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RESUMO

MIRANDA, Hiago Vieira de. Simulacao, Controle e Avaliacdo das Configuracdes
de Troca Térmica no Processo de Desidratacdo de Etanol em Reator de Leito
Fixo. 2017. Dissertacdo (Mestrado em Engenharia Quimica) — Universidade Federal
do Espirito Santo, Alegre, ES. Orientador: Fabricio Thiengo Vieira. Coorientador: Julio

Cesar Sampaio Dutra.

O eteno € um dos monémeros mais utilizados na formagé&o de produtos petroquimicos.
Em virtude da crise do petréleo na década de 1970, a ampliacdo das formas de
obtencdo de eteno se fez necessaria, e processos até entdo pouco explorados
industrialmente passaram a ser estudados, em especial o processo de desidratacéo
catalitica do etanol em reator de leito fixo. O processo tem como principal vantagem a
qguestdo ambiental, principalmente pela diminuicdo das emissbes de gases
responsaveis pelo efeito estufa, ao contrario dos processos mais convencionais, como
o cragueamento de nafta. Para processos em reatores de leito fixo, a necessidade de
promover a troca térmica de forma adequada pode significar um desafio, visto que
uma deficiéncia na regulacdo da temperatura pode levar a sérios problemas de
operacdo, como extincdo da reacao, baixas conversdes ou favorecimento de reacées
secundarias. Nesse contexto, o presente trabalho teve como objetivo a simulacdo do
modelo de um reator de leito fixo para a reacéo de desidratacéo de etanol a eteno, a
verificagcdo do efeito das configuracdes de fluido térmico (correntes paralelas e
contracorrente) e a implementacdo de uma estratégia de controle da temperatura do
reator. A configuracdo em contracorrente proporcionou maior conversao de etanol e
producdo de eteno nas condi¢des operacionais avaliadas. Os resultados finais das
simulagdes estao de acordo com o observado na literatura. O controle da temperatura
no ponto frio do reator se mostrou eficaz em diminuir os efeitos gerados por
perturbacdes na temperatura de alimentacdo do fluido térmico. O controlador PI

também apresentou resposta rapida e suave para mudancas no set point.

Palavras-chave: reator de leito fixo, desidratagcdo de etanol, eteno, colocagao

ortogonal, troca térmica.



ABSTRACT

MIRANDA, Hiago Vieira de. Simulation, Control and Evaluation of Thermal
Exchange Settings in the Process of Ethanol Dehydration in Fixed Bed Reactor.
2017. Dissertation. (Master degree in Chemical Engineering) — Federal University of
Espirito Santo, Alegre, ES. Adviser: Fabricio Thiengo Vieira. Co-adviser: Julio Cesar

Sampaio Dutra.

Ethylene is one of the most used monomers in the formation of petrochemicals. Due
to the oil crisis in the 1970s, the expansion of new ways of obtaining ethylene was
necessary, and processes previously little explored industrially began to be studied, in
particular the process of catalytic dehydration of ethanol in fixed bed reactors. The
process has major advantage in environmental matters, especially in the reduction of
gas emissions that are responsible for the greenhouse effect, as opposed to more
conventional processes, such as the cracking of naphtha. For processes in fixed bed
reactors, the need to promote heat transfer properly can be a challenge, since a
deficiency in the temperature regulation can lead to serious operating problems, such
as termination of the reaction, low conversions or favoring secondary reactions. In this
context, this work has as objectives the simulation of a fixed bed reactor model for
ethanol dehydration reaction to ethylene, the verification of the effect of thermal fluid
settings (co-current and countercurrent) and the implementation of a strategy of control
for the reactor temperature. The countercurrent configuration provided higher
conversion of ethanol and ethylene production under the evaluated operational
conditions. The results of the simulations are in accordance with the literature. The
temperature control at the cold spot of the reactor proved effective in reducing the
effects generated by disturbances in the heating fluid feed temperature. Moreover, the

PI controller also showed quick and smooth response to set point changes.

Keywords: fixed bed reactor, ethanol dehydration, ethylene, orthogonal collocation,

heat exchange.
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1 INTRODUCAO

Neste capitulo é apresentada uma breve introducéo ao presente trabalho, ressaltando
0S principais temas e motivacées envolvidos no desenvolvimento do mesmo, 0sS
objetivos tracados e os trabalhos preliminares concebidos durante o desenvolvimento

desta dissertacao.

1.1. Apresentacao e Motivacao

O eteno, devido ao baixo custo e sua grande disponibilidade, € um monémero utilizado
na producao de cerca de 75% dos produtos petroquimicos, tais como polietileno de
alta e baixa densidade, policloreto de vinila (PVC), polietileno tereftalato (PET),
poliésteres, entre outros (ZHANG; YU, 2013). Os processos industriais para producao
de eteno se baseavam fortemente no processo de craqueamento de fracdes do
petréleo e gas natural na década de 1960. Contudo, devido a crise do petréleo de
1973, foi necesséario ampliar a forma de obtencdo de eteno, e processos até entdo
pouco explorados industrialmente passaram a ser estudados. Entre eles, um dos mais
viaveis € a producdo de eteno pela desidratacdo catalitica de biomassa,

principalmente o etanol, em reatores de leito fixo (LIMA et al., 2012; FAN et al., 2013).

De acordo com Zhang e Yu (2013), até entdo, 99% da producdo mundial de eteno é
proveniente do craqueamento térmico de hidrocarbonetos. Contudo, atualmente,
muitos estudos tém sido realizados sobre o processo de desidratacao catalitica de
etanol, e novas plantas industriais tém sido construidas. Pelo fato da demanda de
eteno ser muito grande, torna-se importante a exploragdo de novas fontes de
obtencéo dessa olefina (LIMA et al., 2012; FAN et al., 2013).

A producao de eteno a partir da desidratacao de etanol tem como principal vantagem
a questdo ambiental, principalmente pela diminuicdo das emissdes de gases
responsaveis pelo efeito estufa. Enquanto o processo convencional de producédo de
eteno a partir do craqueamento de nafta € responsavel pela emissao de milhdes de
toneladas de dioxido de carbono por ano na atmosfera, a reacao de desidratacao do
etanol tem como produtos somente agua e substancias de interesse econémico. Além

disso, o bioetanol utilizado como reagente, oriundo da fermentacdo da glicose de
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biomassa, auxilia na diminuicdo de CO2 na atmosfera. O gas é fixado nas plantas por
meio de processos fotossintéticos, podendo ser futuramente transformado em
bioetanol, que por sua vez é convertido em eteno, o qual é posteriormente
polimerizado (HUBER et al., 2006, DA ROS, 2012).

A reacao para a desidratacdo do etanol é endotérmica e ocorre por meio da remocéao
de uma molécula de agua do etanol (desidratacdo intramolecular), tendo como
produtos uma molécula de eteno e uma de dgua. (CHOOPUN; JITKARNKA, 2016). A
reacdo de desidratacdo do etanol com formacdo de éter etilico (desidratacdo
intermolecular) € a principal concorrente da reacédo que leva a formacéo de eteno,

sendo uma reacao exotérmica (PHUNG et al., 2015).

Reatores cataliticos de leito fixo, utilizados nos processos de desidratacao de etanol,
sdo empregados em uma grande parcela dos processos industriais em fase gasosa
com catalisadores soélidos, apresentando grande importancia nas industrias quimicas
e petroquimicas, pela importancia econbémica e pelas grandes quantidades dos
produtos neles gerados. Por serem, muito frequentemente, a parte mais custosa de
uma planta, os reatores de leito fixo possuem grande influéncia sobre o custo final da
producao, fazendo com que sua operacédo segura e eficiente seja de grande interesse
(TOLEDO et al., 2011).

Na operacao desses reatores, deve-se levar em conta a necessidade de se promover
a troca térmica de forma adequada para a realizacdo das reacdes, 0 que pode ser um
desafio. Neste trabalho, a reacdo de interesse € endotérmica, e segundo Froment,
Bischoff e De Wilde (2011), nesses casos, a queda de temperatura no reator pode
levar a extincdo da reacdo antes de se alcancar a conversdo desejada ou ao
favorecimento de uma reacdo secundaria de menor interesse. Nesse sentido, as
configuracbes de troca térmica e estratégias de controle de temperatura exercem

grande importancia sobre o andamento do processo.

1.2. Objetivos

Como maior parte da literatura sobre a desidratagcéo do etanol se refere aos estudos
sobre catalisadores e mecanismos, o principal objetivo deste trabalho é estudar o
reator de leito fixo monotubular para a reacao de desidratacéo catalitica de etanol para

formacao de eteno. Os objetivos especificos englobam: a simulacédo dinamica de um



16

modelo pseudo-homogéneo do reator, com a solugdo do problema algébrico-
diferencial pelo método da colocacdo ortogonal; a verificagdo do efeito das
configuracdes de fluido térmico (correntes paralelas e contracorrente) que envolve o
reator e a implementacdo de uma estratégia de controle de temperatura do reator,
visando a estabilidade da temperatura do processo, no intuito de manter a conversao

de etanol e minimizar a ocorréncia de reagdes indesejadas.

1.3. Trabalhos Preliminares

A presente dissertacdo de mestrado foi concebida no grupo de pesquisa em Métodos
Computacionais, Controle e Estimacédo (LAMCES), no Centro de Ciéncias Agrarias e
Engenharias da UFES. O grupo de pesquisa se dedica a aplicacdo de métodos
numericos para solucdo de problemas tipicos de engenharia e na avaliacdo e
utilizacao de estruturas de controle de processos e de ferramentas de estimacédo de
parametros. O estudo de processos em reatores de leito fixo, e mais especificamente

no processo de desidratacdo de etanol, geraram os trabalhos referidos abaixo.

