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Resumo

Este trabalho tem como objetivo desenvolver uma metodologia de seletividade cinética,
para 0s pseudocomponentes do petréleo em escoamento gas-liquido em colunas de bolhas
usando a Fluidodindmica Computacional (CFD). Uma geometria cilindrica de 2,5m de
altura e 0,162m de diametro foi usada tanto na validacdo fluidodindmica com base em
dados experimentais da literatura, como na analise cinética do reator operando em dois
modos distintos em relacéo a fase liquida: batelada e continuo. Todos os casos de estudo
operam em regime heterogéneo de escoamento, com velocidade superficial do gas igual
a 8 cm/s e didmetro médio de bolhas de 6 mm. O modelo fluidodindmico validado
apresentou boa concordancia com os dados experimentais, sendo empregado como base
para a implementagdo do modelo cinético de rede de Krishna e Saxena (1989). A analise
da hidroconversdo foi realizada a 371°C, e os resultados mostraram o comportamento
esperado para 0 processo reativo estudado, definindo-se os tempos (batelada) e posicdes
axiais (continuo) de coleta ideal para os pseudocomponentes leves. Em sintese, ressalta-
se 0 uso da ferramenta CFD no entendimento, desenvolvimento e otimizacdo de

jprocessos.



Abstract

The present work aims to develop a methodology for Kinetic selectivity of oil pseudo-
components in gas-liquid bubbly flow using Computational Fluid Dynamics (CFD). A
cylindrical geometry of 2.5m of height and 0.162m of inner diameter was employed for
the fluid dynamic validation with experimental data from literature, and for the kinetic
analysis, using two operating modes based on liquid phase: batch and continuous. All
simulated cases were under heterogeneous turbulent flow regime, with a gas superficial
velocity of 8cm/s and a mean bubble diameter of 6mm. The fluid dynamic model
exhibited good agreement with experimental data, being used to implement the kinetic
network from Krishna and Saxena (1989). The hydroconversion analysis was performed
at 371°C, and the results showed the expected behavior, providing a definition for the
ideal time (batch process) and axial location (continuous process) to collect the light
pseudo-components. Therefore, it can be highlighted the use of Computation Fluid
Dynamics as a good tool to develop and optimize chemical processes.
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Capitulo 1

Introducéo

Com o avanco da tecnologia, a engenharia comegou a ter mais capacidade para
explorar combustiveis fosseis tendo como finalidade obter novas fontes de matéria-prima
para processos industriais. O combustivel fossil mais explorado tem sido o petréleo, pois
as suas carateristicas além de energéticas (6leos combustiveis e gasolina) auxiliam
processos industriais envolvidos na producdo de farmacos, solventes, fertilizantes,
pesticidas e plasticos, entre outros.

Os aromaticos, parafinicos e nafténicos sdo grupos de compostos presentes no
petr6leo em varias fragdes resultantes do refino deste. A composicdo especifica de cada
uma das fracGes permite a producdo de varios produtos comercializaveis tais como
gasolina, diesel, 6leos lubrificantes, compostos aromaticos como o benzeno, tolueno e
xileno, asfalto, ceras e outros mais.

As parafinas, grupo de compostos de maior valor, pois s&o os hidrocarbonetos
mais comuns do petr6leo (algumas parafinas liquidas sdo os principais compostos da
gasolina), sdo hidrocarbonetos saturados representados com ligagdes simples entre os
atomos de carbono, denominados também de alcanos com formula CyHzn+2, Sendo n o
namero de dtomos de carbono. Os parafinicos apresentam alta pureza, excelente brilho e
odor reduzido.

Os nafténicos séo hidrocarbonetos saturados ciclicos, 0s quais contém um ou mais
anéis, cada anel com uma ou mais cadeias parafinicas. As maiores quantidades de
hidrocarbonetos presentes no éleo cru (petroleo em estado natural) estdo representadas
pelos hidrocarbonetos nafténicos. Os nafténicos sdo utilizados para aplicagdes que
necessitam de baixo ponto de fluidez, representando uma importante parte de todos os
produtos liquidos que saem de uma refinaria.

Os aromaticos representam apenas uma pequena percentagem de hidrocarbonetos
na maioria dos petréleos. S&o aqueles que possuem em sua estrutura principal um ou
varios anéis benzénicos. O aromatico mais comum € o benzeno, se isolado e purificado
pode ser vendido para a industria onde encontra inimeras aplicacdes (resinas, plasticos,
nylon, compostos medicinais, entre outras). O nome “aromatico” refere-se ao cheiro

caracteristico.



A extracdo dos compostos do petrdleo para a indUstria é de alta relevancia, pois
contém caracteristicas importantes para varias aplicac@es. Para fazer uma extracao correta
destes compostos derivados do petrdleo € necessario que as refinarias ocorram a reatores
capazes de realizar processos de hidroconverséo.

O processo da hidroconversdo € o responsavel pelo processo de separacdo, pois
se este processo for colocado em condicdes de alta temperatura e elevada pressao de
hidrogénio, promove reac6es de quebra das cadeias de hidrocarbonetos (craqueamento),
de hidrogenacdo e de remocdo de heteroatomos presentes no petrleo (nitrogénio,
enxofre, metais). O gas hidrogénio, borbulhando, reage com o liquido formado pelas
moléculas presentes no petroleo com o objetivo de quebrar as moléculas de alto peso
molecular (asfalto) em moléculas de menor peso molecular (combustiveis e
lubrificantes).

A fluidodindmica de um reator bifasico leva em consideracdo a transferéncia de
momentum entre as fases de gas e liquido, com o objetivo de calcular o campo de
velocidades necessario para efetuar os balangos de massa requeridos para prever a
concentracdo de cada pseudocomponente em cada posicao do reator.

Com o avanco da tecnologia, a aplicacdo de técnicas numéricas na solucdo de
problemas de engenharia tem se destacado em especial, a aplicagdo da fluidodindmica
computacional (CFD — Computational Fluid Dynamics) na predi¢do das caracteristicas
fluidodindmicas de um reator gas-liquido. Com o progresso tecnolégico, houve uma
melhoria na otimizacdo do tempo e no custo das simulagdes, esta técnica também tem a
vantagem de visualizar os resultados, o que possibilita uma melhor compreensdo dos
fendmenos envolvidos.

O modelo CFD ¢é usado para estudar o comportamento temporal hum reator gas-
liquido operando em regime homogéneo, no qual o modelo difere se este for usado num
reator que opera em regime heterogéneo. Em um reator gés-liquido operando em regime
homogéneo, é necessario analisar a movimentacdo da quantidade de bolhas de gas que
vao crescendo no liquido. No regime heterogéneo serd também importante modelar o

comportamento da quantidade de bolhas.



1.1. Problema

Os produtos obtidos na industria petrolifera estdo sempre apresentando alteracdes
em seus valores de mercado. Existe um modo de adaptar o reator envolvido no processo
de hidroconversdo, a produzir um pseudocomponente especifico de acordo com a

condig&o vigente de precos?

1.2. Objetivos

1.2.1. Objetivo Geral

Analisar meios de producdo de um especificado intermediario cinético, através de

simulacdo computacional, em reatores de hidroconversdo de petréleo.

1.2.2. Objetivos Especificos

e Analisar o reator gas-liquido onde ocorrerd o processo de hidroconversdo do
petréleo;

e Analisar a fluidodindmica e a rede cinética que opera no reator;

e Implementar a rede cinética na fluidodindmica do reator;

e Desenvolver uma metodologia de seletividade cinética, onde um intermediario
cinético € maximizado na producao;

e Avaliar as fracdes massicas de cada pseudocomponente.

1.3. Justificativa

A tecnologia vem sofrendo grandes desenvolvimentos ao longo dos anos, bem
como a otimizacao de processos ja existentes, o que pode ser um dos principais fatores
na competitividade e sobrevivéncia das indUstrias a longo prazo. A pesquisa e 0
desenvolvimento dos reatores multifasicos sdo de grande interesse industrial, pois as suas

aplicacGes podem ser bastante vantajosas para a sintese de combustiveis e lubrificantes,



benzeno, entre outros. A otimizacao e a redugéo de custos em projetos e na operacao dos
processos industriais, visam alcancar maiores rendimentos e qualidade dos produtos
desejados, 0 que pode aumentar a competitividade de uma empresa.

A producéo de petréleo em todo o mundo indica uma crescente necessidade de
aproveitamento do petr6leo com maximos rendimentos para que haja um aumento da
disponibilidade por produtos finais de alta qualidade (combustiveis, matérias-primas para
petroquimica, entre outros). Existe processos como a hidroconversdo que promove essa
qualidade nos produtos finais.

O processo de hidroconversdo permite que um reator de colunas de bolhas possa
maximizar a producéo de um especificado componente de uma rede cinética, e faz com

que o produto assim obtido seja mais leve, de boa qualidade e interesse comercial.

1.4. Estrutura do Trabalho

Este Trabalho de Conclusao de Curso é composto por seis capitulos organizados.

e Capitulo 1 - Introducéo

e Capitulo 2 — Revisao Bibliogréafica
e Capitulo 3 — Modelagcdo Matematica
e Capitulo 4 — Metodologia

e Capitulo 5 — Resultados e Discussao

e Capitulo 6 — Conclus6es



Capitulo 2

Revisao Bibliografica

2.1. Reator Gas-Liquido

As reacOes entre gas e liquido sdo muito comuns na industria quimica. Nestas
reacOes 0 gas é primeiro absorvido no liquido, ocorrendo depois a reacdo em fase liquida.
Os equipamentos normalmente sdo desenvolvidos como reatores de fase liquida onde
posteriormente € introduzido o gas.

Os tipos de reatores sdo determinados pela viscosidade, velocidades relativas da
reacdo e transferéncia de massa gas liquido, pelo padrdo do escoamento e pelo tempo de
residéncia. Em seguida sdo apresentados alguns equipamentos classificados por baixa e

alta viscosidade.

2.1.1. Equipamentos para Baixa Viscosidade (< 0,2 N.s/m?)

Para liquidos de baixa viscosidade, o escoamento turbulento promove boa mistura,

alta area interfacial, e grandes taxas de transferéncia de calor e de massa.

2.1.1.1. Coluna de bolhas
Neste tipo de reator o gas € injetado para dentro do liquido na parte inferior do

equipamento, conforme se pode observar na Figura 2.1.
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Figura 2.1: Coluna de Bolhas
Fonte: Hawkins, 2015



2.1.1.2. Coluna de Pratos

Neste equipamento o gas é re-dispersado e desprendido em cada prato da coluna,
como se pode observar na Figura 2.2.
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Figura 2.2: Coluna de pratos
Fonte: Hawkins, 2015

2.1.1.3 Coluna Compacta

Em uma coluna compacta o gas e o filme liquido podem ser colocados em modo
co-corrente ou em contra-corrente, conforme se pode observar na Figura 2.3.
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Figura 2.3:Coluna compacta
Fonte: Hawkins, 2015
2.1.1.4. Vasos Mecanicamente Agitados

Os vasos mecanicamente agitados contém um impelidor que gira dentro do tanque
para dar os acréscimos de transferéncia de massa e transferéncia de calor, como se pode

observar na Figura 2.4.

Figura 2.4: VVasos mecanicamente agitados
Fonte: Hawkins, 2015



2.1.1.5 Coluna de Bolhas em Recirculacéo
Na coluna de bolhas em recirculacdo o gas é injetado através de um tubo de
“subida” e liberado na superficie. O liquido de recirculacdo € movimentado pela diferenca
de porosidade (Figura 2.5).
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Figura 2.5: Coluna de bolhas em recirculagdo
Fonte: Hawkins, 2015

2.1.1.6. Aerador de Superficie
O aerador de superficie possui agitadores na superficie do liquido que arrastam o

géas contido no liquido, como se pode observar na Figura 2.6.
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Figura 2.6: Aerador de superficie
Fonte: Hawkins, 2015
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2.1.1.7. Misturadores estaticos em linha
Nos misturadores estéaticos em linhas existe uma mistura de energia que é derivada

a partir do préprio fluxo, conforme se pode ver na Figura 2.7.

Figura 2.7: Misturadores estaticos em linha
Fonte: Hawkins, 2015



2.1.1.8. Ejetores de Jato
Neste equipamento o gas € sugado para dentro do fluxo de liquido em um tubo e

disperso por uma intensa turbuléncia, como se pode ver na Figura 2.8.
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Figura 2.8: Ejetores de jato
Fonte: Hawkins, 2015

2.1.1.9. Jatos Mergulhados
Pode-se observar que nos jatos mergulhados o gas € arrastado para a superficie do

liquido por um jato de liquido (Figura 2.9).
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Figura 2.9: Jatos mergulhados
Fonte: Hawkins, 2015

2.1.1.10. Leito Fluidizado de Trés Fases
No leito fluidizado de trés fases presencia-se a fase sélida a ajudar a promover um

bom contato entre as fases gas e liquida, como se pode observar na Figura 2.10.
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Figura 2.10: Leito fluidizado de trés fases
Fonte: Hawkins, 2015



2.1.1.11. Cone Giratério
No cone giratdrio existe o filme turbulento que é gerado por centrifugacdo e

oferece fluxos de calor e massa, como se pode observar na Figura 2.11.

