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RESUMO

Sabe-se que os efeitos da hidrodindmica sobre a seletividade e conversao dos produtos
devem ser considerados na descri¢do cinética das reacGes do craqueamento catalitico
fluidizado (FCC). Embora, os testes experimentais sejam bastante desejados, seu custo e
tempo muitas vezes 0s tornam inviaveis, especialmente em equipamentos de escala
industrial. Desse modo, a fluidodindmica computacional (CFD) considera-se uma
ferramenta Util no projeto e otimizacdo desses processos. Nao obstante, a modelagem
das reacGes FCC ndo e uma tarefa facil, ja que, envolve um alto nimero de reacdes e
componentes, por isso frequentemente tem-se utilizado abordagens cinéticas baseadas
em pseudo-componentes para representar as reac@es, porém existem algumas limitacdes
na descri¢do precisa destes pseudo-componentes. Neste trabalho propde-se a utilizagdo
de uma abordagem inovadora em que funcdes de distribuicdo da espécie quimica séo
aplicadas para descrever a cinética das reacdes FCC sendo considerada a mistura reativa
como continua. No estudo pretende-se avaliar a implementacdo do modelo cinético de
lumping continuo em jungdo com a hidrodindmica associada de um leito fluidizado
circulante (CFB) para predizer o rendimento dos produtos de uma unidade FCC
industrial. Resultados preliminares mostraram uma adequada concordancia com dados
experimentais reportados na literatura, sendo possivel desse modo, descrever reacdes
em misturas complexas com um numero reduzido de pardmetros cinéticos além de
maior detalhamento das reacGes de craqueamento.

1 INTRODUCAO

Os leitos fluidizados sdo utilizados para
diversos processos na industria quimica,
especialmente em processos com reagOes
quimicas, como 0 cragueamento catalitico
fluidizado. O objetivo dos processos de FCC
¢ aumentar a relacdo H/C convertendo
hidrocarbonetos de alto peso molecular em
produtos de maior valor agregado tais como a
producéo de gasolina e diesel. Desse modo, as
unidades de FCC oferecem uns dos maiores
potenciais no aumento da rentabilidade das

refinarias sendo segundo alguns autores como
0 coracdo da industria do refino (FAHIM,
ALSAHHAF e ELKILANI, 2010).

Em vista que os processos FCC
envolvem sistemas reativos em escoamentos
multifasicos com maultiplos componentes, 0s
efeitos hidrodindmicos sobre a seletividade e
conversdo sdo importantes na cinética das
reagOes e, por conseguinte uma das maiores
preocupacdes na sua modelagem trata-se em
descrever cuidadosamente a quimica das
mesmas. (PARSSINEN e ZHU, 2001).
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1.1 Descrigéo do Processo

De acordo com Gray e Handwerk
(2001) a unidade FCC compde-se de trés
secdes principalmente: reacdo, regeneracao e
separacdo. A secdo de reacdo consiste em um
reator ascendente (riser), em que a carga do
processo (gaséleo) é introduzida em conjunto
com uma mistura de catalisador e vapor de
agua como mostra a Figura 1. A carga é
alimentada no riser através de injetores, cujo
objetivo, é dispersar finamente em goticulas a
carga para favorecer sua Vvaporizagéo.
Entretanto, o catalisador além da sua
atividade catalitica, serve como transporte do
calor necessario na vaporizacgdo da carga (650
-710°C), assim como fornecer a energia
térmica para que ocorram as reacOes de
craqueamento (SADEGHBEIGI, 2000).

Figura 1 — Esquema de uma Unidade FCC
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Fonte: Brasil et al. (2012).
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A fluidizagéo do sistema é feita devido
as grandes vazdes de vapor de agua e
hidrocarbonetos vaporizados, realizando o
arraste das particulas solidas do catalisador
em direcdo ao topo do riser em altas
velocidades. Nesse percurso, as moléculas de
maior peso sdo quebradas em moléculas mais
leves ao contato com o catalisador, sob
condicdes de pressdes moderadas (1-5 bar) e
altas temperaturas (480-550 °C) conforme o
tipo de carga, catalisador ou produtos de
interesse (FAHIM, ALSAHHAF e
ELKILANI, 2010).

Finalmente, apds passar pelo riser, 0
catalisador é separado dos produtos das
reacbes de forma rapida na secdo de
separacdo (stripper) e finalmente o coque
depositado no catalisador é queimado na
secdo de regeneracdo para recuperar sua
atividade catalitica.