O estudo do processo de hidroformilagdo de olefinas em reator de leito fixo, focando
na estimacao de parametros com filtro de particulas, gerou os resultados descritos em
artigo apresentado no XIX Encontro Nacional de Modelagem Computacional em Jodo
Pessoa (SALARDANI et al., 2016). A simulacao e solu¢cdo de um modelo simplificado
para o processo de desidratacdo catalitica de etanol, focando na aplicacdo do método
de discretizacéo da colocacdo ortogonal levou ao artigo também apresentado no XIX
Encontro Nacional de Modelagem Computacional em Joao Pessoa (MIRANDA et al.,
2016). Por fim, a simulacéo, controle de temperatura e avaliagdo das configuracdes
de troca térmica no processo de desidratagédo de etanol resultou no artigo “Evaluation
of Thermal Exchange Settings and Temperature Control in the Process of Ethanol

Dehydration”, em fase de submisséo para uma revista internacional.
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2 REVISAO DA LITERATURA

Neste capitulo esta apresentado o contexto em que se insere 0 processo de
desidratacdo catalitica de etanol a eteno, assim como o historico e os aspectos
econdmicos da producao de eteno. O capitulo também descreve as caracteristicas da
reacao de desidratacdo de etanol, destacando os principais produtos e catalisadores
utilizados. Além disso, sdo apresentados trabalhos encontrados na literatura que
versam sobre os topicos abordados nesse trabalho, como a transferéncia de calor, a
aplicacdo da técnica da colocacao ortogonal e estruturas de controle para processos

em reatores cataliticos de leito fixo.

2.1. Producéao de Eteno pela Desidratagdo Catalitica de Etanol

Neste tOpico estd abordada a reacdo de desidratacdo catalitica de etanol para a
formacéo de eteno. InformacBes basicas sobre a matéria-prima (etanol) e o produto
(eteno) da reacdo estdo descritas, assim como 0 contexto historico das suas
producbes, principais aplicabilidades e importancia econbmica. Sao também
apresentadas as principais reacdes envolvidas no processo e o0s catalisadores que

podem ser utilizados para a conducao da reacéo.

2.1.1. Matéria-prima: Etanol

Alcoois s&o compostos organicos formados por grupos hidroxilas ligados a &tomos de
carbono, sendo o etanol (CH3CH20H) o mais comum desses compostos. O etanol,
também denominado alcool etilico ou simplesmente alcool, na linguagem popular,
pode ser obtido por meio dos processos de fermentacédo de acucares, hidratacao de
eteno ou reducéo do etanal. Entre as principais aplicacdes do com-posto estao o uso:
em bebidas, medicamentos, como combustivel e como solvente quimico (SOARES,
2010).

Na década de 1930, com a gravidade da crise econémica mundial iniciada em 1929 e

a queda na exportacado do acucar, o governo brasileiro interferiu pela primeira vez no
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setor agucareiro. Por meio do Decreto 19.717/1931, passou a ser obrigatorio a adicdo
de 5% de alcool a gasolina. Essa intervencgdo contribuiu com o inicio do aumento da
producado de etanol no pais, sendo indispensavel para 0 aumento nos investimentos
nas usinas e avancgos tecnoldgicos no setor, que sdo continuados e aprimorados até
hoje (MOREIRA, 2007).

Devido as preocupacfes com 0 meio ambiente e o cenario de seguranca energetica,
o0 etanol, atualmente, desempenha um importante papel como opg¢éo de energia. Com
um contexto favoravel a producdo do combustivel renovavel no Brasil, 6rgados
governamentais do setor energético afirmam que investimentos em biocombustiveis,
incluindo das etapas de cultivo até a tecnologia final de producéao, devem levar o pais

a um melhor nivel mundial em termos de energia (SOARES, 2010).

A gquantidade de etanol produzido no Brasil vem em um crescente nos ultimos anos.
No periodo da safra de 2015/2016, que foi de 1° de abril de 2015 a 31 de margo de
2016, a regiao Centro-Sul do pais produziu 28,223 bilhdes de litros de etanol (incluindo
anidro e hidratado), com um aumento de 7,59% em relacdo ao mesmo periodo do ano
anterior (UNICA, 2016a). Além disso, estima-se que, do total da cana de acUcar a ser
moida no periodo de 2015/2016, 58,10% seja destinada a producdo de etanol,
havendo um aumento de 1,12% em relagdo a safra de 2014/2015 (UNICA, 2016b).

2.1.2. O Eteno

Novos mercados para produtos quimicos emergem em paises em desenvolvimento
com o0 aumento da urbanizacdo e modernizagdo. Desse modo, pode-se afirmar que
existe uma demanda crescente de produtos quimicos no mercado internacional,
incluindo para o eteno, que é um dos materiais mais valiosos e fundamentais da
industria quimica (ZHAO; IERAPETRITOU; RONG, 2016).

O eteno, também denominado etileno, é uma substancia quimica utilizada para a
producdo de polimeros na industria petroquimica, como, por exemplo, 6xido de
etileno, polietileno (PE), tereftalato de polietileno (PET) e cloreto de polivinil (PVC). A
maior parte do eteno produzido na industria vem do cragueamento de nafta e do gas
liquefeito de petréleo (DA ROS, 2012).
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Mais convencionalmente produzido pelo craqueamento térmico de etano, propano, n-
butano, condensados pesados, nafta, gas e 6leo pesado, o eteno também pode ser
obtido por processos menos convencionais, como a recuperacao do gas de refinaria,
a metatese de olefinas e a desidratacao catalitica do etanol, também denominada de
rota alcoolquimica (LIMA. 2010).

O eteno € parte vital da industria petroquimica, apresentando grande expansao na
producdo mundial nos ultimos anos. Em 2012, a ICIS Chemical Business publicou
uma pesquisa que mostrava um crescimento anual de 4%, entre 2007 e 2012,
alcancando a marca de 155,9 milhdes de toneladas produzidas em 2012. Os Estados
Unidos da América (EUA) foram os maiores produtores, com 18% da producéo
mundial, seguido pela China com 13%. O Brasil alcan¢ou 2% da produg&o mundial. A
Figura 2.1 apresenta os maiores produtores de eteno em 2012. A maior parte do
aumento de producéo nesse periodo veio dos paises do Conselho de Cooperacéo do
Golfo (CCG) e da Asia (principalmente China), que apresentaram taxas de

crescimento anual de aproximadamente 15 e 14%, respectivamente (ICIS, 2012).
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Figura 2.1 — Os paises com maior producéo de eteno no ano de 2012.
Fonte: ICIS (2012), modificado pelo autor.

Em 2015, aumentos de producdo continuaram sendo observados. Nos EUA, de

acordo com ICIS (2016), a producéo diaria de eteno em novembro (71682 ton/dia)
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aumentou de 5,1% em relacdo ao més anterior. Ja no Brasil, a producéo de eteno em
2015 pela Unidade de Petroguimicos Béasicos da Braskem no Rio Grande do Sul foi
de 1,243 milh&o de tonelada, superando a maior marca que havia sido alcancada em
2006. Segundo Voto (2016), o aumento foi impulsionado, entre outros fatores,
principalmente pelo aumento na exportacdo, que foi cinco vezes maior do que o

normalmente exportado.

2.1.3. Desidratacao Catalitica de Etanol

2.1.3.1. Historico e Fatores Econbmicos

A conversdo de alcoois a olefinas de baixo peso molecular era comum mesmo na
década de 1960 em unidades de pequena escala (2000 a 10000 ton/ano). Contudo, a
viabilidade e o baixo custo da nafta e do gas natural favoreceram a mudanca da
matéria-prima do eteno para essas substancias, permitindo que houvesse o inicio de
uma producéo em larga escala (100 a 500 mil ton/ano) por meio do craqueamento
térmico de hidrocarbonetos. Essa nova forma de producdo permitiu a obtencédo de
eteno a um custo muito inferior, substituindo largamente a producédo de eteno pela
rota alcoolquimica (LIMA, 2010).

Apods a escassez e 0 aumento no preco dos produtos petroquimicos a partir de 1973,
devido a crise internacional do petréleo, surgiu a necessidade de substituicdo do gas
natural e da nafta como Unicas fontes de eteno e propeno. Como a demanda dessas
olefinas nas industrias quimicas era grande, fontes alternativas passaram a ser
estudadas, tais como petréleo cru, carvao e, principalmente, biomassa renovavel
(LIMA, 2010).

A desidratacdo catalitica de etanol surgiu como uma op¢ao a producao petroquimica
de eteno. Como esse modo de produzir eteno utiliza de recursos renovaveis (residuos
lignoceluldsicos utilizados na producdo de etanol), ha uma reducdo nos impactos
ambientais pela assimilagdo de carbono. Inclusive, o eteno gerado pela reacdo de
desidratacdo de etanol € denominado de eteno verde, por ndo ser de origem
petroquimica (GOMES, 2013).
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Houve um interesse crescente do Brasil, na década de 1970, para aumentar a
producdo de alcool por fermentacdo, o que também proporcionou um aumento na
producdo de eteno pela desidratacdo de etanol. Todavia, em 1992, o Brasil fechou
sua ultima planta de etanol para eteno. Isso ocorreu devido a crescente dispo-
nibilidade de eteno proveniente da pirdlise de hidrocarbonetos e do fim dos subsidios
do etanol da cana-de-agucar (LIMA, 2010).

Recentemente, houve uma retomada no mercado de &lcool combustivel, e o processo
de desidratagcéo de etanol voltou a se tornar uma alternativa interessante. Avancos
nos quesitos de produtividade e economia de escala tornaram a producéo de alcool
menos custosas, aumentando a competitividade do alcool como fonte para eteno. No
Brasil, a Braskem opera desde 2010 uma planta de eteno a partir de etanol, com
capacidade de producdo de 200 mil toneladas por ano (CARMO; BELLOLI;
MORSCHBACKER, 2012; LIMA, 2010).

2.1.3.2. A reagéao de desidratagao de etanol

A reacao para a desidratacdo do etanol ocorre por meio da remoc¢ao de uma molécula
de agua do etanol (desidratacao intramolecular), tendo como produtos uma molécula

de eteno e uma de agua, conforme se observa:

C2H50H = C2H4 + HzO AH298 = +45,5 k]/mol

A reacdo de desidratacdo de etanol para a formacao de eteno é endotérmica, sendo
normalmente favorecida em temperaturas acima de 400°C, dependendo do
catalisador utilizado. Os custos do processo dependem fortemente da seletividade do
eteno, que por sua vez, depende das caracteristicas do catalisador (CHOOPUN,;
JITKARNKA, 2016).

