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RESUMO

COSTA, Juliana Guerhart. Aperfeicoamento da distribuicdo de hidrogénio em reatores
do tipo coluna de lama borbulhante aplicado ao hidrocragueamento das fracdes
pesadas do petroleo através da fluidodinamica computacional. 2014. 75 f. Trabalho de
Conclusdo de Curso (Bacharelado em Engenharia Quimica). Universidade
Tecnologica Federal do Parana. Ponta Grossa, 2014.

O escoamento gas-liquido-solido em reatores de coluna de lama borbulhante s&o
usualmente encontrados na industria. Apesar de ser um equipamento simples, uma
grande dificuldade é encontrado em seu estudo fluidodindAmico em virtude dos
complexos padrbes de escoamento causado pelas zonas de recirculacao de liquido e
a ascendéncia das bolhas. Esta pesquisa tem como objetivo melhorar o processo de
hidroconversdo de fracbes pesadas do petréleo, aperfeicoando a distribuicdo do
hidrogénio injetado, que seré feito nas laterais do reator, com intuito de reduzir a &rea
pobre em hidrogénio no escoamento gas-liquido, empregando a Fluidodindmica
Computacional (CFD). A aplicacdo de Fluidodinamica Computacional em operacdes
industriais vem aumentando consideravelmente por auxiliar no projeto de novos
equipamentos, bem como a otimizacdo dos ja existentes, que é o caso desta
pesquisa. Para isto estudou-se a fluidodindmica do reator sem entradas e com injecao
de gas pelas laterais para compara¢do dos resultados. O reator tem dimensdes 4m X
0,3m (Altura (H) x Diametro (D)). O modelo final testado, com entradas laterais,
predisse satisfatoriamente o objetivo de melhorar a distribuicdo de gas em regides
onde este se encontrava faltante.

Palavras-Chave: Reator de Ilama borbulhante. Escoamento multifasico.
Fluidodinamica Computacional (CFD). Hidroconversao.



ABSTRACT

COSTA, Juliana Guerhart. Hydrogen distribution improvement in slurry bubbling
column applied to the hydrocracking of heavy fractions of oil through computational
fluid dynamics. 2014. 75 f. Trabalho de Conclusdo de Curso (Bacharelado em
Engenharia Quimica). Universidade Tecnoldgica Federal do Parani. Ponta Grossa,
2014.

The gas-liquid-solid flow reactors in slurry bubbling column are usually encountered in
industry. Despite the fact of being a simple machine, a large difficulty is found in their
study of complex fluid dynamics, due the flow patterns, caused by the liquid
recirculation zones and the ascendancy the bubbles. The objective this research is to
improve the process of hydroconversion of heavy petroleum fractions, improving the
distribution of the injected hydrogen, which will be done on the sides of the reactor, in
order to reduce the hydrogen-poor area, using Computational Fluid Dynamics (CFD).
The application of Computational Fluid Dynamics in industrial operations has been
increasing significantly for assisting in the design of new equipment, as well as the
optimization of existing ones, which is the case in this research. For this, were studied
the fluid dynamics of the reactor with no entries and with gas injection by side, to
compare results. The reactor has dimensions 4m x 0.3m (height (H) x diameter (D)).
The final model tested, with lateral inlets, satisfactorily predicted the goal of improving
the distribution of gas in regions where it was missing.

Keywords: Slurry bubbling column. Multiphase flow. Computational fluid dynamics
(CFD). Hydroconversion.
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1. INTRODUCAO

Neste item apresenta-se o tema objeto de estudo, ressaltando os aspectos que
determinaram a sua escolha e os objetivos que pretendem ser alcancados.

1.1. APRESENTACAO DO TEMA

Os reatores cataliticos trifasicos com catalisador solido sdo empregados em
processos industriais quimicos, como hidrogenacao, oxidacao, cloracdo, alquilacao,
polimerizacdo, na fabricagdo de combustiveis sintéticos, em processos bioquimicos,
tais como fermentacéo e tratamento biolégico de aguas residuais.

Esses reatores tém a vantagem das altas taxas de transferéncia de massa,
pois particulas menores podem ser usadas, de difusdo intraparticula, resultando em
maior eficiéncia de utilizacdo do catalisador, e altas taxas transferéncia de calor,
caracterizando na maior facilidade de controle de temperatura no reator.

Tendo em vista que as interacdes que ocorrem entre as fases gas, liquido e
sélido apresentam grandes complexidades, o experimento fisico despende de tempo
e custo. Assim, a aplicacdo da Fluidodinamica Computacional (CFD - Computational
Fluid Dynamics) na predicdo das caracteristicas fluidodinAmicas em colunas de
bolhas é vantajosa. Nos ultimos anos, estas técnicas tém sido facilitadas devido ao
avanco do desenvolvimento tecnolégico computacional, que possibilita tantos testes
quanto for necessario para melhor compreendimento dos fendmenos envolvidos.

A técnica CFD € baseada na solucéo de equacdes de balanco de massa locais
e de quantidade de movimento. De acordo com a teoria, essa fornece meios de
descrever todo o fenbmeno fisico local que prediz os padrbes de escoamento nas
colunas de bolhas que sera apresentado neste trabalho.

Deve-se levar em consideracdo as fontes de erro que podem ser ocasionadas
no uso da técnica. Os erros relacionados as hipéteses simplificadoras empregadas na
formulagdo do modelo matematico restringem sua legitimidade, e acabam néo
representando com fidelidade os fenbmenos envolvidos. Ja 0s erros numéricos sao
resultados da solucdo aproximada das equacdes diferenciais pelos métodos

numéricos de aproximacéo (MALISKA, 2012).
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1.2. PROBLEMA

A distribuicdo do hidrogénio nas laterais do reator conduz para uma melhora na

conversao de fracGes pesadas do petréleo?

1.3. OBJETIVO GERAL

Este trabalho tem como objetivo analisar a distribuicdo do hidrogénio injetado
nas laterais do reator com intuito de reduzir a area pobre em hidrogénio nesse tipo de

reator, e com isto aumentar a eficiéncia do processo.

1.4. OBJETIVOS ESPECIFICOS

Elaborar computacionalmente a geometria do reator, em coordenadas
cilindricas, com entradas de gas hidrogénio na lateral, aplicando a técnica da
fluidodindmica computacional através do software ansys-CFX e verificando a

homogeneizag&o da concentragao de hidrogénio no reator.

1.5. JUSTIFICATIVA

Considerando-se a atual conjuntura mundial no consumo de energia, € 0
petréleo, ainda ser a principal fonte em varios paises, torna-se necessario o seu
aproveitamento com o maximo de rendimento.

Essa perspectiva levou a busca de rotas alternativas para o refino e, mais
especificamente, para o processamento de 6leos pesados e residuos, sendo a
hidroconversao de residuos uma das rotas consideradas promissoras.

O processo de hidroconversdo promove a quebra das cadeias de
hidrocarbonetos com elevada massa molecular em condi¢cdes de alta temperatura e
pressdo de hidrogénio, garantindo a hidrogenacdo dos produtos formados.
Simultaneamente a essas, ocorrem reacdes que retiram 0s contaminantes da carga
(metais, nitrogénio e enxofre), que formam compostos potencialmente poluidores na
gueima posterior do 6leo em motores de veiculos, caldeiras e queimadores em geral.

O produto obtido € mais leve, de maior qualidade e de interesse comercial.
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Portanto, este trabalho contribui para a menor geracéo de residuos de fracdes
pesadas do petréleo e maior eficiéncia no processo de hidroconversao.



16

2. REFERENCIAL TEORICO

Neste capitulo desenvolvem-se aspectos considerados relevantes para o

embasamento do estudo e o alcance dos objetivos propostos.

2.1. REATOR TRIFASICO TIPO COLUNA DE LAMA BORBULHANTE

Os reatores trifasicos tipo leito de lama borbulhante caracterizam-se pelo uso
de um catalisador disperso no liquido e o gas é borbulhado na base do reator. Nesse
processo, a reacao entre o liquido e o gas acontece através de um catalisador sélido.

Ao analisar a utilizacdo dos reatores de leito de lama borbulhante, Fogler
(2009) apontou que os mesmos podem ser utilizados, na oxidacdo do di6xido de
enxofre em &gua inerte na superficie de um catalisador de carbono ativado para
producéo de &cido sulfarico. Também sdo usados na hidroformacdo de monodxido de
carbono com olefinas de alta massa molar sobre complexo de cobalto ou reténio
ligado a polimeros, no tratamento de aguas residuais, na hidrogenacdo de
insaturados gordura, entre outros.

Como vantagens tém-se: o controle de temperatura que € facilmente
alcancado, pois uma mistura bem agitada pode ser mantida a uma temperatura
uniforme eliminando pontos "quentes" que tém efeitos adversos sobre a seletividade
do catalisador, 0 maior contato entre o fluido e o catalisador, aumentando a taxa de
reacao e consequentemente ocasionando excelente transferéncia de massa.

Warsito, Kawata e Uchida (1999) enunciam vantagens em relagéo a construcao
gue é relativamente simples e o custo operacional baixo.

HILL (1977) enumera que a elevada capacidade calorifica associada a grande
massa de liquido facilitam o controle térmico do reator e proporcionam um fator de
seguranca para reacdes exotérmicas, que podem levar a explosdes térmicas. As finas
particulas utilizadas nos reatores de lama podem tornar possivel a obtencdo de
elevada taxas de reacgéo por unidade de peso de catalisador.

Em um modelo de um reator de lama assume-se a idealidade, de que, a
particula do catalisador € bem distribuida e a fase liquida € bem misturada (FOGLER,
2009). Altos graus de mistura sdo ocasionados pela passagem das bolhas de gas

através da fase liquida continua, fator que gera a turbuléncia, favorecendo a
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transferéncia de massa e auxiliando no processo de homogeneizagcdo da mistura
reativa (SWAPNIL et al., 2014).

A reacéo é feita em fase liquida em um reator de leito de lama, de modo que o
catalisador encontra-se em suspensao no liquido e o fluxo de hidrogénio em fase
gasosa mantem as particulas em suspensdo. A reagdo acontece entre as fases gas,
liquido e sélido e acorrem as seguintes etapas (SCHMAL, 2010).

1- Difusédo do gas reagente do interior da bolha até a sua superficie da bolha;

2- Difusdo do géas até o seio do liquido;

3- Difusdo do gés no seio do liquido até a superficie externa do catalisador sélido;
4- Difuséo interna nos poros do catalisador;

5- Reacao no poro do catalisador.

A Figura 1 indica o esquema de um reator de lama borbulhante, enquanto que

a Figura 2 ilustra as etapas seguidas para a reacao.

