

3

—_—
—

Fig. 8.3 — Campo de velocidades (Re = 10; a = 1.5) e malha convergida para o método de
diferengas finitas



131

O primeiro conjunto de resultados é mostrado na Fig. 8.4 e na Fig. 8.5, e consiste na
comparagdo entre os resultados numéricos obtidos com o método de elementos finitos (FEAP) e
0 método de diferencas finitas. A comparacéo é feita para as velocidades U e V nadirecdo X em
trés diferentes secbes do riser; Y = 0.1 (regido de paredes inclinadas), Y = 0.27 (entrada lateral)
eY = 0.96 (saida do riser). A Fig. 84 mostraV e U para Re = 10 e a = 1. As duas solucdes

numéricas mostram uma boa concordancia.

Re =10
a=1

Re =10
a=1
——FEAP

....... Diferencas finitas

FEAP
....... Diferengas finitas

0.1

Fig. 8.4 —Perfisdevelocidade (Re=10ea =1)

A Fig. 8.5 mostra uma anadise similar para Re = 100. A solucdo numérica obtida com
ambos os métodos mostra novamente uma boa concordancia, quantitativa e qualitativa, entre os

resultados.

FEAP FEAP
------- Diferengas finitas [ ------- Diferengas finitas

Fig. 8.5 —Perfisdevelocidade (Re=100ea =1)

Os resultados numeéricos mostrados nas duas figuras anteriores demonstram que o método
de diferencas finitas produz resultados suficientemente precisos em comparagdo com 0 método
de elementos finitos. Desta forma, com a solugdo por diferencas finitas de regime permanente
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validada, a mesma maha foi utilizada para a obtencdo da solucdo em regime transiente do
presente estudo.

Parailustrar os resultados de regime transiente com o método de diferencas finitas, foram
selecionadas duas secdes diferentes do riser: o meio da secdo de entrada lateral de fluido
(Y =0.27) easaidado riser (Y =0.96). O regime permanente foi obtido com 1., = 60 paraa =
05 1o =75 paraa =1 et1, =90 para a = 1.5. O critério para que a solucéo de regime
permanente fosse dita alcancada foi a determinacdo da norma euclidiana da solucéo com relacéo

adois passos (steps) no tempo, assim

I(P.u V), =|(P.U, V)| s10°AT (8.19)

onde k € 0 passo ho tempo.

Quando o critério da Eq. (8.19) for satisfeito, o tempo k-1 é selecionado como o tempo de
solucdo convergida de regime permanente, Te.

A Fig. 8.6 mostra o perfil de velocidades V parat=0.21. € T=T, para Y = 0.27. Uma
comparacao direta entre as duas figuras mostra que para T = 0.21, 0 fluxo para Y = 0.27 ja se

encontra proximo da condicdo de regime permanente.

15 15

Y =027 L Y =0.27
Re=100 i Re=100
A | T=02T, v | =T,
1 a=15 1 a=15
1 1
5 05 [ 0.5
05 T 05+
e o o o
0 01 x 02 0 01y 02

Fig. 8.6 — Efeito da variagdo da velocidade de entrada lateral no perfil transiente de velocidades
(Y =0.27)

A Fig. 8.7 mostra o perfil de velocidades V para 1=0.21, € T=T. para Y = 0.96.
Diferentemente do que acontecia para Y = 0.27, uma comparacdo direta entre as duas figuras
mostra que em T=0.2t, 0 escoamento continua evoluindo para a condicdo de regime
permanente, mesmo para peguenos valores de a. Também pode ser visto que, como esperado,

quando o aumenta, avelocidade V também aumenta.
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Fig. 8.7 — Efeito da variagdo da velocidade de entrada |lateral no perfil transiente de velocidade
(Y =0.96)

8.4.4. Conclusodes

Um modelo de diferencas finitas bidimensional simplificado foi introduzido para a
determinacdo do campo de velocidades no interior de um riser de FCC. Os resultados numéricos
para a condicdo de regime permanente obtidos com o presente modelo foram validados através
da comparacao direta com a solucdo de elementos finitos apresentando uma boa concordancia de
resultados tanto qualitativa quanto quantitativamente. Resultados para o regime transiente
também foram apresentados e discutidos, demonstrando o potencial do método para futuras
aplicacdes em otimizacéo e controle em tempo real de operacéo, de tal forma que mudangas nos
parametros de operacéo e o efeito destas no sistema podem ser captados. O presente modelo
proposto pode ser utilizado para fornecer o campo de velocidades exigido para as equagOes
transientes de conservacdo de energia e espécies, a fim de se obter os campos de temperatura e

concentracdo dentro do riser.

8.5. Exemplo de estudo da resposta dinamica do modelo

Adicionalmente a0 que foi mostrado no item 8.2 deste capitulo, no presente item a
formulacéo utilizada é a mostrada nos capitulos 2 e 3. O item anterior ilustra um dos primeiros
trabalhos de ssimulacéo realizados, o qual durante o processo de desenvolvimento desta tese
evoluiu para o model o matemético apresentado nos capitulos 2 e 3.

Com o intuito de exemplificar a aplicacdo do presente método em aplicagdes de controle
em tempo real, a seguinte simulagdo mostra uma solucdo transiente que parte da condicdo

convergida em regime permanente para uma rel acéo catalisador/gasoleo (COR) igual a9. Em um
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determinado instante, a relagd COR é modificada para 7 (simulando uma perturbagdo, ou acéo
de controle, na unidade). A Fig. 8.8 mostra 0 comportamento transiente da unidade, desde o
momento da perturbacdo inicial até que a condicdo de regime permanente sgja mais uma vez
atingida. Novamente as condicdes operacionais da unidade sdo perturbadas através da mudanca
instantanea da relacéo COR para a sua condicao inicial que era COR = 9. Pode ser observado na
Fig. 8.8 que o0 sistema mais uma vez lentamente retorna a condi¢cdo de regime permanenteinicial.
As condicdes operacionais gerais da presente simulacéo sdo as mesmas mostradas anteriormente
naTABELA 4.2.

Na Fig. 8.8, iniciamente COR = 9, ou sgja, quando t = 0s. Em seguida, o0 sistema é
perturbado e COR assume o valor 7 det = 0.1s atét = 11s. Neste ponto, 0 sistema € novamente
perturbado e COR assume novamente o valor 9 até o fina da smulagdo. A linha tracgjada na
Fig. 8.8 indica o ponto onde o sistemafoi perturbado e COR passou de 7 para 9. A solucéo é dita

de regime permanente quando
Il - o), < 107 (820)

onde [t éanormaeuclidianado vetor soluggo U= (V,,V,,P,Y,, Toy, Te ).

60
M, ,, =170 kg/h
Teat =680 °C
50 { Tvgo =210°C
~ |at=01s
= ! Gasolina
S 40 Y
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B —l
\é 30 !
! LCO
@ 20 - :
g i
— 1
i | Vgo
10 1 ! GLP
F——— 1 Coque
: Gas Comb.
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Fig. 8.8 — Solugéo transiente
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Embora o exemplo mostrado na Fig. 8.8 sgja uma aplicacdo bastante simples, este deixa
claro a capacidade do método em prever o comportamento transiente da unidade.

Para garantir que o transiente real fosse capturado corretamente na simulacéo da Fig. 8.8,
o intervalo de tempo utilizado foi de At = 0.1 s. Como o intervalo de tempo é relativamente
pegueno, para que o regime permanente fosse atingido, foram necessérias cerca de 110 iteracdes,
ou sgja, 0 problema precisa ser resolvido 110 vezes até que o regime permanente sgja alcancado,
0 que implica em um tempo relativamente grande processamento®, contudo se n&o for necessario
a solucdo transiente exata, é possivel aumentar o valor do At e conseqlentemente diminuir o

tempo de processamento.

! Cerca de 20 min em um computador Pentium |11 com processador de 1 Gb de clock, 516 Mb de meméria
RAM e rodando com o sistema operacional Linux.



9. APLICATIVO COMPUTACIONAL DESENVOLVIDO

9.1. Introducéao

Normalmente o produto final de uma tese ou dissertacdo € uma metodologia que foi
proposta e implementada computacional mente através de uma série de subrotinas que interagem
entre s e compdem um programa capaz de gerar os resultados necessarios para a concretizacao
da tese. Contudo, nem sempre é disponibilizado, ao fina do trabalho, um aplicativo pronto para
ser utilizado e que possa ser operado por qualquer pessoa que atue na mesma area de
conhecimento.

Para a solucéo numérica do modelo matematico elaborado neste projeto, foi desenvolvido
um programa em fortran 90 o qual pode ser compilado tanto na plataforma Linux (com o
compilador Intel Fortran 7.0%) quanto na plataforma Windows (com o compilador Microsoft
Fortran Power Station 4.0). E importante destacar neste ponto que o aplicativo criado é um
programa desenvolvido para ser operado como um software, ou sgja, por qualquer pessoa que
domine os conhecimentos bési cos sobre fluidodindmica e cinética de cragueamento catalitico em
risers de FCC. Todas as variaveis de controle que necessitam ser gjustadas antes da simulacdo
estdo disponiveis em uma série de arquivos de entrada de dados que podem ser editados de
formainterativa durante a execucéo do programa.

A mahaa ser utilizada na ssimulagdo também € gerada durante a execugdo do programa.
Além da geracdo da maha em si, é possivel também reaproveitar os resultados de uma
simulagdo redizada anteriormente com uma maha diferente através da interpolagdo dos
resultados. Cada vez que a maha for modificada, e a opcdo restart estiver ativa, 0 programa ira
interromper a simulagcdo e perguntar se deve ser realizada a interpolagdo dos resultados,
permitindo assim que estes possam ser utilizados com a nova malha criada. S&o interpolados os

! Este compilador é grétis (freeware) e estd disponivel para download na pégina da Intel
(http://www.intel.com/software/products/compilers/flin/noncom.htm).
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campos de velocidade, pressdo, concentragdes e temperaturas.
Essa edico das varidvel's de controle e criagdo da malha é realizada sem a necessidade de
gue o programa sgja compilado novamente. Na realidade, o programa precisa ser compilado

somente durante 0 processo de instalagdo do mesmo.