Pela caracteristica fortemente endotérmica da reacéo, o reator pode ser aquecido com
um fluido de aguecimento externo ou é possivel operar sem troca térmica, na chamada
operacdo adiabética, com o requisito de que a alimentacdo do reator seja aquecida
até uma temperatura apropriada. Esta ultima forma de operacéo, contudo, ndo é muito
usual em escala industrial (CARMO; BELLOLI; MORSCHBACKER, 2012).
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A reacdo de desidratacdo do etanol com formacdo de éter etilico (desidratacdo
intermolecular) é a principal concorrente da reacdo que leva a formacéo de eteno.
Trata-se de uma reacao exotérmica, com ocorréncia favorecida em temperaturas
baixas a moderadas, em torno de 300°C (PHUNG et al., 2015). Duas moléculas de

etanol sdo convertidas em uma de éter etilico e uma de 4gua, como se observa abaixo:

2C,HsOH = (C,Hs),0 + H,0  AHye5 = —23,8 kJ /mol

Industrialmente, o efluente dos reatores € composto por, principalmente, eteno e agua,
juntamente de pequenas quantidades de etanol ndo reagido e de subprodutos de
reacOes paralelas ou reacdes em série (hidrogenacdo de eteno a etano). Tam-bém
podem ser encontradas algumas impurezas provenientes da matéria-prima no
efluente, ou produtos das reacfes que as mesmas possam sofrer no reator. O eteno
bruto passa por etapas de purificacdo apds sair do reator, passando por processos
para remocao de agua, hidrocarbonetos e de impurezas oxigenadas, e por processo
de separacao para recuperar etanol ndo reagido. Para a producéo de polietileno, a
pureza do eteno deve ser bem alta, usualmente acima de 99,9% (CARMO; BELLOLI;
MORSCHBACKER, 2012)

A utilizacdo de catalisadores no processo de conversdo de etanol a eteno é um dos
fatores mais importantes para que a producdo deste seja viavel. O catalisador tem
grande influéncia na seletividade, converséo, temperatura e pressao da operacao,
assim como na formacéo de subprodutos. As condi¢cdes operacionais devem ser
apropriadas, pois a desidratacao catalitica do etanol pode néo sé produzir eteno, como

também pode levar a formacao preferencial de éter etilico (MAIA, 2015).

Vérios tipos de catalisadores podem ser empregados para a sintese de eteno a partir
de etanol, sendo que a maior parte deles sdo alumina pura ou dopada. O uso da
alumina na reacdo de desidratacdo de etanol € muito difundido, pois confere alta
conversao e seletividade, além de apresentar custos reduzidos (CHEN et al., 2007).
Phung et al. (2015) observaram em seus estudos que alumina apresenta atividade
estavel em torno de 350°C; Kagyrmanova et al. (2011) promoveram a reacao de
desidratacdo de etanol sob alumina na faixa de temperatura de 350 a 450°C,
corroborando a boa performance e estabilidade do catalisador.

Atualmente, muitos catalisadores tém sido avaliados para a reacéo de desidratacéo

de etanol, com um grande enfoque nas conversdes e seletividades alcancadas com
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esses diferentes materiais. Entre os catalisadores ja estudados para o processo,
destacam-se: zedlitos, silica-titanio, 6xidos de magnésio, 6éxidos de manganés, oxidos
de cobalto, 6xido de crémio e fosfato de zirconio (CHEN et al., 2007).

Zaki (2005) estudou o desempenho dos catalisadores Mn20s3, Fe20O3 e misturas
calcinadas de ambos os 6xidos com alumina e/ou silica gel na reacdo de desidratacao
de etanol. Foi observado pelo autor que a reacao de desidratacao estava fortemente
relacionada a acidez da superficie do catalisador, enquanto que a seletividade de
eteno dependia mais intensamente da constituicdo quimica do catalisador.

Chen et al. (2007) avaliaram a desidratacdo de etanol sobre catalisadores TiO2/y-
Al203. Os autores concluiram que a presenca do 0xido de titanio levava a conversdes

de 99,96% e seletividade de eteno de 99,4% para a temperatura em torno de 440°C.

Xin et al. (2014) investigaram, por meio de calculos teéricos, os caminhos das reacfes
de formacéo de eteno e éter etilico a partir de etanol, sobre o catalisador zedlito ZSM-
5. Concluiram gue a seletividade de éter etilico tende a se deteriorar com a diminui¢ao
da acidez catalitica. Uma maior seletividade de eteno foi observada com o aumento
da acidez fraca dos catalisadores pos-tratamento.

Filek et al. (2015) investigaram a atividade catalitica de diferentes sais monocationi-
cos e bicatidnicos de &cido tungstofosférico, com base na producdo de eteno e éter
etilico. Foi observado que esses sais heteropoliacidos sdo mais vantajosos que seus
acidos conjugados, por permitirem a conversdo de etanol em eteno em temperaturas
mais baixas. Os estudos indicaram gque eteno era produzido ndo so pela desidra-tacao
do etanol, mas também pela decomposicao do éter etilico, e que sua producao foi
maior para 0s ensaios em temperaturas mais elevadas. Maiores atividades catali-ticas
foram observadas, ordenadamente, para os catalisadores com maior forca acida e

area superficial especifica.

Phung, Herndndez e Busca (2015) estudaram a desidratacdo de etanol sobre éxido
de titdnia (TiO2) e zircOnia (ZrO2) puros, e também com a adicdo de trioxido de
tungsténio (WO3). Os autores concluiram que WOs3/ZrO2 e WO3/TiO2 sdo excelentes
catalisadores para a reacdo, podendo competir com catalisadores mais classicos
como zedlitos e alumina, tanto para a conversdo em eteno como para éter etilico. A
adicdo de WOs, inclusive, proporcionou uma maior inibicdo da formacdo de

subprodutos indesejados.

Foi observado que na literatura se encontram muitos trabalhos que abordam a cinética

da desidratacdo catalitica de etanol e a avaliacdo de diferentes catalisadores que
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podem ser empregados na reagéo. Contudo, poucos sao os trabalhos que abordam a
simulacdo de processos em reatores cataliticos de leito fixo para a reagdo de
desidratacdo de etanol. Sendo assim, os proximos topicos provém um enfoque em
trabalhos relacionados ao estudo da transferéncia de calor, a aplicacéo da técnica da
colocacéo ortogonal e as estratégias de controle em reatores de leito fixo para outros
processos, de forma a observar o que tem sido feito nesses aspectos que Ssao

importantes para a realizacao do presente trabalho.

2.2. Troca Térmica em Reatores de Leito Fixo

Como este trabalho foca na reacdo endotérmica de desidratacdo de etanol a eteno,
foi estudado como a transferéncia de calor e variagcdes de temperatura influenciam
processos em reatores de leito fixo com reacGes endotérmicas, mais especificamente
observando como os perfis de temperatura se comportam e, também, a influéncia

sobre niveis de conversao.

Frauhammer et al. (1999) apresentaram um conceito de reator autotérmico para
reacles altamente endotérmicas. Nesse reator, uma reacdo de sintese endotérmica
(reforma a vapor de metano) foi acoplada com uma reacédo de combustdo. Ambas as
reacdes acontecem em canais adjacentes de um reator de leito fixo em
contracorrente, havendo de um lado a alimenta¢édo do gas para a reacdo de sintese
e, de outro, gas combustivel e ar. Os autores observaram que, devido a troca de calor
em contracorrente, a entrada e a saida do reator apresentam baixas temperaturas,
enguanto uma zona de alta temperatura é observada no meio do reator, decorrendo

em alta conversao e um subsequente resfriamento.

Sadooghi e Rauch (2013) desenvolveram um modelo heterogéneo para simular a
producao de gas de sintese pelo processo de reforma a vapor de metano em um reator
catalitico de leito fixo, com o principal objetivo de estudar o comportamento da
transferéncia de calor nesse tipo de reator, uma vez que, segundo 0s autores, existem
poucos trabalhos com esse propésito na literatura. Devido a caracteristica
endotérmica das reacdes, calor foi fornecido ao reator por meio de aquecimento
elétrico. As reagdes foram estudadas em diferentes temperaturas, variando entre 873
e 1073 K. O modelo foi validado e concluiu-se que para maiores temperaturas,

observou-se maior conversao de metano e que temperaturas elevadas levam a perfis
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mais uniformes ao longo do eixo axial. Como esperado, a temperatura do gas diminui
drasticamente ap0s entrar no reator, devido ao contato com o catalisador, que
promove as reacdes altamente endotérmicas. Em seguida, o calor que é transferido
para o interior do reator, provindo das paredes quentes, promove um subsequente

aumento gradual da temperatura do gas ao longo do eixo axial.

Stander et al. (2015) operaram um reator de leito fixo de bancada para a
decomposicao de trioxido de enxofre com catalisador a base de platina e paladio. O
reator foi aquecido até atingir temperaturas entre 903 e 1103 K, faixa na qual a reacéo
endotérmica ocorria com maior intensidade. Os autores observaram que um aumento
de 150 K na temperatura de entrada levava a um aumento de 10% na conversao. Foi
observado uma queda na temperatura na entrada do reator e um subsequente
aumento ao longo do eixo axial, seguindo a temperatura da parede. A queda na
temperatura ocorreu devido a natureza altamente endotérmica da reacédo, seguida por
um aumento e estabilizacdo da temperatura, decorrente do calor emanado pela

parede quente.

Pelos trabalhos relacionados, observou-se que, como o esperado, o aumento de
temperatura em processos com reages endotérmicas tende a elevar a converséo do
processo. Temperaturas de operacao mais elevadas também levam a perfis axiais de
temperatura mais constantes, apesar de, em todos 0s casos, ter se observado quedas
de temperatura nas regides do reator em que maior parte dos reagentes Sao
consumidos, o que geralmente ocorre na entrada do reator. Pela literatura estudada,
infere-se que um padrdo de comportamento semelhante também deve ser observado

para a desidratacao de etanol a eteno.

Poucos trabalhos encontrados na literatura realizam um estudo comparativo entre as
configuragBes de troca térmica em reatores de leito fixo. Abaixo estdo relacionados
alguns estudos que procuram encontrar a melhor forma de promover o escoamento

do fluido térmico, sendo que nesses casos, o foco é dado em reacdes exotérmicas.