H2

*S o 1 Pparticula de catalisador sélido
O 'O bolha-gas
 Ou 51— liquido

Hz

Figura 1 — Reator de lama borbulhante
Fonte: FOGLER (2009, p. 689)

Bolha Particula

Figura 2 — Passos para a reacdo no reator de lama borbulhante
Fonte: FOGLER (2009, p. 689)
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As bolhas do gas sdo uma fonte de moléculas reagentes, e o sitio do
catalisador, o sumidouro destas moléculas reagentes pela reacdo gas-liquido nos
poros do catalisador. Esse fendmeno acarreta em um gradiente de concentracdo que
€ a forca motriz do processo de difusdo. As resisténcias de interface gas-liquido e
liquido-sdlido, somadas com as resisténcias difusionais dentro da bolha, dentro do
liguido e dentro da particula de catalisador, podem implicar expressivamente nas
taxas de conversdao por dificultarem o acesso das moléculas aos sitios do catalisador.

O pequeno tamanho das particulas de catalisador no leito faz com que seus
gradientes internos de temperatura e concentracdo sejam despreziveis. Esse tipo de
reator tem um comportamento que depende das taxas de difusdo das espécies
guimicas nas fases, das resisténcias de interface a difusdo entre fases, da fracao de
gas entre as fases, conhecida como holdup, das caracteristicas da bolha, do regime
de fluxo para cada fase, dos perfis de velocidade e dispersdo do solido (MATOS,
2001).
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2.2. CARACTERIZACAO DOS REGIMES DE ESCOAMENTO NO REATOR DE
LAMA BORBULHANTE

Existem trés tipos de regime de fluxo gasoso comumente observados em
coluna de bolhas: os regimes homogéneo, heterogéneo e slugging. Os regimes
dependem principalmente da velocidade superficial do gas e da uniformidade de
distribuicio do mesmo (JULIA et al., 2007).

O regime homogéneo € obtido em baixas velocidades superficiais de gas. Esse
regime de escoamento € caracterizado por bolhas relativamente uniformes e de
pequenas dimensdes. A uniformidade da distribuicdo das bolhas e sua mistura
relativamente suave é observada ao longo de toda a area da secéo transversal da
coluna. Praticamente ndo ha coalescéncia ou quebra das bolhas, assim, o tamanho
delas nesse regime é quase totalmente ditada pelo projeto do espalhador e as
propriedades fisicas do sistema. Todas as bolhas sobem praticamente na vertical com
minimas oscilacdes transversais e axiais (THORAT e JOSHI, 2004).

O regime heterogéneo € mantido a velocidades superficiais do gas mais
elevadas. Esse regime € caracterizado por uma perturbacdo em relacado ao sistema
homogéneo, devido ao aumento do movimento de turbuléncia das bolhas de gas e de
recirculacéo do liquido, fenbmeno chamado de vortices. Como resultado, os padrdes
de fluxo instavel e grandes bolhas com pequenos tempos de residéncia sao formadas
por coalescéncia (KANTARCI et al., 2005). Existe uma ampla distribuicdo de tamanho
de bolha principalmente na regido central da coluna. O tamanho médio da bolha
nessa regido € regulada pela coalescéncia e a dispersdo, que por sua vez sao
controlados pela taxa de dissipacdo de energia na massa. Tal circulacdo altamente
turbulenta resulta em altos valores de coeficientes de difusdo de massa, calor e
momento (THORAT e JOSHI, 2004).

O regime pistonado ou slugging foi observado apenas em pequenos diametros
de colunas geralmente utilizadas em laboratério e com altas taxas de fluxo de gas.
Este regime leva esse nome, a partir da formagédo de slugging, devido as bolhas
maiores serem estabilizadas pela parede da coluna.

A Figura 3 mostra os tipos de regime de escoamento mostrando a sua
dependéncia em relacéo a velocidade superficial do gas e o didmetro da coluna para

fase liquida com baixa viscosidade.
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As regides sombreadas na Figura 3 indicam as regifes de transicdo entre os

varios regimes de escoamento. No entanto, os limites exatos associados com as

regides de transicdo dependeriam de cada sistema estudado (KANTARCI et al.,

2005).

Velocidade do Gas (m/s)

Figura 3 — Mapa dos regime de escoamento para reatores de lama borbulhante.
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Fonte: adaptado de DECKWER (1980)

A Figura 4 ilustra o escoamento das bolhas nos diferentes regimes.

Homogéneo

Heterogéneo

7@

=0

’D

S

Ve
“e
DD ()

Slug

)

Figura 4 — Regimes comuns de escoamento em colunas de bolhas.
Fonte: SOCCOL (2011)
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A velocidade do gas, em que ocorre a transicdo de regimes, depende do
diametro da coluna, da aspect ratio, das propriedades fisicas do sistema e da
configuracéo do pulverizador (THORAT e JOSHI, 2004).

Como resultado, as taxas de transferéncia de calor e massa e a mistura sao
bastante diferentes em regimes homogéneo e heterogéneo. Por conseguinte, €
importante conhecer as propriedades fisicas e os parametros de operagdo do regime
que prevalece. A medida que comeca a transicdo de homogéneo para regime
heterogéneo, ha um aumento de circulacdo de liquido que é para cima na regido
central e para baixo nas regides perto da parede da coluna. Assim, mais gas entra na

regido central, j& que este caminho é o da menor resisténcia.
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2.3. INFLUENCIA DAS FASES NO REATOR

Este capitulo aborda a influencia das fases gasosa, liquida e sdlida no reator, bem

como elas interagem em si fluidodinamicamente.

2.3.1. A Influéncia da Fase Gasosa

No reator de leito de lama borbulhante, a velocidade de ascensédo da bolha é
funcdo de seu tamanho e, por conseguinte, dos fatores que possam afetar essa
variavel. Para bolhas pequenas, a velocidade depende da tensdo superficial e da
viscosidade do liquido. Ja para bolhas grandes, € indiferente as propriedades do
liquido.

Durante o movimento de ascensdo das bolhas, elas podem coalescerem, ou
seja, fundirem-se gerando uma bolha maior com maior velocidade axial, ou dividirem-
se em bolhas menores aumentando a area de interface. Isto ocorre devido a interagéo
das bolhas com as particulas sélidas do sistema, devido a presenca de outras bolhas
e a fluidodindmica do sistema.

O fendbmeno da coalescéncia ocorre devido a uma regiao de baixa presséo ser
criada em virtude do movimento das bolhas para cima e isso faz com que a bolha de
tras tenha ascendéncia, e assim, por esta aceleracao, as bolhas acabam por colidir e
formam uma nova bolha maior que as originais. As grandes bolhas formadas em
leitos trifasicos sdo muito faceis de se romperem em virtude dos fendmenos
turbulentos presentes na fase densa, da interacdo com as particulas sélidas e devido
aos vortices (MATOS, 2001).

Nos reatores em que a coalescéncia e a quebra de bolhas ocorrem fortemente,
o projeto do distribuidor ndo tem tanta importancia em virtude de nao influir
significativamente no regime de borbulhamento, pois a rapida deformacéo das bolhas
faz diminuir a influéncia do tamanho inicial da bolha no processo fluidodinamico.
Quando a coalescéncia é inibida, por exemplo, na adicdo de surfactantes, torna-se
importante a agdo do distribuidor, uma vez que, com a diminui¢cdo da coalescéncia, o
tamanho inicial da bolha ir4 afetar todo o regime de fluxo (MATOS, 2001).

Outro fator importante no estudo da fase gasosa no reator € o “holdup” do gas,

definido como a fracdo do volume reacional ocupada pelas bolhas de gas. Ele é um
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parametro adimensional para fins de projeto, que caracteriza os fendbmenos de
transporte do sistema de coluna de bolhas. A variacdo espacial do holup do gas é um
fator importante que da origem a variacdo de pressdo e, assim, a recirculacado do
liquido. Ele depende do tamanho das bolhas, de sua velocidade de ascensao, da
vazao massica do gas e da area interfacial entre as fases.

Kantarci et al. (2005) relataram que o holdup do gas acresce com o aumento
da velocidade superficial. Encontrou-se que este aumento foi proporcional para o
regime homogéneo e que, para regime heterogéneo, a proporcionalidade foi menos
pronunciada.

Yong e Sang (1991) mostraram que para circunstancias em que as bolhas se
apresentam sob regime homogéneo, o perfil radial do holdup do gas é quase plano,
enquanto que para regimes heterogéneos, o holdup local do gas diminui com a
direcdo radial, como pode ser visto na Figura 5. Ele tem um valor maximo no centro
da coluna, pois as bolhas coalecidas tendem a subir ao longo do centro da coluna,
devido ao efeito de parede, sendo acompanhada por numerosas pequenas bolhas. A
Figura 5 ilustra o comportamento do holdup (g4) em diferentes velocidades do gas (ug)

pela coordenada x normalizada.
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Figura 5 — Distribuicdo radial do holdup do gés.
Fonte: YU e KIM (1991)
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A Figura 6 ilustra os regimes de escoamento a partir do holdup e da

velocidade superficial do gas.
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Figura 6 — Holdup do gas em funcéo da sua velocidade superficial
Fonte: adaptado de KRISHNA (2000)

As propriedades da fase liquida tem um impacto na formacdo da bolha e
tendéncias de coalescéncia, por isso € um fator importante que afeta o holdup do gas.
Um aumento na viscosidade do liquido resulta em grandes bolhas e, portanto, maior
velocidades ascendentes e menor holdup do gas. Também é relatado que a adicao de
uma pequena quantidade de agente surfactante na fase liquida resulta em valores
significativamente mais altos do holdup do gés, pois a tensao superficial da bolha
diminui, gerando bolhas menores. Qualquer fato que contribua para uma diminuicao
da coalescéncia contribui para um aumento da &rea interfacial e consequentemente
do holdup do gés.

Veera et al. (2004) investigaram holdups de gas na presenca de liquidos
formadores de espuma e concluiram que o efeito da concentracdo de agente
formador de espuma no perfil de holdup dependia do design do borrifador, da razéo
de aspecto coluna e velocidade superficial do gas.

Além disso, a presenca de eletrolito ou impurezas também aumenta o holdup
do gas. Kantarci et al. (2005) na sua revisao enunciam que se estudou o holdup do

gas em varios liquidos organicos e mostrou-se que, em varios misturas os holdups de
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gas foram maiores em relagcdo ao liquido puro com as mesmas propriedades (tenséo
superficial, densidade e viscosidade). Também se concluiu que o holdup do gas foi
superior com gases de alta densidade.

