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RESUMO

VIEIRA, Danielle de Lima, Simulacdo Numérica da Termofluidodinamica de um Reator
(Riser) de Craqueamento Catalitico em Leito Fluidizado, Campina Grande: Pds-
Graduacdo em Engenharia Mecanica, Universidade Federal de Campina Grande, 2017.
99 p. Dissertacdo (Mestrado).

Na induastria petroquimica e de processamento de petrdleo o riser € o principal
equipamento da unidade de craqueamento catalitico fluido (FCC), utilizado para o refino de
fracbes pesadas do petrdleo. Para o projeto e otimizacdo do riser € essencial compreender a
termofluidodindmica da mistura gés-solido no seu interior. Neste aspecto a fluidodindmica
computacional (CFD) tem demonstrado ser uma boa alternativa para o estudo de sistemas
complexos. Portanto, este trabalho tem como objetivo estudar a termofluidodindmica de um
riser de FCC com alto fluxo, via CFD usando o software comercial Ansys Fluent versdo 15.
O modelo matemaético é baseado na abordagem Euleriana — Euleriana, considerando a Teoria
Cinética do Escoamento Granular (KTGF) e o modelo de turbuléncia de duas equacGes k —e
Disperso. Resultados numéricos dos campos de velocidade, fragdo volumétrica e pressdo das
fases gasosa e particulada, a temperatura constante, sdo apresentados, analisados e
comparados com dados de uma planta experimental com 76 mm ID e altura de 10 m,
apresentando boa concordancia, exceto nas regides com alta densidade de particulas. Assim, o
modelo proposto mostrou-se mais adequado a representacdo do fluxo em regides e condigOes
operacionais que resultam em menores concentracdes de particulas (menor fluxo de sélidos
e/ou maior vazao do gas).

Palavras Chave:

-Fluidodindmica Computacional; Escoamento multifasico; Fluent.



ABSTRACT

VIEIRA, Danielle de Lima, Numerical Simulation of Thermo Fluid Dynamics of a Fluidized
Catalytic Cracking Reactor (Riser), Campina Grande: P06s-Graduacdo em Engenharia
Mecanica, Universidade Federal de Campina Grande, 2017. 99 p. Dissertacao (Mestrado).

In the petrochemical and oil processing industry riser is the main equipment of the
fluid catalytic cracking (FCC) unit, used for the refining of heavy petroleum fractions. For
design and optimization of riser, it is essential to understand the thermo fluid dynamics of the
gas-solid mixture inside. In this respect, computational fluid dynamics (CFD) has been shown
to be a good alternative for the study of complex systems. Therefore, this work aims to study
the thermo fluid dynamics of a FCC riser with high flux, via CFD using commercial software
Ansys Fluent version 15. The mathematical model is based on the Eulerian - Eulerian
approach, considering a Kinetic Theory of Granular Flow (KTGF) and the k—¢& two
equations turbulence model. Numerical results of fields of velocity, volumetric fraction and
pressure of the gas and particulate phases, at constant temperature, are presented, analyzed
and compared with data of an experimental plant with 76 mm ID and 10 m height, presenting
good agreement, except in regions with high particle density. Thus, the proposed model
showed better representation of the flow in regions and operating conditions that result in
lower particle concentrations (lower solids flow and / or higher gas flow).

Key Words:

- Computational Fluid Dynamics; Multiphase Flow; Fluent.
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

O desenvolvimento da matematica, especialmente a criacdo do célculo diferencial
integral, possibilitou uma descricdo mais detalhada dos fenémenos fisicos. A representacao de
um escoamento se tornou possivel com as equagdes gerais desenvolvidas por Cauchy e, para
um caso particular, as equacdes que levam o nome de Navier-Stokes (NS). Porém, a
complexidade destas equacbes faz com que a resolucdo analitica destas, que descrevem o
sistema fisico, seja apenas possivel quando varias hipéteses simplificadoras sdo consideradas.
Para uma descri¢cdo mais acurada de um escoamento, a resolucéo das equacdes precisa ser feita
através de um método numérico (HODAPP, 2009).

As solugdes numeéricas se tornaram viaveis com o advento da computacdo. A dindmica
de fluidos computacional ou em inglés computational fluid dynamics (CFD) é a area da
computacdo cientifica que estuda métodos computacionais para simulagdo de fenémenos que
envolvem fluidos em movimento com ou sem trocas de calor. Isso inclui tanto o movimento de
fluidos ao redor de um corpo como dentro de tubulac@es ou turbinas. Basicamente, o usuario
da CFD esta interessado em obter as distribuicdes de velocidades, pressfes e temperaturas na
regido do escoamento (FORTUNA, 2000).
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A utilizacdo de CFD tem crescido muito nos ultimos anos e esta sendo aplicado em
diversas areas como aerodinamica, automotiva, industrial, entre outras. Na Engenharia, CFD
esta se tornando uma ferramenta cada vez mais importante em projetos de equipamentos e uma
poderosa ferramenta de pesquisa. Ela também é bastante utilizada para prever o comportamento
do fluido em novas geometrias, pois tem a capacidade de prever o escoamento do fluido no
interior do equipamento somente com o0 conhecimento da geometria e de parametros
operacionais (FAISCA, 2013). No entanto, o objetivo principal da CFD é complementar, e ndo

substituir, os estudos tedricos e experimentais sobre o movimento de fluidos.

Com a existéncia da CFD, novos modelos matematicos estdo sendo desenvolvidos de
forma a incluir o maximo de fendmenos que estdo presentes nos escoamentos multifasicos.
Assim, a fluidodinamica computacional nada mais € do que uma compilacdo de técnicas
numeéricas para modelagem, simulacéo e analise de sistemas dindmicos onde estdo presentes
fluidos. Na pratica muitos sistemas sdo tratados com os conceitos de CFD (RIBEIRO, 2001).
Dentre estes sistemas, pode-se citar o craqueamento catalitico fluidizado ou fluid catalytic

cracking (FCC), que € um dos mais importantes processos para o refino de petroleo.

A demanda global de combustiveis para abastecer o setor de transporte continua
crescendo e essa demanda continuara a ser atendida em grande parte por combustiveis como a
gasolina e o diesel. O processo de FCC continua a desempenhar um papel fundamental em uma
refinaria como um processo de conversdo de fracOes pesadas do petroleo em produtos mais
leves. Nas proximas duas décadas o processo de FCC serda provavelmente usado para 0s
biocombustiveis e, possivelmente, para reduzir as emissdes de CO». Para muitas refinarias, o
craqueamento catalitico ou “cat cracker” ¢ a chave para a lucratividade, devido ao bom
funcionamento da unidade determinar se uma refinaria pode permanecer competitiva no
mercado (SADEGHBEIGI, 2012).

Desde a inauguracdo da primeira unidade comercial de FCC em 1942, muitos
aprimoramentos foram feitos para aumentar a confiabilidade mecénica da unidade, e sua
capacidade de craqueamento de matérias-primas mais pesadas e de menor valor agregado. A
UFCC tem uma histdria notavel de adaptacdo as mudancas continuas em demandas do mercado
(SADEGHBEIGI, 2012).
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Nas unidades de FCC é empregado um regime de fluidizacdo onde sdo utilizadas
velocidades de gas muito acima da velocidade terminal das particulas, sendo estas sopradas
para fora do leito pela parte superior e repostas pela parte inferior do mesmo. A este tipo de
leito fluidizado denomina-se de leito fluidizado circulante, em inglés circulating fluidzed bed
(CFB). Os dois principais parametros de um CFB sdo a velocidade superficial do gas e o fluxo
total de s6lidos. Tipicamente, 0s risers operam com velocidades de gas superiores a 2 m/s e
fluxos méassico especifico de solidos superiores a 10 kg/m?s. Na combusto e em outras reacdes
gas — solido com fase solida inerte, os fluxos de massa para os solidos sao geralmente inferiores
a 100 kg/m?s e sdo utilizadas particulas pertencentes a classificacdo do Grupo B de Geldart.
Estas condic¢Oes sdo bastante diferentes das aplicagdes cataliticas, onde fluxos de solidos de
mais de 250 kg/m?s sdo tipicos, e particulas do Grupo A de Geldart (classificacio na pagina 28)
sdo utilizadas. Idealmente, os risers de CFB operam a uma temperatura relativamente uniforme,
a qual é conseguida e mantida por uma taxa de recirculacao de sélidos elevada, renovando o
inventario do riser. As reagdes cataliticas sdo geralmente executadas a temperaturas
relativamente baixas (250- 650 °C) em compara¢do com os processos de combustéo (> 800 °C)
(BERRUTI et al., 1995).

A unidade de FCC utiliza um catalisador na forma de “microparticulas” que se comporta
como um liquido quando é adequadamente fluidizado. O principal objetivo da UFCC é
converter as fracdes de petrdleo com elevado ponto de ebulicdo, chamadas gaséleo, em
combustiveis de maior valor econdmico (gasolina, combustivel de aviacdo e diesel). A carga
frequentemente utilizada na UFCC ¢é a fracdo de gaséleo com ponto de ebuli¢do normalmente
na faixa de 330-550°C. (SADEGHBEIGI, 2012).

Em um riser de FCC, o processo de conversédo das cargas (principalmente gasoleo pesado
da destilacdo a vacuo) é tipicamente de fluxo turbulento e multifasico com reacgdo, e
compreende numerosos e complexos subprocessos mutuos, tais como reagao de craqueamento
e transferéncias de momento, calor e massa, 0s quais sdo conhecidos por serem inter-
relacionados (SANTOS, 2013). Além disso, o seu desempenho depende de diversos
parametros, tais como composi¢do da alimentacao, tempo de residéncia, temperatura de reacao,
razdo catalisador/dleo, pressdo parcial de hidrocarbonetos, as propriedades do catalisador e a
fluidodindmica do riser, que influenciam no processo de conversdao a seu modo (LAN et al.,

2009). Assim, uma investigacao, tanto experimental quanto tedrica, detalhada de risers de FCC
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é uma tarefa desafiadora devido a hidrodindmica complexa, as vérias reacdes que ocorrem
simultaneamente e a falta de técnicas de medicdo/ensaio adequadas. Portanto, a Dinamica de
Fluidos Computacional é uma ferramenta Util para explorar estes processos complexos da
industria petroquimica (CHANG et al., 2014).

Na forma técnica, uma abordagem comum é usar um modelo de dois fluidos, two fluid
model (TFM), onde a fase particulada é assumida como continua (SYAMLAL et al., 1993;
LUN et al., 1984). A fase sélida é governada pela teoria cinética do fluxo granular, kinetic
theory of granular flow (KTGF), onde o comportamento da fase solida é andlogo a teoria
cinética para os gases e a temperatura granular representa a energia cinética do movimento
aleatdrio das particulas solidas. Foi demonstrado que a TFM pode capturar qualitativamente 0s
fendmenos observados em configuragfes experimentais de leitos fluidizados, incluindo a
formacdo de aglomerados de particulas. Boas comparacGes quantitativas tém sido feitas com
dados experimentais para certas condigdes, mas em muitos casos se mostrou dificil conseguir
uma boa correspondéncia entre resultados experimentais e numéricos em risers (CLOETE et
al., 2016).

Apesar das diversas pesquisas reportadas na literatura, multiplos desafios persistem para

investigacdes numeéricas dos risers, de tal forma que encontrar uma forma prética de simular

um riser de FCC tridimensional, com reacdes, permanece como uma meta a ser alcancada.

1.1 Objetivos

1.1.1 Objetivo Geral

Este trabalho tem como objetivo geral o estudo tedrico e numérico da

termofluidodindmica no interior de um sistema riser de FCC via CFD.

1.1.2 Objetivos especificos

Como obijetivos especificos pode-se citar:
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Apresentar uma modelagem matematica que descreva a termofluidodinadmica em risers
de FCC,;

Simular a distribuicdo de pressdo, temperatura, fracdo volumétrica e velocidade das
fases presentes em varias condi¢Ges operacionais;

Comparar o0s resultados obtidos pela simulacdo com resultados analiticos e
experimentais da literatura.

Obter informaces sobre 0 escoamento gas-sélido em riser de FCC que possam ser (teis
na compreensdo do processo, e de uma forma geral, que possam ser utilizadas como
subsidios para que estudos mais aprofundados possam ser realizados e implementados

futuramente.
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CAPITULO 2

REVISAO DA LITERATURA

2.1 Leito fluidizado

A fluidizacéo é o processo pelo qual um leito de particulas solidas é transformado em
algo de comportamento muito semelhante a um liquido. Isto é conseguido pelo bombeamento
de um fluido ascendente, que pode ser um gas ou um liquido, através do leito, a uma taxa que
é suficiente para exercer uma forca sobre as particulas capaz de contrabalancear seu peso. Desta
forma, em lugar de uma estrutura rigida mantida no lugar por meio de forcas de contato e
gravitacional, o leito adquire propriedades semelhantes a um fluido, livre para fluir e deformar-
se, com as particulas capazes de se movimentarem com certa liberdade umas em relacéo as
outras (GIBILARO, 2001).

Esse tipo de fluxo permite altas taxas de transferéncia de calor e massa e um eficiente
contato gas-solido, uma vez que toda &rea superficial das particulas fica disponivel. Devido a
essas caracteristicas, tem sido amplamente utilizado em processos que envolvem particulas

solidas, tais como a pirdlise, combustdo, gaseificacdo, entre outros processos.
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Todavia, a maior aplicacdo da tecnologia de leitos fluidizados ou “fluidized beds” (FB)
ocorre nos reatores de craqueamento catalitico, sendo este um dos principiais processos de
refino do petroleo (GIBILARO, 2001).