9.2. O aplicativo

O foco principa no desenvolvimento do aplicativo, que serd denominado de RISER,
concentrou-se apenas no desenvolvimento e implementacdo computacional de um modelo
matemético capaz de simular de forma suficientemente precisa 0 complexo mecanismo de
craqueamento catalitico em leito fluidizado, o qual foi discutido nos capitulos anteriores. Em
virtude disto, a interface programa/usuério desenvolvida ndo é grafica, ou sgja, 0 programa ira
“conversar’ com 0 Usudrio através de mensagens envidadas para o shell' em que o programa
estiver sendo executado, e onde o usuério sera questionado a respeito de qual agdo o programa
deve executar a seguir. Foi desenvolvido um pequeno manual de operagdo, que pode ser
verificado no ANEXO 3, onde sdo apresentadas informagfes sobre execucdo, compilacéo e
mani pulacdo dos arquivos de entrada e saida de dados do programa.

O programa RISER foi construido em modulos de tal forma que a entrada de dados, a
execucdo do programa e a saida dos resultados s8o modulos independentes. Embora elas ndo
possam ser executadas separadamente®, cada uma delas constitui um conjunto independente de
subrotinas que possibilitam ao usuario uma certa flexibilidade de operacdo. Por exemplo, é
possivel editar os arquivos de entrada de dados (através de um editor de textos qualquer) e
depois simplesmente rodar a smulagdo sem que a interface de entrada de dados do programa
sgja executada. Esta construcdo em moédulos também facilita grandemente uma futura
implementacdo de uma interface gréfica para a entrada e/ou saida dos dados.

O médulo de entrada de dados é constituido por uma série de subrotinas que |éem e
gravam arquivos dentro do diretério “input” onde estdo armazenados todos 0s arquivos com
entrada de dados. Também € armazenado nesse diretorio o arquivo de reinicializacdo que pode
ser utilizado para continuar a execucéo de uma simulagdo interrompida em uma determinada
iteracdo ou simplesmente utilizar a solucdo de uma simulagéo como condic¢&o inicial para uma
outra simulagéo qualquer. E o diretdrio “input” que deve ser armazenado no caso de se querer

1 No linux, ou prompt do DOS no windows.
2 Exceto a visualizagdo gréafica dos resultados que ndo necessita ser executada de dentro do programa
principal RISER.
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gravar uma determinada simulagdo. Com ele é possivel carregar a simulacdo rodada
anteriormente e entdo gerar 0s arquivos de saida de dados que serdo lidos pelo médulo de saida
de dados do programa.

O médulo de execucao (solver) é totaimente independente dos outros dois modulos
(entrada e saida). Este médulo 1€ os arquivos de entrada, roda a simulag&o e cria os arquivos de
saida com os resultados da simulagio. Com o programa RISER operando no modo nao iterativo’,
durante a execucdo da simulagéo os arquivos de entrada sdo lidos, a simulagdo é redlizada e os
arquivos com os resultados (saida de dados) sdo gerados, sem que nenhum tipo de mensagem
sgjaenviada paraatela (shell ou prompt). Com esta op¢do é possivel utilizar o programa RISER
como um aplicativo auxiliar de um programa de controle, por exemplo, que gera os arquivos de
entrada de dados, executa o programa RISER e em seguida toma uma decisdo de controle com
base nos resultados lidos nos arquivos de saida do programa RISER. Tudo isto, sem nenhuma
intervencao do usuério. Na verdade o programa VALIDATION?, que foi utilizado parao gjuste e
validagdo do modelo proposto, faz exatamente isto; 1€ as concentracdes de cada um dos lumps na
saida do riser geradas pelo programa RISER, calcula as novas constantes de gjuste do modelo,
grava estas constantes em um arquivo de entrada do programa RISER, executa novamente o
programa RISER e calcula desta forma novos valores para as concentragdes dos lumps na saida
doriser. Isto é feito até que as constantes de gjuste corretas sgjam obtidas.

O modo néo interativo do programa RISER permite também a execucdo em background
(somente no Linux), permitindo desta forma que a execucao seja controlada remotamente através
de uma conex&o via ssh, por exemplo.

O modulo de saida de dados aém de permitir acessar interativamente uma série de
arquivos texto com informagdes sobre convergéncia, balanco de massa e os resultados em 9,
também possui uma peguena interface grafica. Este modulo também é independente dos demais
e pode ser acessado a partir do arquivo de reinicializagdo sem que o0 programa precise ser rodado
novamente®.

A saida gréfica € bastante simples, porém suficiente para a andlise dos resultados. Esta
pode, como sera mostrado a seguir no item que fala sobre a interface com o usuario, ser utilizada
na visualizacao gréfica da maha, campo de velocidades, perfis de concentracéo e temperatura ao

longo do riser, e campos bidimensionais de pressdo, concentragoes e temperaturas.

! esta opcdo é controlada através da variavel iterative que deve ser ajustada no “arquivo input/input.txt”.
2 para maiores detalhes sobre o programa VALIDATION ver o ANEXO 3.
% esta opcao pode ser gjustada no arquivo “input/input.txt”.
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9.3. Interface com o usuario

Embora a interface programal/usuario ndo sgja grafica, esta € suficiente para o controle
total sobre as simulacdes, permitindo ao usuario verificar e editar os dados de entrada, gerar a
malha, controlar varidveis do solver® e também escolher 0 modelo cinético® da simulago.

Desta forma o aplicativo criado permite ao usuario do codigo controle completo sobre o
programa, sem que para tanto seja necessario qualquer tipo de edicéo e/ou compilacéo do codigo
fonte durante a execucéo do programa.

No inicio da execucdo do programa, uma primeira tela € mostrada onde séo apresentadas
a0 usuario as informagdes gerais da simulagcdo a ser executada (como por exemplo o sistema
operacional, 0 modelo cinético, nimero de volumes, etc.). A Fig. 9.1 mostra a tela inicial de
controle (versdo do windows) do programa RISER. Esta traz um resumo da simulacéo que esta

pronta para ser executada.

wergsoft Hindows ersion 2,1,
C) Copyright 1985-2001 Microsoft Corp.
EMPNNEWriserriser _
= FCC 2D-RISER SIMULATOR femaanirs e
a ersion 149 - Abr 202004
=
= 13 1 s =L
H Eeady state selutien o
B aseil input locgtion = bettom
3 inetic model = SIX-/PETROBRAS & lumps medel (2 energy equations)
i Restart option = en
AREAS:
IEe 110 = bottom: 00198 mZ
1214 side: 2141l mZ2
32, Q200
2.8726 mss
2.0000 Bar
. QPAB s - betta: 20,080 dearee
. QRID ins e _ave! e n's
170.98 kash = rho_vao: 26.98 kasm3
13.93 kash - rho_st: /@ kasmg
73? - rhe_cat: 1460.09 kasm2
211.88 ¢
00,00 C

Fig. 9.1 —Telainicial de controle

Na tela seguinte (Fig. 9.2), o usuério € questionado se ele desgja continuar a simulacéo
com a configuracdo atual, ou se ele desgja editar os arquivos de entrada de dados. Ao optar por
editar um dos arquivos de dados, automaticamente o arquivo escolhido serd aberto para edicéo
com o editor de texto de sua preferéncia, no caso do exemplo da Fig. 9.2, este editor é a versdo

para windows do aplicativo “vi”. Também é possivel neste ponto da execucdo editar as

! este também é um programa independente que pode ser compilado separadamente e utilizado para a
solucdo de qualquer sistema de equagdes ndo lineares.

2 Atual mente apenas 3 model os cinéticos estao implementados.
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configuragBes do solver gjustando 0 nimero méximo de iteracOes e critérios de convergéncia,
entre outros parametros.
A geracdo da malha, caso seja necessario modificala, deve ser executada neste momento

da simulacéo.

peretional system = Hindows
Stemady state solution

Sasai{ input locatjon = bottom
inetic model = SIX/PETROBRAS &
Restart optlon = cn
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O UDED DODNE S

input, txt file
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aclver setting flle
grid

without changes
& =mimulatian

Fig. 9.2 — Edicdo dos arquivos de entrada de dados

Ao final da simulag8o, novamente o0 usuario sera questionado a respeito de quais saidas
de dados ele desgia verificar (Fig. 9.3). Estas podem ser no modo texto ou gréfico. No modo
texto ele poderd optar por verificar os dados completos da simulacdo, e/ou os historicos de
convergéncia da solucdo, bem como verificar a conservacdo da massa no processo. Da mesma
forma que na manipulacéo dos arquivos de saida de dados o usuario podera escolher o editor de
textos de sua preferéncia, desde que este tenha sido selecionado no arquivo “input/input.txt”

antes da simulagéo.
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Fig. 9.3 — Telade saida de dados

O médulo grafico do aplicativo gnuplot € utilizado para a geracdo de graficos de linhas,
vetores ou escalares. No caso da Fig. 9.4 sGo mostrados os perfis de concentracfes e também o

campo bidimensional de temperaturas para uma determinada simulacéo realizada.
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Fig. 9.4 — Saida grafica dos resultados



10. CONCLUSOES

Neste trabalho foi desenvolvida uma metodologia simplificada para a modelagem e
simulagdo numeérica de risers de FCC. O modelo proposto encontrase em uma classe de
model os intermediéria sob o ponto de vista de complexidade: este ndo é tdo simples quanto os
model os do tipo plug-flow onde sdo determinados campos unidimensionais para as variaveis em
anaise, nem tdo complexo quanto os modelos tridimensionais e bi ou trifasicos disponiveis na
literatura. Apesar das simplificagdes adotadas, 0 modelo proposto mostrou-se adequado na
determinacdo das concentragbes massicas de cada um dos lumps do modelo cinético na saida do
riser. O modelo traz uma formulagdo bidimensional em coordenadas cilindricas, onde uma
mistura homogénea (monofasica de propriedades médias) de gasodleo, vapor d agua e catalisador
escoa pelo interior do riser. A modelagem consiste na aplicacdo das equactes de conservacao da
quantidade de movimento, massa, energia e espécies ao problema, as quais sdo discretizadas com
o método de diferencas finitas e entdo o sistema de equactes a gébricas ndo-lineares é resolvido
com o0 método de Newton-Raphson.

Durante o desenvolver do trabalho, mais especificamente durante a fase de validacéo
experimental e gjuste do modelo, foi observado a possibilidade de, ao invés de simplesmente se
procurar parametros para gjustar a presente formulagdo aos dados experimentais disponivels,
também era possivel a proposicdo de uma metodologia de gjuste de parametros do modelo
matematico. Desta forma, a metodologia apresentada no capitulo 4 traz uma forma rgpida e
pouco dispendiosa (do ponto de vista do nimero de dados experimentais necessarios para o
guste) de gustar um determinado modelo matemético qualquer para risers de FCC a um
determinado conjunto de condi¢des operacionais, bem como ao tipo de carregamento e/ou
catalisador utilizados. Observou-se também a falta de trabalhos na literatura que trazem este tipo
de guste do modelo, tornando assim essa parte da tese ainda mais importante sobre o ponto de
vista de ineditismo do trabal ho.