No trabalho de Morais (2004), é realizado um estudo comparativo das configuracdes
correntes paralelas e contracorrente para o fluido refrigerante em reator de leito fixo,
para a reacdo de oxidacdo catalitica de etanol a acetaldeido, utilizando os
catalisadores de Fe-Mo e também de cobre oxidado. Com a simulag&o estacionaria
do modelo pseudo-homogéneo bidimensional do reator, foi observado um
comportamento semelhante para o perfil de temperatura, porém, com um leve

aumento na temperatura do ponto quente para a configuracdo contracorrente. Os
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perfis de temperatura obtidos pelo autor para cada configuragdo podem ser
observados na Figura 2.2. No pico de temperatura, também foi observada uma
diferenca de temperatura entre o centro e a parede do reator de 10°C na configuracéo
com correntes paralelas e de 12°C para a contracorrente, devido a existéncia

caracteristica de retroalimentacéo de calor nesta ultima configuracao.
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Figura 2.2 — Perfil axial da temperatura do reator de leito fixo com configura¢des

(a) correntes paralelas e (b) contracorrente. Fonte: MORAIS (2004, p. 54 e 55).

No trabalho de Morais (2007), um resultado semelhante foi obtido para a reacao de
oxidacdo parcial de benzeno a anidrido maleico sobre catalisador de pentoxido de
vanadio (V20s) em reator de leito fixo. Um ligeiro aumento na conversdo préximo a
entrada do reator foi observado na configuragcéo contracorrente, aliado a um aumento
expressivo de temperatura. J& na configuracéo de correntes paralelas, foi observado
que o reator operava a uma temperatura um pouco maior na saida do reator (cerca
de 20°C a mais), levando a uma conversao maior que a configuragdo contracorrente
nessa regido. O autor concluiu que as configuracées levaram a comportamentos

semelhantes qualitativamente, havendo mudancgas apenas nas temperaturas de ponto
guente e de saida do reator

Conclusbes semelhantes ja haviam sido obtidas por Rodrigues (1994) para a

comparacdo entre as duas combinagdes de fluido refrigerante, corroborando as
observacdes anteriormente mencionadas.
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Rahimpour e Pourazadi (2011) avaliaram os fluxos concorrente e contracorrente em
um reator de membrana termicamente acoplado, formado por tubos concéntricos,
para producgéo de hidrogénio (Hz) e metanol. As reagbes exotérmicas de sintese de
metanol a partir de CO e CO:z foram realizadas no tubo interior, em leito com
catalisador de CuO/ZnO/Al203. O calor gerado pela reacdo é transferido para o tubo
seguinte, onde ocorre a reacdo endotérmica de desidrogenacédo de cicloexano, ao
invés de fluido refrigerante. O processo foi avaliado com o fluxo de cicloexano em
configuracbes de correntes paralelas e contracorrente. Diferentemente dos casos
mais frequentes, os autores observaram conversdes maiores para a configuragao com
correntes paralelas: um aumento de 24,57 e 46,30% foram alcangadas nas taxas de
producdo de metanol e hidrogénio, respectivamente. As altas conversées em regime
concorrente foram obtidas devido aos perfis de altas temperaturas em ambos os lados
endotérmico e exotérmico e maiores taxas de reacdo. Os perfis de temperatura
mostraram que o hot-spot na secdo exotérmica foi menor com a configuracao
contracorrente, resultando em menor taxa de desativacdo de catalisador por
sinterizacao.

Foi observado que para processos com reagfes exotérmicas em reator de leito fixo,
em geral a configuracdo em contracorrente leva a maior temperatura do hot spot e
maiores conversdes. Dentre os trabalhos encontrados, o oposto sé ocorreu em
Rahimpour e Pourazadi (2011), que utilizaram um reator de membrana termicamente
acoplado. Com a contribuicdo dos resultados do presente trabalho, sera observado
de que modo as configuracfes de troca térmica influenciam um processo em que a
reacao de interesse é endotérmica, no que se refere ao nivel de converséo alcan¢cado
e na formacéo de cold spots. Além disso, este trabalho evidencia a importancia do
controle de temperatura, aliado ao uso da configuracdo mais apropriada, para

alcancar uma performance mais estavel e eficiente.

2.3. Simulacé&o e Controle de Reatores de Leito Fixo

Para a simulacdo e discretizacdo de modelos mateméticos de reatores de leito fixo,
podem ser aplicados diferentes métodos. Dentre eles, a técnica da colocagéo
ortogonal tem sido comumente utilizada em diversos estudos para discretizar as

equacdes nas direcdes axiais e radiais de reatores de leito fixo.
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Finlayson (1971) foi o primeiro autor a empregar o método da colocacdo ortogonal
para a solugdo de um modelo geral de reator de leito fixo com gradientes radiais de
concentracdo e temperatura, e péde observar que o método se mostrou mais rapido
e preciso do que o método das diferencas finitas. Seu trabalho serviu de base para

diversos outros que seguiram a abordagem descrita pelo autor.

Gudekar (2002) aplicou a técnica da colocacao ortogonal para discretizacdo do eixo
radial de um reator de leito fixo para producao de acetato de vinila. O autor utilizou um
modelo pseudo-homogéneo bidimensional em estado estacionario e conseguiu obter
resultados satisfatorios para a solucdo do modelo com apenas dois e trés pontos de
colocacao radiais internos, respectivamente, para os perfis de temperatura e de

concentragao.

Morais (2007) também utilizou o método da colocacéo ortogonal para a solucéo de
modelos pseudo-homogéneo e heterogéneo do processo de oxidacéo parcial de
benzeno a anidrido maleico, em reator catalitico de leito fixo. O autor justificou o uso
do método por apresentar uma solucao geralmente mais rapida do que o método das
diferencas finitas, devido ao numero reduzido de pontos de malha (pontos de

colocacao) necessarios para uma solucao precisa.

Toledo et al. (2011) utilizaram a colocacéo ortogonal para discretizar modelos pseudo-
homogéneo e heterogéneos de um reator de leito fixo, para a reacdo de oxidacéo
catalitica de etanol a acetaldeido. Os autores observaram que o tempo computacional
para a solugcédo do modelo heterogéneo foi de 10 a 50% maior do que para o pseudo-
homogéneo, de modo que sua utilizacdo é adequada para aplicacdes em que o tempo

computacional ndo é uma grande restricao.

Na simulacdo de reatores de leito fixo, a manutencédo da qualidade do produto e da
seguranca da planta esta intrinsicamente ligada a manter as variaveis do processo
nos padrdes operacionais. Alguns trabalhos encontrados na literatura fizeram uso de
estratégias de controle em reatores cataliticos de leito fixo, principalmente com os
objetivos de controlar e manter a temperatura do reator nos niveis apropriados e

alcancar maiores producoes.

Yasari, Shahrokhi e Abedini (2010) procederam com a modelagem, simulagéo e
controle do processo de producéo de éter dimetilico (DME) em um reator casco e tubo
de leito fixo. Devido a natureza exotérmica da reacdo, agua fria foi utilizada para
arrefecer a temperatura do reator. A agua absorve o calor da reacao produzindo vapor,

gue é direcionado a um tambor de vapor acoplado. O principal objetivo foi controlar a
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temperatura do reator, e para isso, foram consideradas duas malhas de controle: uma
para controlar a pressdo no casco (para vapor saturado, pressao e temperatura sao
altamente relacionadas) e uma para controlar o nivel no tambor de vapor. Para ambas,
foram utilizados controladores Pl. Os autores avaliaram o sistema com perturbacoes
na composi¢cdo da alimentacdo e observaram que a estratégia de controle foi eficaz
em manter uma alta producdo de DME, mantendo a temperatura dentro dos limites

apropriados.

Farsi, Easlamloueyan e Jahanmiri (2011) estudaram a desidratacdo catalitica de
metanol para producdo de éter dimetilico em um reator de leito fixo adiabatico,
acoplado a um pré-aquecedor, por meio da modelagem e controle do processo. Um
sistema de controle feedback, com controlador PID, foi proposto para manter a
temperatura na entrada do reator no valor do set point. Por meio de uma analise de
sensibilidade, foi observado que a temperatura e a concentracdo da corrente de
entrada exerciam maior influéncia sobre a temperatura do reator, de modo que foram
utilizadas como variaveis de perturbacdo. A vazdo da corrente que aquece a
alimentacao do reator foi utilizada como variavel manipulada. A estratégia de controle
proposta pelos autores demonstrou uma boa performance para os casos de

perturbacdes predefinidas e para variagdes no set point.

Em outros trabalhos, controladores convencionais foram comparados com técnicas
de controle menos difundidas, que levam a um controle mais refinado, apesar de maior

complexidade para implementacao.

Garcia et al. (2009) estudaram o processo de sintese de ambnia em reator catalitico
com trés leitos fixos, com correntes de resfriamento apds cada leito. Os autores
observaram que processos com frequentes mudancas de set point podem levar a
oscilagdes na temperatura, que podem levar a desativacdo de catalisadores de alto
custo. Foram entdo avaliados um controlador convencional Pl e um controlador de
interpolacao (IC), geralmente utilizado para estabilizar uma planta em maiores regides
operacionais e com mudancas de set point. O objetivo foi controlar a temperatura de
saida do primeiro leito, ao manipular o fluxo de fluido refrigerante no local. O
controlador IC apresentou uma performance levemente melhor do que o controlador

PI, com menores oscilagbes de temperatura.

Jesus (2013) realizou a modelagem e o controle do processo de sintese de anidrido
ftalico por oxidag&o de o-xileno em reator de leito fixo. Foram propostas estruturas de

controle para regular a concentracdo do produto na saida do reator e manter uma
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condicdo térmica operacional segura. Foram consideradas duas estruturas: um
esquema de controle direto da concentragdo utilizando um controlador Pl e um
controlador Fuzzy-Pl, e; um esquema de controle cascata concentragéo-temperatura,
com os mesmos controladores. Os desempenhos foram analisados diante de
perturbacdes do tipo degrau na composicao e temperatura de alimentagao. A estrutura
em cascata se mostrou mais eficiente para o controle da concentragdo e da
temperatura. Na presenca de ruido, os controladores Fuzzy-Pl obtiveram

desempenho superior aos controladores PI convencionais.