A modelagem matematica do fluxo gasoso em leitos fluidizados teve inicio na década de
60 com Davidson e Harrison (1963) e Kunii e Levenspiel (1969), que analisaram
principalmente 0 movimento de bolhas, instabilidades dos sistemas e transferéncia de massa.
Baseado nesses modelos, muitos autores tém estudado esse tema, tais como: Wen e Yu (1966),
Geldart (1973), entre outros que contribuiram para a modelagem de reatores de leito fluidizado

com o objetivo de desenvolver um maior controle do sistema (PHILIPPSEN et al., 2015).

Ha diversos regimes de fluidizagcdo, cada um consistindo de diferentes comportamentos

das fases gasosa e solida, como descrito a seguir.

2.2 Regimes de fluidizacdo

Quando particulas solidas sdo fluidizadas, o leito fluidizado apresenta diferentes
comportamentos a medida que a velocidade do gés é variada. Devido a isto, torna-se bastante
evidente a existéncia de varios regimes de fluidizagdo, como ilustrado na Figura 2.1
(DECHSIRI, 2004).

Inicialmente, partindo-se de uma velocidade nula para o fluido e aumentando-se esta
gradativamente, se o fluido ascendente passa através de um leito de particulas finas, a uma baixa
velocidade, este percola através dos espacos vazios entre as particulas estacionarias, sem
promover a movimentacdo do material, isto caracteriza um leito fixo, Figura 2.1(a). Conforme
a velocidade do fluido aumenta as particulas se separam e comegam a vibrar e se movimentar
em pequenas regides. Com a velocidade do gas ainda maior, atinge-se um ponto em que a forca
de arrasto transmitida pelo gas é igual ao peso das particulas e a fracdo de vazios do leito
aumenta ligeiramente (velocidade de minima fluidizacao): é o inicio da fluidizacdo, que é
chamado de regime de minima fluidizacéo, Figura 2.1(b). Aumentando mais o fluxo de gas,
ocorre a formacao de bolhas. Neste ponto, ocorre um leito fluidizado borbulhante (DECHSIRI,
2004; MARINI, 2008), como ilustrado pela Figura 2.1(c).
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Figura 2.1 — Diferentes regimes de fluidizacdo com o0 aumento da velocidade. Fonte:
Marini (2008), adaptado de Kunii e Levenspiel (1990).

Seguindo com o incremento do fluxo de gas, as bolhas em um leito fluidizado borbulhante
irdo coalescer e crescer conforme sobem, e num leito suficientemente profundo e de didmetro
reduzido, elas podem se tornar grandes o bastante e se movimentar através do leito em um fluxo
pistonado. No caso de particulas finas, elas escoam para baixo ao redor de bolhas de gas
ascendentes e proximas a parede. Para particulas mais grosseiras, a porcao de leito acima da

bolha é empurrada para cima, como em um pistdo. Nesse regime observam-se grandes
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flutuagdes na queda de pressdo do gas. A Figura 2.1(d) exemplifica este regime de fluidizacao,
denominado fluidizacdo intermitente. Se as particulas sdo fluidizadas com um fluxo de gas
suficiente elevado, a velocidade excede a velocidade terminal de sedimentagédo das particulas
(velocidade constante com a qual uma particula cairia num fluido estagnado) e a superficie
superior do leito desaparece. Desta forma, no lugar das bolhas observa-se um movimento
turbulento de aglomerados sélidos (clusters) e vazios de gas de varios tamanhos e formas. Os
leitos sob estas condi¢bes sdo chamados de leitos turbulentos, como pode ser observado na
Figura 2.1(e) (DECHSIRI, 2004; MARINI, 2008). Na fluidizag&o turbulenta, as oscilagdes de
queda de pressédo no leito diminuem, pois as grandes bolhas desaparecem (Bl et al., 2000).

Na condicdo em que sdo empregadas velocidades do gas muito acima da velocidade
terminal das particulas, estas sdo sopradas para fora do leito pela parte superior. Este é o
denominado regime de fluidizacdo réapida, Figura 2.1(f). Devido a importancia do contato
dessas particulas no processo de interesse, tem-se a necessidade de reposicao rapida dos solidos,
0 que ¢ feito pela parte inferior do leito, definindo assim o regime de fluidizacdo recirculante

(SANTOS, 2008), caracteristico do processo de cragueamento catalitico.

O escoamento gas-solido em leitos fluidizados circulantes caracteriza-se por: (a)
distribuicdo ndo uniforme de particulas solidas no interior do leito; (b) velocidades de
deslizamento acentuadas entre gas e particula; (c) recirculacdo de particulas e (d) escoamento
descendente de particulas proximo as paredes do leito. Basicamente as causas da complexidade

deste tipo de escoamento sdo iteragdes particula — particula e particula — gas (SANTOS, 2008).

Diferentes aspectos fluidodinamicos do escoamento gas-sélido em CFB sdo estudados
numericamente, experimentalmente, ou utilizando ambas as abordagens. Por exemplo, aspectos
ligados ao tipo de regime de escoamento, dependendo dos parametros estabelecidos, tais como
formacao de cluster (HELLAND et al., 2000; HO e SOMMERFELD, 2002; TSUJI et al., 1998;
ZELENKO et al., 1996), fluidizacdo rapida (BAl et al., 1992), transporte pneumatico (HUBER
e SOMMERFELD, 1998), turbuléncia (MANSOORI et al., 2004), turbuléncia em coluna de
bolhas (PEIRANO et al., 2001; PORTELA et al., 2002) dentre outros, sdo importantes para a
compreensdo do processo de fluidizagdo. Assim, devido a importancia, Bi et al., (2000) fornece
uma revisao sobre o regime de fluidizagdo gas-sdlido turbulento (SANTQOS, 2008).
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2.3 Classificacdo de sélidos de Geldart

A fluidizacdo é largamente influenciada pelas caracteristicas das particulas, ou seja,
conclusdes obtidas atraves da fluidizacdo de um determinado grupo de materiais ndo podem, a
priori, serem extrapoladas para outro. Devido a isso, em seu trabalho, Geldart (1973) classificou
0 comportamento das particulas em fluidizagdo em quatro grupos. Particulas muito finas (grupo
C) sdo coesas e de dificil fluidizacdo. Leitos de particulado um pouco maior (grupo A)
manifestam um intervalo de expansdo estavel do leito antes de iniciar a formacgdo de bolhas.
Mesmo particulas maiores (grupo B) apresentam a formacéo de bolhas imediatamente apds a
fluidizacdo. Considerando que tipicamente, as velocidades de ascenséo das bolhas em leitos de
particulados pertencentes aos grupos A e B sdo maiores do que a velocidade intersticial do gas
na fase densa, o oposto é verdadeiro em leitos de particulas muito grandes que pertencem ao
grupo D. Como consequéncia, o padrdo de mistura em leitos borbulhantes com particulas do
grupo D difere significativamente daqueles apresentados pelos grupos A e B (SUNDARESAN,
2003). No trabalho de Yang (2003) é possivel encontrar muitas correlacdes sobre a fluidizacdo
das particulas, tais como: correlagbes para o célculo velocidade de minima fluidizacdo das
particulas, forca de arrasto exercida pelo gas, transferéncia de calor e massa, queda de pressédo

através do leito, tempo de residéncia das particulas, entre outras.

2.4 Processo de craqueamento catalitico

Uma das maiores aplicagdes de um leito fluidizado circulante é o craqueamento catalitico
fluidizado ou fluidized catalytic cracking (FCC). O FCC é um dos mais comuns processos de
conversao de fracdes pesadas de oOleo (residuos de outras unidades da refinaria) em todo o
mundo, pois permite que produtos de maior valor agregado tais como a gasolina, diesel,
destilados médios e olefinas leves como o propileno possam ser obtidos a partir de fracGes
pesadas e de menor valor agregado (YANG et al., 2016).

O craqueamento catalitico fluidizado é semelhante ao processo de quebra térmica, sendo
que, o uso de catalisador facilita a conversdo, em condi¢cbes menos severas de operagéo.
Tipicamente um processo destes € operado a temperaturas entre 727 K e 900 K e pressdes entre
69 a 138 kPa. O catalisador utilizado geralmente é um material sélido finamente dividido
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(particulas de 30um - 100um), como, por exemplo, zéolitas, hidrosilicato de aluminio,

bauxita, silica, entre outros, mantido em fluidizacdo pela fase continua.

Ha um grande numero de configuracBes possiveis para as unidades de FCC, que diferem
entre si pelo arranjo dos principais equipamentos da secéo de reacdo: riser, regenerador e vaso
separador. Contudo, uma unidade de FCC é composta tipicamente pelas seguintes secGes: a de

conversado, a de fracionamento e a de recuperacao de gases.

O craqueamento da carga (gaséleo e/ou residuos) e a regeneracdo do catalisador ocorrem
efetivamente na secdo de conversdo. Esta se¢do € composta pelo riser, vaso separador/stripper,
regenerador de catalisador, além de outros equipamentos auxiliares como, trocadores de calor,
sopradores e a caldeira de CO. Do regenerador saem 0s gases com elevada temperatura
provenientes da queima do coque (PENTEADO, 2003). Um desenho esquematico tipico do

conjunto conversor € apresentado na Figura 2.2.
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Figura 2.2 — Unidade de Craqueamento Catalitico Fluido (UFCC). Fonte: Quelhas et al. (2011).

by

Os produtos do craqueamento, efluentes do reator, sdo encaminhados a secdo de

fracionamento. Por intermédio de uma torre de destilacdo, obtém-se a separacao primaria dos

29



cortes produzidos. Pelo fundo da torre, produz-se o residuo de craqueamento (6leo pesado e
denso). Lateralmente, é produzido o 6leo leve de reciclo (diesel de craqueamento) e no topo
retira-se uma corrente gasosa contendo nafta de craqueamento e hidrocarbonetos mais leves.
Esta corrente gasosa € enviada a secdo de recuperacdo de gases que realiza operacGes de
compresséo, absorcao, retificacdo e destilagdo para obtencdo e separacdo dos produtos mais
leves como gas combustivel, GLP e gasolina (PENTEADO, 2003).

2.4.1 Riser (Reator)

Na secdo de conversdo de uma unidade de FCC existem principalmente dois
equipamentos basicos: um reator, onde o catalisador quente entra em contato com a carga do
processo, promovendo o craqueamento das moléculas pesadas, e um regenerador, onde 0 coque
depositado sobre o catalisador € queimado para regenerar o catalisador (PAHWA e GUPTA,
2016).

O gasoleo produzido na refinaria e qualquer outra matéria-prima suplementar para o FCC
sdo normalmente aquecidos a uma temperatura de 260-370°C. A carga pré-aquecida entra em
um reator tubular de fluxo ascendente, denominado riser, préximo a base onde entra em contato
com o catalisador regenerado. O calor absorvido pelo catalisador no regenerador prové a
energia para aguecer a carga na temperatura desejada no reator, uma vez que a reacédo global
que ocorre no riser € endotérmica. Essa energia necessaria € fornecida pelo catalisador em
circulacdo, que tipicamente apresenta uma faixa de temperatura entre 680-730°C (MOTLAGH,
2015) e taxa de circulagdo de sélidos variando de 400 kg/m?s a 1200 kg/m?s.

A mistura de reagentes se expande a medida que os gases sd@o formados pelas reagdes de
craqueamento. A mistura catalisador/carga € rapidamente transportada para o topo do riser a
uma velocidade superficial do gas que varia de 6 m/s a 28 m/s, fazendo com que o tempo efetivo
de reacdo seja muito pequeno (2 s a 5 s), suficiente, entretanto, para que ocorram as reacdes

desejadas, gerando os produtos.

Um contato eficiente entre a carga e o catalisador é um fator critico para alcangar as
reacOes de craqueamento desejadas. O vapor é comumente utilizado para atomizar a carga pois,

qguanto menor as goticulas de 6leo melhor o acesso destas aos sitios acidos reativos do
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catalisador. Apds deixar o riser, o catalisador segue para o vaso separador. No vaso separador
ocorrem novas reacdes de cragueamento, bem como a separacao do catalisador dos produtos
do processo. O catalisador gasto cai dentro do retificador onde a adicdo de vapor remove 0S
hidrocarbonetos arrastados junto com as particulas do catalisador (MOTLAGH, 2015). Por fim,
o catalisador escoa para 0 vaso regenerador através da tubulacao de catalisador gasto, conhecido
como standpipe de catalisador gasto. Nesta tubulac&o existe uma valvula corrediga que controla
o nivel de catalisador no retificador (QUELHAS et al., 2011).

Nos leitos fluidizados existem muitas variaveis a serem tratadas, onde a interagdo gas-
solido e as reagBes quimicas caracterizam um processo complexo. Pesquisas anteriores indicam
que esse tipo de escoamento pode ser descrito por possuir uma area densa na parte inferior do
riser e uma regido diluida em sua secéo superior. Devido a essa complexidade, existe uma
crescente demanda por modelos matematicos que permitam a descricdo e analise para o
desenvolvimento de uma melhor compreensé@o dos processos e para a criagdo de novos projetos
de reatores (PHILIPPSEN et al., 2015)

2.5 Estado da arte

Aos risers de CFB podem ser empregadas diferentes formulacdes matematicas para
prever a relacdo entre a concentracao de solidos no interior do riser, condi¢Ges operacionais e
a geometria do equipamento. Harris et al. (1994) propuseram trés grandes categorias desses
modelos: (i) os modelos que predizem a variacdo da densidade da suspensdo solida apenas na
direcdo axial; (ii) os modelos que predizem a variagdo radial da fracdo de solidos e as altas
velocidades de deslizamento entre as fases, assumindo duas ou mais regides, tais como 0s
modelos core-annulus ou clustering annulus, e (iii) os modelos que se baseiam nas equacdes
de conservagdo da massa, momento e energia para as fases gasosa e solida. A selecdo de um
tipo particular de modelo depende da aplicagéo pretendida. Os modelos do tipo (i) e do tipo (ii)
sdo 0s mais adequados para investigar o efeito das condi¢cdes operacionais e dimensionais sobre
a estrutura de fluxo do riser. Estes modelos podem ser facilmente acoplados com os modelos
cinéticos de reacdo para simular o desempenho dos risers de FCC (PUGSLEY et al., 1992). Os
modelos do tipo (iii) s&o adequados para investigar a estrutura de fluxo local e o impacto da
geometria dos risers sobre o fluxo das fases (SHARMA, 2011). Os modelos de tipo (iii) sdo 0s

mais rigorosos por se basearem nas equacdes de conservacao, enquanto que para os modelos
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do tipo (i) e (ii), baseados em correlagdes empiricas, as suposi¢oes simplificadoras limitam sua

utilidade para fins de projeto.