O presente modelo foi comparado com dados experimentais e também com um modelo
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tridimensional bifasico desenvolvido com o auxilio do software comercial CFX. Foi observado
nesta comparagdo que a ordem de grandeza dos erros que ocorreram nas previsdes feitas com o
CFX em comparacdo aos dados experimentais disponiveis sdo da mesma ordem de grandeza aos
erros obtidos com 0 modelo simplificado. Este resultado demonstra que, de uma forma geral,
para a determinagéo dos perfis de concentracéo ao longo do riser ou simplesmente a conversao
na saida deste, a cinética de reacdo tem um papel maisimportante do que a fluidodindmica, detal
forma a ndo justificar a criacdo de um modelo extremamente complexo do ponto de vista
fluidodinamico, se o objetivo principal do estudo for apenas a determinacdo dos perfis de
concentracdo ao longo do riser.

Uma andlise paramétrica realizada com o modelo proposto no capitulo 7 resultou em um
estudo de otimizacdo. Mostrou-se que a conversdo de gasolina e gas combustivel pode ser
maximizada em relacéo a razéo catalisador/gasdleo na entrada do riser. Além disso, verificou-se
que para uma dada restricdo de vazdo de catalisador, hd maximos pronunciados para as vazfes
méssicas dos produtos correspondentes a valores 6timos de raz&o catalisador/gasoleo. A seguir
ainda no capitulo 7, uma analise exergética foi realizada, onde foi proposta uma metodologia
para o calculo da geracdo de entropia no interior do riser. Umafuncéo objetivo foi definida, i. e.,
a exergia liquida resultante do processo, buscando minimizar desta forma as perdas exergéticas
da unidade. Andlises deste tipo sdo comumente aplicadas a plantas de geracdo de poténcia,
contudo sua aplicacdo a unidades de craqueamento catalitico € uma novidade, e ainda néo foi
explorada. A metodologia apresentada no capitulo 7 traz apenas 0s primeiros passos nesta
direcéo, deixando ainda o assunto em aberto.

Com base na metodologia exergética discutida no parégrafo anterior, foi realizada a
otimizacdo termodindmica integrativa do riser na unidade de cragueamento catalitico. O
conceito busca a otimizacdo dos parametros geométricos e de operacdo do componente “local”
(riser) dentro da unidade, para maxima performance termodindmica “global” da unidade como
um todo. A funcéo objetivo, i. e, exergia liquida, foi maximizada, através da minimizacéo da
exergia destruida em varios pontos do processo completo. A primeira etapa deste processo de
otimizacéo termodinamica integrativa do riser foi demonstrada em relacdo a um primeiro grau
deliberdade, i. e., arazéo catalisador/gasdleo. M ostrou-se a existéncia de maximos pronunciados
da exergia liquida obtida no processo e representado pela exergia quimica da vazdo maéssica de
produtos convertidos, para valores 6timos da razéo catalisador/gasoleo. Os 6timos sdo “robustos’
em relacdo a parametros geomeétricos da unidade, destacando a sua importancia e a utilidade de
sua determinacdo precisa. Além disso, mostrou-se a existéncia da oportunidade de

prosseguimento do processo de otimizagdo em relagcdo a outros graus de liberdade da planta.
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Como produto final do trabaho, aém é claro do presente texto, foi disponibilizado
também um aplicativo computacional para a smulacdo, validacdo e otimizacdo de risers de
FCC. O aplicativo desenvolvido, como é mostrado no capitulo 9, encontra-se plenamente

funcional e capaz de ser operado por qualquer pesquisador da area de FCC.

10.1. Sugestbes para trabalhos futuros

Alguns dos pontos que necessitam ainda de um estudo mais aprofundado, por falta de
tempo de terem sido tratados com o devido detalhamento no presente trabalho, ou ainda por
serem temas pouco abordados na literatura técnica e que necessitam ser estudados, foram
brevemente comentados ao longo deste texto. No entanto, € interessante que estas idéias sgjam
aqui reunidas de uma forma mais organizada e sequiencial.

O primeiro ponto diz respeito a falta de consenso que pode ser observada quanto a qual
tipo de formulagdo deve ser aplicada na modelagem de unidades de FCC. De uma forma geral,
quando se pretende observar apenas as condi¢des globais na saida do riser, sdo utilizados
model os mais simplificados. Contudo, existem model os muito complexos tanto do ponto de vista
da fluidodindmica quanto do ponto da vista de cinética de cragueamento que também sdo
utilizados para a previsdo das concentragbes na saida do riser. Tavez fosse interessante
organizar essas idéias em um trabalho onde os vérios tipos de modelos e suas aplicabilidades,
vantagens e desvantagens fossem expostas, de maneira clara, de tal forma a servir como um guia
para novos pesquisadores que estdo ingressando na area de craqueamento catalitico de petréleo e
ainda néo sabem qual o tipo de modelo melhor se adapta a suas necessidades.

O segundo ponto diz respeito aregido de entrada lateral do gasdleo, abordado brevemente
no capitulo 5 e que ainda necessita de mais estudos. E nessa regiZo onde ocorrem os maiores
gradientes das variaveis em andlise (velocidades, concentraces e temperaturas), contudo, como
em relagdo ao comprimento total do riser esta regido € bastante peguena, e também dada a
complexidade para se estudé-la, tanto experimental quanto numericamente, normamente esta
regido é desprezada da andlise e o riser € modelado como um duto longo onde tanto o catalisador
guanto o gasodleo e 0 vapor d &gua sdo ditos estarem entrando juntos pela base do riser. Observa
se, no entanto uma caréncia de trabalhos que estudem a regido de entrada lateral de gasdleo de
tal forma que sua influéncia na conversdo final dos produtos de interesse ndo foi devidamente
quantificada. Sabe-se, no entanto que quanto melhor for a dispersdo do gasoleo nessa regido, e
isto depende diretamente da fluidodindmica, melhor e mais rgpido sera o inicio das reacfes de

craqueamento.
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Uma terceira sugestdo para trabalhos futuros diz respeito a geragdo de entropia no riser.
Como foi mencionado anteriormente, a metodologia para o clculo da geracéo de entropia no
riser apresentada no capitulo 7.3 traz apenas uma proposta inicial para esta andlise. A andlise
apresentada neste trabalho mostrou bons resultados, porém aguns pontos, como por exemplo, a
forma de se cacular a propriedade entropia de cada um dos lumps do modelo precisa ser
melhorada. A aproximagéo do lump por um hidrocarboneto de massa molecular equivalente,
embora tenha fornecido valores suficientemente precisos para a presente analise, provavel mente
ndo é a melhor abordagem para o problema e necessita de uma andlise mais cuidadosa. A
expansdo da metodologia para os demais equipamentos do riser, como O regenerador e 0
stripper, por exemplo, também deve ser considerada. Principamente para o regenerador, onde é
feita a queima do coque do catalisador e existem grandes gradientes de temperatura ocasionando
desta forma uma fonte importante de geracdo de entropia no sistema.

Sugere-se, finAmente, o prosseguimento do estudo de otimizagdo termodinamica
integrativa do riser na unidade de craqueamento catalitico, bem como dos outros componentes
(e. g., stripper e regenerador). A metodol ogia apresentada com base na minimizacéo da exergia
destruida nos varios pontos do processo completo permite ainda o estudo de vérios outros graus
de liberdade, i. e., par@metros de projeto e de operacdo. O resultado desse processo |6gico e
estruturado seré a arquitetura 6tima da unidade para a méxima performance termodinamica, i. €.,

com minimo custo energeético e maxima conversao possivels.
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ANEXOS

ANEXO 1 Porosidade para um escoamento monofasico

Definindo-se a porosidade como sendo a razdo entre a vazéo volumétrica da fase gasosa e

avazao volumétricatotal temos

D

Da condicéo de conservacdo da massa, temos que o divergente do campo de vel ocidades
deve ser nulo. Assim, a equacdo da conservacdo da massa para um escoamento multifasico em

coordenadas cilindricas tem aforma

O+ (ev,)=0 @)

onde, € € afracdo volumétrica e v avel ocidade de cada uma das fases, respectivamente.

Para 0 caso particular de duas fases, a Eq. (2) tomaaforma

a(“:1Vr1) + 1-51Vr1 + a(“:1Vr1) + a(82\/22) + 1‘82\/22 + a(szvzz) — 0 (3)
or r 0z or r 0z

que

2 = Vz (4)

g=¢ e ¢g,=1-¢ (5)

Expandindo a Eq. (3), ja utilizando a nova simbologia mostrada nas Egs. (4) e (5)
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oe  ov, 1 0 o0v,
V,—+E€ +=&v, +V, —+¢ +
or or r 0z 0z ()
v, o), (1—8)% +1(1—>3)vr +v, ol-¢), (1-¢) N, _g
or or r 0z 0z

simplificando a Eq. (6)

ov, +1v N ov, @

or r ' o0z

=0

Conclui-se entdo que a porosidade € deve ser constante.
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ANEXO 2 Calculo da entalpia de vaporizacao para os condensados

Pelo topo do riser sai uma mistura de vapores de vgo, LCO, gasolina, GLP, gés

m__e

combustivel e agua, cujas vazOes massicas S80 representadas por m ap My

I’.nlco’ I’.ngs,l’ m

vgo !

m respectivamente. Para tanto admitiu-se a condensacdo apenas da agua,LCO, gasolina e

agua !
Vgo e que a agua e os hidrocarbonetos sdo completamente imisciveis.

As frages méssicas destes componentes sdo cal culadas por

m.

£ ®

wW. =

enguanto que as fragdes molares séo dadas por

I‘hi/'\/li

Y, =
> /M, ®)

As pressdes de vapor para os condensaveis® (vgo, Ico e gsl) s#o obtidas através da
equacdo de Antoine (semi-empirica), onde as constantes A, B e C sdo retiradas de [61]. Assim,
B.

Pv, =A - |
T (T+C, -273.15) (10)

As fragdes molares da fase liguida de cada um dos condensaveis € dada por

PY,
X, =—
Pv,

(11)

onde P € a pressdo total do sistema [bar].
Como para a fase liquida a soma das fracbes molares deve ser igua a 1, pois na fase

liquida est@o presentes somente 0 vgo, o LCO e a gasolina, temos

1: ngo + cho + ng| (12)

onde x; é funcdo de Pv; que por suavez € funcdo datemperatura.
Resolvendo a Eg. (12) obtemos a temperatura de orva ho.