Pelos estudos descritos, observa-se a importancia dos métodos e conceitos aplicados
para atingir os objetivos tracados neste trabalho, que se referem a simulacdo do
processo de desidratacao catalitica de etanol em reator de leito fixo, com avaliacdo
da configuracéo de troca térmica que melhor se adequa ao processo, além do controle
de temperatura. Para isso, faz-se necessario um estudo teodrico dos fundamentos

necessarios para a finalizacao deste trabalho.

No préximo capitulo, uma fundamentacao tedrica sobre reatores de leito fixo e sua
modelagem, sobre o método da colocacdo ortogonal que foi empregado para a

discretizacdo do modelo do reator e sobre controle de processos € apresentada.
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3 FUNDAMENTACAO TEORICA

Neste capitulo estdo apresentados os fundamentos teoricos pertinentes a este
trabalho. S&o abordados temas como os reatores cataliticos de leito fixo, suas
principais caracteristicas e formas de prosseguir com sua modelagem matemaética;
aspectos relacionados aos fenémenos de transferéncia de calor em reatores
cataliticos de leito fixo; o Método dos Residuos Ponderados para a resolucao de
equacdes diferenciais, com enfoque no método da colocacao ortogonal, e; conceitos
bésicos do controle de processos e do método de Controle por Modelo Interno.

3.1. Reator Catalitico de Leito Fixo

A partir da descoberta e aplicacdo dos catalisadores sélidos no inicio do século XX,
0S processos quimicos industriais passaram por um grande crescimento. A
diversificacdo da indastria quimica foi resultado da atualizacdo de processos ja
existentes e da criagcdo de novas formas de producao, principalmente pelo uso de
catalisadores solidos. A maior parte desses processos quimicos envolvendo
reagentes gasosos é realizada em reatores cataliticos (FROMENT; BISCHOFF; DE
WILDE, 2011). No Quadro 3.1 estdo dispostos alguns dos principais processos

industriais que utilizam reatores de leito fixo.

Quadro 3.1 — Principais processos realizados em reatores de leito fixo.

Indastria Quimica Petroquimica Refinamento do Petrdleo
Reforma de Vapor Priméria Oxido de Etileno Reforma Catalitica
Reforma de Vapor Secundéria Etileno Dichloride Isomerizagéo
Converséo do Monéxido de Carbono Acetato de Vinila Polimerizacéo
Sintese de Ambnia Butadieno (Hidro)desulfurizacéo
Sintese de Acido Sulfdrico Anidrido Maleico Hidrocraqueamento
Sintese de Metanol Anidrido Ftélico
Sintese Oxo Ciclohexano

Fonte: MORAIS, 2007, p. 6.
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Um reator catalitico de leito fixo consiste basicamente em um tubo cilindrico
preenchido por particulas de catalisador de tamanho uniforme, sustentadas de modo
compacto e imovel. Para garantir a propagacao das reacfes quimicas em seu interior,
0 contato entre o reagente gasoso e as particulas de catalisador do meio poroso deve
ocorrer adequadamente. Isso significa que a fase gasosa deve transpassar o leito de
forma aleatdria entre, ao redor e dentro (quando o catalisador é poroso) das particulas
de catalisador para entdo gerar os produtos desejados (TOLEDO, 1999; FEYO DE
AZEVEDO et al., 1990 apud MORAIS, 2007).

A Figura 3.1 apresenta um esquema caracteristico de um reator catalitico de leito fixo
monotubular, com uma camisa térmica envolvendo o cilindro interior, de modo a
possibilitar a troca térmica com o reator. O fluido refrigerante que resfria o leito é

substituido por fluido aquecedor quando o sistema requer alimentagéo de calor.

Fluida
Refrigerante
&

Reagentes 4~ Produtos
'-.:i'-'_'.'; b=
T ../ Reagenles

Fluido
Refrigerante

Figura 3.1 — Esquema de um reator catalitico de leito fixo. Fonte: MORAIS (2007, p. 6).

No cenério industrial, além do reator de leito fixo monotubular, € comum o uso de
reatores multitubulares de grande capacidade (que podem chegar a ter até 30 mil
tubos), principalmente devido a necessidade de uma acentuada transferéncia de calor
para reacfes altamente exotérmicas, em que estratégias de controle de temperatura
sao imprescindiveis para a manutencdo da seguranca da operacdo (IORDANIDIS,
2002).

Esse tipo de reator pode ser simplificadamente definido como uma carcaca cilindrica
gue envolve uma série de tubos preenchidos com particulas de catalisador, podendo
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ser organizados de diferentes modos. Chicanas sdo comumente utilizadas para
aumentar a transferéncia de calor, uma vez que fazem o fluido térmico escoar
perpendicularmente em relacdo ao feixe de tubos, incrementando os coeficientes de
troca térmica (TOLEDO et al., 2011). Na Figura 3.2 se observa o esquema de um

reator de leito fixo multitubular.

Fluido
Refrigerante I]:
- -
Chicanas para
0 Fluido de Refrigeracio
Produtos
Fluido Catalisador
Refrigerante ”:
e

Figura 3.2 — Esquema de um reator de leito fixo multitubular com fluxo ascendente de gas
reagente. Fonte: MORAIS (2007, p. 7).

O fluxo do géas reagente no interior dos reatores cataliticos de leito fixo é geralmente
descendente através do leito. Esta configuracdo garante maior estabilidade, evitando
fluidizacdo ou suspensao das particulas do meio poroso. Além disso, quando as
condic¢des operacionais mantém as taxas de fluxo do gés sujeitas a grandes variagdes
ou quando a alimentacdo € formada por um fluido denso, a diregdo descendente é
mais recomendada. Por outro lado, o fluxo descendente possui como desvantagens
uma inclinagdo a comprimir o leito catalitico e arrastar as particulas de catalisador
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mais finas, que se soltam devido ao atrito, para a parte inferior do leito. Esses
fenbmenos podem levar a um acréscimo da queda de presséo, formacgédo de caminhos
preferenciais e ma distribuicdo do fluxo, diminuindo a seletividade e eficiéncia do
processo (HILL, 1977; MORAIS, 2007).

De acordo com Eigenberger (1992), o fluxo ascendente possui a vantagem de
suspender as particulas mais finas ou fragmentadas de catalisador do leito, evitando
a formacao de caminhos preferenciais e obstru¢gdes do leito. Todavia, esse modo de
operacao pode ser desvantajoso, pela tendéncia de levar o leito a condi¢des instaveis
qguando as taxas de fluxo séo elevadas e, até mesmo, em condi¢cbes mais incomuns,
a fluidizacéao.

Quanto as suas dimensodes, os reatores de leito fixo atuais sdo comumente unidades
de grande escala. Um grande aumento na propor¢cdo de reatores desse tipo foi
observado na metade do século passado, como por exemplo, entre 1950 e 1970, em
que a capacidade de sintese de aménia cresceu de 50.000 para 500.000 toneladas
por ano (FROMENT; BISCHOFF; DE WILDE, 2011). Esse amplo crescimento na
capacidade dos reatores esta logicamente ligado ao crescimento da demanda do
mercado, mas também reflete o consideravel progresso tecnoldgico desse periodo. O
mercado saturado e a construcdo de unidades de producdo em paises mais
recentemente industrializados, contudo, diminuiram o aumento na capacidade dos
reatores nos anos 1980 (FROMENT; BISCHOFF; DE WILDE, 2011).

Na década atual, um desenvolvimento acentuado voltou a ser observado. Devido a
utilizacao de gas natural nas indastrias e aos problemas de transporte associados, foi
observado um novo impeto de desenvolvimento e construcéo de reatores de grandes
proporcdes para conversao de reagentes perto dos locais de producao: reatores para
sintese de metanol e aménia com capacidade de 1,6 milh6es de toneladas ao ano
estdo atualmente em funcionamento (FROMENT; BISCHOFF; DE WILDE, 2011).

Um dos principais atributos dos reatores de leito fixo € sua simplicidade, que garante
baixos custos para construcéo, operagdo e manutengao em relagéo aos reatores de
leito fluidizado. Também apresentam pouca necessidade de equipamentos auxiliares;
sao particularmente apropriados para o uso em unidades de menor escala, nas quais
investimentos em controle, tratamento de catalisador e instalagbes de apoio sao
economicamente proibitivos; a separacao do catalisador da corrente de efluente nao
€ necesséria, ao contrario de reatores de leito fluidizado, onde a recuperacdo do

catalisador é dificultada e pode exigir custos consideraveis; para reagdes com
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catalisadores sélidos que ocorrem em temperaturas ou pressées extremamente altas,
0 processo sO se torna economicamente viavel quando um reator de leito fixo é
empregado (HILL, 1977; EIGENBERGER, 1992).

Contudo, existem desvantagens associadas aos reatores de leito fixo que podem
limitar seu uso. A liberacdo ou consumo de energia através do comprimento de um
leito fixo de catalisador muito grande pode ndo ser uniforme e a maior parte da reacao
acontece, usualmente, na regiao da entrada do reator. Para operagdes que envolvem
reacOes exotérmicas, devido a maior concentracdo de reagentes na entrada do reator,
a taxa de reacdo local pode ser relativamente mais elevada, levando a um aumento
na temperatura em direcdo a um maximo (hot spot). Reatores ndo adiabaticos com
reacOes exotérmicas tendem a apresentar temperaturas muito diferentes no eixo do
leito em relacdo a parede do reator, gerando um aumento na taxa de reacao na regiao,
ocasionando um esgotamento local de reagentes (ANASTASOV, 2002; IORDANIDIS,
2002). A Figura 3.3 apresenta 0s movimentos massicos e térmicos para uma reagao

exotérmica que ocorre em um reator de leito fixo com resfriamento nas paredes.

As paredes sao resfriadas (0 Reagente escoa O produto escoa
pelo fluido refrigerante para dentro para fora

T 2

Escoamento do reagents Calor flui
na linha central para fora

Figura 3.3 — Campos de temperatura em um reator catalitico de leito fixo (Ts>T4>...>Ta).
Fonte: LEVENSPIEL (2000, p. 430).

No entanto, pode-se lancar mao de estratégias para superar esse tipo de problema,
como: a utilizagdo de reatores multitubulares; diluentes inertes na alimentagéo ou
diluicdo de catalisador com materiais solidos inertes, que permitem a reducdo dos
efeitos térmicos da reacdo quimica. Independente do projeto mecanico do reator, para

se garantir um alto nivel de desempenho se faz necesséria a aplicacéo de estratégias
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de controle com controladores adequados, capazes de manter a temperatura interna
do leito proxima de um valor desejado, com alto grau de precisdo (TOLEDO, 1999).