O efeito da concentragdo de solidos e de tamanho de particula no holdup do
gas foi investigado por varios estudiosos. Kantarci et al. (2005) citam que um aumento
na concentracao dos solidos geralmente reduz o holdup do gas. Esse fenbmeno torna
a fase densa mais espessa, aumentando sua viscosidade.

A velocidade do gas € um fator importante no reator de lama borbulhante para
manter as particulas sélidas em suspensdo, em uma dada concentracdo de solidos.
Quando somente o fluxo de liquido ndo € suficiente para manutengdo do soélido em
suspensao, existe uma velocidade minima da corrente de gas que junto com a vazao
ascendente de liquido, conseguem manter a fluidizacdo. Essa velocidade, chamada
de velocidade critica do gas, acresce com o aumento da concentracado dos sélidos,
com o aumento do didmetro da coluna, e também, é influenciada pelo tamanho da
coluna e pelo projeto do distribuidor (MATOS, 2001).

2.3.2. A Influéncia da Fase Sélida

A fase sélida, agindo como catalisador, juntamente com a fase liquida formam
uma fase densa chamada de lama. As caracteristicas dessa fase influenciam a
hidrodindmica do sistema e as taxas de conversdo quimica que ocorrem.

O conhecimento do coeficiente de dispersdo de solidos e das velocidades
relativas das trés fases é necessario para avaliar o tempo de permanéncia e a
distribuicdo do tempo de residéncia dos sélidos no reator.

A acumulacao de sélidos na coluna de bolhas pode ter vérias influéncias sobre
o desempenho do reator. Se os solidos sao cataliticos, altas concentracdes de sélidos
irdo diminuir o tempo de residéncia de liquido e aumentar a area superficial do
catalisador, o que acarreta no aumento da taxa de reacdo. A mistura de solidos ira
determinar a distribuicdo do tempo de residéncia das particulas, o que pode
influenciar o grau de seletividade e de distribuicdo de produtos no leito em sistema em
que existe rapida desativagéo catalitica (SMITH e RWETHER, 1985).

Os campos de velocidade turbulentos, que sé&o gerados devido a passagem de

gas atraves da fase densa, causam um movimento complexo de particulas no leito.
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Geralmente, no centro da coluna tem-se vazao ascendente e sentido descendente
perto das paredes.

O estudo de Smith e Rwether (1985) mostrou o efeito da velocidade do gas na
distribuicdo axial de solidos. Para as velocidades de gas 0,031, 0,09, 0,15 e 0,2 m/s
que foram usadas no estudo, observou-se que com o aumento da velocidade do gas
reduziu-se suavemente a variacdo axial da concentracdo de solidos. O aumento da
velocidade de lama teve um efeito menor sobre a distribuicdo de solidos axial do que
uma alteracéo na velocidade do gas.

O aumento do tamanho, densidade das particulas e o regime de fluxo
desempenham grande influéncia no perfil global da concentracdo de axial solidos. O
teor de sdlidos também influencia no coeficiente de transferéncia de calor que
aumenta com o mesmo (SHIN et al.,, 2010). De acordo com Matos (2001), as
propriedades do liquido como densidade, viscosidade e tensdo superficial afetam
mais a distribuicdo de sdlidos que variagcBes de regime de borbulhamento como

bolhas dispersas ou coalescentes.

Durante o processo no reator, em determinadas condicdes especiais, 0
tamanho das particulas pode variar. Uma diminuicdo do tamanho das particulas pode
ser observada em funcéo dos efeitos como fratura térmica, impacto e atrito, efeitos de
abrasdo entre particulas e destas com a parede. Um aumento do tamanho das
particulas pode ser causado pela deposi¢do de materiais produzidos durante a rea¢ao
sobre o sélido, que além de obstruir os poros do catalisador, leva a ma distribuicdo de
particulas de diferentes massas ao longo do leito. Isto proporciona ao processo uma
perda de eficiéncia, fazendo-o operar em uma situacdo para o qual ndo estava
especificado (MATOS, 2001).

2.3.3. A Influéncia da Fase Liquida

A fase liquida, em reatores trifasicos, comumente contém um dos reagentes
envolvidos na conversdo quimica. A facilidade com que as moléculas cruzam esta
fase para adentrar nos poros do catalisador é de essencial influéncia para as taxas de
reagdo quimica que ocorrem no sistema.

Segundo Matos (2001), algumas das propriedades desta fase como

viscosidade, tensdo superficial e densidade, comprometem o tamanho das bolhas
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formadas no distribuidor de gas, bem como sua facilidade de ascenséo, influenciando
os campos de velocidade do sistema.

A Figura 7 ilustra em 3D o escoamento em regime heterogéneo dentro do
reator. A regido da pluma central é composta por uma grande quantidade de bolhas
que apresentam um movimento tortuoso e relativamente lento através da coluna de
liguido. J& a regido de escoamento rapido das bolhas é caracterizada pela presenca
de grandes bolhas formadas pela coalescéncia e que se movimentam de maneira
oscilatoria.

A regido de escoamento descendente € caracterizada pela recirculacdo do
liguido, o qual arrasta consigo pequenas bolhas em regifes proximas a parede. A

regido de formacdo de vortices é distinguida pelo surgimento de escoamento

helicoidal na direcdo axial ao longo da parede.

regido da
pluma central

escoamento
descendente

A vortice
~ espiral

Regido de
escoamento
Bolha rpdo

Figura 7 — Estrutura do escoamento da condi¢éo de vértice em espiral
Fonte: Adaptado de CUI (2005)

Cui (2005) estudou em coluna de bolhas os perfis de velocidade do liquido que
foram medidos em diferentes posi¢cdes axiais e em elevada presséo (1,5 MPa). As
posicdes axiais para as medi¢cdes foram 40,120, 220, 280 e 420 milimetros acima do
distribuidor. A altura do liquido no reator era de 650 mm. O resultado obtido esta
ilustrado na Figura 8, na regidao de entrada, 40 mm acima do distribuidor de gas, a

velocidade axial de liquido foi baixa e o perfil achatado, ou seja, o liquido néo foi
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totalmente acelerado pelas bolhas de subida que é pequena e a distribuicdo do
tamanho desta foi uniforme na regiao.

Aumentando a altura axial, pequenas bolhas coalesceram para formar bolhas
maiores, e a aceleracao de liquido por ascensdo das bolhas foi pronunciado. Neste
desenvolvimento da regido, 120 mm acima do distribuidor os perfis de velocidade de
liguidos foram mais acentuados e observou-se a circulagdo interna do liquido.
Quando a estrutura de escoamento ficou desenvolvida, em torno de 220 mm acima do
distribuidor, os processos de coalescéncia e quebra atingiram um estado de equilibrio

e o perfil de velocidade liquidos estabilizou-se nesta regido.
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Figura 8 — Perfil da velocidade do liquido em diferentes posi¢cdes axiais
Fonte: Adaptado de CUI (2005)

Pdde-se concluir que a vazado de bolhas em ascensédo através da fase densa
acarreta uma complexa circulacdo de fluidos, que se mostra descendente perto das

paredes e ascendente na regido central.
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2.4. O HIDROCRAQUEAMENTO

O hidrocragueamento € um processo no qual o residuo da destilacdo a vacuo
de petroleo (fracdes pesadas de petrdleo) é colocado em presenca de catalisador, em
condicbes de elevada temperatura e alta pressdo de hidrogénio, para promover
reacoes de quebra das cadeias de hidrocarbonetos (craqueamento) e de
hidrogenacdo com a remocao de heteroatomos.

Segundo Carbonell (2003), as temperaturas utilizadas sdo entre 410 e 480 °C e
a pressao de hidrogénio entre 100 e 250 bar.

O hidrocraqueamento € uma reacao caracterizada por seus produtos serem de
massa molar significativamente mais baixo do que a alimentacédo (GRUIA, 2006).

O residuo a destilacao de petroleo a vacuo, chamado de residuo de vacuo, € a
fracdo mais pesada da destilacdo do petrdleo, obtida no fundo da destilagéo a vacuo.
Esse residuo € composto por longas cadeias de hidrocarbonetos, com estruturas
aromaticas, grupos multifuncionais e elevados teores de heterodtomos. Essa fracéo
representa em geral de 10 a 30 % dos petréleos, sendo que pode chegar a 40 % ou
mais dos petroleos pesados (CARBONELL, 2003).

O objetivo da hidroconversdo € aumentar a relacdo molar H/C
(hidrogénio/carbono), produzir destilados médios (faixa do diesel) e também diminuir
os teores de heteroatomos para o nivel aceitavel. A elevada relacdo H/C é uma
propriedade desejavel no diesel e no querosene de aviacdo, pois melhora a ignicao e
reduz a emisséo de fumaga desses motores (GRAY, 1994).

Complexas reacdes cataliticas e térmicas ocorrem no reator de hidroconversao
promovendo cragqueamento, hidrodessulfurizacéo, hidrodesnitrogenacéao,
hidrodesmetalizacéo, hidrodesoxigenacao, hidrogenacdo e formacdo de coque. Nas
reacoes de hidrodessulfurizacdo, hidrodesnitrogenacdo, hidrodesmetalizacdo e
hidrodesoxigenacao ocorre a retirada do heteroatomo pela hidrogenacéo das reacdes
guimicas. Como consequéncia destas rea¢des diminui-se a formacao de emissdes de
poluentes na queima do 6leo, como NOx e SOx.

Os compostos de enxofre, nitrogénio e oxigénio sdo removidos do 0leo como
produtos gasosos (H.S, NH3; e H,O), em contrapartida a eliminacdo de niquel e
vanadio resulta na deposi¢do, na forma de sulfeto metdlico, sobre o catalisador.

Assim sendo, pode ocorrer desativacao do catalisador pela diminui¢cdo da atividade do
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mesmo em virtude do depdsito de matérias sobre os sitios ativos e ocorrer o
entupimento dos poros (ABREU, 1995).

Em geral, moléculas dentro de uma razoavel faixa de massa molar séo
comercialmente mais valiosas que moléculas excessivamente grandes ou que
contenham heteroatomos. A presenca de heteroatomos como 0 oxigénio, nitrogénio,
enxofre e metais diminuem a qualidade dos produtos do petréleo, pois lhe atribuem
caracteristicas nao desejaveis como corrosibilidade, formacdo de precipitados,
toxicidade e baixo poder de queima (MATOS, 2001).