1.2 Reac0es de cragueamento catalitico

Visto que nas reacdes de craqueamento
catalitico do processo FCC, os diversos
componentes (e.g., parafinas, nafténicos,
olefinas, aromaticos, poli aromaticos) que
compdem a carga reagem de formas
diferentes; € importante considerar um
esquema cinético adequado para obter uma
maior compressdo dos fendmenos que
ocorrem no sistema, bem como as
carateristicas e quantidades dos produtos
(BASAK et al., 2004).

Devido ao grande nimero de espécies
quimicas, considerar um esguema completo
envolvendo todas as reacbes FCC pode ser
bastante complexo, por isso, algumas
simplificacBes sdo necesséarias. Uma dessas
simplificagcbes consiste em aglomerar varios
componentes quimicos com caracteristicas
similares em um componente s0, chamado
lump. Assim, estes podem ser utilizados para
descrever a cinética das reacGes em termos de
um ndmero reduzido de pseudocomponentes
(FAHIM, ALSAHHAF e ELKILANI, 2010).
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Na literatura existem muitos trabalhos
que reportam o comportamento dindmico das
reacdes FCC ao longo do riser (GAO et al.,
1999; CHANG et al., 2012) porem, a maioria
desses modelos é baseada em abordagens
tradicionais de lumps discretos, que podem
apresentar desvantagens na capacidade de
predicdo do rendimento dos produtos, quando
sd0 mudadas as caracteristicas da carga do
processo (Feedstock) (ANCHYETA, 2011).
Outra das limitacGes dessa abordagem deve-
se ao elevado numero de parametros cinéticos
necessarios conforme aumenta o numero dos
pseudo-componentes.

Por conseguinte, tem-se realizado
grandes esforcos focados na descricdo
detalhada da cinética envolvendo o maior
numero de reacdes quimicas possiveis, em
que uma série reduzida de parametros
cinéticos e maiores informacgdes acerca da
caracterizacdo do feedstock sejam requeridas,
em que o modelo de lumping continuo
apresenta grandes vantagens.

1.2.1 Modelo cinético lumping continuo

Nessa abordagem a mistura reativa é
considerada sendo uma distribuigdo continua
em relacdo a propriedades ou caracteristicas
que representam o0s pseudocomponentes da
mistura (e.g. numero de carbonos, peso
molecular, ponto de ebuli¢do TBP, etc.).

Conforme a literatura, nas reagOes de
cragueamento 0s compostos mais pesados
reagem com maior rapidez que aqueles
compostos mais leves, por conseguinte, a
reatividade de cada componente pode ser
associada com uma propriedade intrinseca do
através de uma funcdo. Essa funcdo foi
representada por Laxminarasimhan, Verna e
Ramachandran (1996) na Equagdo 1 como
uma lei de poténcia, ja que maioria de dados
reportados na literatura  segue  esse
comportamento.

k.
k

max

=0Y° (1)
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Por outro lado, a concentragdo de
qualquer pseudocomponente (i) da mistura
reativa pode ser avaliada da seguinte forma:

C (t)di=C(6,t)do ()

Em que, d@ representa o pseudo-
componente definido a partir de uma
propriedade ou caracteristica deste e C(0, 1)
corresponde a funcdo de distribuicdo de
concentragdo. Realizando uma substituigdo de
variaveis (i—k) na Equacdo 2 podemos
encontrar a seguinte express&o:

C(e,t)dezc(k,t)D(k)dk 3)
Onde,
di di do

D( )Z@ZE@ (4)

Entretanto, derivando a Equacdo 1 e
assumindo que di/dé=~N quando 0 numero
total de pseudocomponente N—oo, 0 operador
D(k) torna-se:

D(k):Nk%k“ 5)
Finalmente, a representacdo continua da
mistura pode ser dada pela seguinte equagéo:

o0

fC(k,t)D(k)dk (6)

0

C(t)

Entretanto, o balanco de material da
espécie com reatividade (k) pode ser vista na
Figura 2. Esta pode ser descrita para um
sistema fechado de acordo com a seguinte
equacéo.

wzﬂ(wp(k,K).K.C(K,t)D(K)dK
—kC(k,t) (7
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Figura 2 — Esquema de Balango de material
p(k, K)KC(K, 1)

KC(k 0)
G G G le—2G Cv-2 Cy-1 Gy

ke ke kg ki - Ky-2
Fonte: Autor.