Segundo Hill (1977), manter a distribuicdo uniforme do fluxo de material reagente
gasoso também se torna frequentemente um problema em reatores de leito fixo. A m&
distribuicdo do fluido leva a um aumento na distribuicdo de tempos de residéncia com
efeitos adversos na performance do reator, principalmente no caso de reacdes
consecutivas. Isso pode agravar os problemas de formacdo de hot spots e levar a
formacao de regides onde reagdes indesejaveis sdo predominantes. A desintegracdo
ou atrito das particulas de catalisador contribuem com a ma distribuicdo de fluxo de

reagente.

Quando a taxa de desativacdo do catalisador utilizado no processo quimico é
suficientemente alta, deve-se levar em consideracao os custos com a regeneracao ou
substituicdo do catalisador, que no caso do reator do leito fixo é significativo tendo em
vista a quantidade de material empregado e o tempo de parada dispensado para as
operacoes de substituicdo e regeneracao do catalisador (TOLEDO et al., 2011).

3.2. Modelagem Mateméatica de Reatores de Leito Fixo

Os modelos matematicos de reatores sao utilizados principalmente para descrever o
comportamento dindmico e estacionario, com o intuito de estudar o projeto, otimizacao
e controle de um processo. Técnicas e modelos matematicos confiaveis sdo fatores
cruciais para o projeto de novos e eficientes equipamentos e na otimizacao daqueles
ja existentes (MORAIS, 2007).

O modelo de um reator catalitico de leito fixo deve ser capaz de representar os
principais processos fisico-quimicos que definem o comportamento do sistema em
guestdo. O desenvolvimento desses modelos envolve conceitos de diferentes areas
da engenharia: termodinamica, fendmenos de transporte, cinética quimica e catalise
(EIGENBERGER, 1992).

Diferentes detalhes podem ser adicionados aos modelos matematicos dependendo
do uso e do nivel de complexidade requisitado para o objetivo ao qual se referem. O
grau de precisdo com que se conhecem os dados cinéticos e parametros e o beneficio

econdmico envolvido também influenciam no nivel de detalhamento do modelo a ser
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empregado. Enquanto detalhes insuficientes podem levar a um modelo incapaz de
representar fidedignamente um processo real diante de mudancgas nas variaveis de
operacdo, um detalhamento excessivo pode induzir a modelos computacionalmente
impraticaveis ou modelos cujos parametros ndo podem ser determinados

precisamente com os dados de operagao (MORAIS, 2007).

Um dado reator pode ser modelado de diversas maneiras. Na Figura 3.4 é possivel
observar uma classificacéo apresentada em Froment, Bischoff e De Wilde (2011) para
0s modelos de reatores de leito fixo, que podem ser divididos em duas amplas

categorias: pseudo-homogéneos e heterogéneos.

Modelos de Reatores Cataliticos de Leito Fixo

Modelos Modelos

Pseudo-homogéneos Heterogéneos

Unidimensional com
Gradientes Interfaciais

Unidimensional Basico

Unidimensional com Unidimensional com
Dispersdo axial Gradientes Internos

Bidimensional com Bidimensional com
Dispersdo Radial Dispersao radial

Figura.3.4 — Classificacdo de modelos de reatores cataliticos de leito fixo.
Fonte: FROMENT, BISCHOFF, e DE WILDE (2011), modificado pelo autor.

Modelos pseudo-homogéneos ndo evidenciam a presenca do catalisador no reator,
ao contrario dos modelos heterogéneos, que consistem de equagfes de conservacao
distintas para o fluido e o catalisador. Dentro de cada categoria, o0s modelos sao

classificados em uma ordem crescente de complexidade.

O modelo basico, usado na maioria dos estudos até o momento, € o modelo

unidimensional pseudo-homogéneo, que somente considera o0 transporte
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empistonado (plug-flow) na direcéo axial. Algum nivel de disperséo na direcao axial
pode ser considerado no fluxo empistonado, descrevendo condi¢bes de fluxo nao
ideias. Se gradientes radiais tiverem de ser considerados, o0 modelo se torna
bidimensional (FROMENT; BISCHOFF; DE WILDE, 2011).

Da mesma forma, o modelo mais basico para a categoria dos heterogéneos apenas
considera o transporte empistonado, contudo apresenta uma distingdo entre as
condic¢des no fluido e na fase sélida. Os niveis seguintes, em ordem de complexidade,
levam em consideracdo os gradientes dentro da particula de catalisador, com
resisténcias interna e externa, e em seguida, os modelos heterogéneos

bidimensionais.

3.2.1. Modelos Pseudo-Homogéneos

Modelos pseudo-homogéneos sdo os mais faceis de serem utilizados e
implementados no processo de modelagem de reatores de leito fixo. Para tal, embora
coexistam a fase gasosa e a fase sélida referente ao catalisador, considera-se que o
reator pode ser satisfatoriamente descrito como tendo somente uma Unica fase. Com
tal suposicdo, assume-se que toda a superficie da particula do catalisador esta
exposta as condicbes do meio gasoso, sendo descritos por suas variaveis:

temperatura, concentracéo e pressao (MORAIS, 2007).

3.2.1.1. Modelo pseudo-homogéneo unidimensional basico

O modelo pseudo-homogéneo mais simples descreve apenas o0s perfis axiais de
temperatura e concentragdo para qualquer raio. Como o Unico mecanismo de
transporte considerado € o convectivo, 0 modelo é descrito como um modelo plug-
flow. Para esse caso, as propriedades fisicas do fluido sdo assumidas como
constantes (médias) ao longo do reator. A taxa de geragcdo ou consumo das espécies
quimicas que depende da concentracao local das espécies e da temperatura, € escrita
como a taxa de gerac&o ou consumo por unidade de volume do reator (IORDANIDIS,
2002; MORAIS, 2007).
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O equacionamento do modelo para o estado estacionario € um conjunto de equagdes
diferenciais ordinarias (EDO), juntamente de uma condicdo de contorno. Na maior
parte dos casos, essas equacfes sdo nao-lineares, porém podem ser integradas
numericamente para a obtencao dos perfis de temperatura e concentracdo ao longo
da posicao axial (FROMENT; BISCHOFF; DE WILDE, 2011; MORAIS, 2007).

No estado estacionario, esse tipo de modelo pode ser descrito pelas equacfes de
balanco de massa por componente, balanco de energia e queda de pressao, conforme
as Equacdes 3.1 a 3.3, respectivamente, para 0 caso em que ha apenas uma reacao

ocorrendo no reator. As condi¢cdes de contorno sdo dadas na Equacéao 3.4.

dC,

UE=_RAPS (31)

dT 4U

VpPgCp E = (_AH)rAps - d_t (T - Tv) (3.2)
dp _pgv?

——= 3.3
s (33)

Emz=0 Cy = Gy, T=T, p =Py (3.4)

Em que v é a velocidade axial do fluido, C, € a concentracdo molar da espécie A, z é
a coordenada axial no reator, r, € a taxa de reacdo do componente A por unidade de
volume para a reagdo homogénea, p; € a densidade do leito, p, € a densidade do gas,
¢, € o calor especifico do fluido a presséo constante, T é a temperatura, —AH € 0
calor de reacdo, U € o coeficiente global de troca térmica, d, € o diametro do tubo, T,
€ a temperatura das vizinhancgas, p € a pressao, f € o fator de atrito, d,, € o diametro
da particula, Cr € a concentragéo de alimentacao, Ty € a temperatura de alimentagéo

e py € a pressao de alimentacao.

Além das distribuicdes de temperatura e concentracdo, a queda de pressao também
pode fazer parte do modelo matematico, apesar de ser raramente significativa.
Considerando as imprecisdes na expressao da taxa de reacdo e incertezas nos
parametros de transporte, usualmente a queda de presséo ndo apresenta um efeito
consideravel na performance do modelo, apesar de apresentar relevancia para a

avaliacao dos custos operacionais do reator (IORDANIDIS, 2002).

A Equacdo de Ergun para a queda de pressao ou perda de carga para particulas

esféricas, dada pela Equacéo 3.5, é a mais aceita para a queda de pressao em leitos
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fixos em problemas de engenharia. Essa equacdo € largamente utilizada e nédo
apresenta restricdes ao numero de Reynolds, podendo ser utilizada tanto para leitos
de particulas uniformes como nado uniformes, inclusive para misturas que possuem
diferentes tamanhos de particulas (MAIA, 2015; SILVA, 2011).

dp (1—8)? (upv\ 71 —¢) (pyv?
- )t (3.5)

Em que ¢ é a porosidade do leito e u,, é a viscosidade dinamica do fluido.

As constantes presentes na Equacdo de Ergun sdo obtidas com base em dados
experimentais, de modo que, quando dados experimentais mais precisos se

encontram disponiveis, o0 modelo é capaz de representar melhor o processo real.

3.2.1.2. Modelo pseudo-homogéneo unidimensional com dispersao axial

Apesar do modelo béasico ser o mais utilizado devido a sua simplicidade matematica,
ele oferece uma descricdo mais grosseira do real processo que ocorre no reator. O
modelo plug-flow ndo leva em consideracao caracteristicas fundamentais de reatores
de leito fixo, como as distribuicbes de concentracdo e temperatura nao uniformes ao
longo do leito e efeitos de mistura, causados pela turbuléncia e presenca do leito
catalitico, além de diversos mecanismos, como difusdo molecular, conducédo térmica
e radiacao, por exemplo (IORDANIDIS, 2002).

O fluxo resultante dos mecanismos envolvidos pode ser descrito analogamente pelas
leis de Fick e de Fourrier, para a transferéncia de massa e para a transferéncia de
energia, respectivamente. Os modelos estacionarios considerando a dispersao axial
sdo constituidos por equacdes diferenciais ordinarias de segunda ordem, do tipo
valores de contorno (MORAIS, 2007).