Os modelos do tipo (i) apresentam um valor da fracdo de s6lidos maior do que o previsto
utilizando as velocidades de sedimentacao das particulas. Yerushalmi et al. (1976) estudaram
experimentalmente a distribuicdo axial dos solidos em risers de CFB. Eles observaram que o
aumento da fracdo de sélidos leva a formacdo dos clusters (agregados de particulas). Estes
clusters sdo responsaveis pelas grandes velocidades de deslizamento medidas
experimentalmente, devido a alta velocidade de sedimentacdo do cluster em comparag¢do com

a velocidade de sedimentacédo das particulas isoladas (GUPTA et al., 2010).

Os modelos do tipo (ii) apresentam a distribuicdo radial de sélidos e explicam a razdo
para as maiores fracdes de solidos. Horio e Kuroki (1994), Landeghem et al. (1996), Mathiesen
et al. (2000) e Zhang et al. (1991) mostraram que escoamentos gas-solido em leito fluidizado
possuem padrdes de distribuicdo volumétrica das fases conhecidos como core-annulus, no qual
a fase sélida se acumula nas paredes do reator, deixando um ndcleo central para a passagem da
fase gasosa. Esse padrdo de escoamento foi observado para as mais diversas condicdes de
fluxos, didmetros de coluna e propriedades dos sélidos. Em um estudo bastante completo sobre
escoamentos gas-solido em leito fluidizado circulante, Zhang et al. (1991) concluiram que, para
um mesmo valor médio de concentracdo de sélidos, seu perfil radial é independente do didmetro
da coluna, da massa especifica, da distribuicdo granulométrica das particulas e das condicdes
operacionais (tais como velocidade do gas e fluxo de sélidos) para particulas pertencentes a
classe A da escala de Geldart (LOPES, 2012).

Outro importante aspecto foi observado por Landeghem et al. (1996), no escoamento gas-
solido: apesar dos altos valores do nimero de Reynolds, os perfis de velocidade da fase gasosa
ndo sdo achatados, como seria esperado para 0 escoamento monofésico turbulento. Em vez
disso, os perfis sdo mais parabolicos por causa do acimulo de particulas na parede, o que
restringe o fluxo de gas, assemelhando-se com aqueles obtidos em escoamentos laminares. A
influéncia da geometria do riser sobre os padrdes do escoamento gas-solido em leitos
fluidizados circulantes a frio, também foi estudada por diversos grupos de pesquisa. Harris et
al. (2003) e Wang et al. (2010) mostraram que, quando séo usadas saidas consideradas abruptas,

com forte restricdo ao escoamento gas-solido, ha a formacgdo de uma zona densa no topo do
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riser. Wang et al. (2010) também observaram que quando utilizadas saidas desse tipo ocorre o
aumento da recirculacdo de particulas, gerando um maior acumulo nas paredes e produzindo
aglomerados de particulas maiores e mais densos (LOPES, 2012). Yang (1988) resumiu a
concentracdo axial de sélidos como do tipo "S" e distribuicdo exponencial. A distribuicdo
exponencial pode ser dividida em duas situagdes: uma referente a secdo de transi¢cdo na zona
superior, e a outra referente a se¢éo de transicdo na zona inferior. Weinstein e Li (1989) e Li et
al. (1998) verificaram que a distribuicdo axial da porosidade foi afetada pela massa total

(inventério) de catalisador circulando na unidade (WANG et al., 2010).

Nas ultimas duas décadas, muitos pesquisadores tém demonstrado o grande potencial da
CFD para a simulacdo de modelos do tipo (iii). Duas classes diferentes de modelos de CFD
podem ser utilizadas: modelos Euleriano — Euleriano (E — E) e modelos Euleriano -
Lagrangeano. Os modelos Euleriano - Euleriano consideram ambas as fases gasosa e solida
como continuas e completamente interpenetrantes (THEOLOGOS e MARKATOS, 1993; LAN
et al., 2009). As equacdes empregadas sdo uma generalizacao das equagdes de Navier-Stokes
para interacdo continua. Os modelos Euleriano-Lagrangeano resolvem as equacdes
newtonianas do movimento para cada particula individual, levando em consideracéo os efeitos
de colisdes de particulas e forgas que agem sobre as mesmas devido ao gas. Na abordagem
Euleriana, um volume de controle arbitrario em um sistema estacionario de referéncia é usado

para derivar as equagdes governantes basicas (GUPTA et al., 2010).

Poucos trabalhos tém usado a abordagem euleriana-lagrangiana (NAYAK et al., 2005;
WU et al., 2010). Nesta abordagem, o movimento das particulas sélidas ¢ modelado na estrutura
Lagrangeana e o movimento de fase continua é modelado na estrutura Euleriana. Essa
abordagem oferece uma maneira mais natural de simular processos complexos ao nivel de
particulas, como reacdes de craqueamento. Além disso, a transferéncia de calor e massa e as
reacOes quimicas que ocorrem na escala de particulas individuais podem ser convenientemente
contabilizadas utilizando esta abordagem. A abordagem, no entanto, requer recursos
computacionais significativamente mais elevados e, portanto, raramente € usada para

escoamentos gas — solidos densos em risers (GUPTA et al., 2010).

Em uma estrutura Euleriana, cada fase é representada por apenas uma equagdo de

movimento. No entanto, esses modelos exigem um conjunto de leis de fechamento para definir
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adequadamente os termos das equacgdes governantes, requerendo a solucdo de um grande
numero de equacbes. Nos modelos continuos mais recentes sdo incorporadas equacdes
constitutivas de acordo com a teoria cinética do escoamento granular. Diferentemente dos
modelos lagrangeanos, os modelos eulerianos podem ser aplicados a fluxos de interesse pratico
com relativamente pouco esfor¢co computacional (MONTLAG, 2015).

Para a turbuléncia da fase particulada sdo utilizados dois diferentes modelos do tipo (iii):
0 modelo da viscosidade de sélidos dependente da concentracdo e o modelo da teoria cinética
do escoamento granular com e sem turbuléncia do gas. A viscosidade dos sélidos é necessaria
para ter em conta a dissipacdo de energia entre particulas sélidas. Miller e Gidaspow (1992)
determinaram a viscosidade de solidos das particulas de FCC a partir de um balanco de
momento da mistura, desprezando os efeitos transientes e assumindo que os gradientes de
velocidade das fases gas e solido sdo da mesma ordem. Os autores propuseram uma correlacdo
linear entre a viscosidade de sélidos e a concentracdo de sélidos. Sun e Gidaspow (1999) usaram
os dados de viscosidade preditos por Miller e Gidaspow (1992) em seu modelo (GUPTA et al.,
2010).

Lun et al. (1984) aplicaram a teoria cinética dos gases ao escoamento granular. A
aplicacdo mais significativa da teoria cinética do escoamento granular para a fluidizacao foi a
predicdo do regime core-annulus nos risers por Sinclair e Jackson (1989). Atualmente, a teoria
cinética é usada por muitos grupos de pesquisa em varios paises. O grupo de Arastoopour
simulou com sucesso grandes risers (BENYAHIA et al., 2000) e estendeu a teoria cinética a
particulas coesivas (KIM e ARASTOOPOUR, 2002). O grupo de Sundaresan (AGRAWAL et
al., 2001) usou conceitos da teoria cinética em seus calculos dos clusters. Ja Balzer (2000) e o
grupo de Simonin (BALZER et al., 1996) na Franca modelaram risers e leitos borbulhantes
usando a teoria cinética (GIDASPOW et al., 2004).

Na teoria cinética do escoamento granular, o conceito basico é a temperatura granular,
gue € como a temperatura térmica na teoria cinética dos gases. Ela mede o grau de agitacéo das
particulas, relacionado as flutuacdes de velocidade das mesmas. A intensidade das flutuacdes
de velocidade das particulas determina as tensdes, viscosidade e pressdo da fase particulada.
No escoamento granular as particulas dissipam energia devido a colisfes inelasticas. Assim, a

equiparticao de energia ndo se sustenta. Portanto, normalmente se define a temperatura granular
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como sendo a energia cinética aleatoria por unidade de massa, que é proporcional aos quadrados
das componentes de velocidade das particulas nas trés direcdes (GIDASPOW et al., 2004).

Segundo Mineto (2009) os mecanismos e formulacgdes das forcas de interacGes entre as
fases sélida e gasosa tém sido estudados com detalhes por diversos autores. Dos estudos na
dindmica de particula em fluido, diversos mecanismos foram encontrados: for¢a de arrasto,
causada por diferencas nas velocidades entre as fases; empuxo, causada pelo gradiente de
pressdo do fluido; efeito de massa virtual, causada por aceleragéo relativa entre as fases; forca
de elevacgéo de Saffman, causada pelo gradiente de velocidade do fluido; forca Magnus, causada
pela rotacdo da particula; forca Basset, a qual depende do movimento das particulas através do
fluido; forca Faxen, a qual é uma corre¢do aplicada para o efeito de forca virtual e forca de
Basset para o gradiente de velocidade do fluido e forcas devido a gradientes de temperatura e
pressao (SYAMLAL et al., 1993). Nas equacOes de escoamentos das fases gas e solida devido
a grande diferenca entre a densidade das fases, as forgas interfaciais sdéo menos significantes,
exceto a forca de arrasto. Essa forca € modelada em funcdo da velocidade relativa entre as fases
e do coeficiente de quantidade de movimento na interface, também denominado funcédo de
arrasto (MINETO, 2009).

Os modelos de arrasto disponiveis para o fluxo em risers podem ser divididos em trés
categorias, a saber: (i) modelos de arrasto convencionais, (ii) modelos de arrasto multiescala ou
de cluster, e (iii) os derivados de simulacdes numeéricas diretas (DNS). Convencionalmente, 0s
modelos do tipo (i) de Wen-Yu (WEN e YU, 1966), de Gidaspow (GIDASPOW, 1994) e de
Syamlal e O'Brian (SYAMLAL e O'BRIEN, 1987; SYAMLAL et al., 1993) séo utilizados para
as simulac6es em risers. O modelo Gidaspow é uma combinacéo das correlacdes de Ergun e
Wen-Yu. O modelo de Syamlal e O'Brian baseia-se nas correlacdes de velocidade — fracdo
volumétrica derivadas usando experimentos de sedimentacgdo e fluidizacdo de Richardson e
Zaki (1954) e Garside e Al-Dibouni (1977). Os modelos de arrasto convencionais sao
correlagdes empiricas que derivam de observacdes experimentais sobre as velocidades de
sedimentacdo de uma Unica particula no liquido e de quedas de pressdo dentro do leito
empacotado de sélidos (SHAH et al., 2016).

No entanto, o fluxo no riser exibe a formacao de clusters (YERUSHALMI e CANKURT,
1979; HORIO e KUROKI, 1994), que coexistem e interagem com a fase diluida circundante.
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Devido a presenca de clusters, o diametro aparente dos sdlidos torna-se maior e a velocidade
terminal das particulas no aglomerado torna-se entdo mais elevada. Isto conduz a um fluxo
descendente de solidos e a uma maior segregacdo dos solidos perto da parede (NOYMER e
GLICKSMAN, 2000; PANDEY et al., 2004). Além disso, devido a formacao dos aglomerados,
0 gé&s tende a fluir em torno dos clusters sem penetrar dentro deles. Isto resulta em uma
resisténcia significativamente menor ao fluxo (LI e KWAUK, 1994), levando a redugéo do
arrasto gas-sélido (SHAH et al., 2016).

Uma outra abordagem é usar o modelo de arraste EMMS (Energy Minimization Multi-
Scale), o qual tem sido bastante utilizado no estudo de escoamentos gas-sélido, onde a formacao
dos clusters apresenta forte influéncia sobre a hidrodindmica das fases. Sun e Yan (2017)
utilizaram o modelo de dois fluidos (E — E) que incorpora o modelo EMMS, com equacdes de
fechamento da teoria cinética do escoamento granular, para simular um riser de CFB com

particulas de Geldart A, baseado na configuracdo experimental utilizada por Li e Kwauk (1994).

Theologos e Markatos (1993) propuseram um modelo matematico tridimensional
considerando o fluxo de duas fases, transferéncia de calor e esquema de reacéo de trés lumps
no reator riser. Os autores desenvolveram um conjunto completo de equacdes diferenciais
parciais que descreve a conservacdo de massa, momento linear, energia e espécies quimicas
para ambas as fases, juntamente com as correlagdes empiricas sobre a friccdo interfasica,
transferéncia de calor interfase e forcas friccionais do fluido para a parede. O modelo pode
prever queda de pressdo, fracdo de catalisador, velocidade de deslizamento interfase,
distribuicdo de temperatura em ambas as fases e distribui¢cdo de rendimento por todo o riser.
Por outro lado, Krishnaiah et al. (2007) investigaram uma simula¢do em regime permanente
para o cragueamento fluido. Eles estudaram o efeito das variaveis operacionais sobre o
desempenho da unidade de FCC, sendo a razéo catalisador — 6leo, fluxo de ar e temperatura de
entrada do gasdleo escolhidos como variaveis operacionais (FADHIL, 2012).