Figura 2.11: Cone girat6rio
Fonte: Hawkins, 2015

2.1.2. Equipamentos para Alta Viscosidade (> 0,2 N.s/m?)

Para liquidos de alta viscosidade a turbuléncia ndo pode ser praticamente
alcangada e, consequentemente, um mecanismo laminar deve ser utilizado para

incorporar o gas.

2.1.1.1. Misturadores de massa
Os misturadores de massa incorporam as bolhas na superficie do liquido (Figura
2.12).
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Figura 2.12: Misturadores de massa
Fonte: Hawkins, 2015



2.1.1.2. Misturador Dindmico em Linha

O misturador dindmico em linha é capaz de gerar altas taxas de cisalhamento
adequadas para a producdo de um elevado teor de gas (Figura 2.13).

Figura 2.13: Misturador dindmico em linha
Fonte: Hawkins, 2015

2.1.1.3. Dispositivos de Pelicula Raspada

Os dispositivos de pelicula raspada possuem uma pelicula fina de liquido que é
gerada por uma lamina mdvel perto da superficie, conforme se pode observar na Figura
2.14.
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Figura 2.14: Dispositivos de pelicula raspada
Fonte: Hawkins, 2015

2.1.1.4. Dispositivos de Centrifugas

Neste reator o filme é gerado no disco pela forca centrifuga, como se pode
verificar na Figura 2.15.
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Figura 2.15: Dispositivos de centrifugas
Fonte: Hawkins, 2015
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2.1.1.5. Vasos Mecanicamente Agitados

Nos vasos mecanicamente agitados com uma viscosidade superior a 0,2 N.s/m? as
bolhas sdo incorporadas a partir da superficie ou dispersas através de um dispositivo de
cisalhnamento elevado, separada a base do recipiente (Figura 2.16).
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Figura 2.16: Vasos mecanicamente agitados
Fonte: Hawkins, 2015

2.1.3. Caracterizagdo dos Regimes de Escoamento

Os reatores gas-liquido tém trés regimes de escoamento principais: homogéneo,
heterogéneo e slug. Estes regimes de operacdo dependem principalmente da velocidade
superficial e da uniformidade de distribuicdo da fase gas, além das caracteristicas
geomeétricas do reator.

O regime homogéneo demonstrado na Figura 2.17 (a) apresenta menor
complexidade na sua caracterizacao, devido a uniformidade das bolhas, tanto no tamanho
como na movimenta¢do. O tamanho das bolhas neste regime é quase inteiramente ditado
pelo tipo e pela configuracdo do distribuidor e pelas propriedades fisicas do sistema.
Quando se inicia a transi¢do entre os regimes de escoamento em um reator gas-liquido,
ha um aumento na circulacdo da fase liquida, observa-se uma ascendéncia na regido
central e uma descendéncia nas regides proximas da parede desta, resultando em uma
maior facilidade de entrada de gas na regido central, ja que esta zona apresenta menor
resisténcia (Silva Janior, 2011).

A velocidade superficial do gas, onde ocorre a transicdo, depende de diversos
fatores, tais como o didmetro da coluna, propriedades fisicas do sistema, a configuracao
do distribuidor e a medicao da relacéo entre duas dimensdes mais conhecido por razao de
aspecto.
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Figura 2.17: Tipos de regimes do escoamento gas-liquido em colunas verticais: (a) homogéneo, (b) slug e (c)
heterogéneo
Fonte: Silva Janior, 2011

Silva Junior (2011) caracteriza o regime slug pela formacao de bolhas grandes, as
quais apresentam tamanhos proximos ao diametro da coluna, como pode ser observado
na Figura 2.17 (b). Este tipo de escoamento pode ser obtido em reatores com pequenos
diametros, operando a uma velocidade superficial do gas relativamente alta.

Em relacdo ao regime heterogéneo representado na Figura 2.17 (c) a
caracterizacdo € analisada pela formacdo de uma ampla distribuicdo no tamanho das
bolhas e uma grande circulacdo de liquido, principalmente na regido central do reator gas-
liquido, resultando na formacéo de turbilhdes, conhecidos também por vortices.

O tamanho médio das bolhas na regido central é orientado pelos fendmenos de
dispersdo, que por sua vez sdo controlados pela taxa de dissipacdo de energia do grande
volume de liquido que se movimenta (Thorat e Joshi, 2004). A concentragdo nao uniforme

de bolhas deve-se ao fato do frequente fendmeno de coalescéncia e quebra destas.

2.2.  Fluidodindmica Computacional

A maioria dos processos envolvendo escoamento de fluidos resulta em problemas
que ndo possuem solucgdes analiticas, pois as suas equacdes resultantes sdo, equacdes
diferenciais parciais ndo lineares. Atualmente, devido aos avangos dos métodos
numericos, juntamente com o avan¢o das ciéncias da computacdo, é possivel que
problemas de escoamentos de fluidos com transferéncia de calor e massa, turbulentos e
multifasicos possam ser resolvidos com maior facilidade (Maliska, 2012). As ferramentas
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de mecanica dos fluidos computacionais (CFD) séo integradas aos procedimentos de
projeto e andlise de escoamentos nas mais diversas areas, como aerodinadmica,
automotiva, ambiental, petrolifera, quimica e entre outras.

O CFD surgiu como uma ferramenta influente no campo da engenharia,
fornecendo informacdes valiosas da distribuicdo temporal e espacial de variaveis chave
no campo de escoamento. Com 0s avancos recentes na computacao de alto desempenho
e a manipulagdo tridimensional interativa dos modelos, o processo de criagdo de um
modelo de CFD e de andlise dos resultados € muito menos trabalhosa, reduzindo o tempo
e consequentemente o custo (Bastos, 2009).

Os métodos computacionais oferecem vantagens como a reducao do tempo e dos
custos de novos projetos, capacidade de analise de sistemas, onde é muito dificil realizar
experiéncias e obter resultados com alto grau de detalhe. Estas vantagens indicam a
importancia da utilizacdo de técnicas computacionais (Rosa, 2002). Entretanto a realidade
nem sempre condiz com os resultados fornecidos por uma dada simulagdo, mesmo que
haja coeréncia do ponto de vista numérico.

A modelagem multifasica é desenvolvida sob dois enfoques: a abordagem
Euleriana e a Lagrangeana. No primeiro, as propriedades conservaveis da fase possuem
campos espaciais que variam ao longo do tempo enquanto no segundo cada porcéo de
fluido, ou particula, tem a sua trajetéria acompanhada ao longo do tempo. Portanto, na
abordagem Lagrangeana sdo conhecidas as propriedades conservaveis de cada por¢do de
fluido ou particula em cada posicdo assumida por ela ao longo do tempo. Para fluidos
continuos, liquidos e gases, a abordagem Euleriana € a mais utilizada (Silva, 2011).

H& dificuldades em modelar os escoamentos multifasicos com interacdo na
interface entre as fases. Se o nimero de particulas dispersas na fase continua for grande,
em seguida é necessaria a atuacdo de um operador de média nas equacdes de balanco. A
técnica das médias principalmente utilizadas em escoamentos multifasicos sdo de trés

tipos: média de tempo, média espacial ou conjunto média (Khan, 2014).

2.3. Reator de Coluna de Bolhas

Os reatores de coluna de bolhas pertencem a classe geral de reatores multifasicos,
que consistem em trés categorias principais, ou seja, o reator de leito (ou de leito fixo), o
reator de leito fluidizado, e o reator de coluna de bolhas. Um reator de coluna de bolhas

é basicamente um recipiente cilindrico com um distribuidor de gés na parte inferior como
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se pode observar pela Figura 2.18. O gas é encaminhado sob a forma de bolhas numa fase
liquida ou numa suspensdo liquido-sélido.

As colunas de bolhas oferecem inimeras vantagens, nomeadamente boas
caracteristicas de transferéncia de calor e massa, auséncia de partes mdveis, desgaste
reduzido, maior durabilidade do catalisador, facilidade de operagéo e baixos custos de
manutencdo e operacdo. Uma das principais desvantagens de reatores de coluna de bolhas
é a retro-mistura significativa, a qual pode afetar a conversao do produto. Uma excessiva
retro-mistura pode ser superada modificando o desenho dos reatores de coluna de bolhas
(Shaikh e Al-Dahhan, 2007).

Liquido

Liquido

Figura 2.18: Esquema de uma coluna de bolhas gas-liquido
Fonte: Autoria propria

Os reatores de coluna de bolhas sdo usados principalmente para o processo de
hidrocragueamento, porque estes reatores promovem uma grande area especifica de
contato gas-liquido, aléem de apresentarem caracteristicas isotérmicas, devido a
homogeneizacao resultante da circulacdo interna da fase liquida (Shaikh e Al-Dahhan,
2007).

Os fatores decisivos no projeto de uma coluna de bolhas séo a fracdo volumétrica
de gas, conhecida como gas holdup, assim como as velocidades axiais de liquido e das
bolhas. O hold up representa a fracdo volumétrica desta fase dentro da coluna e esta
diretamente ligado ao fendmeno de transporte de massa entre as fases.
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2.3.1. Propriedades Fisicas, Geométricas e Operacionais

As propriedades fisicas de um sistema influenciam fortemente os modelos
fluidodindmicos de uma coluna de bolhas. Isto pode ser atribuido a fatores como,
distribuicdo das bolhas e formato, além da tendéncia ou ndo, da ocorréncia dos fendmenos
de unido (coalescéncia) e quebra destas.

Um aumento na viscosidade resulta em uma interface estavel devido a diminuicdo
da turbuléncia, resultando por sua vez no aumento da taxa de coalescéncia e na
diminuicdo da taxa de quebra, levando ao aparecimento de bolhas grandes, podendo
acelerar a transicao entre os regimes (Matos e Nunhez, 2005).

A configuracdo do distribuidor é bastante importante no projeto de colunas de
bolhas, influenciando os padrdes de escoamento por fatores como formato, tamanho e
distribuicéo das bolhas.

Existem diversos tipos de distribuidores utilizados nestes equipamentos. Podem-
se destacar os constituidos por pratos perfurados, pratos porosos, agulhas, anéis, entre
outros. Em geral, o efeito do distribuidor é dominante no escoamento homogéneo,
diminuindo com a transi¢éo para turbulento (Matos e Nunhez, 2005).

Segundo Silva Junior (2011) com a utilizagdo de distribuidores de agulhas
configuradas de modo uniforme, podem ser obtidas altas fragdes volumétricas globais de
gas, mantendo-se o regime homogéneo. Fato que pode ser atribuido a formacdo de uma
distribuicdo bem uniforme das bolhas, diminuindo assim a tendéncia aos fendmenos de
coalescéncia e quebra.

Silva Junior (2011) indica que a razdo de aspeto é outro parametro importante no
projeto de colunas de bolhas, dado por H/Dc no caso de colunas cilindricas. Usualmente,
utiliza-se a altura inicial do liquido (Hi) para definir esta razdo, uma vez que, normalmente
as colunas de bolhas possuem a saida aberta, ou seja, saida sujeita a pressdo atmosférica.
O aumento da altura inicial do liquido provoca uma diminui¢cdo na velocidade de

transicdo, acelerando assim, a mudanga entre os regimes (Sarrafi et al., 1999).
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2.3.2. Efeitos dos Parametros na Transi¢cdo dos Regimes de Escoamento

A seguinte tabela, descreve os efeitos de varios parametros de operacgdo e projeto

de transicao de regimes de escoamento, resultantes de observagdes experimentais.

Quadro 2.1: Efeitos gerais dos pardmetros de operacdo e projeto de transicao de regimes de escoamento

Parametros Efeitos de transicdo dos regimes de escoamento

O aumento da pressdo resulta no aumento da

Pressao ) .
velocidade de transicgéo.
O aumento da temperatura aumenta a velocidade de
Temperatura transicdo e atrasa a transicdo do regime de
escoamento.
) ) O aumento da viscosidade adianta a transi¢do do
Viscosidade

regime de escoamento.

3 - A reducdo da tensdo na superficie aumenta a
Tenséo na superficie . L
velocidade de transicgéo.