Em que, p(k,K) determina a formacéo
da espécie com reatividade (k) a partir de
espécies com reatividade maior (K) e pode ser
representada através de uma funcdo
Gaussiana assimetrica da reatividade dos
componentes do modelo, de acordo com a as
seguintes expressoes:

1 _
P(k,K)_SO\/Z el = |-A-B| (8
Onde,
A:e‘(o%)z )

]

2% 2
)-8

8

k
K

~A-BD(K)dk (11)

Tl
e

Os parametros kmax, a, 6, al, a2 sdo
utilizados para ajustar o modelo e sdo
especificos do sistema, dependendo do tipo de
catalisador, atividade e impurezas presentes
na carga. Embora essa abordagem tem-se
utilizado para descrever mecanismos reacao
em misturas complexas em outros processos,
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tais como a polimerizacdo e hidroconversédo
(ADAM et al, 2012; ELIZALDE e
ANCHEYTA, 2011), ainda ndo existem
trabalhos reportados na literatura em reatores
riser-FCC.

2 MODELAGEM MATEMATICA

A fim de descrever o escoamento gas-
solido no reator, foi utilizada uma abordagem
Eulerian-Eulerian, em que ambas as fases séo
consideradas continuas e interpenetraveis,
interagindo entre si. Entretanto o esquema
cinético de lumping continuo foi incorporado
para descrever as reagoes.

Nessa abordagem as equacdes de
conservacdo (movimento, massa e energia)
sdo resolvidas separadamente para cada fase
(gés-solido), com termos adicionais que
representam as interagdes entre as mesmas.
As equacOes de transporte sdo mostradas a
sequir:

2.1 Equagdes de continuidade

0
0
Ae) g (o) -0 13)

2.2 Equagdes de movimento

6(8 P,V ) —
% +V.(ggpgvgvg ) =V.r,+6,0,9
—£,Vp—B(v, - V,) (14)
% +V.(e,pVV,)=V.T, +£,0,9
+&,Vp, + B (vg —vs) (15)
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2.3 Equacdes de energia

ol e, o.N
% (8 pyhyv ) V.[gg/igVT}

_Qr +Qg/s (16)

_Qg/s (17)

=V.[6AVT]

2.4 Equacdes da espécie quimica

o(e,p,Y, i i
%‘FV.(egnggvg):V.(SgpgriVYg)
H1-2, 4R 18)

Em que, segundo o modelo cinético de
lumping continuo a taxa liquida de reacédo (Ri)
é representada da seguinte maneira:

R =] p(k,K)KC(Kt)D(K)dK
—kC(kt) (19)

3 MODELO CFD

No estudo foi considerado um reator
riser-FCC industrial com didametro 0.71m e
altura 33m. Na fase particulada foram usadas
propriedades do catalisador FCC com uma
relacio de 7.2 catalisador/gasoleo e
temperatura de 900K na entrada do reator.
Entretanto, na fase gas foi considerada uma
mistura de gaséleo e vapor de agua com
velocidade superficial de 9 m/s e temperatura
de 550K. Neste estudo o software CFD
comercial ANSYS CFX 14.0 foi usado para
simular o escoamento através do reator.

A reatividade dos pseudocomponentes
da mistura foi associada ao peso molecular
dos mesmos e os parametros do modelo foram
estabelecidos a partir de informacbes da
literatura baseada em outros processos
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similares de craqueamento. Desse modo,
foram incorporadas as reacGes cinéticas
através de uma sub-rotina Fortran utilizando o
modelo de lumping  continuo.  Os
pseudocomponentes da mistura reativa foram
estabelecidos conforme mostra a Tabelal.

Tabela 1 — Definicdo dos pseudo-componentes.

Peso molecular

Indice Lump médio

1 Coke -

2 C1-Cc2 25

3 C3-C4 50

4 C5-C7 100
5 C8-Cl11 150
6 Cl2-Ci14 200
7 C15-C21 300
8 C22-C28 400
9 >C29 500

Fonte: Autor.

Figura 3 — Dominio do reator riser-FCC
Saida

Parede

= Ciirictria

Fonte: Autor.

A fim de caracterizar a turbuléncia do
escoamento foi utilizado na fase gas 0 modelo
de turbuléncia k-¢ amplamente usado na
literatura (WILCOX, 1993). Entretanto, o
modelo de arraste de Gidaspow (1994) foi
considerado para quantificar as interacfes
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entre ambas as fases. No intuito de diminuir o
esforco computacional, foram utilizadas
condicdes de simetria na geometria em que
foi considerada somente ¥ do dominio do
riser como pode ser visto na Figura 3. Por
outro lado, condicdes de parede na fase gas de
nédo escorregamento e escorregamento livre na
fase solido também foram estabelecidas.