A escolha dos modelos e suposi¢des apropriados determina a preciséo dos resultados da
simulacdo. Dimenséo das particulas (LI1U e LU, 2009; ZHANG et al., 2008), forma dos clusters
(por exemplo, esféricas ou cilindricas) (MORAN e GLICKSMAN, 2003), o tipo de forcas
consideradas (por exemplo, inter-particula) (HOPKINS et al., 1993), deslizamento/
cisalhamento ou Saffman (HELLAND et al.,, 2007; MORAN e GLICKSMAN, 2003),
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deslizamento/rotacdo ou forgas de Magnus (HELLAND et al., 2007), entre outros, causam
diferencas entre os resultados da simulacéo e entre a simulacdo e os resultados experimentais.
Outros fatores mais relacionados as condi¢Ges operacionais também levam a discrepancias
entre os resultados da simulagdo, incluindo a velocidade do solido e a distribuicdo da
concentracdo de solidos (HARTGE et al., 2009; ZHANG et al., 2010), segregacdo e dispersao
de solidos (HUA et al., 2004; JIRADILOK et al., 2008), padrdo de fluxo e configuracdo
geométrica (HUSSAIN et al., 2013; LI et al., 2013), distribuicdo de tempo de residéncia
(ANDREUX et al., 2008), entre outros (CAHYADI et al., 2017).
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CAPITULO 3

MODELAGEM TEORICA

De acordo com Sinclair (1997), os modelos numéricos que descrevem o comportamento
do fluxo de misturas gas-solido podem ser classificados como Lagrangianos ou Eulerianos com
base na abordagem com a qual s&o desenvolvidos. Na abordagem Lagrangiana, uma equacéo
da quantidade de movimento separada deve ser resolvida para cada particula no campo de fluxo,
enguanto na abordagem Euleriana as fases sao tratadas como meios continuos interpenetrantes
e as leis de conservacdo da massa e momento sdo resolvidas para cada fase. Assim, 0 modelo
Euleriano-Euleriano resolve um conjunto de n equacgdes de momentum e continuidade, fazendo

com que seja um dos mais complexos modelos multifasicos disponiveis (TEATERS, 2012).
3.1 Equacdes governantes

Seguindo ANSYS FLUENT 15.0 — Theory Guide (2013), as equagdes de conservagao
para as fases gasosa e solida sdo dadas, respectivamente, por:

3.1.1 Equagdes da continuidade
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0 o . . -
a(ggpg)vtv.(ggpgug)=(msg—mgs)+Sg (3.1

0 _ . , .
a(gsps)+v.(gspsus) :(mgs—msg)+Ss (3.2)

onde, 0s subscritos g e s sdo indicativos dos termos aplicados a fase gasosa ou fase primaria e

a fase particulada ou fase secundéria, respectivamente. O termo ¢ representa a fracdo

volumétrica, o € a massa especifica, U é o vetor velocidade, e m caracteriza a transferéncia

de massa entre as fases. As variaveis S'g e S, representam os termos fonte para cada fase.

No modelo Euleriano — Euleriano, ambas as fases sdo consideradas como meios continuos
e interpenetrantes, e cada uma compartilha o volume de controle com a outra. A suposi¢édo de

continuos interpenetrantes introduz o conceito de fracdo volumétrica fasica, onde, em qualquer

tempo um volume de controle tem ¢, da fase gasosa e ¢; da fase solida, com as duas fracGes

volumétricas seguindo (SHAH et al., 2016):
& t+e, =1 (3.3)

Para um escoamento gas — solido, em regime permanente, sem transferéncia de massa e
fontes de massa, a equacao da continuidade para cada fase tem a seguinte forma (SHAH et al.,
2016):

V.(g,p,U,) =0 (3.4)
V.(e,p,)=0 (3.5)
3.1.2 Equacdes da conservacdo do momento linear

As equac0Oes da conservacdo do momento linear para as fases gasosa e particulada sdo

dadas por:
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@ _, . = e —
a(ggpgug)vtv-(ggpgugug) =-¢,VP+V T +¢,p,0+F, (3.6)

%(gspsl]s) +V-(&,000,)=-sVP-VP,+V-T, +&p,G+F (3.7)

O primeiro termo do lado esquerdo das EquagOes (3.6) e (3.7) representa a taxa de
variacdo em funcdo do tempo da quantidade de movimento e o segundo termo é a advecc¢éo da

quantidade de movimento. O primeiro termo a direita das equagdes considera as variacdes de
pressdo, sendo P a pressdo do sistema. A variavel P,, que aparece na Equagdo 3.7 é

denominado pressdo de solidos, e é utilizada para calcular as flutua¢Bes na velocidade devido
aos choques entre as particulas. O segundo termo do lado direito € o tensor tenséo da fase gasosa

(Equacdo 3.8) e da fase sélida (Equacéo 3.9), expressos por:

= _ . 2 _
Ty = &M, (Vug +Vu;)+gg L/Ig —g,ungugl (3.8)

z:-s = ‘c"slus (VUS +VGJ)+‘C"S (ﬂ’s _gﬂs)vuslz (39)

Em que ux e A representam a viscosidade cisalhante e a viscosidade volumétrica (bulk

viscosity) das fases e Vii' é a transposta do gradiente de velocidade. O segundo termo do lado

direito das Equagdes (3.8) e (3.9) representa o efeito da dilatacdo do volume sendo T o tensor
unitario. A pressdo de solidos P,, a viscosidade cisalhante ., e a viscosidade volumétrica A
da fase particulada sdo determinadas pela teoria cinética granular, secdo 3.2.3 (Equaces 3.20
e 3.23). O terceiro termo do lado direito das Equagdes (3.6) e (3.7) representa a forga

gravitacional, enquanto que o quarto termo If‘q e F, representa a forca interfacial total que atua

no escoamento bifasico gas-solido, ou seja, a interagdo entre as fases no que diz respeito ao seu

movimento relativo. Portanto, os termos F, e F

5 . S80 a soma de diversas forgas, como por

exemplo, as forcas lift, arraste, corpo externo, massa virtual, dispersdo turbulenta e lubrificacdo

de parede.
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No modelo de escoamentos de duas fases, devido a grande diferenca de densidades entre
as fases, as forcas interfaciais sdo menos significantes, exceto a forca de arrasto predominante
neste tipo de escoamento. Desta forma, as demais forcas interfaciais podem ser desprezadas
sem nenhum tipo de prejuizo em termos de resultado (ARMELLINI, 2015; MINETO, 2009).

Considerando as simplificacdes feitas para as equacdes da continuidade e para as forcas
interfaciais no regime permanente, as equag0es da conservacdo do momento linear assumem a

seguinte forma:

V- (&,p,U,U,) =—5,VP+V T +¢,p,G+ K, (U, —U,) (3.10)

V(e,pUu)=—eVP-VP+V T +¢&p0.0+ K (U =) (3.11)

O ultimo termo das Equacdes (3.10) e (3.11) constituem o termo de interagdo simples
utilizado pelo software FLUENT para modelar a forca de arraste. Esta € modelada em funcéo
do coeficiente da quantidade de movimento na interface, ou funcdo de arrasto (K, ), e da
velocidade relativa entre as fases. A funcao de arrasto € determinada a partir do coeficiente de

arrasto (C,).

Correlagdes para K, podem ser formuladas de diferentes formas. Por exemplo, a partir

de correlacGes para a queda de pressdo no escoamento de gas através de um leito empacotado
(leito na condicdo de minima fluidizacdo), como a correlacdo de Ergun (1952), que da origem

a correlagdo de Gidaspow (1994) para K, . Outro modo ¢ a obtencdo de K, a partir de

correlagGes para a velocidade terminal (velocidade uniforme quando ocorre o equilibrio entre
as forgas de arrasto e gravitacional) em um leito fluidizado, expresso como funcédo da fracéo de
vazio e do nimero de Reynolds. A correlagdo de Syamlal e O'Brien (1987) foi obtida desse
modo (PHILIPPSEN, 2012).

3.1.3 Equagdes de conservacgao da energia
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A transferéncia de calor entre as fases tem um papel importante nos processos que
ocorrem no interior do riser, uma vez que o catalisador regenerado quente entra em contato
com as demais fases e fornece grande parte da energia necessaria durante o processo.

Assim para modelar a transferéncia de calor entre as fases, considerando apenas as fases
gés e sélido, em regime permanente e sem a presenca de reagdes quimicas, sdo necessarias

equacOes de energia para estas duas fases, respectivamente expressas como:
V-(ggpgl]ghg):V-(ggagVTg)+y(Ts—Tg) (3.12)
V-(&ph)=V-(aVT)+y(T,-T,) (3.13)

Nestas Equacdes h representa a entalpia especifica de cada fase, « é a condutividade
térmica T é a temperatura e y representa o coeficiente de transferéncia de calor entre as fases,

calculado pelo nimero de Nusselt através da correlacdo de Rans-Marshall (RANZ e
MARSHALL, 1952), descrito na sec¢do 3.2.5, Equacéo 3.29.

3.2 Equacdes constitutivas
3.2.1 Coeficiente da quantidade de movimento na interface

Para modelar o termo de transferéncia de quantidade de movimento entre as fases, K,

presente nas Equacdes (3.10) e (3.11), foi utilizado o modelo de arraste de Gidaspow
(GIDASPOW, 1994), que utiliza a equacéo de Ergun (1952) para regides densas, e a correlacdo
de Wen e Yu (1966) com os coeficientes de arrasto de Rowe (1961), nas regides diluidas do
dominio fluido (ROTAVA, 2008).

O modelo de arrasto de Wen e Yu é baseado nos dados experimentais de Richardson e
Zaki (1954), vélido quando as forcas internas sdo desprezadas e o comportamento do fluxo é

dominado pelas forgas viscosas. Este modelo é descrito pela Equagdo (3.14) quando &, >0,8.

O fator de arrasto C,, neste modelo, é para uma particula esférica quando Re <1000 (Equagéao

3.16). A equagéo de Ergun, através de meios porosos, relaciona o arrasto com a queda de
pressdo, descrito pela Equacéo (3.15) quando ¢, <0,8. Segundo Lundberg e Halvorsen (2008)
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esta equacdo é uma combinacdo da equacdo de Carman, que descreve a viscosidade para um
numero de Reynolds baixo, e a equacdo de Plummer, que descreve a cinética para um numero
de Reynolds alto (PHILIPPSEN, 2012).

EE . —u
ng = §CD Lsg‘ggz,%, &, > 0,8 (3.14)
4 d,
1- g U, —U
K., =150 £ ‘992)”9 11,752 o , £,<08  (3.15)
‘c"g s ds
24 |:1+0,15(6‘g Res)0’687] Res <1000
C, =1 &, Re, (3.16)
0,44 Re, >1000
d.|d. -0
Re, = pgs—sg‘ (3.17)
Hy

sendo , a viscosidade dinamica da fase gasosa, d; o diametro das particulas e Re o nimero

de Reynolds.
3.2.2 Pressédo de so6lidos

Para fluxos granulares em regime compressivel (ou seja, quando a fracdo volumétrica dos

solidos € menor do que seu maximo valor permitido), uma pressao de sélidos é calculada para
0 segundo termo do gradiente de pressdo da Equagdo (3.7). A presséo de sélidos P, é uma

medida da transferéncia de momento linear devido ao movimento aleatério das particulas e
compreende duas partes: um termo cinético que predomina nas regides onde o fluxo é diluido

e outro devido as colisdes entre as particulas, o qual é significativo nas regides de fluxo denso.

A correlacdo para P, pode ser escrita seguindo (LUN et al., 1984):

Ps = gsps®s + Zps (1+ ess)gszgo,ss®s (318)
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Em que e, é o coeficiente de restituicdo para colisdes entre particulas e representa a

elasticidade e/ou inelasticidade das particulas durante a colisdo. Consequentemente, atraves
deste termo é possivel equacionar a dissipacdo de energia devido as colisdes entre as particulas
(ARMELLINI, 2015). Este parametro depende das propriedades do material e seu valor para
os catalisadores de FCC ¢é desconhecido. Como resultado, este termo atua como um parametro
de ajuste empirico (SHAH et al., 2016). Nesta dissertagdo, um valor de 0,9 foi adotado para o

coeficiente de restituicdo. O termo g, , € a funcdo de distribuicao radial (Equagdo 3.19) e ©

é a temperatura granular, a qual sera descrita na secdo 3.2.4.

1/3
Joss = 1—( & ] (3.19)

A funcdo de distribuicdo radial (g,,) descreve a probabilidade de encontrar duas

particulas em grande proximidade. E um fator de correcdo que modifica a probabilidade de
colisBes entre as particulas quando a fracdo volumeétrica destas se torna densa (SHAH et al.,
2016) e governa a transi¢do entre a condigdo “compressivel” (&5 < & max) » €M qUE O €SPAGO
entre as particulas ainda pode diminuir, e a “incompressivel” (€5 = &g m4x), €M que N&o ha mais
espaco entre elas (ANSYS FLUENT 15.0 — Theory Guide, 2013). Um valor de 0,63 foi adotado,

neste trabalho, para o limite de empacotamento (&g 4x)-

3.2.3 Tensor tensao da fase solida

O tensor tensdo da fase sélida (7,), descrito na secdo 3.1.2 (Equagio 3.9) contém a

viscosidade cisalhante e a viscosidade volumétrica geradas pela troca de momento linear entre
as particulas devido a translacdo e colisdo. A viscosidade cisalhante (Equacdo 3.20), ou

viscosidade granular, € composta por duas partes: uma cinetica (), predominante nas
regides diluidas e uma parte colisional (s, ), que atua nas regides densas. A viscosidade

cisalhante pode ser definida como:

:us = :us,col + :us,kin (320)
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4 @ 1/2
Hs col :ggspsdsgo,ss (1+ess)(7sj &5 (321)

s,kin

10p.d.[© ?
= BTN [ufgma(ﬂe%)} é, (3.22)
96¢,(1+ey) Jo.ss ’

A viscosidade volumétrica dos solidos leva em consideracao a resisténcia das particulas

a compressao e expansao, e pode ser equacionada como (LUN et al., 1984):

1/2
A =%8§psdsgo,ss @+ ess)(%j (3.23)

3.2.4 Temperatura granular

Tanto a viscosidade cisalhante quanto a viscosidade volumétrica necessitam da
especificacdo da temperatura granular da fase sélida. Na Teoria Cinética dos Escoamentos
Granulares o movimento aleatério das particulas é comparado ao movimento térmico das
moléculas em um gas. A energia cinética destas flutuacGes aleatdérias é quantificada pela

temperatura granular.