Gray (1994) propbe as reagfes nas seguintes etapas: inicialmente ocorre o
craqueamento térmico das cadeias laterais do hidrocarboneto resultando em um
ndcleo aromatico. Essa etapa representa entre 56 e 67 % da conversdo do residuo.
Em presenca de hidrogénio ocorrem reacdes de quebra das ligacdes C-heteroatomos
e de hidrogenacdo levando a formacdo de destilados e gases. Na auséncia de
hidrogénio predominam rea¢des de condensacdo com formacéo de coque.

Embora este processo necessite da implantacdo de equipamentos caros e de
grande porte devido as drasticas condicbes do processo e deposicdo metalica no
catalisador, a crescente demanda por destilados de menor massa molar e maior valor
agregado, evitando perdas e poluicdo, faz com que esse processo se torne
economicamente vantajoso. Esta tecnologia tem sido aplicada para produzir gasolina

de alta qualidade, combustivel para aviacao, gaséleo e lubrificantes.

2.4.1. Aplicagéo do Leito de Lama no Hidrocraqueamento

No leito de lama borbulhante, o escoamento do fluido promove intensa mistura

entre as fases, possuindo algumas vantagens:

o Grandes taxas de transferéncia de calor, 0 que evita pontos quentes no reator
e facilita o controle de temperatura, que € um fator muito importante, pois as reacdes
de hidrogenacao sdo fortemente exotérmicas (GRAY, 1994);

o Facilidade de reposicdo do catalisador durante a operacado, que é de extrema

importancia em funcdo do processo apresentar desativacao catalitica.
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2.5. AUXILIO DA FLUIDODINAMICA COMPUTACIONAL

A dificuldade para se encontrar solucbes analiticas para os modelos
matematicos que predizem as caracteristicas fluidodinamicas da coluna de bolhas € o
fato de elas serem equacdes diferenciais parciais (EDPs) nédo lineares e a conjuntura
matematica dessa classe de equagfes ainda ndo esta suficientemente desenvolvida
para determinar solucdes analiticas.

Por este motivo, muitos estudos se fazem a partir de analise experimental com
testes e reproducao fisica do estudo. Entretanto, esta metodologia tem limitagBes
relacionadas ao custo, tempo despendido e ao equipamento, tendo como
desvantagem, o fato de as medidas serem realizadas em apenas alguns pontos da
regido em que ocorrem os fenébmenos de interesse (FORTUNA, 2000).

Uma segunda alternativa € a utilizacdo de sistemas computacionais, que por
métodos numéricos obtém uma solugdo tdo aproximada quanto o usuario queira para
estes problemas. Essa aproximacdo numérica utiliza um procedimento matematico
denominado de discretizacdo, que transforma as equactes diferenciais no dominio
continuo em equacdes algébricas no dominio discreto. Com isso, o dominio em
estudo é subdividido em diversos subdominios, ou pequenos sistemas, nos quais as
leis fisicas de conservacdo sdo validas e expressas na forma de sistemas de
equacdes algébricas. Como consequéncia disso, deve-se criar a malha numérica ou
grid (discretizacéo do problema) (SOCCOL, 2001).

As técnicas numéricas destacam-se cada vez mais, devido ao avanco no
desenvolvimento de computadores, na resolucao de problemas de engenharia. A area
da computacédo cientifica que estuda métodos computacionais para a simulacdo que
abrange fluidos em movimento, com ou sem troca de calor de situac6es complexas, é
chamada fluidodindmica computacional (CFD-computacional fluido dynamics).

A técnica CFD € baseada na solucédo de equacdes de balanco locais de massa
e de quantidade de movimento sendo, teoricamente, capaz de fornece meios de
descrever todo o fendmeno fisico local que induz aos padrdes de escoamento nas
colunas de bolhas (SANYAL et al., 2005).

Com o aumento do poder computacional, houve uma otimizag&o no tempo e no
custo envolvido nas simulacdes. Outra vantagem da técnica € a sua capacidade de
visualizar os resultados, como por exemplo os campos de velocidade, que possibilita

um melhor compreendimento dos fenémenos envolvidos (SILVA JUNIOR, 2011).
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As vantagens desta técnica em relagdo aos metodos experimentais, para o
projeto de sistemas fluidos, compreendem na reducédo substancial do tempo e dos
custos de novos projetos, na capacidade de estudar sistemas onde experimentos
controlados sdo muito dificeis, sendo impossiveis, e na obtencdo de resultados com
detalhamento quase ilimitado, de forma nao intrusiva (ROSA, 2008).

No entanto, deve-se atentar que, embora 0os métodos computacionais oferecam
diversas vantagens, o uso de técnicas experimentais é de extrema importancia na
analise de problemas. Isto porque, mesmo que um caso simulado resulte em dados
coerentes do ponto de vista humérico, pode-se facilmente tratar-se de um resultado
inconsistente com a realidade. Além disso, mesmo que fisicamente correto, o
resultado pode apresentar alguma divergéncia percebida apenas quando comparado
com dados reais.

Para a simulacdo de um equipamento através da CFD, € necessaria a
elaboracdo de uma geometria que corresponda aquela que se deseja simular, para
entdo determinar as condicBes operacionais presentes no equipamento e calcular o
problema (ROSA, 2008).

A resolucdo de métodos numéricos ndo exclui a utilizagdo dos outros métodos
para realizar o estudo, as técnicas na verdade se complementam. A simulacao pode
orientar o projetista na escolha do equipamento e o teste numérico pode ser
comparado com o experimental para a verificagdo do mesmo.

Portanto, o desenvolvimento de modelos matematicos por meio da integracao
entre experimentacgdes fisicas e numéricas € de grande interesse e essencial para se
predizer corretamente o comportamento fluidodinamico de escoamentos monofasicos
e multifasicos (SOCCOL, 2011).

2.5.1. Etapas do CFD

De modo geral, a CFD é divida em trés etapas principais: (I) Definicdo do
dominio computacional e Pré-processamento; (II) Processamento dos dados (Solver);
(111) Pés-processamento.

Na etapa de pré-processamento, define-se o dominio computacional com
geometria da regido de interesse, gerando-se subdivisdes do dominio em um numero

finito de volumes de controle chamado de malhas numéricas.
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Também sdo estabelecidos nesta etapa, as condi¢des de inicio, as condi¢des
delimitadoras do problema, condi¢cdes de contorno, as propriedades fisicas dos
fluidos, os modelos mateméaticos, as equacdes de fechamento, os detalhes
numéricos, gerando assim, um arquivo inicial para o solver, para que o software
possa resolver o conjunto de equacdes algébricas.

O caso definido na etapa anterior sera agora resolvido a partir de um ”"solver”
que suporta um conjunto de equacgdes algébricas. O solver numérico opera de forma
a minimizar os erros de aproximagcao numerica para cada equacao algébrica, em cada
ponto discreto, até que seja alcancado um critério de parada (tolerancia), geralmente
com valores muito préximo a zero.

O problema sera solucionado por meio do seguinte algoritmo: (I) — Integracéo
das equacOes de transporte sobre todos os (finitos) volumes de controle do dominio
da solucgéo; (Il) — Discretizacdo das equacOes de transporte, em que as equacoes
diferenciais a serem solucionadas séo substituidas por expressdes algébricas
aproximadas, escritas em termos dos valores nodais das variaveis dependentes; (llI)
— Solucao das equac0es algébricas por métodos iterativos (SILVA, 2011).

Na medida em que se aumentam o0s numeros de pontos discretos em uma
malha numérica, chega-se mais proximo da solucdo exata. Porém, se refinar a malha
numérica, mais pontos estao presentes e maior € o numero de equacdes algébricas.
Como consequéncia, é necessario um maior poder computacional. O solver ou o
processador, produz a solucdo numérica das equacfes de conservagao para cada
ponto discreto da malha. No entanto, independentemente da quantidade de pontos é
necessario o tratamento da informacdo com um procedimento chamado de poés-
processamento (SOCCOL, 2001).

Na etapa de pGs processamento, o software interpreta os arquivos de solucdo
originados do processamento com os valores das propriedades conservaveis para
cada posicédo da malha computacional, interpolando os resultados em locais onde néo
ha haviam pontos discretos, garantindo uma total visualizacdo do dominio espacial na
forma de campos escalares conservaveis, propriedades calculadas, linhas de fluxo da
velocidade e até animagdes complexas (SOCCOL, 2001).

Neste sentido, Fortuna (2000) mostrou em um diagrama as etapas

apresentadas e descritas de maneira simplificada, conforme a Figura 9.
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|_) Modelagem ¢ Problema

6 Sistema de
Equacdes - S— =

e d Discretizagdo B :,‘;‘;if;‘:ss

| Andlise e Solugédo Resolugiico
interpretacio |l aproximada il das equacdes
algebricas

Figura 9 — Etapas para a obtencédo da solugdo numérica
Fonte: adaptado de FORTUNA (2000)

Ajuste do modelo

Neste Trabalho utilizou-se o software SALOME na criagdo da geometria e

malha numérica e o pacote ANSYS CFX 12.0 nas predicdbes dos calculos

fluidodindmicos.
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2.6. A MODELAGEM MATEMATICA FLUIDODINAMICA

Neste capitulo mostrar-se-a e discutir-se-4 a modelagem matematica para a
analise em CFD de sistemas multifasicos gas-liquido-sélido em coluna de lama
borbulhante.

As forcas que atuam em um volume de controle sdo chamadas de forcas
gravitacionais e forcas de superficie. As forcas de gravitacionais agem em toda parte
do volume de controle e sdo as forcas da gravidade, elétrica e magnética, ja as de
superficie agem sobre as superficies de controle e sdo as forcas de pressdo e
viscosas e as forcas de reacdo nos pontos de contato (CENGEL, 2007).

Da segunda lei de Newton, que afirma que “a aceleragcdo de um corpo é
proporcional a forca resultante que atua sobre ele e inversamente proporcional a sua

massa’”, tem-se a equag¢ao do momento linear Equacéo (1) e (3).
YF= mad = ) Fcampo + X Fsuperficie (1)

Em que,

al
I
I

v
” 2)

M = massa do corpo que sofre a forca
t = espaco de tempo

v = vetor velocidade

F = vetor forca

Reescrevendo o primeiro membro da Equacéo (1) obtem-se:

B _ d(mv)
S F = 4 3)



36

Das forcas gravitacionais a Unica que atua neste estudo é a gravidade, que
exerce uma forca para baixo em cada elemento do volume de controle. Sendo assim

a primeira parte do segundo membro da Equacéo (1) fica:
Zﬁcampo = di‘)gravitacional = py)dV (4)
Em que:

p= densidade média do elemento

g= vetor gravitacional

As forcas de superficie, porém, ndo séo tdo simples de analisar pois elas séo
tensdes e assim se divide em componentes. Sabe-se da Mecanica dos Fluidos que a
tensdo é definida como forca por unidade de area a qual ela atua. As componentes da
tensdo sdo a normal e de cisalhamento. A tensdo normal é a componente da forga
gue atua sobre a superficie por unidade de area, e a tensao tangencial (cisalhamento)
€ a componente da forca que atua sobre uma superficie. Se o fluido esta em repouso,
a tensd@o normal € chamada de pressdo (CENGEL, 2007).