' aégua é tratada em separado.
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Astemperaturas médias de ebulicdo (Ty) e critica (T.) dafase liquida sdo dadas por

Ty =Xugo Thvgo + Xico Thico + Xgs Thgs (13)

Tc = ngoTc,vgo + choTc,Ico + ng| Tc,gsl (14)

bem como a presséo critica que € dada por

Pc = ngo IDc,vgo + chopc,lco + ng| Pc,gsl (15)

A temperatura reduzida de ebulicdo da fase liquida € dada por

Tbr

S 16
T (16)
Desta forma a ental pia de vaporizagéo média do condensado pode ser cal culada por [61]

(3.987T,, —3.958+1.555In(P.))
(Lo7-T,) )

AH Sao =RT.T,,

Como a temperatura de orvalho (T) € diferente da temperatura média de ebulicdo (Ty), €

necessario corrigir o AHyq, [61]. Assim,

_ -1\
AH _AH(v’ap[(l_Tz)] (18)
rl
onde
T
T.= T—b (19)
Tr2 = l (20)
TC
en=0.38.

A temperatura na qual a agua ira condensar depende de sua pressdo parcia na fase
gasosa, aqual pode ser calculada por

PV . =Y, .P (21)

onde Y ,qua € afragdo molar da agua namistura e P a pressdo total damistura
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Com a pressdo de saturagéo conhecida, a temperatura de saturacéo e o AH,4, da agua séo

obtidos da tabela de saturacéo para o vapor d’ agua.



ANEXO 3 Manual resumido de utilizacéo do aplicativo riser

Os arquivos de entradas de dados localizados no diretorio input/ séo:
input.txt => Este arquivo define os dados de entrada do programa e pode ser editado antes ou
durante a execugdo do programa principal (riser).
Este arquivo define:
- parametros gerais (general settings)
- parametros do escoamento (fluid flow settings)
- algumas propriedades fisicas do fluido (physical properties)
- parametros da carga (feedstock settings)
- parametros para a Eqg. da energia (energy settings)
- par@metros do modelo cinético (kinetic model)
- parametros de controle de convergéncia (auxiliary constants)

Kinetic *** txt => Estes arquivos definem os parametros cinéticos de entrada do programa de
acordo com 0 modelo cinético escolhido. Este devera ser editado durante a execucéo do
programa, visto que de acordo com a escolha do modelo cinético (ver "kinetic model" no
arquivo input/input.txt) ele ira abrir um arquivo diferente para cada caso.

Ginput.txt => Este arquivo define a configuracdo da malha, e somente devera ser editado
iterativamente durante a execucdo do programa (riser).

restart.dat => Este arquivo é criado no final da execucdo de cada simulacdo e ndo deve ser
editado. Quando a opcdo "restart" estiver habilitada no arquivo input/input.txt, o
programa ird procurar por este arquivo (restart.txt), verificar se este € compativel com a
atual simulacéo a ser executado, e inicializar todas as variaveis com as informacdes nele
contidas.

restart_old.dat => Este é uma copia (backup) do arquivo restart.dat, e pode substituir o arquivo
restart.txt (€ necessario renomea-lo como restart.txt) caso este venha a ser corrompido ou
perdido.

solver .txt => Este arquivo define as configuraces gerais para o solver e podera ser editado antes

ou durante a execugdo do programa (riser).
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Os arquivos set_fluid_vectors.txt, set_kinetic_vector.txt e grid.grd, todos localizados no
diretdrio "input" sdo criados pelo programa, e ndo devem ser editados pelo usuario.
Os arquivos grid (Linux) e grid.exe (Windows) sdo os aplicativos responsaveis pela

geracao da malha e ndo devem ser editados.

O programa cria uma série de arquivos de saida de dados que ficam situados no diretério
"output™
solutions.txt => saida com todos os dados lidos no arquivo input/input.txt bem como todas as
variaveis cal culadas durante a simulagdo. E o arquivo principal de saida de dados.
mass.txt => mostra o fluxo de massa a cada cota (coordenada z) do riser. O objetivo deste
arquivo é averificaco da conservacdo de massa ao longo da secdo transversal do riser.
residue.dat => traz um historico gera da convergéncia do problema e pode ser utilizado com o
aplicativo gréfico gnuplot.
solver .txt => traz uma série de informagdes sobre o0 solver. Traz também um histérico de todas
as solugdes ocorridas durante a simulacéo.
trans_residue.dat => traz um historico de convergéncia para a solugdo transiente. Este arquivo
somente serd criado se a opcdo de solucdo transiente for selecionada no arquivo
input/input.txt.
Existem também os arquivos *.grf que sdo criados no diretério base do programa e
utilizados pelo "graph” ou "gnu" (interface grafica), no Linux, ou pelo programa "gnu.exe" no
Windows. Estes arquivos sdo utilizados para fazer os graficos dos resultados. Os programas

graph, gnu e gnu.exe estdo inclusos junto com o programa principal .

A execucdo do programa é bastante simples e também iterativa.
Basta para tanto rodar o executével (riser). No sistema Windows, clique duas vezes sobre

o iconeriser.exe, e no sistema Linux, digite riser em umajanela"xterm" ("shell") e aperte atecla
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"enter" dentro do diretério raiz do programa, i.e., FCC-2-D.
Sera mostrado na tela ("prompt" do dos ou "shell" no linux) um pequeno resumo da
simulacdo gque esta pronta para ser executada.

Escolhendo aopcéo "y" para continuar a seguinte mensagem ird aparecer natela:

(2) to edit the input.txt file

(2) to edit the kinetic.txt file

(3) to edit the solver setting file
(4) to edit the grid

(0) to continue without changes
(a) to abort the simulation
Se algum dado estiver incorreto, ou mesmo segja necessario modificar algum parametro da
simulagdo, isto pode ser conseguido através das opcdes (1), (2), (3) ou (4). O prompt € iterativo,
ou sgja, sempre que uma das opgdes for selecionada, uma nova tela ser& mostrada com novos
comandos, ou o editor de textos escolhido no arquivo input.txt sera aberto com o arquivo a ser
editado. Ao final de cada modificacdo novamente o prompt principal ser& mostrado.

OPCAO (1): abre 0 arquivo input/input.txt para edicio

OPCAO (2): abre 0 arquivo input/kinetic ***.txt adequado ao problema que estd sendo
resolvido para edi¢éo

OPCAO (3): abre 0 arquivo input/solver.txt para edicéo

OPCAOQ (4): abre 0 arquivo input/Ginput.txt para edicio

OPCAO (0): continua a simulago

OPCAO (a): interrompe a simulacdo

Apbs a execucdo da simulacdo a seguinte mensagem ird aparecer natela:
Do you want to?

(1) seethe output file

(2) seetheresiduefile

(3) seethe solver output file
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(4) plot the results
(5) check the mass residuefile
(6) plot the residuefile

(7) plot the transient residuefile

(e) end the simulation
Novamente a verificacdo dos resultados da simulacéo é iterativa, ou sgja, ao final de cada
verificagdo o prompt principal serd mostrado novamente.
OPCAO (1): abre 0 arquivo principal (output/solution.dat) com os resultados da simulacéo.
OPCAO (2): traz um resumo dos residuos cal culados a cada iteracéo da simulagéo. Este arquivo
pode ser utilizado com o gnuplot para plotar os resultados (item 6)
OPCAO (3): traz um resumo das principais variaveis de controle do solver, todas calculadas a
cada iteragéo.
OPCAO (4): Abre a interface gréfica para visualizacdo dos resultados. Se esta opcdo for
escolhida um outro menu iterativo ira aparecer e a seguinte mensagem ira aparecer natela
What do you want to plot?
(2) grid
(2) vectors
(3) Lumps_profiles
(4) Temperature *
(5) Entropy_Lumps *
(6) Pressure
(7) YGasoleo
(8) YOleo_de ciclo_leve
(9) YGasolina
(10) YGLP
(11) YGas_combutivel
(12) Ycoque
(13) Tcat
(14) Tvgo

(0) exit
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*Esta opcdo aparecerd apenas quando o editor grafico escolhido no arquivo

input/input.txt para o programa gnul (Linux) ou o programa gnu.exe (Windows).

Sempre apds uma simulacdo, serdo criados no diretério raiz do programa varios arquivos
do tipo *.grf. Estes arquivos sdo utilizados para a visualizacdo gréfica dos dados de saida do
programa.

Os arquivos de configuragdo gnu.grf (gnul e gnu.exe) e set.grf (graph) servem para
gustar aguns pardmetros da interface gréfica. Eles devem ser editados antes da execucéo do
programa gréfico. Caso se desgje restaurar a configuracao default, € necessario apenas apagé-1os

antes da execucao do programa gréfico (gnu ou graph).

OPCAO (5): traz um histérico da conservacio da massa ao longo da secio transversal do riser;
OPCAO (6): plota o arquivo com os residuos de cada iterago;
OPCAOQ (7): plota o arquivo com os residuos de cada iteracdo transiente da simulago (apenas se

aopgao transiente for escolhida no arquivo input/input.txt).

PASSO 1:

Antes deiniciar a execucdo do programa € necessario:

1) abrir 0 arquivo six.txt no diretério raiz e colocar neste os dados experimentais (fracoes
massicas) para cada um dos lumps e também a temperatura de reacdo da simulacdo a ser
realizada.

[1) abrir 0 arquivo const.txt no diretério raiz e colocar o valor inicia (estimativa) para as

constantes de gjuste.

PASSO 2:
A execucdo do programa é bastante simples e também iterativa. Basta para tanto rodar o
executavel (validation). No sistema Windows, clique duas vezes sobre o icone validation.exe, e

no sistema Linux, digite validation em uma janela "xterm" ("shell") e aperte a tecla "enter”
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dentro do diretério raiz do programa, i.e., FCC-2-D.
Sera mostrado na tela ("prompt" do dos ou "shell" no Linux) um pegueno resumo da
simulacdo gque esta pronta para ser executada.
A seguinte mensagem ira aparecer natela
choose the solver:
(1) Newton-Raphson Solver
(2) IMSL modified Powell Hybrid solver
(3) Non-Linear Gauss-Seidel Solver

E aconselhavel neste ponto escolher a opgdo (1). A opcdo (2) funciona apenas na
plataforma windows. A opcdo (3) ndo € muito estdvel e podem ocorrer problemas de
convergéncia.