Considerando a disperséo axial e estado estacionario, o modelo do reator pode ser
descrito pela Equacéo 3.6 para o balan¢co de massa para o componente A e a Equacao
3.7 para o balanco de energia.

d2c,  dC,
gDy 7 "V, — Rups =0 (3.6)
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d*T

dT 4U
HE—ngCPE‘F (—AH)R4ps _d_t(T -T,)=0 (3.7)

As condic¢des de contorno estéo descritas na Equacéo 3.8, denominadas de condi¢des
de Danckwerts (Danckwerts, 1953).

0C,(z,t

z=0; v Cr(¢) =17CA(0,t)_DMAa+)|z=0

0C,(z,t)
z=L  —— 2= =0

(3.8)
0T (z,t)

z = 0; pgCpv Tr(t) = pyc,v T(O,8) — kHT |,=0

0T (z,t)
z=L;  —— = =0

Em que D,, € a difusividade efetiva na direcéao axial no leito fixo e k; € a condutividade

térmica efetiva na direcao axial no leito fixo.

3.2.1.3. Modelo pseudo-homogéneo bidimensional com dispersao radial

Os modelos unidimensionais anteriormente abordados negligenciam as
transferéncias de calor e massa na direcéo radial e, portanto, descrevem temperatura
e conversdes constantes na secédo transversal. Essa simplificacdo pode levar a erros
guando reatores com efeitos de trocas térmicas pronunciadas estédo envolvidos. Para
esses casos, modelos bidimensionais podem ser mais adequados (FROMENT;
BISCHOFF; DE WILDE, 2011).

Quando se considera a dispersao radial, as equacgdes do modelo, inclusive para o
estado estacionario, sao constituidas por equagdes diferenciais parciais (EDP), nas
coordenadas axial e radial, com condi¢cdes de contorno para ambas as direcoes.
Ainda, para reatores ndo adiabaticos, o coeficiente de transferéncia de calor na parede
entre a mistura reativa e o meio de resfriamento deve ser especificado (MORAIS,
2007).
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O modelo bidimensional pseudo-homogéneo estacionario pode ser dado pelas
Equacbes 3.9 e 3.10, considerando os perfis de concentracao e temperatura radiais.

ac, D, d acA) d2C,
_ —_ — 4= _ 3.9
Yoz 1 or (T or + €D dz? Raps (3.9)
oT k,. 8 ; OT 42T
__fr - [ = (= 3.10
VPev 5, T v or (r 6r) + Ky dz? (=AH)R,p5 (3.10)

As condicfes de contorno axiais sdo as mesmas da Equacéo 3.8 e as radiais estédo

descritas na Equac&o 3.11. E importante ressaltar a condi¢do de simetria em r = 0.

p_o G, AT
mr= or ' or

(3.11)
£ _dt aCA_O BT_ Bi(T — T
mr=s5 or or i w)

Em que D,, é a difusividade efetiva na direcédo radial no leito fixo, r € a coordenada
radial, k., € condutividade térmica efetiva na direcao radial no leito fixo, Bi € o numero

de Biot e T,, € a temperatura da parede.

3.2.2. Modelos Heterogéneos

Para reacdes muito rapidas e com um importante efeito térmico, a distincdo entre as
condicBes no fluido e na superficie do catalisador pode ser necesséria. Dessa forma,
as equacgOes de conservacao de massa e energia devem ser descritas separadamente
para as fases fluida e sélida, que serdo associadas entre si por meio do transporte de
calor e massa entre as fases (IORDANIDIS, 2002).

3.2.2.1. Modelo heterogéneo unidimensional com gradientes interfaciais

O modelo heterogéneo mais simples € o composto por um escoamento empistonado

para a fase gasosa, associado somente a resisténcia externa a transferéncia de calor



43

e massa entre o fluido e a superficie do catalisador. Modelos mais complexos desse
tipo podem incluir o mecanismo de dispersao axial da fase fluida (MORAIS, 2007).

As Equacdes 3.12 e 3.13 apresentam o modelo estacionario classico para a fase fluida
do reator, enquanto as Equac0des 3.14 e 3.15 se referem a sec¢éao transversal do leito,

incluindo as fases solida e fluida.

—v% = kya,(C4 — C3) (3.12)

vpgcpd—T= hea, (TS —T) —ﬂ(T—T,,) (3.13)
dz d;

psRa = kga,(C = C3) (3.14)

(=AH)Rups = hya, (TS = T) (3.15)

Em que k, € o coeficiente de transferéncia de massa do gas para a interface sdlida,
a, € a area de superficie externa da particula por unidade de volume, C; € a
concentracdo molar do fluido reagente na superficie do sdlido, hr € o coeficiente de
transferéncia de calor entre a fase fluida e a particula de catalisador e Ty é a

temperatura na superficie do sélido.

3.2.2.2. Modelo heterogéneo unidimensional com gradientes internos

Os modelos anteriormente abordados desprezam a transferéncia de calor e massa
dentro da particula do catalisador. Todavia, essa consideracéo s6 é verdadeira se 0s
componentes dos sitios ativos estiverem depositados na superficie externa dos
catalisadores. Grande parte dos catalisadores, contudo, possuem uma estrutura
porosa, onde a maior parte das superficies cataliticas ativas se encontra. Essa

superficie interior s6 pode ser acessada através dos poros (IORDANIDIS, 2002).

Quando a resisténcia a transferéncia de massa e calor dentro da particula do
catalisador € importante, a taxa de reacéo ndo é uniforme ao longo da particula. Dessa
forma, as equacdes do modelo devem ser completadas com equacdes que descrevam
os gradientes de concentracdo e temperatura dentro da particula. Essas equacdes
para a particula de catalisador se tratam de equacdes diferenciais ordinarias do tipo

valor de contorno, e além da cinética intrinseca da reagéo quimica, englobam também
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a difusividade efetiva e a condutividade efetiva da particula porosa (FROMENT,;
BISCHOFF; DE WILDE, 2011; MORAIS, 2007).

Do modelo estacionario descrito abaixo, as Equacdes 3.16 e 3.17 sao referentes a
fase fluida e as Equacdes 3.18 e 3.19 a fase solida do leito. Pode-se observar que o
modelo matematico para a fase fluida € o mesmo do modelo abordado no tépico
anterior. Isso ocorre porque sO ha alteracdes na forma em que a fase sdlida é

abordada na modelagem.

dc,

v = kga,(Cy — C3) (3.16)
dT 4U

vngpE = hra,(Tg —T) — Z — (T -T,) (3.17)

De d (2 4Cs R,=0 3.18

E_Zd_f( df) psRy = (3.18)

k., d

o2 (£ 58) + R, =0 (3.19)

Com as condi¢des de contorno:

EmZ:() CA:CfI T:Tf
fe_o  0G_, 0T _
(A R
d, o de, (3.20)
d, 4T,

Em que D, é a difusividade efetiva de transporte, ¢ é a coordenada radial dentro da
particula de catalisador, C; € a concentracdo molar do fluido reagente dentro do
catalisador, T, € a temperatura dentro do solido e k., é a condutividade térmica efetiva

na particula sélida
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3.2.2.3. Modelo heterogéneo bidimensional com dispersao radial

Assim como um modelo pseudo-homogéneo pode ser estabelecido de forma a
englobar variacdes radiais na estrutura de um reator catalitico de leito fixo, um reator
heterogéneo também pode ser avaliado de tal forma. Um modelo heterogéneo
bidimensional deve fazer distin¢cao entre a fase fluida e a fase sélida como um todo (e
nao apenas uma particula) para representar adequadamente a transferéncia de calor
na direcdo radial. Essa consideracdo requer uma distincdo entre a condutividade
radial efetiva para a fase fluida e a fase sélida (FROMENT; BISCHOFF; DE WILDE,
2011).

Do modelo bidimensional estacionario descrito abaixo, as Equagfes 3.21 e 3.22 sao

referentes a fase fluida e as Equactes 3.23 e 3.24 a fase sélida do leito.

ac, aC, 19 ac,;
v—+4 v = (rDerW

_t__-- S _ 3.21
0z "or ror ) T kg @y (G4 = Ca) (3.21)

oT aTy 10 oT s
PgCp va + v, E] = ;E(Tker E) + hfav(TS — T) (3.22)
kgav(cj — Cy) = ps(1 — )R, (3.23)
10 oT.
hyay (T2 = T) = = (vlegr S2) 4 po(1 =€) D (=AHmR) (3:24)

Com as condi¢des de contorno:

Emz=0 Cy = G, T=T,
ac, 0C; oT OdT;
mr or or ’ or Or (3.25)
d; ac, 0dC;
mr=s or or ’ $ w

3.2.3. Comentéarios Finais

Neste topico, foram dispostos 0s principais tipos de modelos para um reator catalitico

de leito fixo, com diferentes niveis de detalhamento. No presente trabalho foi
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empregado um modelo pseudo-homogéneo unidimensional com dispersédo axial,
como descrito no Capitulo 4. Modelos pseudo-homogéneos garantem uma maior
simplicidade de simulacdo computacional do que modelos heterogéneos e podem
garantir resultados semelhantes, como observado por Gudekar (2002). Apos a andlise
da modelagem dos reatores de leito fixo, o proximo tépico aborda a importancia da
transferéncia de calor em processos que ocorrem nesse tipo de reator e uma analise

das configuracdes de troca térmica que podem ser utilizadas.

3.3. Transferéncia de Calor em Reatores de Leito Fixo

Neste topico estdo abordadas as caracteristicas basicas de um trocador de calor, sua
classificacdo quanto a configuracdo do escoamento, a influéncia da transferéncia de
calor sobre o perfil de temperatura de reatores de leito fixo e como as diferentes

configuracOes afetam esses perfis.

3.3.1. Trocadores de Calor

Os trocadores de calor sdo equipamentos empregados para promover a transferéncia
de calor entre duas ou mais substancias, sendo que em processos quimicos, a troca
térmica ocorre usualmente entre dois fluidos. Normalmente, os escoamentos s&o
separados por paredes solidas, denominadas superficies de transferéncia de calor ou
troca térmica, para evitar que os fluidos se misturem. Contudo, em alguns trocadores
de calor, essas superficies ndo sdo necessarias devido as caracteristicas proprias dos
processos, como, por exemplo, a imiscibilidade natural dos fluidos envolvidos (BEJAN,
2004).

Uma caracteristica importante dos trocadores de calor € a sua grande diversidade,
havendo varios tipos de equipamentos e mais de um modo de classifica-los. Uma das
formas de distinguir entre diversos tipos é pela classificacdo da configuracdo dos

escoamentos.