Foi gerada uma malha estruturada 3D
baseada em informacgdes de malhas feitas em
outros trabalhos com dimensdes e condi¢des
de operacdo similares as expostas acima.
Autores como Li et al. (2013) criaram uma
malha com 75.000 elementos para % da
geometria do riser enquanto que Chang et al.
(2012) consideraram cerca de 380.000
elementos em uma geometria completa do
riser. Desse modo, foram considerados
290.000 elementos levando em conta
parametros de qualidade de malha e um
numero suficientes de elementos para garantir
a independéncias numéricas dos resultados.
Além disso, foi feito um refinamento na
regido da parede como mostra a Figura 4 para
predizer da melhor maneira possivel essa
regido ja que se esperam gradientes mais
elevados.

et 1
T 3\"{?‘\1\’» /% >);i&“‘/ \%}ﬂ}/"

Fonte: Autor.
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Esquemas de alta ordem tais como high
resolution e second order backward Euler
disponiveis no software foram utilizados na
discretizacdo dos termos de adveccdo e
transiente respetivamente. Entretanto, 0 passo
de tempo foi estimado garantindo um Courant
number inferior 1. Foi constatado através do
monitoramento de diversas varidveis de
interesse que um tempo de 5s era suficiente
para a simulacdo atingir um estado
estacionario. Por outro lado, foi estabelecido

um erro residual RMS inferior a 10™ para
todas as equagbes de conservagdo como
critério de convergéncia, sendo comumente
utilizado em simulacdes em escala industrial e
sugerido pelo manual do usuério do software.

4 RESULTADOS E DISCUSSOES

Os resultados apresentados nessa sec¢ao
foram obtidos apds a simulacdo atingir um
estado estavel. Observe-se na Figura 5a a
distribuicdo do catalisador ao longo do riser.
Percebe-se uma regido densa no fundo do
reator e, diluindo-se conforme o catalisador
ascende ao longo do reator. E possivel
observar apés altura de 15 m uma distribuicéo
mais homogénea do catalisador.

Por outro lado, na regido de maior
concentracdo de catalisador existe uma maior
troca de calor como mostra a Figura 5b
atingindo temperaturas de 850K na fase gas.
Devido que as reacGes de craqueamento
catalitico sdo altamente endotérmicas &
possivel perceber na Figura 5b que
temperatura da fase gasosa diminui conforme
regem os diversos componentes da mistura
reativa ao longo do reator atingindo uma
temperatura de 809K na saida do reator.

Note-se na Figura 6 que os pseudo-
componentes mais pesados L8 e L9 reagem
formando produtos de menor peso molecular.
Os pseudo-componentes L6 e L7 atingem
rapidamente um maximo de producéo a altura
de 10m aproximadamente, no entanto sua
producdo decresce devido a reacdes
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secundarias ou overcraking reportada na
literatura também por outros autores (GAO et
al., 1999; CHANG et al., 2012). Ja& o pseudo-
componente L5 mostra uma producédo
maxima na altura de 20m permanecendo
quase constante no resto do percurso do riser.
Os demais pseudo-componentes, todos
apresentam um incremento gradual conforme
aumenta a altura do reator.

Figura 5 — Perfis de concentracéo de solido e
temperatura do gas

Catalyst.Volume Fraction Mixture. Temperature

. 0.024 . 860
r 0.019 - 838
r0.014 - 816
- 0.010 794

- 0.005 I 772
I 0.000 750

[K]

A) B)

Fonte: Autor.

Ja que as grandes moléculas sdo
divididas em moléculas menores, tem-se uma
expansdo volumétrica da fase gas e
consequentemente  um  acréscimo  da
velocidade desta. Na Figura 7b pode-se
verificar expansdo do gas através da
diminuicdo da densidade. Percebe-se que a
partir de 20m a densidade da fase gas
apresenta uma menor variacdo ao longo do
riser conforme as taxas de reacdo dos
compostos mais pesados decrescem.
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Figura 6 — Rendimento dos pseudocomponentes
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Fonte: Autor.

Entretanto, note-se um aumento de
cerca de trés vezes da velocidade de entrada
da mistura g&s na Figura 7a. Cabe salientar
que devido & forca de arraste, o aumento da
velocidade favorece uma maior fluidizacdo da
fase solida dentro do reator.