N . O aumento da formagdo de sdlidos diminui a
Formagédo de solidos ) o
velocidade de transicgéo.

o O aumento do peso do liquido reduz a velocidade de
Peso do liquido o
transicao.

N O aumento do diametro da coluna aumenta a
Diametro da coluna ) o
velocidade de transicgéo.

3 A razdo do aspecto diminui a velocidade de
Razéo do aspecto o
transicdo.

Fonte: Adaptado de Shaikh e Al-Dahhan, 2007

Os efeitos destes parametros sdo importantes para analisar a fluidodindmica de
todo o processo em um reator gas-liquido.
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2.3.3. Dinamica Das Bolhas

O tamanho das bolhas, o tempo de residéncia, a frequéncia e a velocidade séo 0s
principais fatores que afetam a transferéncia de massa no sistema gés-liquido. O
desempenho é também afetado pela coalescéncia e quebra que é comum ocorrer em
reatores de colunas de bolhas.

Os diferentes parametros das bolhas serdo brevemente introduzidos e definidos
nas proximas seccdes. Os fatores de impacto das bolhas, movimento, forma e suspensdo
sdo também apresentados.

Muitas técnicas tém sido usadas ao longo dos anos para medir e quantificar os
parametros acima descritos. O Quadro 2.2 apresenta uma comparacao destas técnicas.

As técnicas de medidas usadas no escoamento de bolhas sdo relevantes para a
analise da fluidodindmica, pois as caracteristicas da bolha permitem identificar em qual
regime de escoamento o investigador esta a trabalhar.

2.3.3.1. Gas Suspenso

O gas suspenso é definido como a fracdo volumétrica de gas na dispersdo de gas-
liquido. E provavelmente considerado o principal parametro em um projeto do reator de
coluna de bolhas.

A ndo uniformidade dos perfis de gas suspenso é manifestada pela altura do gas
suspenso na zona central da coluna e nos baixos valores na proximidade a parede. Esta
diferenca conduz a recirculacdo do liquido, e esta acelera as bolhas no centro da coluna e
dificulta o seu movimento na regido das paredes. Consequentemente, a distribui¢do do
tempo de residéncia ocorre em fase liquida com isso a analise de varios processos

comegam a ser mais complicados (Youssef, 2010).

2.3.3.2. Avrea interfacial especifica

Youssef (2010) indica que a area interfacial especifica e a sua distribuicdo sao
importantes no projeto e otimizagdo de leitos gas-liquido. Nos reatores de colunas de
bolhas existe uma grande area interfacial entre a fase dispersa (bolhas de gas) e a fase
continua (liquido), que é o fator determinante para a produtividade do reator de coluna de
bolhas. De fato, os reatores de coluna de bolhas séo favorecidos quando a resisténcia a

transferéncia de massa se encontra na fase liquida.
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Quadro 2.2: Técnicas das medidas usadas no escoamento de bolhas

Condutividade ou Sonda de fibra Desimpedimento da | . Raio-X ou
. (e oA . Cameras N Doppler Ultra-som
resistividade da sonda | otica dindmica do gas tomografia raio-y
Interno-Sim
Intrusivo Sim Sim Nao Nao Sim
Externo-Nao
Sistemas de 3 ) Sistemas de 3
. ) Unidades 2D,
Seguimentos fases, alta Sistemas de 3 fases, ) fases, alta )
. _ y 5 unidades 3D y Sistemas de 3 fases e
Aplicabilidade estaticos de sistemas Presséo, alta Pressdo e Presséo, )
. perto da parede hidrocarbonetos
de 3 fases, analises Temperatura e Temperatura Temperatura e
) (transparente) )
hidrocarbonetos hidrocarbonetos
Necessita de altas o Tempo de
Requer altas ) N&o é util para
) diferencas no ) ) consumo e
diferencas entre a o ) Sem medidas sistemas Poucos casos de
Inconvenientes o indice refrativo . levanta .
condutividade das . localizadas altamente 3 suspenséao
entre as fases e é ] preocupacoes de
fases . agitados
fréagil seguranca
Custos Baixo Baixo Baixo Médio Alto Alto
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A érea interfacial especifica depende do formato das bolhas. As bolhas esféricas
geralmente existem onde a velocidade do gas superficial é mais baixa, enquanto bolhas
de forma elipsoidal, calota esférica e contornada, bem como formas de baldo muito
irregulares, sdo encontradas em, regime heterogéneo em resultado de fenémenos de

quebra e coalescéncia (Youssef, 2010).

2.3.3.3. Velocidade da bolha

A velocidade da bolha influencia diretamente o tempo de residéncia da fase gasosa
no sistema, determinando também a fracdo volumétrica de gas. A importancia da
velocidade de gas provém da velocidade de deslizamento.

Esta velocidade é muito relevante para a fluidodindmica computacional, devido
ao seu impacto em variadas forcas, que agem na interface de liquido-bolha. Foram usadas
técnicas fotogréficas para medir a velocidade das bolhas, como também sondas de
resistividade eletrdnica e sondas 6ticas. Wu (2007) tabelou correlagdes da velocidade
estimada das bolhas, tendo observado que estas eram limitadas a uma faixa da velocidade
superficial do gas, pressdo, e/ou tamanho das bolhas (Youssef, 2010).

2.3.3.4 Comprimento do perfil da bolha

O tamanho e a forma da bolha foram objeto de numerosos estudos realizado por
Bhaga e Weber (1981). As caracteristicas de uma bolha em movimento podem ser
descritas pela sua forma e velocidade. A forma e o tamanho das bolhas estdo inter-
relacionadas, portanto a sua dindmica resulta de um equilibrio entre as forgas deliberadas
sobre uma bolha em movimento (Youssef, 2010).

Como as forgcas dominantes podem mudar o tamanho da bolha, a forma da bolha
sofre uma mudanca concordante. Youssef (2010) explica que quando o tamanho da bolha
é pequena (menos do que 1 mm) a forma é esférica, e as for¢as viscosas e forcas de tenséo
superficial dominam. Se a bolha € de um tamanho intermediario, tanto a tenséo superficial
e a inércia (devido ao empuxo) sdo importantes, e as bolhas tendem a ser elipsoidais. As
bolhas que sobem com grande tamanho apresentam uma forma de calota esférica, porque
as forcas de inércia e os efeitos da viscosidade e tensdo superficial sdo negligenciaveis.
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2.3.3.5. Frequéncia da Bolha

Uma sonda de fibra o6tica pode ser utilizada como uma técnica de medicédo, a
frequéncia da bolha pode ser definida como o nimero de bolhas que atingiu o ponto
central da sonda por segundo. Como a frequéncia da bolha, gas suspenso e a area
interfacial especifica sdo parametros interligados, pode-se esperar com confianca um
aumento na area interfacial e um aumento da frequéncia da bolha (Youssef, 2010).

2.4. Hidroconversao

Hidroconversdao é um termo usado para descrever todos os diferentes processos
nos quais hidrocarbonetos reagem com hidrogénio, o que inclui hidrotratamento,
hidrocragueamento e hidrogenacdo. O hidrotratamento é usado para descrever 0 processo
para remover impurezas de enxofre, nitrogénio e metais na matéria-prima por hidrogénio
na presenca de um catalisador. Hidrocragueamento é o processo de craqueamento
catalitico da matéria-prima para produtos com pontos de ebulicdo mais baixos por meio
da reacdo deles com hidrogénio, e a hidrogenacdo é usada quando aromaticos sao
saturados pelo hidrogénio aos nafténicos correspondentes (Fahim et al., 2010).

2.4.1. Hidrotratamento

Segundo Fahim et al. (2010) o hidrotratamento tem como funcdo a remogéo de
impurezas, tais como o enxofre, nitrogénio e oxigénio para o controle de um produto final
e remocao de metais, geralmente em um reator catalitico os compostos organometélicos
sdo hidrogenados e decompostos, resultando no depésito de metal sobre os poros do
catalisador.

O hidrotratamento é necessario na refinaria para limpar correntes de material, tais
como enxofre, nitrogénio ou metais nocivos para catalisadores. E também necessério para
ajustar as especificagdes do produto final para varias correntes, tais como nafta leve e

6leos combustiveis de baixo teor de enxofre (Fahim et al., 2010).
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2.4.2. Hidrocragueamento

A conversao de fracOes pesadas em outras de massas molares mais baixas €, na
atualidade, um dos principais objetivos de uma refinaria. Isto pode ser conseguido através
de processos de craqueamento, quer seja térmico, catalitico ou hidrocraqueamento.

O hidrocraqueamento é um processo de craqueamento catalitico realizado sob
pressdes parciais elevadas de hidrogénio. A presenca de hidrogénio tem como finalidade
reduzir a deposicao de coque sobre o catalisador e de hidrogenar 0s compostos aromaticos
polinucleados, facilitando sua decomposicéo (Petrobras, 2002).

A companhia petrolifera Petrobras (2002) indica que o0 processo de
hidrocragueamento tem inicio com a adi¢do de hidrogénio a carga, passando a mistura

através de permutadores, onde a corrente é aquecida.
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Capitulo 3

Modelagem Matematica

3.1. Fundamentacao

Os reatores de coluna de bolhas sdo utilizados para o processo de
hidrocraqueamento principalmente por proporcionarem uma grande area de contato entre
as fases gasosa e liquida. O hidrocraqueamento consiste na hidrogenacdo de moléculas
pesadas transformando-as em moléculas mais leves. Uma vez que o petr6leo é composto
por uma grande quantidade de diferentes moléculas, o seu comportamento é modelado
usando pseudocomponentes (Ancheyta, 2011).

A modelagem Euleriana é a melhor abordagem para a previséo de escoamento das
colunas de bolhas (Matos e Nunhez, 2005). Pretende-se explorar um modo de operagéo
para que o reator de coluna de bolhas possa promover os padrfes de escoamento para as
diferentes fases e estudar os seus efeitos de conversdo dentro do reator, desde que 0s
campos dindmicos do fluido tenham influéncia nas transicGes de regime de escoamento
em colunas de bolhas.

As equacdes de Navier-Stokes séo equagdes de conservacao de momentum usadas
para prever o perfil de velocidade. As equagfes de continuidade séo as equacdes de
conservacdo da massa, que sdo utilizados para prever a fragdo do volume das fases. O

modelo k-¢ é usado para contabilizar a turbuléncia (Matos e Nunhez, 2005).
3.2. Balang¢o de Massa

Para 0 processo de racéo € necessario efetuar balancos de massa a partir da rede
cinética (Figura 3.1), como também da fase gasosa e liquida.
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L
K3

Aromaticos
Ah

l

Nafténicos
Nh

Onde:

Parafinas
Ph

k; Aromaticos
Al

ks

A

Nafténicos
N1

Figura 3.1: Rede cinética

Ah — Aromaticos pesados

Nh — Nafténicos pesados

Ph — Parafinas pesadas
Al — Aromaticos leves
NI — Nafténicos leves
Pl — Parafinas leves

Fonte: Adaptada de Krishna e Saxena (1989)

3.2.1. Balanc¢o de massa dos pseudocomponentes

- Balan¢o de massa do pseudocomponente Ah:

Maplat+e = Manle + [V, Can(rdadr)e |, — Dyp(rdadr)e,

V,.Cyp(rdadz)g;|, — Dap(rdadz)e,

5}

Ca
or

h

0Can
0z

|2

|- + UaCAh(drdZ)glla -

Dan(drdz)e, 2 | — (ky + kg + ks + kg + ks)CandVe 1dt —

ac
[ UZCAh(rdadr)gl|z+dz - DAh(rdadr)gl a_ZAh |z+dz +

ac
UrCAh(rdadZ)gl|r+dr - DAh(rdadZ)gl a_rAh |r+dr +

ac
UaCAh(drdZ)gl|a+da - DAh(drdZ)gl ?Ah |a+da]dt

+

(3.1)
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Dividindo por dV, dV = rdadrdz:

CanVlae+t—=CanVle _ | 0lvzCan(rdadr)g] T Olv,rCop(rdadz)g] + 3.2)
dtdv rdadrdz rdadrdz
ac ac
vaCanldrdz)e]  OlDan(rdadr)e ™AL o[Dn(rdadz)e; AL ]

rdadrdz rdadrdz rdadrdz

ac
a[DAh(drdZ)sz ag‘h] (ky+ky+k3+k,a+ks)CandVe;
rdadrdz av

Simplificando fica:

dCan __ 0(vzCaner) 1 0(v,-Canrer) 1 0(WqCaner) d 9Can (33)
= +- +- ——|Dan& -
dt dz r dr r da a

10 9Can 1 0 9Can
=—I|Ds1r _]___[D £ — k +k +k +k +
rar[ AnT €l ar 72 90 | VAREL 5, ( 1 2 3 4

ks)Capn

onde C €é a concentracdo do respectivo pseudocomponente, k é a constante de velocidade

cinética e D é o coeficiente de difusdo, que pode ser expresso como:

U
p=F (3.4)
P
uma vez que
Sc = difu'siviz.ia.de do momentum — u/p ~1 (35)
difusividade da massa D

onde Sc é o nimero de Schmidt.
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- Balan¢o de massa do pseudocomponente Nh:

Bl o+ (3.6)

ac
Mynlace = Mynle + [v,Cyn(rdadr)e|, — Dyp(rdadr)e, a:

v,.Cyp(rdadz) €|, — Dy, (rdadz)e, ag,:h

rt UaCNh(drdZ)glla -

Dyy(drdz)e, ag,;,h a + k1Cap — (kg + k7)Cyp dVe ]dt —
[UZCNh(rdadr)gl|z+dz DNh(rdadr)gl |z+dz +

UrCNh(rdadZ)gl|r+dr DNh(rdadZ)gl |r+dr +

UaCNh(drdZ)gl|a+da - DNh(drdZ)gl a_g[h |a+da ]dt

Dividindo por dV, dV = rdadrdz:

CanVlacee=CunVle _ | dv,Can(rdadn)ed | olvrCn(rdadz)ed 3.7)
dtdVv rdadrdz rdadrdz

or 1| _

ac
O[vaChn(drdz)e]  OIDNa(rdadr)e =t a[DNh(rdadZ)ez
rdadrdz rdadrdz rdadrdz

ac
d [DNh (drdz)e; a{;’h
rdadrdz

] _ [ _ kiCan—(ke+k;)CnndVe; ]
av

Simplificando fica:

dCnn _ [a(UzCNhgl) 4 10@rCnnre) | 10WaCnner)

acNh] _ (3.8)
dt dz r dr r da

6[
— —|Dnyp€
az [7NREL 5,

10 ac 18 ac
[DNhrgl aNh] ey [DNhgl agh” —[—k1Cop, — (ke + k7)CNh]
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- Balan¢o de massa do pseudocomponente Ph:

ac
Mpplacse = Mpple + [V,Cpp(rdadr)e |, — Dpp(rdadr)e a§h|z +

U Cpp(rdadz)e |, — Dpp(rdadz)e agih

r + 0 Cpp(drdz)e |, —

ac
Dpp(drdz)s, ag b

a + k3Can — kgCpp dVe Jdt —

ac
[ UZCPh(rdadr)gl|z+dz - DPh(rdadr)gl _Ph |z+dz +
U, Cpp(rdadz) e |, 1qr — DPh(rdadZ)gl |r+dr +

Ve Cpn(drdz) el araqa — Dpr(drdz)e ?Ph |la+aa 1dt

Dividindo por dV, dV = rdadrdz:

CpnVlae+t—CprVIe _ a[UzCPh(Tdadr)gl]_'_a[UrCPh(TdadZ)gl]_l_
datdVv rdadrdz rdadrdz

aCph]
or |

ac
OlvaCpr(drdz)e]  OIDpn(rdadr)e—Lt] a[Dph(rdadZ)sz
rdadrdz rdadrdz rdadrdz

ac
a[Dph(drdZ)sz a’;h] . [_ k3CAh—k3Cpth£l]
rdadrdz av

Simplificando fica:

dCpp _ |0(zCppe) , 19w, Cpprey) , 10(WeCppey) 0 dCpp
= + - + - ——|Dpr& -
dt dz r dr r da d 0z

19 ac 10 ac
rar [DPhrgl aih] T 294 [DPhgl azh” — [—ksCan — ksCpp]
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- Balan¢o de massa do pseudocomponente Al:

Maulaere = Male + [v,Ca(rdadr)e)|, — Dy (rdadr)e, —= CAl 2t (3.12)
U, Cy (rdadz)e|, — DAl(rdadZ)gl | +v,Cy(drdz) g, —

DAl(drdz)el |a + 2% k,Cyp, — koCyy dVe; ]dt —

[v,Ca(rdadr)e |, 1q, — Dau(rdadr)e, % |z+az +

U C (rdadz) e |yrqr — DAl(TdadZ)Sz |r+dr +

UaCAl(drdZ)gl|a+da - DAl(drdZ)gl La |a+da]dt

Dividindo por dV, dV = rdadrdz:

CalVlgt+t—=CalVle _ a[UzCAz(TdadT)sl]+5[UrCAz(TdadZ)8z]+ (3.13)
datdv rdadrdz rdadrdz

ac ac
vaCa(drdzye]  ODa(rdadr)e ™A 8| (rdadz)e 541
rdadrdz rdadrdz rdadrdz

ac
a[DAl(drdZ)ngAl] _ [_ ZkaCAh—kgcAlstl]
rdadrdz av

Simplificando fica:

dea _ [ 0wsCme) | 19(rCare)) | 10(WaCaie) _ 0 [ c aCAl] _ (3.14)
dt dz r dr r da az | AL 5,
a 9C 4 1 0 9C 4
[DAlrgl o ] ~ 2% [DAZSIE —[=2 % kyCyap, — koCyyl
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- Balan¢o de massa do pseudocomponente NI:

ac
Myilacse = Myile + [V,Cni(rdadr)e;|, — Dy (rdadr)e, a—z"” ,+ (3.15)

U Cy (rdadz) g |, — DNl(rdadZ)gl | +v,Cy(drdz) g |, —

Dy (drdz)e, —=- CM |l +2 % ksCap+koCyy +2 % kCyp —

kioCnidVe Jdt — [v,Cy (rdadr)e|,1q, — Dyi(rdadr)e, % z+dz T
U Cy (rdadz) e |yrqr — DNl(TdadZ)Sz |r+dr +

UaCNl(drdZ)gl|a+da DNl(drdZ)gl Ym |a+da ]dt

Dividindo por dV, dV = rdadrdz:

CnVlarre=CuiVle _ | dlvzCniCrdadn)ad | dlvrCui(rdadz)ed (3.16)
dtdv rdadrdz rdadrdz

ac ac
dlvgCyi(drdz)e] a[DNl(rdadr)sIWM] a [Dm(rdadz)sl—a’rw]
rdadrdz rdadrdz rdadrdz

ac
a[Dm(drdZ)&W"” . [ _ 2%Xk5Cant+koCa1+2xkeCnn—K10CN1dVEl ]
rdadrdz av

Simplificando fica:

dewy _ [ 0zCmer) | 19rChirey) | 10@alhie) _ 0. [ c aCNl] _ (3.17)
dt dz r dr r da az | NIEL 5,

10 dCp 10 dCp

o [Dm rer—; ] T Z%a [Dmgzg — [ =2 % ksCpp+koCy +2 %

k6CNh - klOCNl ]
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- Balan¢o de massa do pseudocomponente PlI:

Mpilaere = Mpile + [v,Cpi(rdadr)e|, — Dp(rdadr)e, —= CPl 2t

U, Cp (rdadz)e|, — DPl(rdadZ)gl | +v,Cp (drdz)e |, —
DPl(drdZ)gl |a + 2 X feyCpp + 2% ke7Cyp + kqoCyyp + 2 X
kgCpndVe, 1dt — [v,Cp(rdadr)e| 4, — Dpi(rdadr)e % |z4+az +
U-Cp (rdadz) el +qr — Dp (rdadz)e, @ |l rar +

Vo Cpi(drdz) e gvaa — DPl(drdZ)gl kL |a+da]dt

Dividindo por dV, dV = rdadrdz:

CpiVlae+e—CpiVle _ 5[UZCP1(Td0-'dT)8l]+a[UrCPl(TdadZ)81]+
dtdVv rdadrdz rdadrdz

ac ac
vaCpy(drdz)e]  ODpi(rdadr)e =P o[pp (rdadz)e 5P|
rdadrdz rdadrdz rdadrdz

ac
a[DPl(deZ)gla—gl] _ [_ 2><k4CAh+2><k7CNh+k10CNl+2><k3Cpthsl]
rdadrdz av

Simplificando fica:

dCp; _ | 0(wzCpiey) |, 10(wyCpirey) , 13(waCprgy) 0 dCpy
= +- +- —|Pr&i— |~
dt dz r dr r da 0z 0z

10 ac 1 0 aCc
=2 |Dpre, 22| - S [ Dprey a—]] — [ =2 % kyCan + 2 X kyCyp +

r or r2da

kioCni + 2 % kgCpp ]

(3.18)

(3.19)

(3.20)
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3.2.2. Taxas de reagao

Abaixo sdo apresentadas as taxas de reacéo para cada pseudocomponente presente
na rede cinética (Figura 3.1). Devido a estequiometria de reacdo 1:2 (pesados:leves) o
modelo foi ajustado as massas molares adotadas.

- Para o pseudocomponente Ah:

rAh = —2 = —(ky + kp + kg + kg + ks)Cyp (3.21)

- Para o pseudocomponente Nh:

rNh =20 = fey Cap, — (ke + k7)Ciyp (3.22)
- Para o pseudocomponente Ph:

rPh =2 = k3Ca—kgCpy (3.23)
- Para o pseudocomponente Al:

rAl =24 = 2 x kpCap — koCa (3.24)
- Para o pseudocomponente NI:

rNL =20 = 2 x ks Cpp, + koCay + 2 X kgCyp — k1o (3.25)
- Para o pseudocomponente PI:

rPL =252 = 2 % k4 Cap + 2 % k7Cyp + k1oChy + 2 % kgCpp (3.26)

at
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3.2.3. Balango de massa para as fases

- Balanco para o liquido:

Mylerar = myle + [vp(gyrdadr)|, + v.p(grdadz)|, +

Uepi(gdrdz)|, + tadV 1dt — [v,p(grdadr)|, q, +

vrp (grdadz) |y yar + Vopi(€,drdz)|gsaqldt
onde:

__m? dearea interfacial gas—liquido

a - U
m3 de fluido gas—liquido
I = massa do gas para o liquido
m?2 de area interfacial gas—liquido % segundo
massa do gés para o liquido
tadV = 9P 1

segundo

Dividindo a Equacéo (3.27) por dV, dV = rdadrdz:

pEdV _ [ 8vzp erdadr] + o[vrp,erdadz] + d[vap,gdrdz [‘radv]
dtav rdadrdz rdadrdz rdadrdz av

Simplificando para o liquido:

PiEL _ [6(vz,zp,sl) +1

dt 9z , aa_r (Ur,lplglr) + %% (Ua,lplgl)] - (aT )

Simplificando para o gés:

Pgég _ a(vz,gpggg) 1

—+

i(v € r)+li(v € )—[—ar]
dt 0z ror r,gpg 9 roa a,gpg 9

(3.27)

(3.28)

(3.29)

(3.30)

(3.31)

(3.32)

(3.33)
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A conservacdo de massa implica que a soma das fracdes volumétricas de ambas
as fases seja igual a um:
gt+e =1 (3.34)

3.3.  Balango de Momentum

No reator de coluna de bolhas, a modelagem deve ser descrita em coordenadas
cilindricas, sendo que as tensdes que atuam em um volume de controle cilindrico estéo

ilustradas na Figura 3.2.

Pzziz+dz

Tzzjz+dz

Trrir+dr

Prrlr—dr\

Sznz+dz
T, cr.+cl;/__,.» j -—-ﬂ_‘\\g

“ '
Srogr+dr Sorje: Tooqor

Sarietda \[ Sozjo+do J Sror
Serz o

Peso
4 £

dz

P ,_’__,-} Srzir -\\
fﬂfﬂ_—_-—-—‘_\_h‘“-‘_\_
P o+ - = P e
Szriz
| 5 o T 1

Pzziz Tzz!z .f/
.,
f,_"i o Prrjr ™ ,(/Trr:r dr
[+ [¥3

r \V/

Figura 3.2: Volume de controle para coordenadas cilindricas.
Fonte: Matos, 2005

A lei de conservagdo de momentum para o volume de controle pode ser expressa
a partir da segunda lei de Newton, que pode ser considerada a definicdo do conceito de

forga na mecénica e € dada por:
(3.35)

.
F=m.a

Sendo que,
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L (3.36)
PP
Logo,
. v 3.37
7= ml_v (3.37)
ot

Multiplicando a Equacdo (3.37) por dt tem-se

F.ot =m.ov (3.38)

A Equacéo (3.38) representa o teorema no momentum, o qual é fundamental para
0 estudo do tempo de residéncia em reatores do tipo borbulhante.