PASSO 3:
Em seguida, quando o programariser enviar amensagem

(2) to edit the input.txt file

(2) to edit the kinetic.txt file
(3) to edit the solver setting file
(4) to edit the grid

(0) to continue without changes
(a) to abort the simulation
Escolher a opcéo (1) "to edit the input.txt file" e editar alinha 7 (iterative mode). Deve
ser colocado "0" para mandar o aplicativo riser ndo enviar mensagens para atela.
PASSO 4:
Escolher agora a opgao (3) "to edit the solver setting file" e desabilitar nas linhas 7 e 8 os
"flags" de impressdo na tela, ou sgja, nestas linhas deve ser colocado "0" (off) ao invés de "1"
(on).
PASSO 5:
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Continuar a ssmulagéo escolhendo a opcéo (0) "to continue without changes'.

O programa "validation" realizara a solugdo de um sistema de equacfes ndo lineares. As
incognitas sdo as constantes de g uste do modelo matematico para um determinado tipo de carga
de gasoleo (VGO) para a qual se deve dispor de resultados experimentais, que indicam as
concentractes de produtos na saida do reator para uma ou mais condi¢des especificas.

As equagBes sdo0 0 proprio modelo matemético utilizado para criar o executavel
"riser.exe" que calcula os rendimentos de produtos na saida do reator. Portanto, em cada iteracéo
do programa "validation”, o programa "riser" € chamado como uma subrotina na solucéo do
sistema de equagdes néo lineares.

Pelas razdes acima, o tempo de execugdo do programa "validation" € certamente maior. O
usuario devera ter paciéncia de esperar o término de todas as iteracBes necess&rias para a
obtencdo do conjunto de constantes do modelo matemético, i.e., a solucédo do sistema. O tempo
computacional médio para obtencdo das constantes de gjuste através do programa "validation"
nos testes realizados durante a criagdo do programa em um computador Pentium 111 com 1 Gb de
clock foi de aproximadamente 3 horas. Ao final da simulagdo uma mensagem sera enviada para
tela (no sistema Linux somente se 0 programa ndo estiver rodando em background) com um
resumo das iteracdes e residuos da simulagéo.

PASSO 6:
Para deixar a simulagdo rodando em background (apenas no sistema Linux) faga:
I) digite simultaneamente as teclas "control + Z";
1) digite "bg 1";
[11) teclar "enter".
PASSO 7: RESULTADOS

As constantes agjustadas para 0 caso em andlise serdo encontradas no arquivo const.txt,
gue se encontra no diretorio raiz do programa principal.
PASSO 8: RECONFIGURACAO

Para redizar simulagdes para a nova carga de VGO, basta executar novamente o
programa "riser". As constantes de guste calculadas com a validacdo (programa validation)
foram armazenadas no arquivo const.txt situado no diretério raiz do programa, o qual é lido
sempre que o programa riser é executado. N&o € preciso recompilar o programa para utilizar as
novas constantes calculadas. E importante notar que o programa riser SEMPRE ira utilizar as
constantes colocadas no arquivo const.txt, desta forma para cada tipo de carga a ser analisada,
basta colocar as constantes de gjuste previamente cal culadas pelo programa validation.

Apdbs o término da execucdo do programa "validation", o usuario devera reeditar o
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arquivo input/input.txt para operar no modo iterativo novamente, a fim de redizar novas
simulagbes com o programa "riser". Para tanto o valor do "flag" ("iterative mode"), situado na
linha 7 deve ser alterado para"1", como estava origina mente.

Apés esta ateracdo, quando 0 usuario desgar executar 0 programa "riser" novamente,
ocorrerd a execucdo no modo iterativo. O usuério devera, entdo, escolher o item (3) "to edit the
solver setting file" e reabilitar nas linhas 7 e 8 os "flags' de impresséo na tela, ou sgja, nestas
linhas deve ser recolocado "1" (on) ao invés de "0" (off). Apds esse procedimento, o usuario

deverafechar o arquivo "solver setting file" e continuar a execucdo do programa "riser".

I) wgnuplot (version 3.8)

- aplicativo grafico para o sistema Windows. Estainclusa a versao ja compilada.
I1) gnuplot (version 3.8)

- aplicativo gréfico para o sistema Linux. E necess&rio compilar este aplicativo. O
arquivo gnuplot-3.8j.0.tar.gz, traz o codigo fonte e as informagdes necessarias para compilar o
programa.

[11) gnu

- aplicativo que ira gerar ainterface grafica no sistema Windows. Estéinclusa a versdo ja
compilada.
V) gnul

- aplicativo utilizado para gerar a interface gréfica no sistema Linux. Ver dicas de
compilago abaixo, no item CUIDADOS DE COMPILACAO.

- pode ser utilizado o aplicativo graph ao invés deste.

V1) graph

- aplicativo utilizado para gerar a interface gréfica no sistema Linux. Ver dicas de
compilago abaixo, no item CUIDADOS DE COMPILACAO.

- pode ser utilizado o aplicativo gnul (default) ao invés deste.

VII) grid

- aplicativo que ird gerar amalha. Ver dicas de compilacéo abaixo, no item CUIDADOS

DE COMPILACAO.
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I) Para compilar o aplicativo riser
Deve ser compilado apenas em duas situacoes:
a) se 0 executével que estaincluido junto com o programa nao funcionar;
b) se 0 usuério desgjar modificar os arquivos fontes do programa riser e criar um
novo executavel. O procedimento a ser seguido é o seguinte:
No sistema Windows:
- compilador: Microsoft fortran power station 4.0
- para compilar direto do "prompt" do DOS (ou sga, sem a criacdo de um
workspace), digite dentro do diretério FCC-2-D:
> nmake -f Wmakefile
- para criar um workspace € necessario incluir, além dos arquivos *.f90 situados
dentro do diretorio base, também os arquivos *.f90 situado no diretério "solver".
No sistema Linux:
- compilador: Intel Fortran Compiler 7.0
- para compilar basta digitar em uma janela "shell" ("xterm™), dentro do diretorio
FCC-2-D:

> make

I1) Para compilar o aplicativo " validation"

Deve ser compilado apenas em duas situacoes.

a) se o executavel "validation" (no sistema Linux) ou "validation.exe" (no sistema
Windows) que estaincluido junto com o programa dentro do diretério raiz ndo funcionar;

b) se 0 usuario desgjar modificar os arquivos fontes do programa "validation" e criar um
novo executavel. O procedimento a ser seguido € o seguinte:

Entrar no diretorio "validation.dir" que se encontra dentro daraiz do programa princial

No sistema Windows:

1 O compilador Intel Fortran 7.0 é gréis e esta disponivel para download na pégina da Intel

(http://www.intel .com/software/products/compilers/flin/noncom.htm).
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- compilador: Microsoft Fortran Power Station 4.0
- para compilar direto do prompt do DOS (ou sgja sem a criagdo de um
workspace), digite:
> nmake -f Wmakefile
- para criar um workspace € necessario incluir, além dos arquivos *.f90 situados
dentro do diretério validation.dir/, também os arquivos *.f90 situado no diretério
validation.dir/solver.
No sistema Linux:
- compilador: Intel Fortran Compiler 7.0
- para compilar basta digitar em umajanela'shell” ("xterm")
> make
[11) Para compilar o aplicativo grid
Normamente ndo deverd ser compilado. Este arquivo devera ser compilado apenas se 0
executavel "grid" (no sistema Linux) ou o executével "grid.exe" (no sistema Windows), ambos
localizados dentro do diretério grid/ ndo funcionarem. O procedimento a ser seguido € o
seguinte:
Entrar no diretorio "grid" que se encontra dentro daraiz do programa principal.
No sistema Windows:
- compilador: Microsoft fortran power station 4.0
- para compilar direto do prompt do DOS (ou sga, sem a criagcdo de um
workspace), digite:
> nmake -f grid.f90
> movao arquivo criado (grid.exe) parao diretério input/.
- para criar um workspace é necessario incluir apenas o arquivo grid.f90 situado dentro
do diretério grid/.
No sistema Linux:
- compilador: Intel Fortran Compiler 7.0
- para compilar basta digitar em umajanela'shell” ("xterm™)
> make -f grid.f90
> renomear 0 arquivo criado (a.out) paragrid
> mover o0 arquivo criado (grid) para o diretério input/.
V) Para compilar o aplicativo gnul (sistema Linux) ou gnu.exe (sistema Windows)
Normalmente ndo devera ser compilado. Este arquivo devera ser compilado apenas se o

executavel gnul (no sistema Linux) ou o executdvel gnu.exe (no sistema Windows), ambos
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localizados dentro do diretério raiz, ndo funcionarem. O procedimento a ser seguido € o
seguinte:
No sistema Windows
- para compilar direto do prompt do DOS (ou sga, sem a criacdo de um
workspace), digite:
> nmake -f Wmakefile
> mova o arquivo criado (gnu.exe) para o diretorio raiz.
- para criar um workspace é necessario incluir todos os arquivos *.f90 situados
dentro do diretorio gnu2.0/.
No sistema Linux
- compilador: Microsoft Fortran Power Station 4.0
- entrar no diretério gnu2. 0
- paracompilar basta digitar em umajanelashell” ("xterm")
> make
> mova 0 arquivo criado (gnul) parao diretério raiz
V) Para compilar o aplicativo Graph
Normamente ndo deverd ser compilado. Este arquivo deverd ser compilado
apenas se 0 executavel graph localizado dentro do diretdrio raiz ndo funcionar. O procedimento
a ser seguido é o seguinte:
No sistema Windows:
- ndo existe uma versdo deste aplicativo para o sistema Windows.
No sistema Linux:
- compilador: Intel Fortran Compiler 7.0
- entrar no diretorio Grafic
- para compilar basta digitar em umajanelashell” ("xterm™)
> make
> movao arquivo criado (graph) parao diretorio raiz



ANEXO 4 Configuracdes gerais das ssimulacdes r ealizadas com o0 CFX.