A Figura 10 representa as tensdes em coordenadas cilindricas.

Fouaicn

Figura 10 — Representagao das tens6es em um volume de controle em coordenadas cilindricas
Fonte: adaptado de MATOS (2001)
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A segunda parte da Equacédo (1) é escrita na forma de:

Z Fsuperficie = Z i-)TA (5)

Sendo
7r= tensdo total que atua na area A

Substituindo a Equacéo (5) e a Equacao (4) na Equacgéo (1), tem-se:

SF =2 = pgav + 374 ©)

Dividindo a Equacéo (6) por dV obtem-se:

1dmv) _ 1

— 1 —
Wt —Epng + EZTTA )

Aplicando o limite de dV tendendo a zero em ambos os lados encontra-se:

lim 1 dmv) _ lim 1
dv=0 gy ar T gusodv

. S G,
pgdv + ‘}]1}1_{}) EZ TrA (8)
Segundo Prieve (2000) o [}imo d—IVZ?TA da equacao (8) é definido como:
v
~ . 1 —
VEr = limgyo ; [, (Tr7)dA )

Em que o somatério foi substituido por uma integral e o vetor 7 ortogonal a
area e aponta para fora do volume de controle.
Um tensor é definido, segundo Prieve (2000), para coordenadas cartesianas

como:.

N

=33 ,33 1,608 (10)



Em que:

Desenvolvendo o tensor tem-se:

T116:®€;
T =1,6,0¢€
T3163Q¢€;
Com:
[1 0 O]
e.®e; =10 0 0| éQe =
0 0 Ol
[0 0 O]
e,Re, =1 0 0| é&,0é =
0 0 Ol
[0 0 O]
es®e; =0 0 0| é&;Ré,=
1 0 Ol

Lembrando que:

0

0

Substituindo da matriz tem-se:
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:51.5]?
712§1®§2 T13§1®§3
-[2252®§2 T2352®g’3
-[3253®§2 T3353®g’3
[0 1 O 0 0 1
0O 0 O 51®§3= 0 0 O
0 0 O 0 0 O
[0 0 O 0 0 O
0 1 O 52®§3— 0 0 1
0 0 O 0 0 O
[0 0 O 0 0 O
0 0 O 53®§3— 0 0 O
0 1 O 0 0 1
0O 0 O
1]=10 0 1
0O 0 O
T12 Ti13
Tz2 T23
T32 T33

Contudo, em coordenadas cilindricas, r (raio), a (&ngulo), e z (altura). Entdo, o

tensor fica:

(11)
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Este tensor é o tensor deformacdo em que sdo chamamos as tensées normais
de T e as tensfes tangenciais de S. Entéo, o tensor total ¥, € dado como a soma do

tensor deformacéo e do tensor referente as pressoes.

fr=—-PI+uD =%, +7%, (12)

Entdo, como o primeiro termo da equacdo (12) é referente ao fluido em
repouso, No seu tensor as tensdes tangenciais sao nulas e se contrapdem as

pressdes em suas direcdes, ou seja:

Que pode ser escrito como: ¥, = —PI

Em que,

Representado pela definicdo de tensor como:

#p; = —P8,88, — P&,®8, — P8,®8, (13)

Calculando o divergente do tensor - PI, tem-se:

ip; = —P€,®¢, — Pé,Q¢, — Pé,Q¢, (14)

Em que:



40

cos(a)
é,®8, =é.el = [sen(a)] [cos(a) sen(a) O]
0
cos?(a) cos(a)sen(a) 0
= |cos(a)sen(a) sen?(a) 0
0 0 0
—sen(a)
8,86, = é,el = [ cos(a) ] [-sen(a) cos(a) 0]
0
sen?(a) —cos(a)sen(a) 0
= |—cos(a)sen(a) cos?(a) 0
0 0 0

Logo pela definicdo de gradiente:

~ . 1 N
Vipr = limgy v fA(TPi n)dA (15)

1 — - - - - - -
Vip; = dadrds Z n[—Pe,Qe, — Pe,Qe, — Pe,Qe,|dA

todas as areas

ve 1
Tpf = —F————
PL™ vdadrdz

— Pé,e,Qé,r.da.dr|, 4, — Pé,6,Q¢,r.da.dz|,, 4,

[—Pé,é,Qe,r.da.dr|,,q, — PE,6,Q€,r.da.dr|, 4,

— Pé.e.Qé,r.da.dz|, .4 — Pé,.,Q€,r.da.dz|,, 4

— Pé,e,®¢e,dr.dz| 140 — P€,8,Q8,.dr.dz| 4140 — P€,8,R€,dr.dz| 44 qa]
+ Pé,e,®é,r.da.dr|,+Pé,é, Qe r.da.dr|, + Pé,e,Q¢e,r.da.dr|,

+ Pé,.e,®é,r.da.dz|, + Pé.é,.Qé,r.da.dz|, + Pé,.é,Q¢e,r.da.dz|,

+ Pé,é,®¢é,dr.dz|, + Pé e, Q¢,dr.dz|, + Pé,é,Qe,dr.dz|,

Efetuando agora as operacfes matriciais tem-se:
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é,6,®é, = [cos3(a) + cos(a) sen?(a), cos?(a)sen(a) + sen3(a), 0]
= [cos(@) (cos?(a) + sen?(a)), sen(a)(sen?(a) + cos?(a)), 0]
= [cos(a),sen(a),0] = &,
8,8,88, = [sen?(a) cos(a) — sen?(a) cos(a),0,0] = [0,0,0]
€,6,8¢, =0
8,6,88, = [—sen(a)cos?(a) + sen(a)cos?(a), —sen?(a) cos(a) + sen?(a) cos(a), 0]
= [0]
8,6,88, = [—sen3(a) — cos?(a)sen(a), cos(a) sen?(a) + cos?,0]
= [-sen(a)(sen?(a) + cos?(a)), cos(a) (sen*(a) + cos?(a))]
= [—-sen(a),cos(a),0] = ¢,

Entao:

1 o »
Vipr = rdadrdz [(=P.r.da.dr.e;|;4q, + P.7.da.dre,|,)

+ (—=P.r.da.dz. €|, qr + P.r.da.dz.é,|,) + (—P.dr.dz €,| 4+ da
+ P.dr.dz é,|y)]

o(Pe,) 10(rPe,) 10(Pe,)
0z r or r Jda
a(P 19(rP 1|o(P
(P), 13(P), ()w%l

Vip; = —

Vipr = — e, — e —e
P oz 2 r or " r|oa ¢

Desenvolvendo tem-se:

ap), 1 aP)|, 1[aP), R
For = — ——|P+r—=|8. —=|—= P
Vip; EP e, I +r 5 ér ol e e, + Pe,
. aP) » AP »  19(P) »
VIrl = = e T o O T o e (16)
Ou seja:

Vip; = —gradiente de presao
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O segundo termo da Equacéo (12) é devido ao caso de o fluido estar em
movimento, em que havera uma deformacgdo do elemento de volume fluido devido a
existéncia das tensfes tangenciais. Para fluidos newtonianos € observada uma
relacdo linear entre o tensor tensdo e o tensor deformacéo (t = u(dv/dx)).
Desenvolvendo a seguir o segundo termo da equacéo %, = uD da equacéo (12), tem-

se, segundo Canedo (2010), que o tensor deformac&o D é:

D=vVi+ Vil (17)

Em que V& é o gradiente de velocidade e V&7 o gradiente de velocidade
transposto.
Pela definicao tensorial tem-se que:

5]

Efetuando a operacao fica:
~ ov; - -
Vo =3, X 6_x]l- e;®e; (19)
o O vetor gradiente em coordenadas cilindricas

Sabe-se que em um gradiente as suas derivadas sdo em relacdo a um
comprimento fisico, por isso, nas coordenadas cilindricas ndo se deriva em relacéo a
a mas em relagao dS, pois S € o comprimento fisico na direcdo de a ,onde dS =r a.

Portando, em coordenadas cartesianas o gradiente é:

d(x)_ 1a(x)_ a(x)_,
V) = mert o et 5 e

Sendo

a(x) 19(x)
S 1 da
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N 97 19 a7~
V(i) = (Eer t 3 a +Eez) (urer + ugeq +uze;) (20)

5 ou, _, de, _, Ju, _, de, _, ou, _, de, _,
V(u)=a—rrerer+ arerur+a—raerea+ aaerua+a—rzerez azeruz
10u, _, 10de, _, 10u, _, 10e, _, 10u,_,
?a_are“ r+—aarea -t aaeaea+ a“ea ot azeaez
10de, _, ou, _, de, _, oug, _, de, _,
;a—azeaez+a—;erer+a—zrerur+—aZaerea+ aaerua
ou, _, de, _,
+a—ZZereZ+ azeruz
Segundo Papanastasiou (2000) sabe-se que:
de, de, Ode, de, Ode, Jde, Ode,
or or or oda 0z 0z 0z
E,
de,
" Ca
de,
i
Tem-se:
ou, _, Juy _, Ju, _, 10u, _, 1 10u, _,
V(i) = arrerer+a—:erea+ azerez+ aareaer+ eaeaur+—aaeaea
1 10u,_, ou, _, ouy _, ou, _,
——ere Uy + aae“eZ+ P erer+¥erea+gerez
Reorganizando fica:
5 ou, _, ouy _, du, _, 1 /0u, . 1 /0u,
V(u)zﬁerer+ 5 e e, + 5 ere, + (aa—ua)eaer+ (aa +ur>eaea
10u,_, ou, _, oug _, ou, _,
;aazeaez+a—zrerer+ aaerea+a—;erez



[ Ju, ou, ou,
dz 0z dz
Vil = du, ou, du,
ar ar or
10u, 1 (aur ) 1 (aua )
7 9a r\aa ") 7\ 9a T/
[0u, Jdu, 10u
dz  Or r da
Ju, Ju ou
V~T — T T _( T )
“ 9z or r\da '@
Ju, OJdu, 1 (6ua N )
9z ar r\oa )
Logo,
du, Ju, du, 10u, OJdu,
0z dz  Or r da 0z
du, OJu Ju 1/0u ou
Vi + Vil = —Z 4T I _( r_ ) Jla
or 0z or e M) T or
10u, Odu, Ju, Ju, 1 /0u,
— 2=
lr da 0z (aa u“) T r ( 9a * ur)
Em que, o tensor tensdo € dado por:
Vi, = u(Vii + vih)
Assim, o tensor demonstrado anteriormente no tensor (11) fica:
) ou, [aur auz] [1 du, Oua
H 0z 0z or H r 6a
. du, Ju, u, u, du,
s [ar ] Z'MO M[r(@a u“>+6r]
[1 ou, aua] [ (aur ) aua] ) 1 (aua N )
r da # or Hloa ™%
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(21)