Supondo que a forca F atua numa direcdo x, integra-se a Equacéo (3.38) e obtém-
se:

t2_) vt2 (339)
f E. ot =f m. v,
t

Fe. At = m. (Vyy — Vyr1)

(3.40)
Com At = (t, — t,) e E, e m constantes, deduz-se que:

F.0t = m.ov (3.41)
Reescrevendo a Equacéo (3.41),

F.ot = 0(m. D) (3.42)
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Z 7= a(m.v) (3.43)
at

onde ZF é o somatorio de forcas de deformacdo sobre um volume de controle do fluido.

Substituindo a forca F por uma tensdo tem-se:

Z(TT' 1) = o(m.v) (3.44)

at

onde T, representa a tensdo total que atua na area A. Sendo:

FORCA (3.45)
AREA

TENSAO =

Realizando a divisdo da Equacéo (3.44) por dV, tem-se:

= Z(TT 4) = 1 a(m V) (3.46)

Nestas condi¢cdes pode-se determinar o balanco da forca (parte esquerda da
Equacdo (3.44)) de todas as dire¢Oes representadas na Figura 3.2:

- Na direcéo z:
- Liquido:

2:sz,l = (Tzz,l|z+dz - Tzz,llz)glrdadr + (Saz,l|a+da - (3'47)

Saz,lla)eldrdz + (Srz,l|r+drr|r+dr - Srz,llrrlr)gldadz +

(=P, Uzraz + B U )erdadr + prdadrdzg,,
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- Gas:
2dF, ;= (Trzglrrar — Tazglz) e rdadr + (Souglavaa — (3.48)

Saz,gla)fgd‘r‘dz + (STZ,g|T+drr|r+dr - Srzlg|rr|r)ggdadz +

(_Pzz,g|z+dz + Pzz,glz)fgrdad‘f' + prdadrdzgzlg

- Na diregéo r:
- Liquido:

2:dFr,l = (Trr,l|r+dr - Trr,llrrlr)eldadz + (Sa,l|a+da - (3'49)

Sar,lla)gldrdz + (Szr,l|z+dz - Szr,llz)elrdadr + (_Prr,l|r+drr|r+dr +

Prr i |r7”|r)81dadz + prdadrdzg,

-Gés:
ZdF;‘,g = (Trr,g|r+dr - Trr,glrrlr)ggdadz + (Sa,g|a+da - (3.50)
Sargla)egdrdz + (S glzraz — Surgls)egrdadr +

(_Prr,g|r+drr|r+dr + Prr,glrrlr)ggdadz + pT‘dadT'ngr’g

- Na direcéo a:
- Liquido:

2:dFa',l = (Taa,l|a+da - Taa,lla)gldrdz + (Sza,llz+dz - (3.51)
Sza,llz)glrdadr + (rSra,l|r+dr - 7'Sra:,l|r)glda:dr + (_Paa,l|a+da +

Poaile)€drdz + prdadrdz g,

- Gas:

dFeg = (Taa,g|a+da - T““,gla)ggdrdz + (Sza,g|z+dz - (3.52)
Ssaglz)egrdadr + (rS;q glrsar — TSragly)egdadr + (—Pug glataa +

Paa,g |a)Eng‘dZ + prdadrdzga’g
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ondet, S, P, p e g representam, respetivamente, a tensdo, superficie, pressdo, densidade
e a aceleracdo da gravidade de uma certa direcao.

Somente g, , € g,; € que sdo as aceleragdes de gravidade validas, mesmo sendo
negativas, as outras sdo dadas como zero.

Em seguida demonstra-se o lado direito da Equacéo (3.44):

- Na direcéo z:
- Liquido:
o(muz) _

Tgtv |, = [pveirdadr|,ya; + prvrgrdadz|,,qr + (3.53)
P1Ve€1drdz] gy acliVz il z+az — [0 &rdadr|, +
pivrErdadz|,+puggdrdz]q]ivz,l,

Dividindo pelo volume diferencial:
ia(m.vz) _ d(e1pv7), + la(glplrvrvz)l + la(glplvazz)l (3.54)
dV ot ! 0z r ar r da
- Gas:
1omuy) _ 0(egpgv2) 4 . 19(ggpgTvrv;)g . la(egpgvozl)g (3.55)
av ot 9 0z r or r oa
- Na direcéo r:
- Liquido:
o(muvy) | _

Tgtv l: = [pv erdadr |, atprvrgrdadz| g qr + (3.56)
P1Ve€1drdz] gy aciVrilrvar — [o1vz&rdadr |, + pugirdadz|, +
plvagldrdzla]lvr,llr

Dividindo pelo volume diferencial:
ia(m-vr)l — Oapwgvr) |, 10(EpirvR); | 10(e1pvad (3.57)

av ot L 0z r or r da
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- Gas:

1 9(muy) | — 9(ggpgVzVr)g + la(ggpgrvg)g + la(ggpgvczz)g (358)
av ot 9 0z T or T oa
- Na direcéo a:
- Liquido:
a(mug) (3.59)

Y I = [pverdadr| 44, +

pvpErdadz|, g +p Ve drdz| g aaliVailavaa — [P1Vz6rdadr |, +

plvrglrdadz|r+plvagldrdzla]lva,l |a

Dividindo pelo volume diferencial:

1 9(m.vg) |, = depvzvadi | 19(&1pirvaln)i 19(e1p1v8)1 (3.60)
av ot L 0z r ar r da

- Gas
1 d(mugy) | — 0(egpgVzVa)g + 1 0(egpgTvaVr)i + 1 a(glplvtzx)g (361)
av ot g 0z r ar r da

onde ¢, e g4, p; € py € 0 hold up, a densidade do liquido e do gas assim respectivamente,

e v é a velocidade em uma dada diregéo (a,r,z).
Pode-se agora utilizar a Equacdo (3.45), a qual daré as equaces de momentum

em um sistema bifasico.

- Na direcéo z:
- Liquido:
9(pievzl) [2 Ole1141(0v,,l/92)] + 1 0[ggrpu(dvg l/or)] + 1 0[gru(9vy,1/02)] + (3.62)
at 0z r ar r ar
1 9[grp(dvz l/oa)] | 3(&P) [5(81P1U§)l 1 9(&1p1TVUrV2)1
= + +g +C,] — + = +
r da oz 1P1Yz p] oz r or
1 5(81P1U¢Zx)z]
r da
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- Gas:
Wegegrs) _ | o Uegho(@v20/02)] | 10leqritg@z.9/om]
at 0z r or

10[egrug(0vr g/0z)] | 10[egrug(dv,g/0a)] | 9(ggP)
- +- + 9z T€gPgYz — CD] -

r or r Jda

[ a(ggpgvg)g + la(ggpgrvrvz)g + 1 a(ggpgvczz)g]
0z T or T Ja

- Na direcéo r:

- Liquido:

(pievrl) [2 Oler (dvy,l/91)] + O[€1141(0vg,1/07)] + Oley i (0vy, 1/ 02)] +

at ar 0z 0z
ol (Ovy,l/0a)] 2 vl 0(&gP) 0(&1P1VzVr)1
— I _ + + — [y

Ey" i1 ar P19z Cp]l — [ P

19apirvi) 15(81P1U5¢)1]

r ar r da
- Gés:

0(pgegvr.g) _ [2 Olegrpg(0vy,g/0m)] + Olegug(dvz,9/071)] + Olegug(dvy,g/02)] +
at ar 0z dz

Olegrug(dvy,g/oa)) vrg 0(ggP) 0(egpgVzVr)g
T e L

1 a(ggpgrvg)g + 1 a(ggpgvczz)g]
T or T Ja

- Na direcéo a:
- Liquido:

9(pieval) [2 Ole1 1 (Qvg,l/0a)] + 10[e1rui(0vgq,l/02)] +
at Jda r 0z

1 d[g;rp(0v,,1/02)] 10[grpu(@a,l/or)] . 0(gP)
- + - + +& +Cph| —
r dz r ar da 1PLYa D]

[ Aepvzva)r | 10(Epirvavr) | 1 5(81P1U?x)1]
0z T ar T da
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- Gas:

at

A(PgegVag) _ [ 5 a[sgug(ava,ég—a)] N la[sgryg(ava,%)] . (3.67)
da r 0z

10[egrug(dvrizy)] + 10[egrug(9ag)| 4 egP)
r 0z r ar Jda

+ E1Pg9a — CD] -

[a(ggpgvzva)g + 1 a(ggpgrvczz)g + la(glplvgt)g]
0z T Ja T Ja

onde Cp é o coeficiente de arraste empregado na resolucdo numérica e é limitado de

acordo com a Equacéo (3.68):

Cp = max(CL min(Cg, cLouee)) (3.68)

A correlacdo usada é a de Ishii e Zuber (1979), pois considera o formato das bolhas

(Silva Janior, 2011). Para bolhas esféricas esta correlacdo utliza a seguinte equacao:

24 .
o = —@+ 0,15Re%5%") (3.69)

m

onde o nimero de Reynolds da mistura Re,, € a viscosidade da mistura u,,, sdo dados

por:

Hg+odm s (3,70, 3.71)

Hg+pg

pilU=Ugq4ldp a =2,5q ; max(
=———onde wp=mL-—=-) 7
Um agmax

Re,,

onde d, € o diametro da bolha, u,, € a viscosidade dinamica da mistura, U; e U, séo
as velocidades vetoriais da fase liquida e gas, e a,, max representa 0 maximo

empacotamento da fase dispersa, ou seja a fracdo volumétrica maxima da fase do gas.

Para bolhas elipsoidais, o coeficente de arraste € modelado pela Equacéo (3.72):

CE = CphoE(a) (3.72)
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onde Cp € 0 coeficiente de arraste para as bolhas elipsoidais em sistemas com baixas
concentragdes de gas (Equacdo 3.73), e E(a) é a fungdo volumétrica do gas e das

viscosidades das fases gas e liquida (Equacéo 3.74) .

2 3.73

o = SNET (479

_ (1+17.67 f(@)®'7) _m — (3.74, 3.75)
E(a) = serr@  com f(a) = . 1-ay

E 6 é o niumero de E6tvos que relaciona a forca gravitacional a tensao superficial:

. 9(p—p,)d; (3.76)
Eo =

o
onde p, e p, sdo respectivamente, as massas especificas das fases liquida e gas, o € a
tensdo superficial e g é a constante gravitacional.
Para escoamentos com baixa concentracao da fase dispersa, ou seja, de bolhas, a
Equacdo (3.72) se reduz a apenas:

2 3.77
cg = VT (3.77)

Para as bolhas em forma de touca, o coeficiente de arraste é dado pela Equacao
(3.78):

8 (3.78)
CBOU.CCI. — g (1 _ ag)z

Novamente, o valor do coeficiente de arraste € limitado pela Equacéo (3.68).
3.4. Turbuléncia

A turbuléncia € um fendmeno complexo, tridimensional e instavel, o qual
influencia diretamente as caracteristicas do fluxo (Silva Junior, 2011). Além disso, é
responsavel pelo aumento da taxa de transferéncia de massa, quantidade de movimento e
calor.

Devido a complexidade dos escoamentos turbulentos, diversos pesquisadores vém

desenvolvendo ou otimizando modelos para investigacdo da turbuléncia. Entre os
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modelos mais utilizados, os modelos baseados nas médias de Reynolds (RANS -
Reynolds Averaged Navier-Stokes) se destacam devido as suas vantagens, como por
exemplo, menor esforco computacional em relacdo a simulagées numéricas diretas (DNS
— Direct Numerical Simulation), entre outros tipos (Silva Junior, 2011).

De modo geral, a introducéo de quantidades médias e flutuacbes de propriedades,
como por exemplo, a velocidade, nas equacgdes instantaneas de Navier-Stokes, produzem
as equacdes RANS (Silva Junior, 2011). Os termos inerentes as flutuacdes necessitam de
equacOes constitutivas adicionais, que sdo usualmente promovidas por modelos de
turbuléncia. As equacbes RANS representam apenas as quantidades médias do
escoamento, modelando os efeitos da turbuléncia.

3.4.1. Modelo de duas Equagdes

Os modelos de duas equacdes sdo amplamente utilizados para a determinacao da
turbuléncia da fase continua de um escoamento, pois estes conseguem reunir uma boa
descricdo do fendmeno com um baixo tempo computacional. Sdo aqueles nos quais a
velocidade e a escala de comprimento séo resolvidas utilizando equacGes separadas de
transporte (Silva, 2011).

A escala de velocidade turbulenta é calculada pela energia cinética de turbuléncia,
a qual é fornecida da solucdo da sua equacdo de transporte. A escala turbulenta de
comprimento é estimada através de duas propriedades do campo turbulento, a energia
cinética e sua taxa de dissipacao, também determinada pela solucdo da sua equacdo de
transporte.