LIBRARY :
CEL :
EXPRESSIONS :

k12 =???[ m”6 kmol*-1 kg™-1s*-1 ]
k13 =???[ m"6 kmol*-1 kg™-1s*-1 ]
k14 = ???[ m"6 kmol™-1 kg*-1sM-1 |
k15=??2.[ m*6 kmol*-1 kg™ -1s*-1 ]
k16 = ???[ m”6 kmol*-1 kg™-1s*-1 ]
k23 =7??22.[ m"3kg*-1s*-1 ]

k24 =222, m"3kgr-1s*-1 ]

k25 =222 m*3kg™1sM-1 ]

k26 =??22.[ m"3kg*-1s*-1 ]

k34 =7?22.[ m"3kg*-1s*-1 ]
k35=2???[ m"3kg"-1s-1 ]

k36 =?2?[ m"3kg'-1s"-1 ]

k45 =2?2?[ m"3kg"-1s-1 ]

k46 = ???[ m"3kg'-1s-1 ]

k56 = ?2?[ m"3kg'-1s-1 ]

E12 = ?2??[ kJkmol*-1 ]

E13="7???[ kJkmol™-1 ]

E14 =???[ kJkmol™-1 ]

E15="???[ kJkmol"-1 ]

E16 = ???[ kJkmol*-1 ]

E23 = ???[ kJkmol™-1 ]

E24 = ?2?.[ kJkmol”*-1 ]

E25 =??7?[ kJkmol*-1 ]

E26 = ??7?[ kJkmol*-1 ]

E34 =???[ kJkmol™-1 ]

E35="7???[ kJkmol*-1 ]

E36 = ???[ kJkmol™-1 ]

E45=7???[ kJkmol™-1 ]
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E46 = ?7?. [ kakmol*-1 ]

E56 = ??7?[ kJkmol*-1 ]

aux ad =0.001[ ]

kad vgo = ?72?[ m"3kg™-1 |

kad [co = ???[ m"3kg*-1 ]

kad gsl = ?7??[ m"3kg*-1 |

kad coke = ???[ m"3 kg™-1 |

kad GLP = ?2?[ m"3 kg™-1 ]

kad GC = ???[ m"3kg"-1 ]

Ead vgo = ???[ kJkmol™-1 ]

Ead Ico = ?7??[ kJkmol™-1 ]

Ead gd = ???[ kJkmol*-1 ]

Ead coke = 0. [ kJ kmol”-1]

Ead GLP = ???[ kJkmol"-1 ]

Ead GC = ??7?[ kJkmol*-1 ]

Krl2 = 2.994*k12* exp(-E12/R/catal yst.T)

Krl3 = 5.084*k13* exp(-E13/R/catalyst.T)

Krl4 = 14.349*k14* exp(-E14/R/catalyst.T)

Kr15 = 5.189*k15* exp(-E15/R/catalyst.T)

Krl6 = 5.854*k16* exp(-E16/R/catalyst.T)

Kr23 = k23* exp(-E23/R/catalyst.T)

Kr24 = k24* exp(-E24/R/catayst.T)

Kr25 = k25* exp(-E25/R/catalyst.T)

Kr26 = k26* exp(-E26/R/catalyst.T)

Kr34 = k34* exp(-E34/R/catalyst.T)

Kr35 = k35* exp(-E35/R/catalyst.T)

Kr36 = k36* exp(-E36/R/catalyst.T)

Kr45 = k45* exp(-E45/R/catalyst. T)

Kr46 = k46* exp(-E46/R/catalyst.T)

Kr56 = k56* exp(-E56/R/catalyst.T)

Kr ad vgo = aux ad*kad vgo* exp(-Ead vgo/R/catalyst.T)
Kr ad |co = aux ad*kad |co* exp(-Ead |co/R/catalyst.T)
Kr ad gd = aux ad*kad gd* exp(-Ead gdl/R/catalyst.T)
Kr ad coke = aux ad* kad coke* exp(-Ead coke/R/catalyst.T)
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Kr ad GLP = aux ad*kad GLP*exp(-Ead GLP/R/catalyst.T)
Kr ad GC = aux ad*kad GC* exp(-Ead GC/R/catalyst.T)
Cvgo = catalyst.vf/gasoil .vf* catal yst.density* Kr ad vgo * gasoil .vgo.mconc/gasoil.mw
Clco = catalyst.vf/gasoil .vf* catal yst.density* Kr ad |co* gasoil .|co.mconc/gasoil .| co.mw
Cgsdl = catalyst.vf/gasoil .vf* catal yst.density* Kr ad gsl* gasoil.gsl.mconc/gasoil.gsl.mw
CGLP = catalyst.vf/gasoil .vf* catal yst.density* Kr ad GL P* gasoil.GL P.mconc/gasoil.GLP.mw
CGC = catalyst.vf/gasoil.vf* catal yst.density* Kr ad GC* gasoil.GC.mconc/gasoil.GC.mw
Ccoke = catalyst.vf/gasoil .vf* catal yst.density* Kr ad coke* gasoil.coke.mconc/gasoil.coke.mw
R12vgo = gasoil .vgo.mw* Kr12* Cvgo’2
R13vgo = gasoil .vgo.mw* Kr13* Cvgo"2
R14vgo = gasoil.vgo.mw* Kr14* Cvgo2
R15vgo = gasoil.vgo.mw* Kr15* Cvgo2
R16vgo = gasoil .vgo.mw* Kr16* Cvgo2
R23lco = gasoil.Ico.mw*Kr23*Clco
R24lco = gasoil.|co.mw* Kr24* Clco
R25Ico = gasoil.|co.mw* Kr25* Clco
R26lco = gasoil.Ico.mw*Kr26* Clco
R34gsl = gasoil.gd.mw*Kr34* Cgdl
R35gsl = gasoil.gd.mw* Kr35* Cgdl
R36gsl = gasoil.gd.mw* Kr36* Cgdl
R45GLP = gasoil.GLP.mw*Kr45* CGLP
R46GLP = gasoil.GLP.mw*Kr46* CGLP
R56GC = gasoil.GC.mw*Kr56* CGC
fi = gasoil.vgo.vf* gasoil.coke.mconc/(catal yst.vf* catal yst.density)
aux = catalyst.vf* catalyst.density
dHcoke = 3561.292 [ Jkg ]
CdH =4.1868[ Jkg ]
Xvgo = 100* (1 - gasoil.vgo.mf - gasoil.lco.mf)
dH = 0.687* CdH* (?2?* Xvgo"5 - ?72?2* Xvgot4 + 272 Xvgot3 - ?772*Xvgo™2 + 2?77 Xvgo -
777)
Rvgo = -aux* (Kr12+Kr13+Kr14+Kr15+Kr16)* gasoil.mw* Cvgo"2
Rcoke = aux* (R15vgo+R25|co+R35gd +R45GL P+R56GC)
END
END



MATERIAL : catalyst
Option = Pure Substance
PROPERTIES :
Option = General Fluid
Density = 1.45E3 [kg m"-3]
Dynamic Viscosity = 1.725E-5 [kg m"-1 sM-1]
Specific Heat Capacity = 1.9E3 [J kg™-1 K/ -1]
Therma Conductivity = 5.5E-2 [W m"-1 K"-1]
END
END
MATERIAL : vgo
Option = Pure Substance
PROPERTIES :
Option = Ideal Gas
Molar Mass = 4.228E2 [kg kmol"-1]
Dynamic Viscosity = 1.4E-5 [kg m™-1 s™-1]
Specific Heat Capacity = 2.5E3 [J kg1 K-1]
Thermal Conductivity = 5.5E-2 [W m"-1 K/-1]
END
END
MATERIAL : Ico
Option = Pure Substance
PROPERTIES :
Option = Ideal Gas
Molar Mass = 2.545E2 [kg kmol"-1]
Dynamic Viscosity = 1.4E-5 [kg m*-1 s*-1]
Specific Heat Capacity = 2.5E3 [Jkg-1 KA-1]
Therma Conductivity = 5.5E-2 [W m"-1 K"-1]
END
END
MATERIAL : gsl
Option = Pure Substance
PROPERTIES :
Option = Ideal Gas
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Molar Mass = 1.142E2 [kg kmol*-1]
Dynamic Viscosity = 1.4E-5 [kg m*-1 s™-1]
Specific Heat Capacity = 2.5E3 [J kg"-1 K/ -1]
Therma Conductivity = 5.5E-2 [W m"-1 K"-1]
END
END
MATERIAL : GLP
Option = Pure Substance
PROPERTIES :
Option = Ideal Gas
Molar Mass = 4.41E1 [kg kmol”~-1]
Dynamic Viscosity = 1.4E-5 [kg m™-1 s™-1]
Specific Heat Capacity = 2.5E3 [Jkg-1 KA-1]
Thermal Conductivity = 5.5E-2 [W m"-1 K/-1]
END
END
MATERIAL : GC
Option = Pure Substance
PROPERTIES :
Option = Ideal Gas
Molar Mass = 1.604E1 [kg kmol"-1]
Dynamic Viscosity = 1.4E-5 [kg m*-1 s*-1]
Specific Heat Capacity = 2.5E3 [Jkg-1 KA-1]
Therma Conductivity = 5.5E-2 [W m"-1 K"-1]
END
END
MATERIAL : coke
Option = Pure Substance
PROPERTIES :
Option = Ideal Gas
Molar Mass = 1.5E3 [kg kmol*-1]
Dynamic Viscosity = 1.4E-5 [kg m™-1 s™-1]
Specific Heat Capacity = 2.5E3 [J kg"-1 K/ -1]
Thermal Conductivity = 5.5E-2 [W m"-1 K/-1]
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END
END
MATERIAL : gasoil
Option = Variable Composition Mixture
Materials List = vgo, Ico, gd, GLP, GC, coke
END
END
EXECUTION CONTROL :
PARTITIONER STEP CONTROL :
Runtime Priority = Standard
PARTITIONING TYPE :
MeTiS Type = k-way
Option = MeTiS
END
END
RUN DEFINITION :
Definition File = riser_d005.def
Initial Vaues File = /home/souza/ CFX/riser-six/d0.05/riser_d005.res
Run Mode = Full
END
SOLVER STEP CONTROL :
Runtime Priority = Standard
EXECUTABLE SELECTION :
Double Precision = Off
Use 64 Bit = Off
END
PARALLEL ENVIRONMENT :
Option = Serid
Pardlel Mode = PVYM
END
END
END
FLOW :
SOLUTION UNITS:



Mass Units = [kg]
Length Units = [m]
Time Units =[]
Temperature Units = [K]
Angle Units = [rad]
Solid Angle Units = [s1]
END
SIMULATION TYPE :
Option = Steady State
END
DOMAIN : riser
Location = riser
Coord Frame = Coord O
Fluids List = catalyst, gasoil
DOMAIN MODELS:
DOMAIN MOTION :
Option = Stationary
END
BUOYANCY MODEL :
Option = Non Buoyant
END

REFERENCE PRESSURE :
Reference Pressure = 1.0133E5 [P4]

END
END
FLUID MODELS:

TURBULENT WALL FUNCTIONS:

Option = Scalable
END

HEAT TRANSFER MODEL :

Option = Thermal Energy
END

THERMAL RADIATION MODEL :