Para o calculo da temperatura granular, foi utilizada uma formulagéo algébrica assumindo
que os termos difusivo e convectivo podem ser desprezados sobre a premissa de uma condicao
de equilibrio local onde a geragdo de energia pseudo-térmica se iguala & sua dissipacdo
(SYAMLAL etal., 1993):

2
KV U, + (K, V-0, )+ 4K, [ Ko (V-0,)° + 2K, (7 07) ]

0. = 3.24
: Tk, (3.24)

sendo K, K,, K, e K, calculados por:
K, = 2(1+ess)ps Jo.ss (3.25)
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K. = 4ds ps(l_ess)gsgo,ss _g

K 3.26

i NG 3 (3.26)
d p \/; 8‘959053(1+ess)

K,=—22 1+0,4(1-e,)Be-1e 0y |+ ——F—— 27

== {3(3_%)[ (1-e)@es~De,Gos [+ == (3:27)

12(1-¢%)p,9,
K — ss//”s90,ss 3.28
: T r (3.28)

3.2.5 Coeficiente de transferéncia de calor

O coeficiente de transferéncia de calor convectivo (7 ) entre as particulas e 0 gas é dado

por:

y=— (3.29)

Em que o é a condutividade térmica da fase gas e Nu representa o numero de Nusselt,
modelado através da correlacdo de Ranz-Marshall, que leva em consideracdo o nimero Prandtl

(Pr), com ¢, (Equagdo 3.31) sendo o calor especifico do gas a pressao constante:

Nu, =2,0+0,6Re}* Pr'” (3.30)
C
Pr— ;“ g (3.31)

3.3 Modelo de Turbuléncia

Todos os escoamentos encontrados na engenharia se tornam instaveis, ou turbulentos,
acima de um certo nimero de Reynolds. A turbuléncia pode ser definida como um fenémeno
convectivo ndo-linear transiente que ocorre nas trés dimensdes cartesianas. E uma propriedade
intrinseca ao escoamento e ndo ao fluido, ocorrendo nas mais variadas escalas de tempo e

comprimento (HODAPP, 2009).
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O numero adimensional de Reynolds caracteriza se as condi¢cdes do escoamento geram
um escoamento laminar ou turbulento. Em tubulacdes circulares, para fluidos Newtonianos, a
faixa entre 2100 a 4000 é atribuida como divisor entre os regimes laminar (< 2100) e turbulento
(> 4000) (HODAPP, 2009).

A consideracdo do efeito da turbuléncia sobre o escoamento pode ser feita de diferentes
formas. E possivel, por exemplo, descrever escoamentos turbulentos usando apenas as equagoes
de Navier-Stokes, sem acrescentar nenhuma informacéo adicional. Esta abordagem é conhecida
como DNS (do inglés, Direct Numerical Simulation). Nesse tipo de simulacdo, para que se
possa estudar todas as estruturas da turbuléncia, o dominio do problema precisa ser dividido em
volumes ainda menores que o tamanho dos menores vortices dentro da escala de Kolmogorov.
Ja a abordagem LES (do inglés, Large Eddy Simulation) consiste na solugdo das equacGes de
Navier-Stokes nas regiGes onde se encontram os maiores vortices e na aplicacdo de um modelo
algébrico simples para a predicdo dos menores vortices. Ambas as abordagens requerem um
alto grau de refino da malha numérica e o uso de valores baixos para o passo de tempo, o que
torna sua aplicagdo limitada para a maioria dos casos. Assim, uma alternativa viavel que vem
sendo utilizada com sucesso sdo as equagdes conhecidas por RANS (do inglés, “Reynolds
Averaged Navier-Stokes”), que aproximam as flutuacbes turbulentas por um valor médio
(LOPES, 2012).

Dentro dos modelos que se encaixam neste tipo de abordagem (RANS), o modelo k —e
proposto por Launder e Spalding (1974) é o modelo de duas equacgdes mais utilizado. Este
modelo usa a hipdtese da viscosidade turbulenta, isto é, onde as tensbes de Reynolds podem ser

relacionadas linearmente com os gradientes médios de velocidade.

O modelo de turbuléncia k —e resolve duas equacdes de transporte, sendo uma para a
energia cinética turbulenta (k) e outra para a taxa de dissipacdo de energia cinética turbulenta
(€), assumindo que o escoamento & completamente turbulento e os efeitos de viscosidade

molecular sdo negligenciaveis.

Existe no FLUENT trés modelos k —e aplicaveis, sendo eles o de Mistura, Disperso e

Por Fase. Neste trabalho foi utilizado o modelo Disperso.
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3.3.1 Modelo k-€ Disperso

De acordo com Faisca (2013), o0 modelo de turbuléncia k —e Disperso é o mais usado
para simular o escoamento dentro do riser. Este modelo utiliza para a fase continua 0 modelo
k —e modificado com um termo adicional que inclui a transferéncia de momento turbulenta

entre as fases (Equacdes 3.32 e 3.33).

Hig
Oy

V.(ggpgﬁgkg)=v{gg [,Ug + ijg}ngGk]g — &3Py T E¢ Py Hkg (3.32)

_ H €
V- (&305Ug€,) = V'{gg (,ug +fjveg}+gg k_g(Cl‘ Gug =Capy€y) 84 Hrg (3.33)

9

[¢

Nas Equacdes (3.32) e (3.33) foi desconsiderado o termo transiente. Nestas equacdes 0s
termos Hkg e Htg sdo termos fonte que podem ser incluidos para modelar a influéncia da fase
dispersa sobre a fase continua, G, ; € a produgdo de energia cinética turbulenta e 4, € a

viscosidade turbulenta da fase gasosa. Estes termos s&o modelados pelas Equacdes (3.34) —

(3-39). O termo U, € a velocidade ponderada da fase gasosae C, , C, , o, e o, sdo constantes

cujos valores sdo apresentados na Tabela 3.1, como pode ser visto na pagina 51 deste trabalho.

Gy =t 4S° (3.34)
S =./25;S; (3.35)
(3.36)

onde, S & 0 modulo do tensor da taxa média de deformagédo e C, uma constante dada na Tabela

3.1.
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De acordo com o0 modelo de Simonin e Viollet (1990) os termos fonte s&o calculados por:

KS
Hkg = g—g (ksg - 2kg) (337)

9'09
H(g =G, E—ngg (3.38)

onde, C, & uma constante apresentada na Tabela 3.1.

F

Para a fase dispersa, o tempo de relaxamento caracteristico das particulas z, que esta
ligado aos efeitos inerciais atuando sobre a fase dispersa, € definido como:
2
- Pds (P
=—|=C, +1 3.39
% 18;1f(Re,<9g)[,oS " (3:39)
O tempo caracteristico dos turbilhdes da fase continua é definido por:
3 _k
t_ g9
7t = EC” = (3.40)

«

e 0 tempo de interacdo particula — turbilhdo, que sofre efeito da trajetdria da particula, é dado
por:

t

Ty

T — 3.41

sendo o parametro & definido como segue:

& = (3.42)
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O parametro C, € dado por:

C,=18-135c08?¢ (3.43)

em que @ é o angulo entre a velocidade média da particula e a velocidade média relativa. A

razao entre esses dois tempos caracteristicos € escrita como:

Ny = —& (3.44)

Seguindo Simonin e Viollet (1990), pode-se escrever as quantidades de turbuléncia para

a fase dispersa como segue:

b? +7n
k =k, | —2 _
: 9(1%] (3.45)
b+n
k, =2k | —= .
- g[lmg} (3.46)
-1
b=(1+C,, )| 2 +1 (3.47)
Py

A difusividade de cada fase pode ser calculada por:

2 1
DS = D;g +(§ ks —bgksgj’l's':g (348)
D! —1k ! 3.49
sg _5 ngsg ( . )

onde o valor da constante C,,, é dado na Tabela 3.1.
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Tabela 3.1 — Constantes do modelo de turbuléncia k —¢.

Constantes Valores
C, 0,09
C, 1,44
C, 1,92
C,. 1,20
o 1,00
o, 1,00
Cou 0,50
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CAPITULO 4

METODOLOGIA NUMERICA

Na modelagem matematica do problema em questdo foram utilizadas equagdes
diferenciais parciais ndo lineares que ndo possuem solucdo analitica. A dificuldade de se
encontrar solugdes analiticas decorre do fato de que a teoria matematica dessa classe de
equacdes ainda ndo estd suficientemente desenvolvida para permitir a obtencdo de solugdes
analiticas em regides arbitrarias e condigdes de contorno gerais. Com o advento do computador
digital a partir dos anos de 1950, surgiu uma alternativa para a obtencdo da solu¢do numérica

destas equacdes utilizando técnicas computacionais (FORTUNA, 2000).

A dindmica de fluidos computacional é a &rea da computacdo cientifica que estuda
métodos computacionais para simulacdo de fendmenos que envolvem fluidos em movimento
com ou sem trocas de calor. Isso inclui tanto o movimento de fluidos ao redor de um corpo
como dentro de tubulacBes ou turbinas. Basicamente, o usuério da CFD esta interessado em
obter as distribuicdes de velocidades, pressdes e temperaturas na regido do escoamento
(FORTUNA, 2000).

No geral, a CFD apresenta um versatil conjunto de diversos métodos numéricos

desenvolvidos para a discretizacdo e resolucdo dos problemas de escoamento, tais como
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Método de Diferencas Finitas (MDF), Método de Volumes Finitos (MVF) e Método de
Elementos Finitos (MEF). Existem outros métodos tais como 0s métodos espectroscopicos,
métodos de elementos de contorno ou autématos celulares, mas sdo geralmente restritos a casos
especificos. A aplicabilidade de cada algoritmo depende da situagdo tratada, sendo importante
0 conhecimento tanto dos aspectos fisicos do problema quanto dos aspectos numéricos da

metodologia de solucéo adotada

Softwares comerciais, tais como ANSYS CFX, ANSYS Fluent e STAR-CD aplicam o

Método dos VVolumes Finitos na discretizacdo das equac0es diferenciais. A preferéncia é devido
as suas caracteristicas conservativas, ja que, para o escoamento de fluidos é importante
satisfazer os principios de conservacdo no nivel discreto. Com este método, ndo ha a
possibilidade da existéncia de fontes/sumidouros de grandezas como massa, quantidade de

movimento e energia dentro dominio de solucdo (MALISKA, 2004)

No Método dos Volumes Finitos, o dominio do problema é subdividido em uma série de
volumes de controle finitos sobre os quais devem ser aplicadas as equagdes aproximadas
provenientes da aplicagdo do método numérico, de forma que estas satisfagam o balango da

propriedade em questdo em cada um desses volumes (LOPES, 2012).

A fim de fornecer acesso facil ao seu poder de resolucdo, todos os pacotes de CFD
comerciais incluem interfaces de usuario sofisticadas para introduzir parametros do problema
e para examinar os resultados. Assim, todos os codigos contém trés elementos principais: (i)

pré-processamento, (ii) solver e (iii) pés-processamento.

4.1 Pré-Processamento

A etapa de pré-processamento consiste na criacdo/reproducdo da geometria e da malha
computacional. A geometria é construida em um software de CAD (Computer Aided Design),
onde sdo atribuidas as dimensfes assim como as entradas e saidas do dominio de solugdo. A
malha consiste na divisdo do dominio de solucdo em volumes de controle, sobre os quais serdo
resolvidas as equac@es de transporte, mediante o uso de métodos numericos. A precisdo dos
resultados da simulacdo depende em grande parte da qualidade da malha, a qual é medida
mediante parametros como o angulo minimo entre os volumes, e 0 determinante da matriz

jacobiana. Ainda na etapa de pré-processamento, sdo inseridas as variaveis das equagfes de
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transporte, equacgdes de estado, modelos fisicos, condigdes iniciais e de contorno e demais

propriedades, com o objetivo de caracterizar adequadamente o sistema (SILVA, 2012).

4.1.1 Geometria e malha

A construcdo da geometria e a geracdo da malha utilizadas neste trabalho foram feitas
com base nas dimensdes do riser de uma planta experimental a frio encontrada no trabalho de
Parssinen e Zhu (2001). Esta unidade foi escolhida devido a suas dimensGes experimentais
estarem em melhor acordo com a finalidade desejada, o estudo da termofluidodindmica do
escoamento gas-solido, e por sua operacdo a frio, o que significa que os efeitos devido a
transferéncia de massa e reagfes quimicas podem ser negligenciados, fornecendo dados
experimentais que consideram apenas a fluidodindmica do escoamento. Neste trabalho de
dissertacdo, estes dados foram comparados com os resultados numéricos obtidos para a

valida¢do do modelo adotado.

O riser da unidade é composto por uma tubulagdo com saida curva em um angulo de 90°,
76 milimetros de didmetro interno e altura total de 10 metros. No intervalo de 0,22 a 0,275
metros acima do fundo do riser encontra-se a entrada de sélidos com diametro de 40 mm

formando um angulo de 45° com a tubulacéo principal.

A geometria do riser, foi construida usando as ferramentas de desenho do software ICEM
15, da ANSYS. Dentro do software é possivel desenhar e construir a geometria do riser através
de retas, curvas e superficies tridimensionais, especificando as regiGes de entrada e saida do

escoamento, conforme ilustrado pela Figura 4.1.