As tensdes em funcéo da velocidade ja estdo calculadas. Faz-se em seguida, a

operacéao do tensor tenséo a partir da definicdo. Da Equacéao (9) sabe-se que:
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" 1 ,
Viy = dl‘l/r_r)loﬁ L (zr n)dA

Onde Vi; é o divergente do tensor tensdo total. Entdo aplica-se o divergente

do tensor total tem-se:

V(%) = (—§r+——aZ +—e )(Zl 1271 7j€,9€;) (22)

Fazendo a operagéo, temos segundo Viscous (1999):

10Tqr , 0Tz ‘L'aa] [1 (7] 16raa 0Tz
VTT_[ (rr rr)+r 6a+az r er+r26r(r ra)+ a+az

ot g 1 12 (r1,,) +1araz + 2z, (23)

r Jda 0z

Voltando agora na Equacado (7), depois de encontrado todos os termos do
segundo membro da mesma equacédo parte-se para a definicdo do primeiro membro.
O primeiro membro da Equacéo (8) significa a variacdo do momento em um intervalo
dt:

dimv) 1

T T d@ (massa que sai, faces saida)v; — (massa que entra, faces entrada)v,

d(mv)
dt
P-Vglasdedr.-dz. dt. V) gygql — p- V|, da.dr.dt. V| ,—. v, |,r.da.dz.dt. V|, —
p. V| dr.dz. dt. V] ,] (24)

[p vzlz+dzr da.dr.dt. v|z+dz +p. vr|r+drr da.dz.dt. v|r+dr +

Assim:

(25)

1 d(mv) [61}217 larvri_} lavaﬁ]

E dt 0z r or r da

Que expandindo fica:

1 d(mv) 0pv, - v 1 (0prv, > v 1(0pvy » ov
a5 e )+ (Gt ovgr)| @)

Sabendo-se que a equacgdo da continuidade em coordenadas cilindricas no

estado estacionario e escoamento incompressivel é:

v, . 10rv, . 10v,
0z r or r da

=0 (27)



Pode-se substituir a Equacao (27) na Equacgéo (26), assim fica:

1 d(mv) v
av  dt —pvzaz+pvr

0V . pvg 9V
ar r Jda

Sendo:

V= (vz'vr» va) = (vzé)z + Urér + vaéa)

0V _ 0v; » 0é, = vy > de, vy » 0éy
az  az €Z+UZ 0z + 0z €r+17r 0z + 0z €a+17a 0z
ov _ 0v, o aé, v > 0é, vy > 08y
ar  or €Z+UZ ar T ar er+vr ar T ar €a+Ua ar
v v, > dé, = v, > e,  0vg » déy
—=—¢ vV,— T —¢€ Vp—T—¢€ Vy—
da  da 2t Zaa+6a r+r6a+6a a+a6a

Sabe-se que geometricamente:

06, 06, _ 0é,

W ar ar

08, 08, 06,

0z 0z 0z

Substituindo na Equacéo (31) as Equacgbes (34) tem-se:

ov _ 0vy 5 [avr ] > [6va ] >
da  da €Z+ Jda Va er+ Jda Ur|€a

Entdo, a Equacéo (28) fica:
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(28)

(29)

(30)

(31)

(32)

(33)

(34)

(35)
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1 d(mv) v, v, av, v av, v, |
W dt _pvza €Z+,0172 0z €r+,0172 P) ea+pvra ez+pvra er+pvr P) €q
U, 0V, Uy [0V R U, [0V, R
P oa 2 p?[aa_”“]er“Lp_ aa_”r]e“

Colocando os termos em comum em evidencia tem-se:

1 d(mv) v, v, Vg 0V, ] > avr
220D [pv, 22 4+ v, 2ok 2222, | pu, 22 4 v, S
vy [0V vy vy Vg 6va
P r [60: Ua” [pUZ 0z +pUr ar tp r Ur” Ca (36)

Contudo, a equacao do movimento deduzida até agora tratava-se do estado
estacionario. Fazendo o balanco transiente obtém-se:

m5|t+dt = mﬁ |t + mﬁlpl + Z(?TdA) dt + png - mﬁ F2 (37)

Dividindo tudo por dv.dt, tem-se:

19(mv) 1 9(m¥) | L(Trd4) , pg
av a8t dv ot av + av (38)
Que fica:
a(pY) _ 1 9m¥) , T(Frd4) , pg
at  av ot av T av (39)
Sabendo que:
a(pl_ﬂ))_a_p-) @_ aUZ—) ar—) aa—)
at _at(v)+pat =P 6z +p6ter+pat a (40)

A Equacéao (39) do movimento desenvolvida pelos passos acima fica:

6vr vy vy Vg [0Vr 10Tgr , 0Tz T a(pP)
pat [pz +pr +pa[ va” pgr+[ (rrr)+ Z+¥_%]_?
(41)
vy vy Vg vy = 1 7] 1 arw arﬂ _
PEJF[PVZa—ﬁPr Stp [—‘”r]]—/)gﬁ[rza "Tya) + 3 G+ |
19(P)

(42)
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6vz v, Vg 0V

10Tqy BTZZ] . a(P)

v,
+[va +pvravr+ raa] pgz [ (r”)-l_ da dz dz

(43)

A equacao desenvolvida acima € a equacéo de Navier Stokes para um sistema
monofasico. Como explicitado no referencial tedrico, este trabalho vai ser considerado
bifasico, sendo a fase liquida a lama (catalisador mais liquido) e a fase gasosa, 0 gas
hidrogénio. Dessa maneira, transforma-se a equacao (43) bifasica colocando o holdup
das fases e acrescentando no somatorio de forcas da equacéo (1) a forca de atrito

entre fases.

o Do holdup entre as fases:
Sabendo-se que o holdup do liquido ou gés, é a fracdo do volume de controle

que é ocupada por uma fase ou outra tem-se:

dvy

Ex = W (44)
Para o liquido:
_
L=y (45)
Para o gas:
A
6=t (46)
Logo:

o Da forca de atrito entre as fases (HILLMER et al., 1994):

dF fricgdo

= CweceL (@) — 1) (47)

Tendo em vista que a velocidade do liquido € bem menor que a velocidade do
gas, supbe-se que o liquido recebe momentum do gas. Entdo, para a fase liquida e
para a fase gas fica:

dr friccdo,G

av = —Cy&gey (H(G) - H(L)) (48)



49

dericgéo,L

av = Cyégeg (ll(c;) - /’L(L)) (49)

Substituindo as Equacgdes de (45) a (47) nas Equacdes (41),(42) e (43) fica:

Para o liquido:

ovye av [0 X729 vq [0vye - 10
# + [,DUZ ar =4+ PVr aiL + pft[ araL - va” = &LpYgr + [__(rTrrgL) +
10TyrE 0T,r€ Taaqs a(P)e
. - = ‘- - L] L+ CwegeL(Upre) — Berw)
(50)
dvge dvge dvge Vg [Ovqe 10Tgqe
p aatL [pz aL+pvr aL+p:[aaL_vr”_€Lpga+[ (TTragL)-l_r gZL-l_

0Tzq€ 16(P)e 3
37 L] —— L8, + Cweger (Uae) — Kear))

(51)

vzl dvzel Vg 0vzEL 10TgzEL , 0TzzEL
a Q. ZrzzeL| __

dvzeL 10
at +[p172 0z +p'l7r ar +pr ]_EL gz [ (rTngL)-i_r Jda T 0z

B(P)
2+ Cweger (Bie) — Haw)
(52)
Para o gas:
dv,e vy dv,e Vg [Ovre - 10
TG + [pvz aZG + pvy arG + p7a [WG - Ua” = &PYr + [__ (rTrrSG) +

10Tqreg | 0TzréG TaaEG] a(P)EG
r da 0z T

+ Cweger(Uare) — Karr))
(53)

0vgeg n [ 0vgeg 0vgeg Vg [avaSG 10Tqasq
z

or r 9 UT]] - SGpga + [rza (r TT(ZSG) + da +
arzasg] 1 a(P)eg 3

0z r da a t Cwegey (n“(aG) - #(aL))
(54)

ovzeq

p 4 | pv, 2

10Tqz8G 6‘:2280] 6(P)£G
= +
r Jda 0z

+ CwegeL(Mze) — UzL))
(55)
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3. METODOLOGIA

A pesquisa realizada sera aplicada ao processo de hidrocragueamento em
reatores de lama borbulhante com o objetivo de investigar o comportamento da
distribuicdo de hidrogénio no reator, identificando os fatores que determinam ou
contribuem para o aperfeicoamento da distribuicdo do mesmo.

Para esta andlise utilizar-se-a o software SALOME 7.3.0, que é um software de
desenho com coédigo aberto que fornece uma plataforma para pré e pos-
processamento para a simulagdo numérica, com o intuito de delinear a geometria e a
subdivir esta em malhas e o ansys-CFX, software baseado na técnica CFD prescrita
da secao 6, para a simulacéo do caso.

A fim de facilitar a simulacdo, mantendo as caracteristicas fluidodinamicas do
problema, a fase liquida foi simulada com agua e a fase gas com ar a 25°C e a fase
solida negligenciada.

O regime caracteristico do reator é heterogéneo em funcao da alta velocidade
do gas na entrada e diametro da coluna.