Option = None
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END
END
FLUID : catalyst
FLUID MODELS:
TURBULENCE MODEL :
Option = Laminar
END
MORPHOLOGY :
Option = Dispersed Solid
Mean Diameter = 8.E-5 [m]
END
END
END
FLUID : gasoil
FLUID MODELS:
TURBULENCE MODEL :
Option =k epsilon
END
COMPONENT : vgo
Option = Transport Equation
END
COMPONENT : Ico
Option = Transport Equation
END
COMPONENT : gd
Option = Transport Equation
END
COMPONENT : GLP
Option = Transport Equation
END
COMPONENT : GC
Option = Transport Equation
END
COMPONENT : coke
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Option = Constraint
END
MORPHOLOGY :
Option = Continuous Fluid
END
END
END
MULTIFLUID MODELS:
Option = Interfluid Transfer
END
FLUID PAIR : gasoil | catalyst
INTERFLUID TRANSFER MODEL :
Option = Particle Mode
END
INTERFLUID HEAT TRANSFER :
Option = Hughmark
END
MOMENTUM TRANSFER :
DRAG FORCE :
Option = Schiller Naumann
END
END
END
SUBDOMAIN : reaction
Location = reaction
Coord Frame = Coord O
FLUID : catalyst
SOURCES:
EQUATION SOURCE : energy
Option = Source

Source = dH* Rvgo + dHcoke* Rcoke

END
MOMENTUM SOURCE :

Momentum Source X Component = 0.00 [kg m"*-2 s*-2]
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Momentum Source Y Component = 0.00 [kg m"-2 s*-2]
Momentum Source Z Component = -(catal yst.density - gasoil.density)* catalyst.vf*g
END
END
END
FLUID : gasoil
SOURCES:
MOMENTUM SOURCE :
Momentum Source X Component = 0.00 [kg m"*-2 s*-2]
Momentum Source Y Component = 0.00 [kg m"*-2 s*-2]
Momentum Source Z Component = -gasoil.density* g
END
EQUATION SOURCE : vgo.mf
Option = Source
Source = -aux* (Kr12+Kr13+Kr14+Kr15+Kr16)* vgo.mw* Cvgo"2
END
EQUATION SOURCE : Ico.mf
Option = Source
Source = aux* (R12vgo - (Kr23+Kr24+Kr25+Kr26)* co.mw* Clco)
END
EQUATION SOURCE : gdl.mf
Option = Source
Source = aux* (R13vgo+R23lco - (Kr34+Kr35+Kr36)* gd.mw* Cgsl)
END
EQUATION SOURCE : GLP.mf
Option = Source
Source = aux* (R14vgo+R24lco+R34gd - (Kr45+Kr46)* GLP.mw* CGLP)
END
EQUATION SOURCE : GC.mf
Option = Source
Source = aux* (R15vgo+R25lco+R35gsl +R45GLP - Kr56* GC.mw* CGC)
END
END
END

177



END
BOUNDARY : bottom
Boundary Type = INLET
Location = bottom
Coord Frame = Coord O
BOUNDARY CONDITIONS:
FLOW REGIME :
Option = Subsonic
END
MASS AND MOMENTUM :
Option = Fluid Vel ocity
END
END
FLUID : catalyst
BOUNDARY CONDITIONS:
VELOCITY :
Option = Mass Flow Rate
Mass Flow Rate = 4.3E-1 [kg s™-1]
END
FLOW DIRECTION :
Option = Normal to Boundary Condition
END
HEAT TRANSFER :
Option = Static Temperature
Static Temperature = 6.8E2 [C]
END
VOLUME FRACTION :
Option = Vaue
Volume Fraction = 4.2E-2
END
END
END
FLUID : gasoil
BOUNDARY CONDITIONS:
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VELOCITY :
Option = Mass Flow Rate
Mass Flow Rate = 4.7E-2 [kg sM-1]
END
FLOW DIRECTION :
Option = Normal to Boundary Condition
END
TURBULENCE :
Option = Intensity and Eddy Viscosity Ratio
Fractional Intensity = 1.E-2
Eddy Viscosity Ratio = 1.
END
HEAT TRANSFER :
Option = Static Temperature
Static Temperature = 2.2E2 [C]
END
VOLUME FRACTION :
Option = Vaue
Volume Fraction = 9.58E-1
END
COMPONENT : vgo
Option = Mass Fraction
Mass Fraction = 1.
END
COMPONENT : Ico
Option = Mass Fraction
Mass Fraction = 0.00
END
COMPONENT : gdl
Option = Mass Fraction
Mass Fraction = 0.00
END
COMPONENT : GLP

Option = Mass Fraction
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Mass Fraction = 0.00
END
COMPONENT : GC
Option = Mass Fraction
Mass Fraction = 0.00
END
END
END
END
BOUNDARY : top
Boundary Type= OUTLET
Location = top
Coord Frame = Coord O
BOUNDARY CONDITIONS:
FLOW REGIME :
Option = Subsonic
END
MASS AND MOMENTUM :
Option = Static Pressure
Relative Pressure = 0.00 [P4]
END
END
END
BOUNDARY : Default
Boundary Type = WALL
Location = Default
Coord Frame = Coord O
BOUNDARY CONDITIONS:
WALL ROUGHNESS:
Option = Smooth Wall
END
END
FLUID : catalyst

BOUNDARY CONDITIONS:
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WALL INFLUENCE ON FLOW :
Option = No Slip
END
HEAT TRANSFER :
Option = Adiabatic
END
END
END
FLUID : gasoil
BOUNDARY CONDITIONS:
WALL INFLUENCE ON FLOW :
Option = No Slip
END
HEAT TRANSFER :
Option = Adiabatic
END
END
END
END
INITIALISATION :
Option = Automatic
END
END
SOLVER CONTROL :
CONVERGENCE CONTROL :

Maximum Number of Iterations = 200

Timescale Control = Auto Timescale
END
CONVERGENCE CRITERIA :
Residua Type=RMS
Residual Target = 1.E-4
END
ADVECTION SCHEME :
Option = Upwind
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END
DYNAMIC MODEL CONTROL :
Globa Dynamic Model Control = Yes
END
END
END
COMMAND FILE:
Version=55.1
END



ANEXO 5 Perdadecarga etransferéncia decalor em uma superficie
inclinada com movimento relativo ao fluxo de ar e sujeito ao efeito

de empuxo

A transferéncia de calor de uma superficie com movimento relativo a uma placa
estacionéria ou em movimento ocorrem em muitos processos de conformagdo como laminagdo a
quente, extrusdo, embutimento e secagem. Neste estudo, foi realizada uma andlise para
determinar o transporte convectivo ocorrendo entre o ar e uma placa continua que se move a
favor ou contra um escoamento livre e na presenca da acdo da gravidade. O escoamento do ar €
assumido como laminar e modelado através de um equacionamento bidimensiona (2-D) que
inclui as equacdes de conservacdo da quantidade de movimento e massa na sua forma compl eta.
Estas equacfes foram resolvidas numericamente através do método de elementos finitos. Foram
feitas previsdes para os coeficientes de atrito e transferéncia de calor para diferentes
configuracbes em funcdo da posicdo da superficie movel em relacdo ao fluxo de ar. Os
resultados numéricos do presente trabalho para o escoamento gjudado e oposto em uma placa
vertical foram validados através da comparagéo direta com resultados previamente publicados.
Novos resultados sdo apresentados para superficies inclinadas. Os resultados sdo entdo
correlacionados para uma larga faixa de valores de angulos de inclinacéo e velocidade relativa da

placa.

M odelo matematico

Considere uma superficie (placa) inclinada slida a temperatura T,, saindo de uma fenda
a uma velocidade constante u, e sendo enrolada em um cilindro. Podem ocorrer quatro
configuracdes diferentes dependendo dainclinagdo da placa (escoamento ajudado ou oposto) e a
razdo entre a velocidade da placa e do escoamento (positivo ou negativo), como mostrado na
Fig. 1a Um escoamento induzido pelo empuxo pode gudar ou se opor ao escoamento forgcado,
contudo apenas os casos de escoamento ajudado podem ser modelados apropriadamente com a
hipétese de camada limite. As situagdes de escoamento oposto (o < 0 na Fig. 1a) devem ser
tratadas com uma formulagéo completa das equacdes de conservacdo, isto €, sem a aproximacao
de camadalimite.

Um sistema de coordenadas cartesianas (X,y) € fixado na placa sobre a fenda ou sobre o
cilindro. O vetor da aceleracdo da gravidade € fixado na posi¢do vertical e apontando para baixo.

A inclinacdo da placa com relagéo a horizontal é definida por um angulo a que varia de -90° até
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90°, como mostrado na Fig. 1la. Desta forma, todas as configuragdes possiveis do escoamento
forcado sobre a placa sdo abrangidas por esta andlise. O parametro adimensional A representa a

razdo entre a vel ocidade da placa, uy, e avelocidade do escoamento livre, Uy, isto €,

A= 22)

Para caracterizar a maioria dos processos € assumido que a placa em movimento esta a
uma temperatura uniforme, mais ata do que a temperatura ambiente, ou sgja, Ty, > T.. Desta
forma, quatro configuragdes diferentes do escoamento sdo descritasnaFig. 1.
(a) Asvelocidades do fluxo de ar e da placa tém o mesmo sinal
1) A >0 ea > 0; escoamento g udado;
2) A > 0 ea < 0; escoamento oposto;

(b) Asvelocidades do fluxo de ar e da placa tém sinais opostos
3) A <0ea > 0; escoamento gudado;

4) A <0 ea <0; escoamento oposto;

A>0 A<O (D)
@ 0N
\ T, (©) 'U A
T, T~ \l
~— g 1
uw‘ L A\ &
u, B) [x . (E)
+ X . X 0_& y
/ o / o/ i 0w
\ | y \_/ y
Uq U,
e N Tl
(A)
€Y (b)

Fig. 1 — Esquemado problema (a) e dominio computacional (b)

O tratamento utiliza as equacdes de conservacdo na forma bidimensional para formular o
problema, embora um conjunto simplificado de equacfes (com base na hip6tese de camada

limite) possa ser utilizado para 0 caso de escoamento gudado. Contudo, um eguacionamento
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completo se faz necessario para que possa ser obtida uma solugdo apropriada para o caso do
escoamento oposto. Sobre a hipbtese de escoamento laminar, propriedades constantes com
dissipacdo viscosa desprezivel e a aproximacdo de Boussinesg, as equactes adimensionais de

conservagao, para-90° < a < 90°, s escritas como:

ou oV
— 4+ — = 23
oX oY (23)
2 2 (24)
Ua_v+va_V:—£+ 1 a\£+a\£ —_ 'n(a)ELe
0X dY dY Re (dx? aY
2 2 (25)
TEARVEL L Li+ali —-cos(a)&, 8
0X dY X Re (dax? aY
2 2 26
u%, 0 _ 1(03% 0% (26)
0X aY Pe (0X* 0Y?
onde as variaveis adimensionais sdo definidas como.
(x Y): (X’y). (U V): (U,V) (27)
H L H 1 uoo
9o T-T. . o_P-plox+gyy) (28)
TW -Ts , pui

onde L € o comprimento da placa, U e V as velocidade adimensionais nas direcBes x ey,
respectivamente, Re,. = U.L/v e Pe. = u.L/at sdo os nimero de Reynolds e de Peclet baseados
em L, respectivamente, gy = -|g| sen(a) e gy = -|g| cos(a) sdo as componentes do vetor aceleracéo
dagravidade.