A geometria criada na etapa anterior, ainda dentro do software ICEM, foi subdividida em
pequenos elementos (malha) onde serdo empregados métodos numéricos na solucdo das
equacdes de transporte. A precisdo da solugdo melhora com o aumento do nimero de elementos,
pois melhora a representacdo da geometria, no entanto, isso aumenta consideravelmente seu
custo computacional. Com isso, deve-se encontrar uma malha que garanta a qualidade da
resposta, com adequado refinamento em regifes nas quais 0s gradientes das variaveis

dependentes sdo elevados, e menor custo computacional possivel.

54



Saida da mistura

Entrada de

/ solidos e gas
10m

A

Entrada de gas

Figura 4.1 - Geometria tridimensional do riser.

Para tanto, através da técnica de multi-blocos, foi construida uma malha hexaédrica com
900 mil elementos, a qual foi dada um maior refinamento nas regides que apresentam maiores
gradientes, ndo s6 para assegurar a qualidade dos resultados, como também por a estabilidade
numérica do modelo ter se mostrado sensivel ao refinamento nessas regides. S&o elas: a regido
de entrada de solidos, principalmente aquela onde ocorre o primeiro contato entre gas e sélidos,
proximo as paredes do riser, onde aparecem as maiores concentracdes de sélidos devido ao
atrito em relacéo a parede, e na curvatura da saida, onde o fluxo muda de direcdo abruptamente.
Nas demais regides do dominio utilizou-se uma malha menos refinando buscando reduzir o

custo computacional do problema. Na Figura 4.2 observa-se o detalhamento da malha gerada.
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Figura 4.2 — Detalhes de malha numérica nas entradas e saida do equipamento.

4.1.2 Simulacgéao

O modelo simulado consiste basicamente em um fluxo turbulento, em regime
permanente, onde duas fases entram em contato, uma fase gasosa (incompressivel) formada por
ar a 25 ° C e uma fase particulada constituida por catalisador. As particulas sdo consideradas

lisas, esféricas e inelasticas, com um diametro médio de 67 uxm e uma densidade de 1500

kg/m®,

Devido a forca de arraste provocada pela fase gasosa, que supera o peso das particulas,
estas aceleram e se movem na direcdo do fluxo, desenvolvendo o regime fluidizado rapido num
curto espago de tempo ao longo do equipamento. No riser assume-se que o ar introduzido a
partir do fundo do mesmo possui uma distribuicdo uniforme com uma velocidade superficial

especificada, enquanto que a fase sélida é alimentada pela entrada lateral proxima a base.

A malha gerada foi importada para o pacote comercial de software de CFD ANSYS

Fluent 15.0, o qual foi aplicado para resolver as equacdes constitutivas e de conservagdo
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descritas no Capitulo 3, com as propriedades dos materiais, 0s parametros numéricos e
condic¢des de contorno sob diferentes condi¢bes de operacao apresentados nas Tabelas 4.1 e
4.2.

Tabela 4.1 — Propriedades dos materiais.

Gés Catalisador
Massa especifica (kg/m?) 1,225 1500
Viscosidade (Pa.s) 1,78x10° -

Tabela 4.2 — Condicdes operacionais e de contorno.

Fase Particulada Fase Gas
Casos &, G, (kg/m?3s) d, (m) T.(K) | & |U, (ms)| T, (K)
1 0,63 300 6,7x10° - 0,37 8,0 298,15
2 0,63 300 6,7x10° - 0,37 10,0 298,15
3 0,63 300 6,7x10° - 0,37 5,5 298,15
4 0,63 400 6,7x10° - 0,37 8,0 298,15
5 0,63 550 6,7x10° - 0,37 8,0 298,15
6 0,63 300 7,6x10° - 0,37 8,0 298,15
7 0,63 300 4,0x10° - 0,37 8,0 298,15
8 0,63 300 6,7x10° | 913,15 | 0,37 8,0 298,15
9 0,63 300 6,7x10° | 913,15 | 0,37 8,0 643,15

Por fim, na parede do riser foi considerada a condi¢do de n&o deslizamento (no — slip)
para ambas as fases gasosa e particulada e a pressdo do sistema foi definido na saida com o
valor de 1,034 atm.

Com o intuito de avaliar a influéncia de alguns parametros e variaveis relacionadas ao
escoamento, 9 casos foram simulados considerando diferentes condigOes operacionais
apresentadas na Tabela 4.2. Vale ressaltar que apenas nos casos 8 e 9 foi considerada a equacao
de conservacéo da energia. Os casos de 1 a 5 foram estudados experimentalmente por Parssinen
e Zhu (2001), em uma planta cujo riser apresenta as mesmas dimensdes da geometria utilizada

neste trabalho, e para 0 mesmo tipo de catalisador.
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Na Tabela 4.2, os termos &, e &, representam a fragdo volumetrica de entrada de

catalisador e gas, respectivamente, como condi¢do de contorno na entrada lateral (entrada de

solidos e gas), use u,sdo as velocidades de entrada de catalisador e gas, e G, € a taxa de

circulacédo de sélidos ou fluxo massico especifico de sélidos no interior do riser.
4.2 Solver

Com o problema definido passa-se ao solver numérico. Apés definir o sistema, sdo
configurados os ajustes do solver; tais como o tipo de discretizacdo espacial e temporal.
Também é possivel acompanhar a evolugéo da solucéo através do monitoramento dos residuos
numéricos das principais variaveis ou através de pontos de monitoramento para variaveis-

chaves, definidos no pré-processamento (HODAPP, 2009).

Em linhas gerais o algoritmo numérico consiste nas seguintes etapas (VERSTEEG e
MALALASEKERA, 2007):

» Integracdo das equacdes governantes do fluxo dos fluidos sobre todos os volumes
de controle (finitos) do dominio;

= Discretizagdo - conversdo das equacgdes integrais resultantes em um sistema de
equacdes algébricas;

= Solucdo das equacges algébricas por um método iterativo.

Todas as equacdes diferenciais foram resolvidas pelo método de volumes finitos e o
esquema second order upwind foi utilizado para a discretizagdo espacial das equagfes. O
algoritmo Coupled foi utilizado para o acoplamento pressao-velocidade e todas as equacdes

foram resolvidas até o critério de convergéncia RMS (Root Mean Square) de 107 ser alcancado.
4.3 P6s-Processamento

Finalmente, na etapa de pos-processamento € possivel verificar o comportamento da
fluidodindmica do problema em qualquer estagio da solu¢do, mesmo que ainda ndo totalmente

convergida.
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Existem vérias ferramentas versateis para a visualizacdo desses dados, entre elas
(VERSTEEG e MALALASEKERA, 2007):

= Geometria de dominio e exibi¢do da malha;

* Plot de vetores;

= Plot de linhas e contornos;

= Plot de superficies 2D e 3D;

» Visualizacdo da trajetoria de particulas;

= Manipulacéo da visualizagéo (translacdo, rotacéo, escala, etc.);

» Geracdo de imagens e videos de diferentes plots.

Portanto, sdo avaliados os resultados obtidos mediante a observacdo de perfis das
variaveis de resposta e graficos ou contornos em 2D para a comparacdo com dados
experimentais ou a visualizac¢do clara dos resultados da simulacdo. O software utilizado para

esta etapa corresponde ao pacote comercial de pos-processamento da ANSYS CFD — Post 15.0.
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CAPITULO 5

RESULTADOS E DISCUSSOES

Apesar da simulacdo ser um recurso imprescindivel nos dias de hoje, deve-se tomar muito
cuidado com os modelos utilizados, ja que os mesmos podem produzir resultados enganosos,
sem relacdo com a realidade. Desta forma, uma etapa importante do processo € a validacdo dos
modelos que serdo utilizados durante a etapa de simulacéo e, para isso, 0s resultados numéricos
obtidos através da simulacdo devem ser comparados a resultados obtidos experimentalmente
(ARMELLINI, 2015). Deste modo, neste trabalho foi feita a validacao dos resultados tanto por

método analitico, quanto por comparagdo com dados experimentais.
5.1 Comparacao entre os resultados numéricos e analiticos

Foi realizada uma simulacdo utilizando a modelagem multifasica proposta por este

trabalho para um escoamento gas — s0lido com fluxo minimo da fase particulada (u, =5,5 m/s

e G, =4,16x10™ kg/m?s), ou seja, este escoamento se aproxima de um escoamento monofasico
de gaés, estacionario, turbulento e isotérmico. Para este fluxo massico especifico da fase
particulada, utilizou-se u, = 0,01 m/se &, =0,0001. A partir do perfil de velocidade e da queda

de pressdo obtidos numericamente, avaliou-se a validade do modelo matematico proposto

através de solucdo analitica disponivel na literatura.
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Para a determinacdo do perfil de velocidade analitico e da queda de pressdo de um
escoamento turbulento completamente desenvolvido em um tubo liso, utilizou-se a equacédo da
lei de poténcia, apresentada pelas Equacdes (5.1) — (5.3) e a equacdo de perda de carga por

atrito (FOX et al., 2011), apresentada pelas Equacdes (5.4) e (5.5), respectivamente:

u=u_ [1— ijn (5.1)
R

n=-1,7+18log(Re) (5.2)

uméx = Uw (53)
2n

onde, U, é avelocidade da linha de centro, isto é, a velocidade maxima no centro do tubo, r

¢ a posicdo radial, R € o raio do tubo, T é a velocidade média, e 0 expoente n um valor que

varia com o nmero de Reynolds para um Re > 2 x 10* (FOX et al., 2011).

L

AP = of
Py

N|C,L

(5.4)

riser

onde, f é o fator de atrito, determinado através da equacdo de Blasius, Equacéo (5.5), valida

para escoamento turbulento em tubos lisos com Re <10, L é o comprimento do tubo, e d

.
riser €

o diametro do riser.

0,316

Na Figura 5.1(a) estdo ilustrados os perfis de velocidade obtidos analiticamente a partir
da Equacdo 5.1 e numericamente na posicdo axial Y igual a 3 m a partir da entrada do riser.

Esta posicdo axial foi escolhida com o auxilio da correlacdo para o comprimento de entrada

hidrodindmico L = 4,4D (Re)l/s disponivel em Fox et al. (2011), buscando assegurar o regime
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turbulento desenvolvido. Na Tabela 5.1 estdo apresentados os valores para a queda de pressao
obtidos analiticamente e numericamente para Y entre 3 e 6 m. Observou-se uma boa
concordancia dos resultados, tanto de velocidade quanto de pressdo, indicando que 0 modelo
matematico proposto foi capaz de prever adequadamente o escoamento do gas no interior do
riser em regime turbulento e permanente, o que valida a malha numérica e o modelo utilizado.
Uma pequena discrepancia foi percebida no centro do perfil da Figura 5.1(a), porém, Fox et al.
(2011) explicaram que, embora o perfil analitico ajuste-se aos dados préximos da linha de
centro, ele falha por ndo possuir inclinagdo nula nessa regido. Apesar destes inconvenientes, o
perfil da lei de poténcia permite obter resultados adequados em muitos calculos, apresentando
maior fidelidade a medida que o numero de Reynolds aumenta e conseguentemente o valor de

n. Isto pode ser percebido atraveés da Figura 5.1(b), onde a simulacdo anterior foi refeita

considerando u, =500m/s, o que resultou em um numero de Reynolds de aproximadamente

Re = 2.615.169, n=9,85e menor inclina¢do do perfil analitico na regido proxima a linha de

centro.

a) ug = 5,5 (m/s) b) ug =500 (m/s) Gs = 4.16x10™ (kg/m2s)
Gg = 4.,16x10™ (kg/m2s)
Numérico

@—@—® Analitico (FOX er al., 2011)

Numérico
@—®—® Analitico (FOX et al., 2011)

600 —

400 —

u, (m/s)
|
(m/s)

uu
g

200 —

0 .
| I
-40 -20 0 20 40 -40 -20 0 20 40
r (mm) r (mm)

Figura 5.1 — Comparacéo entre os perfis de velocidade para um escoamento turbulento de gas,

obtidos numérica e analiticamente. (e®) Fox et al. (2011) e (—) resultados simulados.

Tabela 5.1 — Queda de presséo obtida analiticamente e numericamente para Y entre 3 e 6 m.

Analitico Numeérico Erro %
AP (Pa) 17,74 17,00 417
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Os campos de pressdo para cortes da secdo transversal do riser em uma altura Y igual a

6 m, Figura 5.2 (a), e na curva de saida, Figura 5.2 (b) para a simulagdo com u, =5,5 m/s, sdo

apresentados na Figura 5.2.

X Pressio
\ 104804
104801
104799
104796
104793
104790
104787
104785
' o
o 104779
Pressao 104776
104852 104773
104846 1
104841 ‘f 104765
104835 5 104762
104829 104759
104823
104817 (Pa)
104811
104805
104799
104794 Pressdo
104788
104782
104776
104770
104764
104758
(Pa)

(b)
104819
104818
104817
104816
104815
104813
104812
104811
104810
104808
104807
104806
104805
104804
2 104802
104801
104800

|/ L }: @ (Pa)

Figura 5.2 — Campos de pressdo para cortes da secdo transversal em Y igual a 6 m e na
curvatura de saida.
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Verificou-se uma notéavel diferenca na distribuicéo radial da pressao entre a regido a 6 m
e a curvatura de saida. Esta diferenca se deve ao fato de que a pressdo tende a aumentar para
fora na direcdo normal as linhas de corrente a partir do centro de curvatura dessas linhas, pois
a unica forca agindo sobre o fluido é a forca liquida de pressdo, ou seja, € 0 campo de pressdo
que cria a aceleracdo centripeta necessaria para que o escoamento mude de direcdo. Assim, a
pressdo varia radialmente, aumentando no sentido de dentro para fora da curvatura de saida. O
mesmo nao foi observado para o corte a 6 m, posto que em regides onde as linhas de corrente
sdo retas, o raio de curvatura das linhas é infinito, de forma que ndo houve variacao de pressao
na direcdo radial (normal as linhas de corrente). Deste modo, a variagao de pressdo nas regioes
onde as linhas de corrente sdo retas ocorre apenas na direcdo das mesmas (eixo Y), e esta
relacionada com a velocidade do fluido, pois este é acelerado em direcdo as regides de baixa
pressdo e desacelerado quando se aproxima das regides de alta pressdo. Fox et al. (2011)
demonstraram esse comportamento através da equacao de Euler, na direcdo tangente e normal
as linhas de corrente, para 0 escoamento em regime permanente, desconsiderando as forcas de

campo e viscosas.