As tabelas 1 e 2 trazem as condicfes de set up que foram empregadas na

simulagéo.
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Tabela 1 - Condi¢cGes empregadas na simulacéo

Propriedades Fisicas

Diametro médio bolha (mm) 6
Tensa&o superficial (kg/s?) 0.072
Fase Densidade
Ar 25°C dispersa (kg/m®) pg=1,185
Agua Continua (kg/m®) p1= 997

Condicdes de contorno

Reator normal

Superficie lisa, ndo deslizamento para as

Parede .
duas fases, gas e liquida
Entrada (m/s) 0,2
Saida (m/s) Outlet

Reator com injecéo

de ar pelas laterais

Superficie lisa, ndo deslizamento para as

Parede
duas fases, gas e liquida

Entrada (inferior) (m/s) 0,192
Entrada lateral-1 (m/s) 0,041
Entrada lateral-2 (m/s) 0,016
Entrada lateral-3 (m/s) 0,0081
Entrada lateral-4 (m/s) 0,0081
Entrada lateral-5 (m/s) 0,0081

Saida Outlet
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Tabela 2 — Detalhes numéricos

Modelo de turbuléncia k- € Padrao
Termo Advectivo High Resolution
_ Second Order Backward
Termo Transiente
Euler
Turbuléncia First order
Critério de convergéncia RMS =1.10"
Loops por interpolacéo 1-10
Passo de tempo 5.10%a1.10°
Tempo total de
65s

simulacdo®

1 O passo de tempo foi variado durante a simula¢do, mantendo-

se o residuo abaixo do limite definido

A maior parte dos parametros utilizados no set up desta pesquisa foram
parametros empregados no tutorial 18 do ANSYS CFX 14.0, o qual cita um exemplo
de simulacao gas-liqguido em coluna de bolhas, no qual as bolhas (ar) sdo dispersas
no liquido (Agua) com fracdes volumétricas de entrada analogas a desta pesquisa.

As simulacdes foram realizadas com reatores cilindricos de 4 metros de altura
e 15 centimetros de raio. A velocidade de entrada do reator normal (0,2 m/s) foi
alcancada através de varias simulacdes tendo como base o parametro de velocidade
do tutorial 18.

Neste trabalho foi empregada abordagem Euleriana-Euleriana na simulacdo do
escoamento gas-liquido, utilizando o modelo de turbuléncia k-e padrdo (modelos de
duas equacdes que consideram a teoria da viscosidade turbulenta).

Considerando-se uma variavel genérica de transporte ¢, a abordagem
Euleriana apresenta o que ocorre com esta, em um dominio espacial fixo x, através
do qual o fluido escoa, na forma ¢(x; t). J& o modelo k-e assume que a viscosidade
turbulenta esta relacionada a energia cinética turbulenta (k), e a sua dissipagéo (€).

Os modelos de turbuléncia foram utilizados apenas para a fase continua

(liquida), no entanto, considerou-se também a turbuléncia induzida pela fase dispersa
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(bolhas) por meio do modelo de transferéncia de turbuléncia de Sato e Sekoguchi
(1975).

Em fluxos com uma fase dispersa, grandes particulas nesta fase tendem a
aumentar a turbuléncia na fase continua, devido a presenca de “vacuos” por tras das
particulas. Esse fenbmeno € conhecido turbuléncia induzida pela particula e o modelo
de transferéncia turbulenta usado na simulacéo foi Sato Enhanced Eddy Viscosity,
que modela este efeito. A forca de empuxo foi considerada pela diferenca de
densidade das fases dispersa e continua.

De acordo com o trabalho de Silva Junior (2011), que investigou varias
correlagbes para a forca de arraste em um sistema bifasico, observou-se uma boa
concordancia numeérica entre os valores da fracdo volumétrica global do gas utilizando
as correlacdes de Grace para a forca de arraste, a qual considera a deformacéo das
bolhas. Por conseguinte, neste trabalho utilizou-se esta correlagdo para a forca de
arraste. A transferéncia de massa entre estas foi negligenciada.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

Este capitulo trata-se dos resultados da pesquisa, de acordo com o set up de

dados prescritos na secédo 8, bem como a discussao do mesmo.

4.1. TESTE DE MALHAS

Foram testadas 4 malhas com aproximadamente 37.000, 77.000, 125.000 e
164.000 volumes de controle tetraédricos.
A figura 11 ilustra as imagens tridimensionais do reator dividido em malhas de

diferentes volumes de controle, das quais se obteve o teste de malhas.

WD
VY

Figura 11 — As figuras (a), (b), (c) e (d) representam respectivamente o reator com
aproximadamente 37, 77, 125 e 164 mil volumes de controle
Fonte: SALOME 7.3.0
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Para definicdo da malha ideal, analisou-se a fracdo volumétrica global do gas
em funcdo do nimero de volumes de controle da malha numérica.

Os perfis da fracdo volumétrica média da fase gas foram plotados na
coordenada x (diametro da coluna) em funcédo da alturaz = 1.5m e z = 3.2m.

Para a fragdo volumétrica global média de gés, observa-se, pelos gréficos 1 e
2, que a partir de 125.000 elementos, esta sofre pouca variagdo quando comparada o
valor obtido na malha com maior numero de volumes de controle.

Portanto, observa-se que a partir de aproximadamente 125.000 volumes de
controle, existe uma independéncia desta grandeza em relagédo ao refino da malha
numérica. Tendo em vista este fendbmeno, as simulacdes realizadas neste trabalho

sao de aproximadamente 125 mil volumes de controle.

0,0780
s 0,0775
N
(@)
20,0770 \
38
£ 00765 M ——37.000
=
= 0,0760 -m-77.000
9 125.000
@ 0,0755 —=<164.000
©
L 0,0750

0,0745

-0,15 -0,05 0,05 0,15

Coordenada x (m)

Gréafico 1- Frag&o volumétrica de ar versus didmetro do reator para os diferentes volumes de
controleem Z =1.5m
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0,0768
3
© 0,0766
[}
©
s 0,0764
L
= ——37.000
e 0,0762
E -~-77.000
S 0,076 =125.000
o
S 164.000
© 0,0758
L

0,0756

-0,15 -0,05 0,05 0,15
Coordenada X (m)

Grafico 2 - Fracédo volumétrica de ar versus diametro do reator para os diferentes
volumes de controleem Z=3.2m

O objetivo deste trabalho é melhorar a distribuicdo de hidrogénio no reator.
Para isto simulou-se duas situacfes, reator sem e com entradas laterais.

Ao longo do inicio de cada simulacdo, adotou-se o procedimento de partir com
um passo de tempo inicial de 0,005s, e, com o desenvolvimento dos céalculos, passar
para 0,01s.

4.2. REATOR COMUM

A velocidade de entrada do gas no reator foi estipulada de acordo com as
simulacdes feitas alterando esta variavel, tendo o nimero de partida baseado no
tutorial 18 do CFX, recomentado para o caso simulado. A Figura 12 ilustra o reator em

trés dimensdes com a definicdo da entrada e da saida de fluido.
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Figura 12 — Reator sem entradas laterais
Fonte: CFX 14.0

A Figura 13 ilustra o residuo RMS de acordo com a evolugdo da simulacéo
para as equacdes de momento e massa. O residuo das células, que é a diferenca dos
calculos de entrada e saida do volume de controle, € combinado estatisticamente
(RMS - Root Mean Square) e indica o nivel de convergéncia da simulagdo. Percebe-
se que a simulacdo terminou em 65s conforme, com RMS menor de 10™ conforme

estipulado.

L0e01

— RMSMass (Af) —— RMSMess (Aguz) — RMSUMom (Ar) —— RMSUMom (Agua)
e M5 Voo {AT) e 5 Vo (AQUB) RS WMom (AT) —— ams Wake {Agua)

Figura 13 — Residuo das equacfes de massa e momento (Reator comum)
Fonte: CFX 14.0
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A Figura 13 ilustra o residuo RMS das equacdes de turbuléncia.

106400 —

1.0e-01 -

1.0e-02

RMS

1.0e03 ~

L.0e-0% ~

1.0e-05

1.0e-06 -

T T S SR
% ©
Tempo de simulagao (s)
[ — AMSEOmX (Agua) — RMSKIUBKE (Agua) |

Figura 14 — Residuo das equac®8es de turbuléncia (Reator comum)
Fonte: CFX 14.0

A Figura 15 ilustra a fracao volumétrica de gas ao longo do reator.
Fracdo volumétrica de ar MSYS
2.350e-001
2.087e-001
1.825e-001
1.563e-001

1.300e-001

N

Figura 15 — Fracdo volumétrica de ar no reator (Reator sem entradas)
Fonte: CFX 14.0
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Percebe-se uma menor fracdo volumétrica de gas nas laterais do reator devido
a regido central nesta configuracdo ser a de menor resisténcia e isso fazer com que
as bolhas se concentrem nesta regido central formando um caminho preferencial
nitido.

4.3. REATOR COM INJECAO DE GAS NAS LATERAIS

Para o reator com entradas laterais foram simuladas diferentes areas de
entrada bem como a disposicdo das mesmas ao longo do reator. O desenho de maior
eficiéncia dentre os simulados, para a varidvel em questéo, foi com 7 entradas laterais
em cinco diferentes alturas da coluna com &rea total de 0,034795 m? A Figura 16

ilustra a geometria em trés dimensdes desse reator.

0 0500 1.000 (m) 4/
[ — S—

0250 0750

Figura 16 — Geometria do reator com entradas laterais
Fonte: CFX 14.0

A melhor simulacdo foi com as velocidades laterais diferentes ao longo da
altura do reator e com a vazdo da lateral sendo 0,04 da vazao inferior do reator
comum. Sendo assim, esta vazao lateral € dividida diferentemente ao longo do reator
como mostra as Equacdes (65), (66), (67), (68) e (69). A quantidade de gas utilizado
na simulagcéo foi a mesma, sendo que para o reator com entradas laterais foi dividido

a quantidade entre a entrada inferior e as laterais e, no reator comum, todo o gas
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entrou na entrada inferior. Os calculos das vazoes laterais sdo de acordo com as

equacdes a seguir:

Vazéo de ATReator comum = Areaentrada inferior: veloadadear entrada (56)

3
Vazio de argegtor comum = 0,070686 m2. 0,2? = 0,0141372 ’"T (57)

m3

Vazao de arigserqis = 0,0141372 2.0,04 = 5,6548.10~* (58)

N

Por consequéncia a nova vazao da entrada inferior sera de:

Vazao de AYentrada inferior (reator com entradas) — Vazao de ATReator comum —
Vazao de argterqis (59)

Vazéo de AYentrada inferior (reator com entradas) — 0,0141372 —
5,6548.10* (60)

Vazéo de ATentrada inferior (reator com entradas) — 1'3571712- 10_2 (61)

Entdo, as velocidades sao:

Vazdo de arentrada inferior(reator com entradas)

veloadadear entrada inferior (reator com entradas) — Areaentrada inferior
entraada in

(62)
. 1,3571712.1072
veloadadear entrada inferior (reator com entradas) — 0.070686 (63)
veloadadear entrada inferior (reator com entradas) — 0,192 m/s
. Vazao de arigterais
velocidade , jqterais = (64)

Area igteral

5,6548.10~*

velocidadeg, jgterais = 0,034795
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velocidadey, 1gterais = 0,0162 "
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A seguir os calculos das velocidades laterais em diferentes alturas da coluna.