3.4.1.1. Modelo k-¢

O modelo k-¢ € um modelo de duas equacGes, no qual k representa a energia
cinética turbulenta, que € a variacdo das flutuacdes na velocidade, e ¢ é a taxa na qual as
flutuacdes da velocidade se dissipam (Silva, 2011). Este modelo acrescenta duas variaveis
ao sistema de equacdes.

As viscosidades turbulentas estdo em funcdo da energia cinética (k) e da
dissipacdo da energia turbulenta (¢). Uma viscosidade efetiva, composta pela viscosidade

dindmica (propriedade do fluido - lam) e turbulenta (propriedade do escoamento — turb)
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é usada entdo para contabilizar os tensores viscosos turbulentos na modelagem do

escoamento da fase continua:

K= Hiam. ¥ Uturp, (3.79)

k? (3.80)

Uewrb.1 = Cupr
Ediss

Através do modelo da equacdo zero da fase dispersa encontra-se a Equacgdo
(3.81), ela é usada porque as bolhas apesar de estarem dispersas no sistema séo fluidas.
A abordagem euleriana também considera, na verdade, todas as fases continuas, do ponto

de vista matematico.

Pg R;% (3.81)

:uturb.,g = Heturb.1 o1

R, € a razdo entre as flutuacdes das velocidades do gas e do liquido no meio
turbulento e C,, € constante do modelo.

Duas equacdes de transporte (a equacdo de transporte é representada pela
Equacdo (3.82)) sdo adicionadas ao sistema de equacBes, uma para a energia cinética
turbulenta (K) e outra para a dissipacdo (g). A viscosidade turbulenta é dada pela Equacéo
(3.80) em funcdo de uma constante, da energia cinética turbulenta e pela dissipa¢édo, sendo
as duas Ultimas obtidas diretamente das equacdes de transporte (Equacao (3.84 e 3.87),

respetivamente).

Segue-se a equacdo de transporte:

%(pnan) +V(ppanu,) =0 (3.82)
em que n representa uma fase genérica, e o é dado por:
— W
a, % (3.83)

42



onde 1, € o volume ocupado na fase n e n representa o nimero de fases do sistema.
g Heurb
Py (prark;) + V(pa k) = V. [ a (ul + ta—kb’) Vkl] +a,(GF — pg) + Sk (3.84)

onde g, € constante,S* representa possiveis fontes de geracdo de n e G* representa a
producdo de energia cinética turbulenta, sendo esta modelada pela Equacéo (3.85)

le = ,uturblll,/ZSlSl (385)

onde S é o tensor de cisalhamento (Equacéo (3.86)):

Si =75 (Vu+ (V)" (3.86)

A dissipacdo da energia cinética turbulenta é modelada conforme a Equacdo
(3.87):

6 # uro., .
P (o) + V(pagu;) = V. [ a (Hl + %) sz] +aq ,i_i (CreGf - (3.87)

Caepr&1) + S§

onde o, e C,, sd0 constantes, S¢ representa possiveis fontes de dissipacdo de n, C;, é

uma func¢édo de producéo de turbuléncia, sendo modelada conforme a Equacdo (3.88)

Cro =142~ f, (3.88)
onde,
_1(1-1%) (3.89)
o = Trootzn®
com,
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(3.90)

A tabela seguinte contém os valores das constantes que sdo utilizadas pelo
modelo de turbuléncia k-¢ padrdo no CFD.

Tabela 3.1: Constantes do modelo de turbuléncia k- & padrdo.

Cy CZe Ok O¢
0,09 1,92 1 13

Fonte: Ansys (2010).

3.5. Métodos Numéricos de Solucéo

O software CFX soluciona o campo do escoamento, isto &, o valor das
propriedades do escoamento variando no espaco com o tempo (sendo a variagado temporal
desprezada para casos de estado estacionario). Os valores das variaveis podem ser
encontrados nos nos das malhas (pontos centrais) (Figura 3.3), no entanto, é necessario
conhecer os valores onde ocorre a integracdo, isto € nos pontos localizados nas faces,
desde que os balangos sdo feitos com base nos escoamentos que atravessam estas faces
dos elementos. O CFX usa essas funcdes de forma (shape functions), as quais séo
provenientes da técnica de elementos finitos para avaliar como as varidveis do

escoamento variam dentro do elemento (Ansys, 2010).

Ax Ax,
|
|_ 'i
o N WV W NE |
N + | T ™ |
j |
| H
"'l * ——— - —_— -— T
W P W E [
L] 4
= I X =g A
i Lae W _;_‘ *r* L i F
| . 1o
Ay | N 5 |
l \SW S W SE |
- - - - - |
- | = |
Ax | |

Figura 3.3: Arranjo co-localizado de variaveis
Fonte: Maliska, 2012
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O valor da propriedade genérica de transporte ® no volume de controle, é dado
pelo somatorio do produto Ni.®1i, que é a da multiplicacdo a funcéo de forma no noé i, pelo
valor da propriedades ® no né i. Para um elemento tetraédrico (Figura 3.4), o somatério
é dado por quatro termos (quatro Vvértices do elemento) (Ansys, 2010).

A fungdo de forma é linear no CFX, sendo chamada de tri-linear, escrita em
coordenadas paramétricas (s,t,u). Deste modelo de funcdo de forma tem-se: somatdrio de

todas as fungdes de forma deve ser igual a 1 (Ansys, 2010).

Figura 3.4: Elemento tetraédrico
Fonte: Ansys (2010)

3.6.Método SIMPLEC

O método de SIMPLEC (Semi IMPIicit Linked Equations Consistente) é um outro
método que visa a determinacdo de um campo de pressGes que, quando inserido nas
equacdes do movimento, origine um campo de velocidades que satisfaca a equagédo da
conservacdo da massa. O fato da densidade ndo variar com a presséo introduz uma grande
dificuldade para tratar o acoplamento entre a presséo e a velocidade, causando problemas
para a solucdo de sistema de equacbes. A formulacdo é designada por incompressivel, o
caso em que a densidade ndo é funcdo da pressdo nem da temperatura é um caso particular
(Maliska,2012).

Quando se estd a resolver numericamente uma Unica equacdo diferencial, a
incognita é localizada no centro do volume de controle. Quando se esta a tratar com mais
de uma equacdo, deve-se decidir se todas as variaveis serdo localizadas conjuntamente no

centro do mesmo volume de controle, como demonstrado na Figura 3.3. Esse arranjo,
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denominado co-localizado pelo fato de todas as variaveis usarem o mesmo volume de
controle, é a escolha natural pela simplicidade do controlo dos indices das variaveis na
implementacdo computacional (Maliska,2012). Utilizar o arranjo co-localizado significa
usar um unico volume de controle para realizar todas as integracées.

Quando o arranjo co-localizado é usado, todas as variaveis possuem 0 mesmo
volume de controle para o balanco das propriedades. As velocidades no arranjo tém de

ser obtidas, e o0 processo de obté-las tera influéncia no acoplamento pressdo-velocidade.

3.7. Condic6es de Contorno

3.7.1. CondicGes de Contorno para o Hold up

N&o existe difusdo atraves das paredes do reator devido estas serem impermeaveis,
0 que leva a que derivada neste local seja zero. O hold up da fase liquida na entrada de
massa do reator é definido como a fragdo da area de entrada da massa por onde sai
somente a fase liquida, sendo aqui os valores de hold up conhecidos (MATOS, 2001).
Adota-se 0 uso de derivada zero para o comportamento do hold up na superficie livre.

aglvg _ aglvg ~0 (391)
ar |T=R - aZ |Z=H -

(3.92)

El,g z=0€entrada
onde R corresponde ao raio da entrada e saida do reator e H & altura do reator.

3.7.2. Condicoes de Contorno para a Velocidade Axial e Radial

A velocidade axial nas paredes do reator sdo nulas devido ao atrito com a
superficie solida, condicdo de ndo-deslizamento.
A velocidade da fase liquida como da fase gasosa na entrada de massa do reator é

definida experimentalmente. Na superficie livre ndo existe movimento da fase liquida na
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direcdo axial (direcdo z), enquanto na fase gasosa a velocidade ¢ calculada de modo a
satisfazer o balanco global de massa (Matos, 2001).

- Liquido:
lr=o =0, (Vz1)lr=r = (Vz.)lp=n =0, (3.93,3.94, 3.95)

(Uz,l) |z=0 = (Uzvl)inicial

a(vz 9(Wz1)

- Gas:
a( z.9)
Vzg l,—o =0, (Uz,g)lrzR =0 (Uz,g)|z=o — (Uzvg)micml (3.96, 3.97, 3.98, 3.99)
’6(16)29) |T =H — = O

A velocidade radial nas paredes do reator é nula devido a superficie sélida.
A velocidade radial da fase liquida e da fase gasosa na entrada de massa do reator
é definida experimentalmente, geralmente é zero (Matos, 2001). Na superficie livre adota-

se 0 recurso da derivada zero tanto para o liquido como para o gés.

3.7.3. Condicdes de Contorno para a Concentracdo de Componentes

As paredes sdo impermeaveis devido a sua superficie sélida, por isso ndo ha
difusdo através desta fronteira o que conduz a condicdo de derivada zero neste local.

A concentracdo de componentes da fase liquida na entrada de massa do reator é
definida experimentalmente (Matos, 2001). A derivada zero é usada assim para o

comportamento na superficie livre, pois ndo ha difuséo através desta fronteira

a(C) 0(C)

20|y =0, 3(C)l=0 = Gy (3.100, 3.101)

|T0 |rR

onde C € a concentracao.
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3.7.4. Condicdes de Contorno de Pressao

As velocidades séo determinadas em todas as fronteiras ndo se podendo prescrever
nenhum valor para a presséo.

A derivada zero é um modo de ndo arbitrar valores para um determinado local. Se
usar a condigdo de derivada zero em todas as fronteiras, determinar um valor para a
pressao do volume de controle de preferéncia mais perto da superficie (pois assim pode
ser o0 valor da pressao atmosférica) e calcular a presséo para 0s outros volumes de controle
(Maliska, 2012). Assim podera ser tudo calculado em referéncia ao valor arbitrado para

o volume de controle escolhido.

0P, _ay,  _amy, _ae), _
) =20 0O g =, (3.102, 3.103)

onde P é a pressdo e (n,m) sdo as coordenadas do volume de controle.

3.7.5. Condigdes de Contorno para a Energia Cinética e Dissipacdo de Energia
Cinética Turbulenta

A energia cinética do liquido na entrada de massa do reator é calculada por
correlacGes experimentais. Na linha central é adotada a derivada zero devido ao fenémeno
da simetria axial (Matos, 2001). Na superficie livre adota-se o recurso da derivada zero.
Enquanto dissipacdo de energia cinética turbulenta na entrada de massa do reator é
calculada por correlagBes experimentais. Na linha central é adotada a derivada zero
devido ao fendmeno da simetria axial (Matos, 2001). Na superficie livre adota-se o

recurso da derivada zero.

3.7.6. Condicdes de Contorno para o Modelo k-¢

Os valores da energia cinética turbulenta e da dissipagdo na entrada de massa do
reator sdo dificeis de medir experimentalmente e por isto sdo aproximados pelas seguintes

correlagdes:
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Kentrada = 0.003u2, ;, (3.104)

— 3/2
Ediss,entrada - Cukentrada/lentrada

(3.105)
onde l.ntraaq POde ser representado pelo didmetro hidraulico.

O modelo k-¢, s6 € valido para altos valores de Reynolds, ou seja, nas regides
junto a parede, isso indica que se tera de utilizar as funcGes de parede do modelo k-¢, o
qual fornece os valores da energia cinética turbulenta e da dissipacdo em regides de
escoamento reduzido. As fun¢des de parede para dissipacdo e energia cinética podem ser
calculadas considerando que a producdo de energia cinética turbulenta seja igual a taxa
de dissipacdo de energia pela turbuléncia (Matos, 2001). Segue-se as fungdes de parede:

w)lp 1 |n[ E v Tparedelp y ] (3106)
v Tparede/P Karmam wi/py

k= (\/Tparedelp)z (3107)
A

63/4](3/2 (3.108)
(Ediss)lp = k—

armamy

onde kg rmam € @ constante de Von Karmam (0.48), E é o parametro de rugosidade (9.0),
y é a distancia da parede (dr/2) e p representa a parede.

A utilizacdo das funcdes de parede considera que, quando calculado o campo de
velocidades, calcula-se as tensdes correspondentes, entdo pode-se calcular os valores de

k e € por suas fungdes de parede.
3.8.  Fator de Relaxagdo

O fator de relaxacdo é importante para um processo de convergéncia (Filho, 2007).
O fator « apresenta a caracteristica de acelerar o processo de convergéncia, permitindo
até a convergéncia em casos de divergéncia.