5.2 Comparagdo entre resultados numéricos e experimentais

Na Figuras 5.3 observa-se as comparages entre a distribuicdo média de solidos (fracdo
volumétrica) dos casos simulados 1 a 5 com os dados experimentais de Pérssinen e Zhu (2001)
medidos em 11 posic¢oes radiais (r/R = 0,00; 0,16; 0,38; 0,50; 0,59; 0,67; 0,74; 0,81; 0,87; 0,92;
e 0,98) e em oito niveis axiais (Y = 1,53; 2,73; 3,96; 5,13; 5,90; 6,34; 8,74 e 9,42 m) sob cinco
condigdes operacionais, variando-se as velocidades de fluxo na entrada de gas ou o fluxo das

particulas solidas, como descrito na Tabela 4.2.

A partir dos resultados apresentados na Figuras 5.3 € possivel observar que ao longo do
riser existe uma distribuicdo ndo uniforme da fracdo de sélidos, sendo perceptivel uma clara
diferenca entre a regido central (core) e a regido proxima a parede (annulus). Verifica-se que a
retencéo de solidos foi baixa e relativamente uniforme na regiéo central até cerca de 70% -80%
do raio da coluna, ap0s a qual a concentracdo de sélidos aumenta consideravelmente em direcédo
a parede, especialmente na porcdo inferior do riser (regido densa) que apresenta maior
concentracdo de solidos do que a porgédo superior (regido diluida). Tal comportamento é
caracteristico e esperado sob essas condic¢des, tendo sido reportado na literatura por muitos

autores (WANG, 2013: BENYAHIA, 2012; YAN e ZHU, 2004).
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Figura 5.3 — Concentracdo radial de solidos sob diferentes condi¢des de fluxo em oito niveis

axiais. (ee) Parssinen e Zhu (2001) e (—) resultados simulados.
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A densidade da suspensdo gas-solido € afetada por parametros como a escala e geometria
do riser, a velocidade superficial do gas e o fluxo massico especifico de catalisador, entre
outros, os quais influenciam diretamente a transferéncia de calor, transferéncia de massa e as

taxas de rea¢do quimica no riser (BERRUTI et al., 1995). Desta forma, com o incremento da

taxa de circulagéo de solidos, G, (300 — 550 kg/m?s), e/ou reducdo da velocidade superficial do
gas (10 — 5.5 m/s), u,, notou-se um ligeiro aumento da concentracdo de solidos em direcdo a

parede ao longo do riser. Também foi possivel constatar que esta concentracdo na regido central

permanece proxima a um valor constante, mesmo sob as diferentes condi¢bes operacionais.

Conclusbes anélogas foram obtidas por Pérssinen e Zhu (2001) em seu trabalho
experimental, assim, foi possivel afirmar que os resultados simulados possuem 0 mesmo
comportamento dos resultados obtidos por estes autores: uma densidade de particulas
relativamente constante no centro do riser com um aumento do seu valor proximo a parede.
Contudo, comparando os resultados percebeu-se que 0 modelo apesar de ser capaz de apresentar
0 padrdo de fluxo esperado (core-annulus) ndo foi capaz de representar quantitativamente a
concentracdo de solidos proximo a parede, subestimando seu valor. Além disso, a influéncia
dos parametros operacionais sobre a distribuicdo de sélidos nos resultados simulados foi apenas
perceptivel, com valores que oscilam préximo a parede entre (10 — 15%), exceto para o nivel
Y = 1,53 m que se encontra proximo a entrada de catalisador, onde o fluxo ainda néo é
desenvolvido e, por isso, apresenta maior concentracdo de particulas, enquanto que nos
resultados de Pérssinen e Zhu (2001), a variacao das condicdes operacionais gera diferencas

bastantes significativas nos perfis de distribuicdo radial da concentracao de sélidos.

Percebe-se ainda que a comparacdo dos resultados melhorou quantitativamente a medida
que se aproxima do topo do riser, inclusive na regido da parede, ou seja, em concordancia com
a boa representacdo das regides core e annulus na se¢do diluida. Tanto qualitativa quanto
quantitativa foi possivel inferir que o modelo proposto se adequa melhor a representacdo do
fluxo em regides e condi¢Bes operacionais que resultam em menores concentragdes de sélido
(menor fluxo de sélidos e/ou maior vazdo do gas). Deste modo, por possuir maior conformidade
com o modelo proposto, as condi¢Bes operacionais de velocidade de gas e fluxo de sélidos dos
casos 1, 2 foram selecionadas para a realizacdo das analises seguintes.

Como justificativa para este comportamento, um ponto importante a ser notado é que o

presente modelo é baseado na teoria cinética do escoamento granular. Estd Gltima possui
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limitacbes no céalculo das flutuagdes mesoféasicas em funcdo da formacdo dos clusters,
principalmente se o regime permanente for utilizado (DAS et al., 2003), como no presente
trabalho. Estas estruturas heterogéneas, presentes principalmente no annulus, sdo conhecidas
por aumentarem a velocidade de deslizamento em fluxos com particulas pequenas, reduzindo
o arraste efetivo entre gas e particulado, o que leva a um fluxo descendente de sélidos e a uma
maior segregacdo destes perto da parede. Em adi¢do, o comportamento do fluxo pode ser

influenciado por colisBes inelasticas entre particulas resultando em dissipacdo de energia

cinética. O coeficiente de restituicdo, e, representa a elasticidade das colisGes das particulas

ss !

e varia de totalmente inelastica (e, = 0) a totalmente elastica (e, = 1). Goldschmidt et al.

(2001) e Therdthianwong et al. (2003) relataram que no modelo da teoria cinética ha um grau
de sensibilidade ao coeficiente de restituicdo. Gao et al. (2009) descreveram que aumentando
o valor do coeficiente de restituicdo de 0,9 para 0,95, as fases diluida e densa coexistentes no
leito fluidizado turbulento poderiam ser corretamente previstas (GUPTA et al., 2010). A
limitacdo para este parametro estd no fato de seu valor depender de caracteristicas do

escoamento e das particulas, e necessitar ser determinado experimentalmente.

5.3 Andlise hidrodinamica dos casos simulados 1 e 2

A Figura 5.4 ilustra um comparativo da concentracdo de particulas na direcdo axial para
0s casos 1 e 2. Em primeiro lugar percebeu-se que o perfil axial, para ambos os casos, foi
aproximadamente de forma exponencial com uma distribuicdo de s6lidos constante, entre 0,03
e 0,06, a partir da altura de 1 m. Nestes perfis existem trés regides distintas: (i) uma regido
densa logo acima da entrada de sélidos, até cerca de 1 m, (ii) uma secdo diluida no topo, e (iii)
uma secdo intermediaria de transicdo do fluxo denso para o diluido (aproximadamente entre 1
e 4 m). No fundo do riser, a fracdo de solido foi maior devido ao efeito de aceleragdo inicial do
solido. Esta Gltima resulta da menor velocidade de entrada da fase particulada, o que implica
em alta fracdo de particulado para um determinado fluxo de massa sélida. No entanto, as
particulas sdo rapidamente aceleradas devido a forca de arrasto exercida pelo gas, resultando
em uma diminuicdo da fracdo sélida que se torna relativamente constante na regido diluida,
indicando uma secdo de fluxo desenvolvido iniciada por volta dos 4 m. J& na altura em torno
de 9 m, a concentracdo radial média de sélidos apresenta novamente um ligeiro incremento
devido ao efeito da curvatura na saida. O comportamento fluidodindmico das fases para este

leito fluidizado de alto fluxo foi, portanto, semelhante ao observado em condigdes de baixo
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fluxo, porém, a concentragdo de solidos proximo a parede € muito maior em um leito de alto
fluxo do que o encontrado sob condicdes de baixo fluxo. O mesmo comportamento foi relatado
por Bastos et al. (2008) para um fluxo massico especifico de 300 kg/m?s e velocidade
superficial do gas de 8 m/s. O modelo, proposto por este trabalho de dissertacdo, também foi

capaz de captar a maior fracdo de solidos esperada para o caso 1, segundo as razfes explicitadas
anteriormente para a Figura 5.3.

0,21 —
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0,18 — "
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Figura 5.4 — Perfil axial da concentracdo média de solidos para os casos 1 e 2.

As fracbes volumétricas da fase sélida sdo mostradas na Figuras 5.5 em cortes no plano
axial XY e ao longo da parede, e na Figura 5.6 na se¢éo transversal do riser. As localiza¢des
dos cortes da Figura 5.6 estdo marcadas na Figura 5.5. Pode-se verificar claramente, a partir
destas, a formacdo do padrédo de fluxo core-annulus. Observou-se uma regido anular com
pequena fracdo de sdlidos e uma regido proxima a parede com alta densidade, bem como uma
maior concentracdo de sélidos na secdo do riser que se encontra logo acima da entrada de
catalisador, além de uma menor concentracdo de sélidos na parede para o caso 2, o qual

apresenta maior velocidade para a fase gasosa, corroborando desta forma com o visto na Figura
5.3.

A Figura 5.5 também ilustra um comportamento ondulante dos sélidos na parede, o qual
concorda com os resultados obtidos em trabalhos experimentais (SHAFFER et al., 2013) e

numéricos (HUILIN et al., 2006). Esses agregados de sélidos na parede dificultam o fluxo de
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gas na regido e, uma vez que, 0 gas € mais propenso a ndo penetrar os agregados seguindo
caminhos de menor resisténcia, forma caminhos preferenciais. Segundo Huili e Gidaspow
(2003), o comportamento core-annulus pode aumentar a ineficiéncia do contato gas-sélido.
Silva (2012) descreve que o fendmeno core-annulus e a difusdo radial de particulas para a
parede ocorre devido aos gradientes de concentracdao na fase diluida, formando acimulos de
particulas proximos das paredes. Assim, o fenébmeno de cluster prevalece ao longo da linha

principal do core-annulus e explica o comportamento ondulante encontrado.

No topo da saida curva do riser existe um grande aglomerado de particulas, constatado
na Figura 5.5. Segundo Faisca (2013), este fato ocorre porque a densidade dos solidos é bem
maior que a do gas e, consequentemente, a inércia dos sélidos também é maior. Desta forma,
os solidos sao facilmente separados do fluxo do gas seguindo em direcéo a parede do topo do
riser, enquanto que o gas segue em direcdo a saida. Esses resultados estdo de acordo com 0s
mecanismos de trajetdria dos s6lidos em um riser, como sugerido por Bai et al. (1992) e Harris
et al. (2003).

A geometria de saida do riser é considerada suave, apresentando um acimulo de solidos
com pequena variagao entre o corte feito a 5,13 m e o corte proximo a saida (9.9 m), mostrados
na Figura 5.6, comprovando que ndo ocorreu efeito significativo da saida sobre o resto do fluxo,
mesmo com o aglomerado de particulas existente na curvatura. Este efeito também foi
observado na Figura 5.4, onde a concentragdo de solidos mantem um valor praticamente
constante na secdo de topo do riser, em funcdo da geometria de saida ndo promover refluxo de
solidos, formacdo de vortices, nem apresentar um fluxo de particulas descendentes nessa regido,
como constata-se a partir dos vetores de velocidade que caracterizam o fluxo das particulas na

Figura 5.7. Esta tendéncia é consistente com os resultados relatados por Lopes et al. (2012).

Os perfis velocidade da fase sélida na direcdo radial para diferentes alturas do riser e
cortes no plano XY sdo mostrados na Figura 5.8. Em todos os casos, o perfil radial apresentado
foi parabdlico, sendo a velocidade maior no centro e excedendo a velocidade superficial de
entrada do gas em até 20%. A velocidade diminuiu ao longo do raio até um minimo na parede,

em funcdo da maior concentracdo de catalisador nessa regido restringindo o fluxo de gas.
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Figura 5.5 — Perfil da fracdo volumétrica de solidos para os casos 1 e 2.
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Figura 5.7 — Velocidade e dire¢do do escoamento da fase solida.
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Nos cortes feitos no plano XY observou-se um comportamento inconstante da velocidade
na zona de transicdo entre o core e 0 annulus. A razao disso pode ser devido as oscilagcbes da
concentracdo de catalisador na parede, como visto na Figura 5.5, gerando diferentes espessuras
do annulus ao longo do riser. Assim, para manter um fluxo de particulas constante, a velocidade
do particulado varia constantemente aumentado (no centro) em zonas onde a espessura do
annulus é maior e diminuindo onde a espessura € menor. Em adigéo, a velocidade das particulas
em cada posicao radial foi positiva, mesmo sob alta taxa de circulacdo de sélidos, o que é
totalmente diferente do encontrado sob algumas condic¢des de baixo fluxo onde velocidades
negativas sdo encontradas proximo a parede (WANG, 2013). Resultado similares foram
reportados por outros autores (GRACE et al., 1999; PARSSINEN e ZHU, 2001).

Todas as observacdes feitas para os perfis velocidade e cortes da fase solida da Figura 5.8
podem ser atribuidas aos perfis velocidade da fase gasosa na direcdo radial para diferentes
alturas do riser e cortes no plano XY, mostrados na Figura 5.9. Segundo Mineto (2009), o fato
de a forca de arrasto ser a Unica forca de interacdo que foi considerada agindo entre as fases,
justifica a similaridade dos perfis da velocidade do sélido e da fase gasosa, pois o perfil de

velocidade do particulado € induzido pela forga de arrasto que o gas exerce sobre as particulas.