AreQigierar1 = AT€Qigterai 2 = AT€Qgteral 3 = AT€Qgterai 4 = AT€A gterars = 0,006959

Vazao de arjgrerq 1 = 5,65488.107% = (0,5) = 2,82744.107*

] 2,82744.107*
veloadadear lateral1 — W = 0,041

Vazio de arjgrerar 2 = 5,65488.107% % (0,2) = 1,130976.10™*

, 1,130976.107*
velocidadey, 1qteral 2 = 0,006959 = 0,016

Vazdo de arjgrerq 3 = 5,65488.107% x (0,1) = 5,65488.107°

, 5,65488.10°
veloczdadear lateral3 — W = 0,0081

Vazdo de arigperq 4 = 5,65488.10* * (0,1) = 5,65488.105

_ 5,65488.107°
veloadadear lateral 4 — W = 0,0081

Vazio de arigperq s = 5,65488.10* * (0,1) = 5,65488.105

_ 5,65488.107°
veloadadear lateral 5 — W = 0,0081

(65)

(66)

(67)

(68)

(69)

A figura 17 ilustra o residuo RMS de acordo com a evolucdo da simulagcédo do

reator com entradas laterais e percebe-se que a simulagdo terminou em 65s, com

RMS menor que 10™ conforme estipulado.
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1.0e 400 3
1.0e01
10602
¢ L0203
E -
o
L0e04 -
1.0e05 -
1.0e-06
o b} 2 2 = % & 0
Tempo de simulac3o (s)
— RMSMass (A1) —— RMSMass (Aguz) — RMSU-Mom (Ar) AMS UMom (Aguz)
NS VMo (AT} e S Vbaen (AQUS) = R3S WiMom (A7) AMS WMo (Agua)

Figura 17 — Residuo das equacfes de massa e momento (Reator com entradas)
Fonte: CFX 14.0

A figura 18 ilustra o residuo RMS das equacdes de turbuléncia para o reator
proposto e pode-se perceber que a simulacéo terminou em 65s com RMS que 10

conforme estipulado.

L&m-:f

1.0e01 =

LGe-02 -

RMS

1.0e03 -/

L0e04 <)

1.0e-0% 1

1.0e06 <)

[T YTy T
0 10 X

LOND [N S Su S Sun S S S Sun mu w g

» ©
Tempo de simulac3o (s)
l — AMSEDesK (Agua) — AMSKIUKE (Agus) |

2

1
»

Figura 18 — Residuo das equag@es de turbuléncia (Reator com entradas)
Fonte: CFX 14.0
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A simulacao ilustrada na Figura 19 mostra o reator proposto plotado na variavel
fracdo volumétrica de gas. A fracdo de gas nas paredes reduziu significativamente

com as entradas obtendo-se um perfil de distribuicdo mais homogéneo.

s g ININER Y AN
Fracdo volumétrica de ar — AN _S
ﬂ 2.350€-001

- 2.087e-001
moe

1.825e-001
med

1.563e-001
' 1.300e-001 brod
moe

Figura 19 — Frac&o volumétrica de ar no reator (Reator com entradas)
Fonte: CFX 14.0

Para discussdo dos resultados, a secdo 9.4 representard a comparacdo da

variavel “holdup” em cada um dos reatores.

4.4. COMPARACAO DAS SIMULACOES

Na comparacao do “holdup” nos reatores, utilizando a mesma escala de cores,
percebe-se uma melhor distribuicdo no reator com injecdo de gas lateralmente, que
supriu, com a entrada de ar pela parede, ao longo da altura do reator, as por¢cées

pobres nesta fase.
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Fracéo
volumétrica

de ar
2.350e-001
2.087e-001
1.825e-001
1.563e-001
1.300e-001

Figura 20 — Fracdo volumétrica de ar nos reatores (a) sem entradas laterais (b) com entradas
laterais
Fonte: CFX 14.0

Velocidade
doar
8.500e-001
6.375e-001
4.250e-001
2.125e-001
0.000e+000
[m s*-1]

Figura 21 — Velocidade do ar nos reatores (a) sem entradas laterais (b) com entradas laterais
Fonte: CFX 14.0
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Na Figura 21 pode-se perceber que a velocidade no reator sem entradas é

mais pronunciada na regido central formando um fluxo central ascendente maior e

menor nas laterais. JA o reator com entradas laterais mostrou-se numa distribuicéo

mais homogénea e melhor distribuida. Isto reflete no tempo de residéncia das bolhas

no reator que aumenta no reator com injecdo de gas lateral. Também ocorre no

segundo reator, pela fluidodinamica observada, uma menor coalescéncia das bolhas.

Os Graficos 3, 4 e 5 demonstram os valores das fracdes volumétricas de gas

em funcdo da coordenada x na alturas 0,5, 1,2 e 1,8 metros.

Fracao volumétrica de ar

Fragdo volumetrica de ar

3 3
1 ]
< 4
] 3
0,16 < 0,16 -
h| ]
] 1
0,15 ] 0,15 -
1 ]
| ':-J_P’_———.\'\___d——'—\
0,14 4 0,14 - 3 : : H
1 1
3 B
] 1
0,13 0,13
) }
1 i
0,32 4 0,12 3
1 1
| 1
J 1
0,11 - o111 - i ;
r L L R T T T T T T T T T T LTI A TR T Y AT LT PR LA £ |
0,15 0,1 0,05 0 0,05 01 0,15 0,15 0,1 0,05 0 0,05 0,1 0,15
X[m] X[m]
(a) (b)

Grafico 3 - Fracdo volumétrica de ar versus diametro do reator em Z = 0,5 metros (a) sem
entradas laterais (b) com entradas laterais
Fonte: CFX 14.0

0,165 0,165 4
0,i6 1 0,16 4
0,155 0.1%% 3 //\
0,15 0,15 < : :
0,145 | 0.145 ]
0,14 -~ 3 0,14
T —r———T 1t T r 1
-0,15 0,1 -0,05 0 0,05 0,1 0,25 0,15 0.1 0,05 0 0,05 0! 0,15
X{m] X[m]
(a) (b)

Grafico 4 — Fracdo volumétrica de ar versus didmetro do reator em Z = 1,2 metros (a) sem
entradas laterais (b) com entradas laterais
Fonte: CFX 14.0
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Fragdo volumeétrica de ar

e e P —y
0,1 0,05 0 0,05 0,1 0,15
X[m]

(a) (b)

Grafico 5 - Fracéo volumétrica de ar versus didmetro do reator em Z = 1,8 metros (a) sem
entradas laterais (b) com entradas laterais
Fonte: CFX 14.0

Os graficos mostram a passagem de um perfil parabdlico para um perfil de
tendéncia linear com a mudanca geométrica do reator que afetara consequentemente
a eficiéncia da reacao, pois, as laterais que antes eram carentes em gas, ficaram
melhores distribuidas e com reagente suficiente para que a reacao ocorra.

As Figuras 22, 23, e 24 explanam o perfil da fragdo volumétrica de ar em disco
em diferentes alturas do reator. A Figura 22 retrata a fracdo de ar antes da primeira
entrada lateral. Podemos perceber que na Figura (a) tem-se uma concentracao de
gas na regido central e menor quantidade nas laterais, j4 a Figura (b) mostrou-se

distribuicdo mais homogénea.

Fracédo
Volumétrica
de Ar
1.500e-001

1.470e-001
1.440e-001

1.410e-001

1.380e-001
(a) (b)

Figura 22 — Fragdo Volumétrica de ar em Z = 0,6 m (a) sem entradas laterais (b) com entradas
laterais
Fonte: CFX 14.0
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Fracéao
Volumétrica
de Ar
1.554e-001

1.515e-001

1.475e-001

1.435e-001

L

=

1.395¢-001 T—

(@) (b)

Figura 23 — Fracdo Volumétrica de ar em Z = 2,0 m (a) sem entradas laterais (b) com entradas
laterais
Fonte: CFX 14.0

Fracéo
Volumétrica
de Ar

1.660e-001

1.608e-001

1.555¢-001

1.502e-001

1.450e-001
(a) (b)

Figura 24 — Fracédo Volumétrica de ar em Z = 3,0 m (a) sem entradas laterais (b) com entradas
laterais
Fonte: CFX 14.0

A Figura 23 ilustra o que acontece logo acima da entrada laterais. Essa figura
mostra que novamente a distribuicdo tem gradiente no reator sem entradas laterais e
na presenca das entradas este gradiente € menos pronunciado.
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A Figura 24 (a) ilustra o decaimento da fracdo de ar ao se atingir alturas mais
altas do reator, o que ndo acontece quando temos as entradas, Figura 24 (b).

As Figuras 25 e 26 ilustram um grafico de vetores da velocidade do liquido
dentro do reator. Podemos perceber, conforme a fluidodinamica do sistema
apresentada nos capitulos anteriores, que a tendéncia é ascensdo pela regido do
centro e descendéncia nas laterais. A Figura 25, do reator com entradas laterais

mostra um maior indice de vortices formado pelas das entradas.



Welocidade do Liquido

9.730e-001

7.297e-001

4.865¢-001

2.432e-001

0.000e+000
[m s"-1]

Figura 25 — Velocidade do liquido no reator com entradas
Fonte: CFX 14.0

69




70

Velocidade do Liquido
6.968e-001

5.226e-001

3.484e-001

1.742e-001

0.000e+000
[m s™-1]

Figura 26 — Velocidade do liquido no reator comum
Fonte: CFX 14.0
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5. CONCLUSAO

A simulacdo do escoamento no reator de lama borbulhante pbde ser
calculada no CFX. Simulou-se dois reatores com 4 metros de altura e 30 cm de
didmetro, sem entradas e com entradas em varias alturas do reator. No reator com
entradas laterais destaca-se o reator com 7 entradas laterais ao decorrer de cinco
alturas do reator. Além disso, ressalta-se a diferenca de vazdo em cada altura do
reator para maximizar a distribuicdo de gas. Quanto aos resultados da simulacao,
pbde-se concluir que o objetivo de melhorar a distribuicdo de gas dentro do reator foi
atingido com a simulagdo da injecdo de gas pela lateral. Uma caracteristica
importante para atingir a homogeneiza¢éo da concentracdo da fracdo volumétrica de
ar foi a combinacdo das velocidades laterais, a quantidade e altura destas entradas
no reator. A simulacdo tem condi¢cdes de predizer a fluidodinamica do reator com
fracOes pesadas do petroleo e gas hidrogénio uma vez que existe a similaridade

entre a interacdo da fase liquida simulada (agua) com a fase gasosa (ar).
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