O fator de relaxacdo se for maior do que um, diz-se entdo que o método é de sobre-

relaxacdo, se for menor do que um diz-se que o método é de sub-relaxacéo.
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Né&o existe o fator de relaxacdo ideal, que permita ver se 0 método utilizado vai
convergir mais rapido ou mais lento. O fator de relaxacéo pode variar com o tempo a fim
de reduzir o erro e facilitar a convergéncia (Filho, 2007).

Na resolugdo do modelo proposto anteriormente, cada equacdo discretizada por
volumes finitos resulta em um sistema linear.

Considera-se uma equacao discretizada na forma:

A
A, D, = ZAndbn +b (3.109)
que pode ser escrita como:
© = YA, P, +Db (3.110)
P Ap
adicionando e subtraindo ®;,:
. (TAD, b (3.111)

Pode-se fazer com que a diferenca entre o valor de uma iteracdo e o valor da
iteracdo anterior seja diminuido do seguinte modo:
. YA, P, +b . (3.112)
P, = q>p+a<——q>p
14
deste modo, o sistema deve ser escrito como:

A 1- .
2o, =X 4,0, +b+E2 4,0, (3.113)

a

Adotando um coeficiente de relaxacdo para uma devida situacdo numérica.
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Capitulo 4

Metodologia

4.1.  Simulagdo Computacional

Este trabalho de simulacdo foi realizado em um computador portatil ASUS
X555L, 1 processador Intel core i5 de 2.40GHz com 6GB de RAM, que usa como sistema
operacional Windows 8.1 de 64 bits.

Para este tipo de hardware existe atualmente varios softwares de CFD, estes
seguem etapas para se poder resolver determinados problemas que podem ser impostos,
geracdo da geometria e malha, pré-processamento, processamento de dados e pds-
processamento.

Para a geracdo da geometria e malha numérica do reator de coluna de bolhas sera
utilizado o software ICEM CFD 14.0, esta etapa € primordial para a solu¢do do problema.
Com este software, pode-se representar a geometria de um projeto, tendo nela criado
superficies de contorno e as regifes de escoamento. Permitindo também realizar a
subdivisdao do dominio em um numero finito de volumes de controle, onde as equacfes
de balango serdo desenvolvidas numericamente.

Apos a geragdo da malha numérica, sdo definidas as condi¢fes de contorno, o0s
modelos a serem utilizados e as propriedades dos fluidos, isto é o que consiste o pré-
processamento. No processamento de dados, as equacdes sao discretizadas em todos 0s
volumes de controle, onde estas sdo resolvidas iterativamente. Contudo os resultados séo
analisados no pos-processamento, onde é possivel efetuar os calculos numéricos, gréaficos
vetoriais, de contorno e superficies como também animacg6es para resultados dindmicos.
O ANSYS CFX 14.0®foi o software usado para todas estas etapas de pré (CFX-Pre 14.0)
e pés-processamento (CFD-Post 14.0) e para o processamento de dados.
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4.2. Caso de Estudo

Para a realizacdo desta pesquisa fluidodindmica, primeiramente realizou-se uma
validacdo com base em dados experimentais da literatura. Esta pesquisa de sistema
bifasico gas-liquido teve por base um estudo experimental de Xue et al. (2008), em que
foi estudado a fluidodindmica de uma coluna cilindrica de 0,162m de diametro por 2,5m

Figura 4.1: Geometria da coluna de bolhas
Fonte: Autoria propria

de altura.

Xue et al. (2008) analisaram o comportamento e as propriedades das bolhas
(fracdo volumétrica, velocidade, a area especifica, o0 comprimento e a frequéncia) em
relacdo a velocidade superficial do gas, no qual esta é importante para as variaveis de
operagéo, que afetam a hidrodindmica da coluna de bolhas incluindo as propriedades das
bolhas.
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Para realizar uma validacdo com os dados de Xue et al. (2008) foi necessario
realizar uma simulacdo computacional através do software ANSYS CFX 14.0®. Aqui é
permitido analisar os pontos de fracdo volumétrica do gas que ocorre na coluna de bolhas.

Contudo teve de se criar primeiramente a geometria do reator de coluna de bolhas
utilizando o software ICEM CFD 14.0. Neste software foram introduzidas as dimensoes
acima descritas e foi também criada uma malha numérica com cerca de 15.000 elementos,
nao se pode criar com mais elementos devido a limitacdo de equipamento. Os elementos
desta malha sdo gerados automaticamente com hexaédricos na parede, que permite ajudar
na convergéncia, devido a maior complexidade do escoamento em regides proximas a
superficies solidas.

O volume de céalculo da coluna de bolhas delimitado pela geometria foi
discretizado por meio de uma malha hibrida (tetraédrica (ndcleo) + hexaédrica (paredes)).

Apos a definicdo da malha a ser utilizada, é necessario determinar o nimero de
volumes de controle que serdo empregues ao longo da coluna, este processo €
denominado por refinamento da malha numérica e representa uma etapa bastante
importante para os estudos de CFD, devido a sensibilidade das variagdes em fungdo da
quantidade de tetraedros contidos no volume de célculo.

A Figura 4.2 representa a malha numérica com uma visdo geral da coluna, da

Figura 4.2: Malha numérica
Fonte: Autoria propria

Apos a criacdo da geometria e geracdo da sua malha, o reator € implementado no

CFX-Pre 14.0 (pré-processamento de dados), ai sdo colocadas as condi¢des iniciais de
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Xue et al. (2008). Os reatores como geralmente operam a velocidades altas (acima de 5
cm/s), o sistema foi testado a uma velocidade superficial de 8cm/s, assim o regime tende
ser heterogéneo.

O gés nesta simulacéo é introduzido diretamente na base do reator por uma entrada
de dimensdes com raio equivalente a 70% do raio total da coluna. Esta abordagem tem
com base estudos anteriores em sistemas de borbulhamento (MORI, 2012). Definiu-se
que a alimentacdo do géas fosse realizada por uma area menor do que a area total de secéo
da coluna, desde que, usualmente, a aeracdo ocorre por distribuidores com design
especifico, os quais ndo foram considerados neste trabalho devido tanto a limitacfes
computacionais, quanto a falta de detalhes geométricos de reatores reais de

hidroconversao.

4.3. Coleta de Dados

As investigacbes deste trabalho terdo por base uma rede cinética, dos
pesquisadores Krishna e Saxena (1989). A rede cinética (Figura 3.1) é constituida por
pseudocomponentes do petroleo.

Os aromaticos sdo os pseudocomponente formados por todas as moléculas que
possuem pelo menos um anel benzénico em sua estrutura

Os nafténicos sdo os pseudocomponentes formados por todos os hidrocarbonetos
que possuem pelo menos um anel saturado em sua estrutura, sendo todo o resto da
molécula também completamente saturada.

As parafinas sdo os pseudocomponentes formados por todos os hidrocarbonetos
que ndo possuem estruturas ciclicas, ou anéis benzénicos, seus carbonos séo
completamente saturados.

E uma rede de reagdes de hidrocraqueamento do petr6leo, constituida por seis nos,
em cada diferente corte de temperatura. Os seis nés sdo 0s aromaticos, nafténicos e as
parafinas pesados e leves. Os pseudocomponente sdo considerados leves se eles forem
formados quando o ponto de ebulicdo for mais baixo do que uma temperatura de corte,
sendo serdo considerados pesados (Matos e Guirardello, 2002).

A Tabela 4.1 resume os valores das constantes de reacdo da rede cinética dada por
Krishna e Saxena (1989).
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Tabela 4.1: Constantes de cinética para o modelo cinético com uma temperatura de corte de 371°C

Constantes de
cinética (h™)

k1 1,2633
k2 0,6042
k3 0,0421
k4 0,5309
k5 0,0397
k6 1,1855
K7 0,1619
k8 0,407
k9 0,2909
k10 0,0818

Fonte: Adaptada de Krishna e Saxena,1989.

Estes 10 parametros cinéticos foram utilizados nas equacfes de transporte de
massa (r;, = ddit”). As equac0es de transporte de massa séo determinadas pelo balanco de

massa (Entra=Sai).

A massa molecular, densidade e a viscosidade dinamica dos pseudocomponentes
sdo trés parametros importantes, para a analise da fluidodindmica. O valor das densidades
foram determinados pela média de alguns dos compostos existentes em cada
pseudocomponente e a viscosidade dindmica foi determinada através do éleo crua 371°C
a partir de tabelas de mecanica dos fluidos (White, 1998) e esta foi atribuida a todos os
pseudocomponentes. Para a massa molecular os valores foram pesquisados e analisados
por Barbosa (2012).

Outra propriedade relevante para dar ao inicio deste sistema sdo as fracdes
massicas iniciais de cada pseudocomponente, que foram retiradas com base na literatura
de Matos e Guirardello (2002).
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Quadro 4.1: Dados das propriedades dos pseudocomponentes

Percentagem
Massa ) ) ) o
Densidade Viscosidade Massica
Molecular (kg/m?) (N.s/m?) Inicial
m .s/m nicia
(kg.Kmol™) :
(%)
Aromatico Pesado 400 871,3 0,002 2
Nafténico Pesado 400 759 0,002 15
Parafina Pesado 400 332,955 0,002 15
Aromatico Leve 200 871.3 0,002 10
Nafténico Leve 200 759 0,002 50
Parafina Leve 200 332,955 0,002 21,5
Fonte: Autoria propria
Ap6s a introducdo das propriedades dos pseudocomponentes, foram

implementadas as seis equacdes de transporte, como se pode verificar pela rede cinética.

Estas equacdes permitem com que os pseudocomponentes reajam entre si e que no

processamento de dados se possa efetuar um estudo analisando os efeitos fluidodindmicos

no comportamento cinético do sistema.

4.4.  Condicbes de Contorno
As condicdes de contorno usadas nas simulagdes dos casos de estudo sédo dadas
na Tabela 4.2.
Tabela 4.2: Condigdes de contorno das simulagfes

Modo de operagdo Batelada Continuo

Altura inicial de liquido 1,8m Todo o reator

Velocidade superficial: gas 8cm/s 8cm/s

Velocidade superficial: liquido - lcm/s
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Saida

Pressdo atmosférica

Parede

Nao deslizamento

Passo de tempo 1x107%s
Tempo de simulagéo 700s | 300s
Critério de convergéncia (RMS) 1x10*

Fonte: Autoria propria



4.4.1. Célculo das Velocidades de Entrada das Fases

Para a simulacdo do liquido em batelada, a velocidade deste é nula. Ja o gas entra
pela regido de alimentacdo, com uma fracdo volumétrica de 1, portanto, pela equacéo da

continuidade:

Uinlet - Ainlet = Usup,g ' Acoluna (4-1)
sendo que:
Acoluna =2 10_2m2
Apnier = 9,22.1073m?
ou seja:
2.10"2m? (4.2)
Vinter = 8cm/s . & 17,35 cm/s

9,22.1073m?

Para o caso onde ambas as fases operam de modo continuo, estas sdo alimentadas
ao reator com fragdes volumétricas de 25% e 75%, respetivamente para o gas e o liquido.
Novamente, pela equacdo da continuidade (Equacéo 4.1), tém-se:

Gis (&, = 0,25)
Usup.g = 8cm/s

17,35 cm/s 4.3)
Vinlet,g = —Qo0m & 69,4 cm/s

Liquido (¢, = 0,75)

Vsupy = 1lem/s

2.107?m? (4.2)
Vinters = leml/s. 9.22.10-3m? < 2,169 cm/s
2,169 cm/s (4.3)
Vintet] = ——<o=——— © 2,89 cm/s

0,75
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Capitulo 5

Resultados e Discussoes

Neste capitulo sdo discutidos os resultados obtidos na coluna de bolhas onde
ocorreu todo o processo de simulacdo. Para comecar sao apresentados os testes numeéricos
para a comparacao da fracdo volumétrica e da velocidade da bolha com os dados de Xue
et al. (2008) a uma velocidade superficial de 8cm/s. Posteriormente sdo apresentados 0s
dados experimentais da fracdo massica dos pseudocomponentes do petroleo, juntamente

com 0s seus respetivos resultados numéricos.

5.1. Andlise Preliminar

Para a fase gasosa, foi utilizada a velocidade superficial testada por Xue et al.
(2008) de 8cm/s com uma fracdo volumétrica inicial de 0,25. O tamanho da bolha para
esta velocidade superficial foi de 6mm. Deckwer (1992) indica que para velocidades
superficiais proximas de 10cm/s, o tamanho médio das bolhas tende a um valor maximo
de 6,6mm. Para os sistemas relatados por Deckwer (1992) o tamanho médio das bolhas
variou muito poucos nas velocidades superficiais de 3cm/s e 10cm/s, 5,3mm e 6,1mm,
respetivamente. Portanto, adotou-se neste trabalho, um didmetro médio de 6mm, para a
velocidade superficial de gas de 8cm/s, pois, mesmo havendo variagdes no tamanho
médio das bolhas, estas devem apresentar diametro préximo a 6mm.