O efeito da relacéo entre a influéncia da conveccdo forcada e a conveccdo natural €

descrito pelarazéo:

O T @
(u,L/v)? Re?

L

onde Gr. é o numero de Grashof baseado no comprimento L e & é o chamado nimero de
Richardson baseado em L.
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Na Eg. (24), quando a > 0, sen(a) > 0 e o termo de empuxo € negativo, isto € a
componente da gravidade na direcdo x € negativa, determinando desta forma o escoamento
gjudado. Por outro lado, quando a < 0, sen(a) < 0 e o termo de empuxo € positivo, ou sgja, a
componente da gravidade na direcéo x € positiva, determinando um escoamento oposto ao fluxo
de ar. Na Eqg. (25), para-90° < a < 90°, cos(a) > 0, contudo o termo de empuxo € negativo, isto
€, a componente da gravidade na direcéo y € sempre negativa.

Para completar a formulagdo matematica, na Fig. 1b € mostrado o dominio

computacional e as condi¢des de contorno apropriadas ao problema, que sdo:

(A) U=1; V=0; 8=1 (30)

(B)U=A:; V=0; 9=1 (31)
ouU _ 00

(C)WZEZO; V=0 (32)
ou _oVv _ 06

D) —=—=""=0 33

()6X oX oX (33
ouU _oV _ 00

By —=—="=( 34

()OY oY oY (34)

O problema consiste em resolver as Egs. (23)-(26), para determinar os campos de
velocidade e a temperatura no dominio computacional. Desta forma, o coeficiente local de atrito
e 0 numero de Nusselt local sdo computados para uma posicdo geral na superficie, x, de acordo

com suas defini¢des, como segue:

ou(x) (35
"oy oU(x)
Cf‘x — 1TW - 1 y=0 _ 2|: - :| Re[l
~ 2 ~ N2 Y=0
5 PU- 5 PU.
_ k{fﬂ(x)} (36)
Chx 0y Jyo X _ {ae(x)}
Nu, =— = Z=
k (T, -T.) k Y |,

O coeficiente médio de atrito é calculado através da obtencéo da tensdo de cisalhamento
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média, T, ,tal que C, = 1T—W O resultado final é dado por:

—pu
2 p (o]
L (37)
léf Rel'? = [au_(x)} dX Re?
2 Y |y

0

Similarmente, 0 numero de Nusselt médio sobre a parede € cal culado através da obtencéo
do coeficiente médio de transferéncia de calor, h, tal que Nu =hL/k . O resultado final é dado

por

1 (38)

NuRe[Y2 = - j {%} dX ReY?
Y=0

0

Resultados e discussoes

Para o problema considerado neste trabalho [69], 0 model o descrito na segdo 0 permite a
determinacéo numeérica do coeficiente de atrito local, C; |, € 0 nimero de Nusselt local, que séo
definidos pelas Egs. (35) e (36), respectivamente, os quais foram utilizados para validar os
presentes resultados através da comparagdo direta com resultados anteriormente publicados na
literatura. Por outro lado, para apresentar novos resultados para superficies inclinadas sobre
escoamento g udado ou oposto ao fluxo de ar, o coeficiente de atrito médio na parede e 0 nimero
de Nusselt, como definidos nas Egs. (37) e (38), foram utilizados. Resultados numéricos foram
obtidos para o ar (Pr = 0.72), 1 < Re. < 1000, -90° < o <£90°,-03<A<03e0<¢ <100
(escoamento forgado, misto e conveccéo natural).

A apresentacéo dos resultados para placas inclinadas inicia-se com o caso de escoamento
gjudado. Para uma razdo entre as velocidades da placa e do fluxo de ar, A = 0.3, € mostrado na
Fig. 2a o efeito da variacdo do angulo de inclinacdo, o, e o nUmero de Reynolds no coeficiente
de atrito médio naparede, C, . O efeito de o é desprezivel naregifo de escoamento forcado, isto

€, para valores pegquenos de &, se tornando mais importante com o aumento de &_ quando o

efeito de empuxo esta presente, assm C, aumenta com o aumento de a. A explicacio é dada em

! S350 apresentados apenas alguns poucos resultados obtidos, o trabalho completo deve ser verificado em
Souza et al. [69]
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funcdo de que a componente de gravidade na direcdo da placa diminui com a diminuicéo de a.

Um comportamento semelhante € observado com respeito a0 nimero de Nusselt médio na
parede, ou sga com 0 grupo (m Re " 2), como mostrado na Fig. 2b. O efeito do angulo de
inclinagdo é mais pronunciado para valores atos de &, ou sgja, para a regido do escoamento

misto, para a convecgao natural onde Nu aumenta com o aumento de o, mostrando que a maior
troca de calor ocorre com a configuracdo vertical, quando a componente da gravidade na direcéo

daplaca é méxima.

(@ 10~
{ F=072 — 100=ReL
] =03
2C e
90° =
1 60°
1 30°
00
0.01 0.1 1 10 100
L
(b) 1

0.54

0.4 4———rrrr———rrrr—— T ———rrrm

0.01 0.1 1 10 100
St

Fig. 2 — Efeito do escoamento forgcado, Re,, a e empuxo no coeficiente de atrito médio e niUmero

de Nusselt para o escoamento gjudado

Os resultados numéricos para 0 escoamento gjudado, com Pr = 0.72, 100 < Re_ < 1000,

0°<a<90°%-03<A<03e0<¢& <1000 (escoamento forgado, misto e convecgdo natural) sdo
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correlacionados com um erro de 5% pela expresséo do tipo

F={les 6,00 +03) +cA(h + 03" +bdayeene |7 @)

onde F= F(ReL ,)\,a,EL) representa o grupo do coeficiente de atrito médio na parede
(%‘Q‘Reﬁ’ 2] ou o grupo do niimero de Nusselt médio (N_u Re 2), através da escolha correta

dos coeficientes paraa Eq. (39).
Para F = %‘Ef ‘ Re'? tem-se:

a, =—0.515\ +0.829 e a, = 0.09A +0.505;

b =0.261a +0.599

24.111

c, =0.513+ , ¢, =(f, —co)/0.3 ec, =(f5 —2f, +¢,)/0.18;

e
d=2.96x10"" Re?-7.48x10™* Re_ +1.452;
e=2.03x10" Re?-5%x10* Re, +1.3;

15.889 e f,, =0.391+ 10.111

f1, =0.482+
Re, Re,

n=(0.357a -0.175)8, +2.
Para F = NuRe; V2 tem-se:

a, = 0.162\ +0.469 e a, = -0.07\ +0.172;

b=05470+0.15;
5.889

€L

c, = 0.307 + , ¢, =(f;, —¢,)/03 ec, =(f; — 2f;, +¢,)/0.18;

d=-7.4x10"" Re +7.037x10™* Re_+1.037;
e=3.7x10"" Re’ -5.85x10™* Re, +1.215;

f,, =0.391+ 3é778 e f,5 = 0.46+ 2222

L Re_

n=7.013

A Fig. 3 mostra resultados para o coeficiente de atrito e para a transferéncia de calor para

uma placa estacionéria, A = 0.
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Fig. 3 — Efeito do angulo de inclinagdo e do empuxo no coeficiente de atrito e natransferénciade

calor para o caso de escoamento oposto (Re. = 400)

O efeito da variagcdo do numero de Reynolds € investigado através da comparacéo direta
entre as duas figuras (Fig. 3a para Re. = 400 e Fig. 3b para Re. = 1000). Os resultados séo
qualitativamente similares, com pequenas diferencas quantitativas, mostrando que os grupos

(%‘Q‘Reﬁ’ 2] e (N_u Re " 2) sdo suficientes para qualificar o escoamento na regido do gréfico
onde & € pequeno, ou sga, a regido onde a convecgdo forgada domina o escoamento. Como

esperado, (%‘Q‘Relﬂzj e (N_uRe[l’z) diminuem com o aumento de &, uma vez que o
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escoamento induzido pelo empuxo se opdem a0 escoamento forgado. Ambos o atrito e a
transferéncia de calor diminuem do limite onde a placa é horizontal (o = 0°) até quando a placa
torna-se vertical (a = -90°) e onde a componente da gravidade na direcéo da placa € méaximo, ou
sgja, 0 efeito do empuxo contrério ao escoamento forcado (escoamento oposto) € méximo. Na
Fig. 3afoi possivel alcancar um valor de & [10.57 onde o fator de atrito sobre a placa muda de

sinal, isto é, du/dy setornanegativo.

Conclusdes

Neste estudo, foi realizada uma andlise para determinar o transporte convectivo
ocorrendo entre um fluxo de ar e uma superficie inclinada continua que se move a favor ou se
opondo ao escoamento (escoamento gjudado e oposto, respectivamente). Foram obtidas solugtes
numericas para o escoamento e para a transferéncia de calor através da solucéo das equacoes de
conservacao na sua forma completa (2-D) através do método de elementos finitos. Uma revisao
bibliogréfica mostra que solugdes para 0 escoamento e a transferéncia de calor que envolvatodas
as configuragdes possiveis de escoamento gjudado ou oposto sobre superficies inclinadas em
movimento ndo estéo disponiveis.

A principal contribuicdo do presente trabalho € que este concentra sua atencdo em
correlacionar os resultados numéricos obtidos, de tal forma a possibilitar sua futura utilizagdo em
aplicagOes industriais. Os resultados adimensionais obtidos para o coeficiente de atrito e o
nimero de Reynolds podem ser extensivamente aplicados desde que os parametros fisicos e
operacionais do processo em andlise sgjam conhecidos.

Dentro do contexto desta tese, a experiéncia adquirida no tratamento deste problema
numericamente com o método de elementos finitos foi utilizado numa primeira modelagem do
escoamento fluido no riser. Os resultados do campo de velocidades no interior do riser com a
metodol ogia proposta nesta tese, i. e., com 0 método de diferencas finitas, foram validados pela
comparagao direta com resultados obtidos com o método de elementos finitos. Os detalhes dessa
comparagao sdo descrito no capitulo 8 desta tese.
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