Os perfis de presséo na diregdo axial Y, Figura 5.10, séo consistentes com aqueles
observados por outros autores, como Li e Kwauk (1980) em leitos de fluidizacéo rapida, onde
a concentracao de solidos decresce com a elevacdo, e a pressao cai ao longo da altura do riser.
A maior queda de pressdo proximo a entrada das particulas, até 1 m, ocorre pelo efeito da
alimentacdo de solidos nessa regido, pois as particulas do core sofrem acdo de arrasto
relativamente grande e uma interacao vigorosa com outras particulas acentuando o declinio no
perfil de pressdo devido ao efeito combinado da aceleragéo das particulas e 0 movimento radial
das mesmas do core para a regido de parede. A queda de presséo entdo diminui ao longo do
comprimento do riser, tornando-se aproximadamente linear depois de 1 m, em decorréncia da
diminuicdo da concentracdo de solidos, de acordo com Hao et al. (2010), indicando que as
parcelas da queda de pressdo devido a aceleracdo das particulas e a friccdo sdo despreziveis

acima desse ponto, segundo Sharma et al. (2000).
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Figura 5.8 — Perfis de velocidade da fase particulada nos planos axial e radial.
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Figura 5.10 — Perfis de presséo ao longo do riser.
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5.4 Andlise da influéncia do diametro das particulas sobre a hidrodinamica dos casos

simulados6e 7

Para 0s casos 6 e 7, as simulagdes foram realizadas utilizando as mesmas condicdes de

fluxo do caso 1. Porém, ao contrario do caso 1, empregou-se didmetros de particulas de 76 gm

(Caso 6) e de 40 um (caso 7).

A avaliacdo da influéncia do didmetro do particulado sobre o comportamento
hidrodindmico das fases foi realizada através dos perfis da velocidade de deslizamento e da
concentracdo média dos solidos na direcdo axial Y, comparando os casos 1, 6 e 7, apresentados

nas Figuras 5.11 e 5.12, respectivamente.
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Figura 5.11 — Perfil axial da velocidade de deslizamento para diferentes didmetros de particulas.
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Figura 5.12 — Perfil axial da concentracdo média de sélidos para diferentes diametros de

particulas.

A velocidade de deslizamento (slip velocity) € a diferenca entre a velocidade média na
secdo transversal da fase gasosa e particulada, como um resultado da diferenca de densidade
entre as duas fases e de suas fragfes volumétricas. Na Figura 5.11 observa-se que 0s maiores
valores da velocidade de deslizamento foram encontrados na regido densa, onde a maior
concentracdo de sélidos diminui o arrasto efetivo entre o gas e o catalisador, resultando em uma
velocidade da fase gasosa muito maior do que a do sélido. A velocidade de deslizamento entéo
reduz-se gradualmente em direcdo ao topo do riser, refletindo o desenvolvimento do fluxo e
assumindo valores aproximadamente constantes na regido de fluxo desenvolvido pois, nessa
regido, como a concentracdo de solidos diminui, o arraste € mais efetivo e as particulas dispersas
tendem a assumir velocidades mais proximas a velocidade da fase gasosa. Foi possivel notar
também que, para o catalisador com didmetro de 40 um, a velocidade de deslizamento na
regido desenvolvida foi menor do que aquela apresentada para as demais particulas e mais
constante, o que ocorre devido ao fato de as particulas menores serem mais facilmente
fluidizadas do que particulas maiores. Essa menor velocidade de deslizamento implica que as
particulas de 40 um possuem maior velocidade e, assim, menor fragdo volumétrica ao longo
da regido de fluxo desenvolvido, como pode ser visto na Figura 5.12. Em contra partida, os
perfis das particulas com 76 ume 67 um apresentaram comportamento bastante similar entre

si. Uma possivel razéo seria o fato de os valores desses didmetros serem muito préximos, uma
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vez que, das particulas de 40 xm para as de 67 xm, 0 aumento no didmetro é de 67,5% e das
particulas de 67 um para as de 76 um, de apenas 13,43%, ndo promovendo significativas

mudancas no comportamento fluidodindmico das mesmas. Vale ressaltar, que altas velocidades
de deslizamento sdo indesejaveis por ocasionarem uma ma distribuicdo do sélido e contato gas
solido pouco eficiente. Observacdes semelhantes foram feitas por Melo (2004) e Yan e Zhu
(2004).

5.5 Analise termodinamica dos casos simulados 8 e 9

Diferentemente dos casos 1 a 7 apresentados, os casos 8 e 9, realizados tendo como base

a velocidade superficial de gas e a taxa de circulagdo de sdlidos do caso 1 (u, =8,0 m/s e

G, =300 kg/m?s), foram os Gnicos a consideradar a equagéo de conservagao da energia. Para

esses casos, o catalisador foi alimentado através da entrada lateral a uma temperatura de 913,15
K, enquanto que o gas de fluidizacdo foi introduzido pela entrada inferior a temperatura
ambiente de 298,15 K (caso 8) e aquecido a temperatura de 643,15 K (caso 9).

Os perfis de temperatura média da fase gas e sélida na direcdo axial Y, tomadas a partir
da entrada lateral, e os campos de temperatura da fase gasosa na direcdo axial e em secoes
transversais (0,22 m, 0,26 m, 0,37 m e 0,62 m) logo acima da entrada do particulado, foram
apresentados nas Figura 5.13 e 5.14. Observou-se nestas figuras a capacidade do modelo de
prever a troca térmica entre as duas fases. A variacdo maxima na temperatura das fases ocorre
perto da zona de entrada das particulas, onde, no momento do contato inicial entre o catalisador
quente e a fase gasosa, esta é aquecida bruscamente, até ambas as temperaturas atingirem um
valor comum, permanecendo em equilibrio térmico até o final do riser. Pelos campos de
temperatura do gas (Figura 5.14) foi possivel perceber mais claramente a velocidade na qual a
mudanca de temperatura da fase gasosa ocorre. Para o caso 9, a distribuicdo de temperatura ja
ndo variou a uma altura de 0,37 m, portanto, nesse ponto a mistura se encontra em equilibrio
térmico, enquanto que para o caso 8, devido a menor temperatura inicial do gas, o equilibrio foi
atingido em uma maior altura, em torno dos 2 m, como observado no perfil da Figura 5.13. Essa
variacdo abrupta da temperatura do gas, em ambos os casos, deve-se ao fato de o fluxo
turbulento e toda area superficial das particulas disponivel permitirem um eficiente contato gas-
solido, promovendo uma réapida transferéncia interfacial de calor entre catalisador e gas

(HODAPP et al., 2012; AHSAN, 2015; SOUZA et al., 2006). Porém, independentemente das
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temperaturas de injecdo do gas de fluidizacdo que foram utilizadas (ambiente ou proximo a
temperatura de injecdo da carga), estas mostraram ter uma influéncia minima sobre a

temperatura final do catalisador.

Na Figura 5.14, da base do riser (Y = 0 m) a entrada lateral, existe também uma rapida
variacdo da temperatura do gas na diregdo X. Isto decorre da pequena concentracdo de
particulas recirculadas logo abaixo da entrada lateral, promovendo o aquecimento do gas
préximo a essa entrada e da injecdo do gas de fluidizacdo, mais frio, na parte inferior (HODAPP
etal., 2012).
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Figura 5.13 — Perfis de temperatura média na direcdo Y da fase gasosa e particulada.
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Figura 5.14 — Campos de temperatura da fase gasosa nos planos XY e XZ.
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CAPITULO 6

CONSIDERACOES FINAIS

6.1 Conclusoes

Uma modelagem baseada no modelo de dois fluidos ou modelo Euleriano — Euleriano,
cuja fase solida é governada pela teoria cinética do fluxo granular, foi desenvolvida para um
escoamento gas — solido de alto fluxo na geometria tridimensional de uma planta experimental

de um riser de FCC sob regime permanente.

Dos 9 casos avaliados, nos 5 primeiros foram variadas as velocidades superficiais do gas
de fluidizacdo, bem como o fluxo de catalisador, parametros estes que influenciam fortemente
o comportamento fluidodinamico do escoamento. Também foi realizada a simulacdo de um

escoamento monofasico de gas para a valida¢do do modelo.
Para o escoamento monoféasico da fase gasosa 0 modelo matematico proposto foi capaz

de prever adequadamente o escoamento do gas no interior do riser em regime turbulento e

permanente, o que valida a malha numérica e 0 modelo utilizado.
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Para os casos 1 a 5, verificou-se através dos resultados obtidos que o modelo proposto

conseguiu prever adequadamente o comportamento core-annulus do escoamento no riser.

Com a variagdo das condicdes de fluxo, ou seja, o incremento da taxa de circulagio de

solidos, G, (300 — 550 kg/m?s), e/ou reducdo da velocidade superficial do gas (10 — 5.5 m/s),
u,, foi observada a formacdo de uma regido anular com pequena fracdo de solidos,

aproximadamente constante, e uma regido proxima a parede com alta densidade, cuja
concentracdo cresce para as maiores taxas de circulacdo e menores velocidades da fase gasosa,
bem como uma maior concentracdo de sélidos na secdo do riser que se encontra logo acima da

entrada de catalisador. Comparando posteriormente os resultados apenas dos casos 1 e 2, foi

percebida uma menor concentragdo de solidos na parede para o caso 2 (u, =10,0 m/s e
G, =300 kg/m?s), a qual se deve a sua maior velocidade superficial do gas quando comparado

ao caso 1 (u, =8,0 m/se G, =300 kg/m®s).

Melhoras significativas na predic¢do tanto qualitativa quanto quantitativamente do modelo
matematico proposto ocorreram a medida que os dados foram avaliados em regies proximas
ao topo do riser, inclusive na regido da parede, onde este modelo apresenta algumas limitacdes

para a regido densa.

Na direcdo axial para os casos 1 (U, =8,0 m/se G, =300 kg/m?s) e 2 (u, =10,0 m/se

G, =300 kg/m?s), 0 modelo foi capaz de prever a formagdo de trés zonas distintas para a

distribuicdo de particulas. (i) uma regido densa logo acima da entrada de solidos, até cerca de 1
m, (ii) uma sec¢do diluida no topo, e (iii) uma secao intermediaria de transicdo do fluxo denso

para o diluido (aproximadamente entre 1 e 4 m).

Flutuacdes foram verificadas para a velocidade do catalisador ao longo da parede do riser
e na zona de transicdo entre o core e 0 annulus para 0s casos 1 e 2. Inferiu-se que a razao destas
flutuacGes pode ser as oscilagdes da concentracao de catalisador vistas na parede e geradas pela
formacdo de aglomerados de particulas (cluster) que modificam a espessuras do annulus ao
longo do riser. Em adigdo, a velocidade das particulas em cada posicéo radial foi positiva,
mesmo sob alta taxa de circulacdo de sélidos, ndo sendo encontradas regifes de movimento

descendente das particulas. As mesmas observagGes foram feitas para a fase gasosa.
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Os perfis de pressdo sdo consistentes com o comportamento esperado, onde a
concentracdo de solidos decresce com a elevacdo e a pressdo cai ao longo da altura do riser.
Uma maior queda de pressdo proximo a entrada das particulas ocorreu pelo efeito da
alimentacdo de sélidos nessa regido. A queda de pressdo entdo diminuiu ao longo do

comprimento do riser, tornando-se quase linear.

O modelo estudado se adequou melhor a representacdo do fluxo em regides e condicOes
operacionais que resultam em menores concentrac@es de sélido (menor fluxo de sélidos e/ou

maior vazdo do gas).

Na avaliagdo da influéncia do didmetro do particulado sobre o comportamento
hidrodinadmico das fases, os maiores valores da velocidade de deslizamento foram encontrados
na regido densa, reduzindo gradualmente em direcdo ao topo do riser e assumindo valores
aproximadamente constantes na regido de fluxo desenvolvido. Foi possivel notar também, que,
para o catalisador com didmetro de 40 um a velocidade de deslizamento na regido
desenvolvida é menor do que aquela apresentada para as demais particulas e mais constante.

Em contra partida, os perfis das particulas com 76 ume 67 um apresentaram comportamento

bastante similar entre si, provavelmente por possuirem valores de didametros muito proximos.

Os casos 8 e 9, realizados tendo como base a velocidade superficial de gas e a taxa de
circulagdo de solidos do caso 1 (u, =8,0 m/se G, =300 kg/m?s), foram os Gnicos a considerar
a equacdo de conservacgédo da energia. Observou-se a capacidade do modelo de prever a troca
térmica entre as duas fases, com a variagdo méaxima na temperatura das fases ocorrendo perto
da zona de entrada das particulas. Além disso, uma rapida variacdo da temperatura do gas na
direcdo X foi percebida, decorrente da pequena concentracdo de particulas recirculadas logo

abaixo da entrada lateral e & injecdo do gas de fluidizacéo.
6.2 Sugestdes para futuros trabalhos

Visando o aprofundamento do conhecimento e aperfeicoamento do modelo desenvolvido,
sugere-se para trabalhos futuros:
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Estudo e implementacdo de um modelo multiescala para a forca de arraste,
visando melhorar a sensibilidade do modelo nas regiées com maior concentracao
de solidos, onde ocorre a formacéo dos clusters.

Estudo de parametros como o coeficiente de especularidade e de restituicdo que
estdo ligados as caracteristicas do fluxo e influenciam na precisdo do modelo.
Implementagdo de um modelo cinético para estudo do processo reativo de
craqueamento dos hidrocarbonetos e outros processos resultantes como a
deposicéo de coke.

Aplicacéo de outras geometrias para o riser, buscando uma melhor dispersédo do

catalisador.
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