As caracteristicas morfoldgicas e de ascendéncia das bolhas sdo fatores
importantes no escoamento gas-liquido em coluna de bolhas. Dependem do tamanho das
bolhas e das propriedades fisicas do sistema (Krishna, 2000).

Clift et al. (1978) propuseram a relagdo de trés grupos adimensionais (E¢, Re e
M), para facilitar a determinacéo do formato de bolhas. A Figura (5.1) é a representacdo
grafica, onde se pode observar o aumento nos nimeros de Reynolds da bolha (Rey) e de
Eo6tvos ocasiona a deformacdo das bolhas.

A Equacdo (3.70) nesta situacdo serd adaptada para ser o nimero de Reynolds da
bolha (Rey) e a Equacdo (3.76) serve para calcular o nimero de Eétvés. O nimero de
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Morton, M, também conhecido como grupo M ou grupo das propriedades, traz a relacdo

entre as propriedades fisicas do sistema, e é dado pela Equacéo (5.1):

4 —_—
y = JH (P = py)

pi o’
10°
log [_.1;}:-14/
:%Q 10 N
o Wobbling
2
M 10%
=]
=
<
S 102
g |
2 Elipsoidal Z irted
g
E 10"
g Touca "ondulada’
“ 10°]
4
6,
10714 T T T
10 10° 101 102 107
Numero de Edtvos, Ed
Figura 5.1: Relag&o entre o formato das bolhas e os grupos adimensionais.
Fonte: Silva Janior, (2011)
Calculando os nimeros adimensionais:
9,81.0,024(686 — 1,2)
= = 8,5 10_5; log(M) = _4,07
6862.0,033 9(M)
. 9,81.(686 — 1,2).(6.107%)?
Eo = = 8,06
0,03
686.]0,375 — 0,015]. (6.1073)
Re, = 505 = 74,088

(5.1)

(5.2)

(5.3)

(5.4)
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onde 0,375 m/s e 0,015 m/s sdo velocidades médias estimadas pelo CFX.
Considerando os calculos do nimero de E6tvos e Reynolds pode-se observar na

Figura 5.1, que a deformacdo das bolhas tende a ser elipsoidal.

5.2. Analise Fluidodindmica sem Reag¢des Quimicas

A malha que melhor representa o escoamento real em relacdo a limitacdo do
equipamento computacional possui cerca de 15.000 volumes de controle. Na validagéo
numeérica foi comparado o perfil radial de fracdo volumétrica de gas e a velocidade das
bolhas na posicdo z/D=5,1 a uma velocidade superficial de 8cm/s com os dados
experimentais de Xue et al. (2008).

O modelo matematico em uso na validacdo é bifasico, dgua-ar, e para a fase
continua é utilizado o modelo de turbuléncia k-¢. O movimento feito pelas bolhas resulta
em um aumento da turbuléncia no interior da coluna.

Na Figura 5.2 é apresentado o perfil de fracdo volumétrica do gas e a Figura5.3 a
velocidade das bolhas no sistema fluidodinamico a posi¢édo de z/D=5,1 da coluna.

0,4
903 o ° °
> 03 —e —
° o °
5025 | o
(&
=02
s}
©
g 015 —— Dados simulagéo
c_g 0,1
S 005 ® Dados Xue et al (2008)
On
© 0
L -1 -0,8 -0,6 -0,4 -0,2 0 0,2 0,4 0,6 0,8 1

r/'R

Figura 5.2:Perfil radial de fracdo volumétrica de gas a 8cm/s.
Fonte: Autoria propria
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Figura 5.3: Perfil radial da velocidade do gés a 8cm/s.
Fonte: Autoria propria

As Figuras 5.2 e 5.3 mostram que a simulacdo apresenta a tendéncia qualitativa
correta no escoamento.

Na Figura 5.2 verifica-se um desvio relativamente pequeno na predicéo da fracéo
volumétrica do gas. Na Figura 5.3 é visto um maior desvio na velocidade das bolhas, o
que pode ser atribuido ao modo de medicdo experimental que Xue et al. (2008) usou
(sonda-captacdo de bolhas individuais), enquanto a modelagem é realizada dentro da
abordagem Euleriana, ou seja, as fases sdo ponderadas pela fracdo volumétrica do gas e

ndo sdo simulados os movimentos individuais de cada bolha ou grupos de bolhas.

5.3.  Analise Fluidodindmica com Reacdes Quimicas
5.3.1. Analise Fluidodinamica de Liquido em Batelada
Nesta secao sdo explicados os resultados para o reator operando com liquido em

modo batelada. O liquido nesta operacdo € inicialmente colocado no reator até uma altura

de 1,8m, mas com a entrada do gas pela base, o nivel do liquido expande até 2,25m.
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Figura 5.4: Plano axial da fragdo volumétrica do gas (liquido em batelada)
Fonte: Autoria propria

A Figura 5.4 representa a fracdo volumétrica do gas por todo o sistema, no qual
se pode ver que a altura de 2,25m existe uma mudanca na composicao de fases.

O ponto monitorado para fazer a analise em relacdo ao tempo foi a 1,5m de altura
devido & sua centralidade no reator. Pois sendo que ndo existe variacGes espaciais
significantes com o liquido em modo batelada, este modo é analisado em relagdo ao
tempo. A simulacdo total deste processo é de 700s.
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Figura 5.5: Fragdo massica dos pseudocomponentes pesados (liquido em batelada)
Fonte: Autoria propria

Observando a Figura 5.5, pode-se verificar que ap6s os 400s o aromatico e o
nafténico pesado sdo totalmente consumidos e o parafinico pesado continua a reagir com
constantes cinéticas menores, por isso € que a curva é menos acentuada.

Nas condicOes presentes 0os pseudocomponentes pesados sdo consumidos para
produzir os leves. As constantes de consumo sdo maiores que as de formagdo portanto,

estes apresentam taxa liquida de reacdo negativa, isto é sdo consumidos ao invés de

produzidos.
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Figura 5.6: Fracdo massica do aromatico leve (liquido em batelada)
Fonte: Autoria propria
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Como representado na Figura 5.6 o aromatico leve atinge o seu maximo de
producado aos 150s em 1,5m de altura. Apds este tempo, ele tende a ser consumido para

produzir nafténico leve.
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Figura 5.7: Fracdo massica do nafténico leve (liquido em batelada)
Fonte: Autoria propria

O nafténico leve pode ser coletado aos 350s, este demora mais tempo a atingir seu
pico maximo devido ao aromatico leve ser primeiramente produzido, para dai contribuir
a formacdo do nafténico leve. O nafténico leve é também consumido posteriormente,

sendo um dos reagentes que forma parafina leve.
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Figura 5.8: Fragdo massica da parafina leve (liquido em batelada)
Fonte: Autoria propria
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A parafina leve € o Unico pseudocomponente da rede cinética a ser 100%
produzido, contudo, o tempo de maximizacao total desta deve ser bastante alto, desde que
a constante de cinética de formacédo desta a partir do nafténico leve, Gltima etapa reativa
para a maximizacdo total da parafina, é baixa (kio = 0,0818 h?) para a condigéo

operacional simulada.

5.3.2. Andlise Fluidodinamica de Liquido em Estado Continuo

Quando a operacdo ocorre com liquido em modo continuo as concentracdes
variam no espago e ndo no tempo, desde que a simulacédo foi realizada considerando
condicdes de regime permanente. Entdo aumentou-se a altura da coluna para 20m, com o

mesmo numero de volumes de controle que a coluna com 2,5m.
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Figura 5.9: Plano axial da fragdo volumétrica do gas (liquido continuo)
Fonte: Autoria propria
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A Figura 5.9 representa a fracdo volumétrica do gas na coluna com 20m de altura,
aqui o gés e o liquido entram ao mesmo tempo com diferentes velocidades. O tempo de
simulacdo para esta operacao € de 300s, e 0s resultados obtidos séo valores médios, para
consideracdo de condices de estado estacionario, desconsiderando os 20s iniciais da
simulacdo, objetivando a minimizacdo dos efeitos das flutuacdes das propriedades do

escoamento, inerentes ao inicio da operacao do reator
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Figura 5.10: Fracdo massica dos pseudocomponentes pesados (liquido continuo)
Fonte: Autoria propria

Os pseudocomponentes pesados séo consumidos, ficando constantes a partir de

5m de altura.
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Figura 5.11: Fracdo massica do aromatico leve (liquido continuo)
Fonte: Autoria propria
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O aromaético leve pode ser coletado a 3m de altura, onde este é 0 seu pico maximo,
sendo consumido para a formacao de nafténico leve e ficando com composicao constante

apos o nivel de 6m.
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Figura 5.12: Fragdo massica do nafténico leve (liquido continuo)
Fonte: Autoria propria

O nafténico leve atinge o seu maximo a 5m de altura da coluna. Depois ele é
consumido para produzir parafina leve.
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Figura 5.13: Fragdo massica da parafina leve (liquido continuo)
Fonte: Autoria propria
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A parafina leve pode ser coletada juntamente com o nafténico leve, estes depois
podem ser enviados para uma coluna de destilacdo para se proceder a sua separagdo. Além
disso, nota-se que um reator continuo com altura total de 5m seria suficiente para a

producéo de nafténico e parafina leve.
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Capitulo 6

Conclusoes

O principal objetivo deste trabalho € produzir um especificado pseudocomponente
do petréleo, através de simulacdo computacional em um reator de coluna de bolhas
operando em gas-liquido. As conclusbes obtidas neste trabalho acerca dos resultados
numéricos, previamente validados com base em dados experimentais da literatura, serdo
descritas através dos dois modos de operacgdo do reator com base na fase liquida: batelada
e continuo.

A validacdo da fluidodindmica foi realizada de acordo com dados de Xue et al.,
2008, onde a simulacdo apresentou boa concordancia. As condi¢cdes operacionais e as
caracteristicas do sistema, bem como, a rede cinética do processo de hidroconversao tém
como base trabalhos da literatura.

A abordagem RANS foi empregada nas simulagdes, empregando-se 0 modelo de
turbuléncia k-¢ para descricdo da turbuléncia da fase continua, e 0 modelo para o
coeficiente adimensional de arraste de Ishii e Zuber (1979), o qual modela
automaticamente a deformacdo da bolha com base nos nimeros adimensionais de
Reynolds, E6tvos e Morton. Estes foram definidos com base em trabalhos publicados, os
quais conseguiram boa representacao da fluidodindmica de equipamentos de contato gas-
liquido sob diferentes condices operacionais (Dionisio et al., 2009; Silva Janior., 2011).

A técnica CFD se mostrou uma boa ferramenta no estudo do sistema reativo de
hidroconversdo. As simulacGes numéricas dos reatores operando com liquido em batelada
e ambas as fases continuas apresentaram boa concordancia com o comportamento real
esperado.

No sistema em batelada, para as condicGes operacionais e geométricas estudadas,
0s tempos onde ocorrem 0s picos de composicdo dos pseudocomponentes foram
identificados, sendo 150s e 350s, 0s tempos observados para producgdo liquida maxima
do aromatico leve e nafténico leve, respectivamente. Como observado pelo valor das
constantes cinéticas, um longo tempo de simulagdo extra seria necessario para maximizar

a parafina leve, a nivel de se obter apenas esta ao final do processo. Por isso, ressalta-se
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que este tipo de operacdo é interessante apenas em casos com baixo volume de carga a
ser processada.

Ja para o reator operando de modo continuo, foram identificados os picos onde
ocorrem as maximas concentracdes dos pseudocomponentes leves no espaco, para as
condi¢cdes operacionais e geométricas avaliadas. Desta analise pode-se concluir que o
aromatico leve pode ser retirado na altura de 3m, enquanto os outros dois
pseudocomponentes leves (nafténico e parafina), devem ser retirados juntos a partir de
uma altura de 5m do reator. Em adi¢édo, observa-se que para as condigdes de estudo, um
reator com esta altura de 5m seria suficiente para producdo dos leves, sendo entédo
necessaria uma operacdo unitaria adicional visando a separacdo entre nafténico e a
parafina, desde que estes apresentam picos de concentracdo similares.

Por fim, destaca-se que o modelo fluidodindmico com implementacdo da rede
cinética foi capaz de predizer as caracteristicas do escoamento reativo de hidroconversao
nas condi¢des operacionais estudadas, fornecendo um modo de definicdo dos tempos

(batelada) e altura (continuo) de coleta ideal para cada pseudocomponente leve.
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