Sendo o0 gas6leo uma mistura continua a
distribuicdo dos pseudo-componentes tanto na
carga de alimentacdo do reator quanto na
saida apds a reacdo pode ser visto na Figura 8.
Percebe-se a preferencia do craqueamento dos
componentes mais pesados para a producdo
dos pseudo-componentes associados na faixa
da gasolina (L4+L5) caracteristico dos
processos FCC.
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Figura 7 — Perfis da velocidade e densidade do
gas

Mmiure ‘elocity I Mixture. Density

. 3.4
26 3.0
- 22 - 2.5
- 18 - 2.0
- 14 - 1.5
I 10 I 1.0
[ s"-1] [kg m™-3]
A) B)

Fonte: Autor.

A fim de validar a predi¢cdo do modelo,
foram comparados o0s resultados de
rendimento dos diversos produtos na saida do
riser com dados de planta reportados na
literatura, apresentados na Tabela 2. A pesar
de algumas diferencgas na escala e condigOes
de operacdo entre 0 modelo CFD e o riser
industrial reportado, pode-se observar uma
concordancia qualitativa dos resultados,
mostrando que o modelo cinético de lumping
continuo pode ser adequado para descrever as
reaces quimicas que ocorrem nos Processos
FCC.

O modelo apresenta uma boa estimativa
da gasolina e LPG com desvios relativos de
1,8% e 8,3% respectivamente, entretanto 0s
outros  pseudo-componentes  apresentaram
desvios maiores a 10%. Essas diferencas
podem ser possiveis devido as simplificacdes
feitas na modelagem CFD, bem como a falta
de informacédo das caracteristicas da carga e
catalisador raramente disponivel na literatura.
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Figura 8 — Distribuicdo de pseudocomponentes.
%W m Alimento  ®Produtos
06 -

.

05 I
0,4“- e
I — e
01." l N R _
ot'f'f'-'f-_?__,_-_,_?_ 7- _- l N 3

Fonte: Autor.

Tabela 2 — Comparacdo dos resultados do
modelo com dados experimentais.

Item Lump Modelo  *Chang
Coque L1 5,78 8,26
Gas seco L2 8,66 4,75
LPG L3 15,61 15,33
Gasolina L4-L5 36,04 39,29
Diesel L6-L7 23,42 27,45
g:r:ng?%c; L8-L9 1048 4,92

Fonte: *Chang et al. (2012).

Cabe salientar que existem ainda muitos
desafios na incorporacdo deste tipo de
modelos cinéticos na modelagem dos
processos FCC via CFD, que envolvem
diversos aspectos das reacdes, tais como a
desativacdo do catalisador, a cinética
heterogénea  das  reacBes  cataliticas,
distribuicdo assimétrica do catalisador, etc.,
que precisam ser estudados amplamente no
futuro.

5 CONCLUSOES

Os resultados mostraram a nao
uniformidade do escoamento gas-solido no
reator CFB, ressaltando que os efeitos
hidrodindmicos sobre a temperatura de
reacdo, tempo de residéncia e distribuicdo do
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catalisador sdo importantes sobre a cinética
das reacOes FCC.

Por outro lado, observou-se nos
resultados que a abordagem cinética de
lumping continuo, em que carga foi
considerada sendo uma mistura continua de
pseudo-componentes, permitiu estimar de
forma adequada o rendimento dos produtos de
uma unidade FCC industrial.

Finalmente, a modelagem CFD em
juncdo com a abordagem cinética de lumping
continua torna-se uma ferramenta util e
inovadora para descrever misturas reativas
bastante complexas; sendo apenas necessario
um numero reduzido de parametros cinéticos
que podem ser estimados com certa facilidade
na maioria das refinarias.

NOMENCLATURA

Fase gés

Fase particulada

Espécie ou lump

Fracdo volumétrica

Densidade [kg/m?]

Velocidade [m/s]

Reatividade da espécie i [1/s]
Propriedade especifica do lump
Coeficiente exponencial
Concentracao da espécie i [%0Wt]
Tempo [s]

Tensor esforgo [N/m?]
Gravidade [m/s?]

Presséo [Pa]

Temperatura [K]
Entalpia térmica [J/K(]
Coeficiente de arraste [kg/mé.s]

Calor de reacao [J/m3s]
Troca de calor interfacial [J/m3.s]

~< o ®% TovaQ

=

O OxTHdoca@ly ™ O @

g/s
Fracdo massica da espécie i

A Condutividade térmica [(J/s)/K.m]

r. Difusividade da espécie i [m#/s]

o Coeficiente de atividade do catalisador
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R Taxa liquida de reacdo da especie i
[kg/m3s]
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