Nos trocadores mais simples, formados por tubos concéntricos, a configuracdo do

escoamento pode ser por correntes paralelas (concorrentes) ou correntes opostas
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(contracorrentes), conforme se observa na Figura 3.5. Na configuracéo paralela, os
fluidos quente e frio entram pela mesma extremidade, escoam no mesmo sentido e
deixam o equipamento pelo mesmo extremo. Ja na configuracdo contracorrente, 0s
fluidos entram por extremidades opostas, escoam por sentidos contrarios e saem por
extremidades opostas (INCROPERA et al., 2008).

" Superficie de:
\L 1 / transferéncia
de calor

Dulerenga entre as
" temperaturas dos escoamentos

y
Correntes paralelas Correntes opostas

(a) (b)

Figura 3.5 — Trocadores de calor com (a) correntes paralelas e (b) correntes opostas.
Fonte: BEJAN (2004, p. 362).

Conforme se observa na Figura 3.5, na configuracdo com correntes paralelas, a
temperatura € maximizada na extremidade em que se inicia a troca térmica, enquanto
gue na configuracdo contracorrente, as temperaturas dos escoamentos sdo0 mais

distribuidas ao longo do eixo em que ocorre a transferéncia de calor.

Além desses dois tipos de escoamento, os fluidos também podem se mover em
escoamento cruzado, denominagdo dada a configuracdo em que um fluido escoa
perpendicularmente ao outro. Conforme se observa na Figura 3.6, dois arranjos com
correntes cruzadas podem ser utilizados para modificar o grau de mistura que ocorre
no escoamento (BEJAN, 2004).
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o ———— s e

i —_—
Escoarmento cruzado Escoamento cruzado
T=tx ) T=rt
Escoamento Escoamento
(a) nos tubos (b) nos tubas

Figura 3.6 — Trocadores de calor com escoamento (a) ndo-misturado e (b) escoamento
misturado. Fonte: INCROPERA et al. (2008, p. 425).

O efeito da mistura lateral pode ser dificultado por meio da instalacédo de partices
longitudinais, ou aletas, que particionam o escoamento em escoamentos paralelos
“ndo-misturados”. Nesse arranjo, a movimentagdo do fluido externo aos tubos na
direcdoy, que é transversal a direcéo X, € inibida, e sua temperatura varia nas direcées
x e y. No arranjo em que as particdes longitudinais ndo estao presentes, diz-se que 0
escoamento externo é misturado, pois o fluido pode se movimentar na direcdo
transversal e a temperatura varia principalmente na direcdo do escoamento dos tubos.
A condicdo de mistura € capaz de influenciar expressivamente o desempenho do
trocador de calor (BEJAN, 2004; INCROPERA et al., 2008).

3.3.2. Influéncia da Troca Térmica em Reatores de Leito Fixo

Os reatores cataliticos de leito fixo possuem grande aplicabilidade e importancia no
cenario industrial. Contudo, a necessidade de promover a troca térmica de forma
adequada para a realizacdo das reacdes pode significar um desafio (TOLEDO et al.,
2011). Para processos com reacdes altamente endotérmicas, a queda de temperatura
pode ser muito grande, a ponto de extinguir a reacdo antes de alcancar a conversao
desejada, ou a ponto de favorecer uma reacdo secundaria de menor interesse. Ja
reacOes altamente exotérmicas podem ser proibitivas por varios distintos motivos: sua
influéncia desfavoravel no equilibrio das conversdes, na seletividade do produto, na
estabilidade do catalisador e simplesmente por poder levar a condicbes operacionais
inseguras (FROMENT; BISCHOFF; DE WILDE, 2011).
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Para as reacdes endotérmicas, uma possivel solucdo é a diluicdo do reagente com
portadores de calor, embora tal estratégia ndo seja isenta de problemas: altas
temperaturas por um longo periodo de tempo podem levar a decomposicao térmica
das espécies quimicas envolvidas na reacdo. Uma outra alternativa é realizar a
subdivisdo do reator em diferentes secfes, com trocadores de calor intermediérios

(FROMENT; BISCHOFF; DE WILDE, 2011).

Por outro lado, processos que envolvem reagdes altamente exotérmicas em reatores
de leito fixo ttm como principal problema um aumento repentino na temperatura,
denominado ponto quente, ou hot spot, zona em que ocorre um ponto de maximo no
perfil de temperatura. A ocorréncia de picos muito elevados no perfil de temperatura
pode levar a consequéncias prejudiciais na operagdo dos reatores, como a
desativacdo de catalisadores, reacdes paralelas indesejadas e decomposicao térmica
de produtos (ANASTASQV, 2002; KARAFYLLIS; DAOUTIDIS, 2002).

Como nos locais dos hot-spots a temperatura € muito mais elevada do que no restante
do leito, o valor dessa temperatura é mais sensivel as variagcdes nos parametros de
operacdo do processo, como: temperatura de resfriamento, temperatura de entrada
da mistura reacional, concentracdo inicial de reagentes e taxa da vazdo de gas.
Pequenas variacbes nesses parametros podem levar a alteracbes no perfil de
temperatura e especialmente a temperatura do hot-spot, que ao chegar a
temperaturas excessivamente altas, fazem com que o processo opere de forma

descontrolada (ANASTASOV, 2002).

Diante desses problemas, é de grande relevancia pér em pratica estratégias que
levem o sistema a condi¢des operacionais conhecidas e desejadas, sobretudo para a
definicAo de estratégias de controle e operacdo otimizada do processo, o que
normalmente ocorre em condi¢des limites, proximas da instabilidade do sistema
(TOLEDO et al., 2011).

Tratando-se de um reator encamisado com distribuicdo axial, uma caracteristica
importante, que deve ser analisada para se alcancar os limites de estabilidade
desejados para o projeto de reatores de leito fixo, é a configuracdo do fluido térmico
gue envolve o reator. Isso se torna verdade, sobretudo, nas situacdes em que a
temperatura deve ser controlada e a distribuicéo do fluido refrigerante pode influenciar
significativamente a estabilidade do sistema (MORAIS, 2007).
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As configuracdes correntes paralelas e contracorrente do fluido térmico que envolve
o reator sdo as mais recorrentes na industria, sendo que ambas possuem vantagens

e desvantagens que devem ser avaliadas durante o estagio de projeto do processo.

Para reacdes exotérmicas, o regime de operagdo com correntes paralelas apresenta
maior estabilidade, apesar de sua utilizacdo demandar reatores mais longos, ou que
o fluido refrigerante apresente temperaturas mais elevadas, a fim de se alcancar a
converséao almejada. A configuracao contracorrente € normalmente considerada para
diminuir o comprimento do reator, todavia, sua utilizagdo pode levar a interacdes que
ocasionam em instabilidade, aumentando em excesso a velocidade de reacao
préxima a entrada do reator, onde a concentracao de reagentes é maior. Esse efeito
pode levar a um aumento excessivo na temperatura do reator catalitico naquela
localidade, no caso de reacBes exotérmicas, e ocasionar situacbes de potencial
instabilidade, dependendo da velocidade do fluido refrigerante e do comprimento do
reator. Dessa forma, a configuracdo contracorrente pode ser considerada mais

instavel, apresentando uma flexibilidade operacional mais limitada (MORAIS, 2007).

Eigenberger (1992) ressaltou que o fluxo de refrigerante em contracorrente, quando
aplicado a reatores de leito fixo com reacfes altamente exotérmicas e irreversiveis,
pode levar a ocorréncia de multiplos estados estacionarios e de descontrole
operacional, devendo ser empregado, para este tipo de reacdo, apenas em casos

particulares.

3.4. Método dos Residuos Ponderados

A modelagem fenomenoldgica de processos quimicos €, em geral, fundamentada nos
principios de conservacao de massa, energia e momento, obtendo-se como resultado
uma formulacdo matematica composta por um sistema de equacdes algébrico-
diferenciais. Em muitos casos, estas equacdes sdo muito complexas e ndo possuem
solucdo analitica ou exigem um alto custo computacional para sua solugcdo. Dessa
forma, diversos métodos numéricos sao aplicados a fim de simplificar a obtencéo das
solucdes dessas equagdes (SECCHI, 1995; ALVES, 2007).

O Método dos Residuos Ponderados (MRP) estabelece uma condicdo para a

obtencdo de solucbes aproximadas de varios problemas de engenharia,
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principalmente sistemas de equac¢fes diferenciais ordinarias (EDO) e equagles
diferenciais parciais com valores no contorno (EDPVC) (ALVES, 2005).

A aplicacdo do Método dos Residuos Ponderados consiste na construcao de uma
solucdo aproximada que satisfaca a solucao real, segundo um determinado critério de
minimizacdo do erro de aproximacdo. O meétodo requer dois tipos de funcdes: uma
funcdo de tentativa (@;) e outra de ponderacao (wk). A funcéo tentativa é usada para
a construcdo da solucdo numérica e a de ponderacdo para minimizar o residuo da
solucéo aproximada (LEMOS, 2007).

A aproximacdo numerica pode ser escrita como uma expansao polinomial, conforme

a Equacao 3.26.

N
9() = o+ ) ai0,(9) (3:26)
i=1

Em que a; sdo os coeficientes da solucdo proposta.

Ao substituir essas funcdes de aproximacdo na equacdo do modelo, obtém-se o
chamado residuo de aproximacdo. Dado que o residuo € uma funcédo de x, é
necessario minimiza-lo em todo o dominio de interesse, de forma que a solucdo
aproximada represente da melhor forma possivel a solucdo procurada. A medida
meédia ponderada do Residuo é dada pela Equacéo 3.27, onde V é o dominio de
interesse e w;, a fungdo de ponderacdo. Dessa forma, os coeficientes da solugéo
proposta sdo determinados de forma a anular a média ponderada deste residuo em

todo o dominio (PINTO; LAGE, 2001).

(w,Res) = J Res(x) wy (x)dx (3.27)
14

Existem varias técnicas de ponderacdo para solucdo do MRP, entre as quais se

destacam a Técnica dos Minimos Quadrados, Técnica de Galerkin e a Técnica de

Colocacéo Ortogonal. Essas técnicas se diferem pelo tipo de funcdo peso escolhida

para a minimizacao dos residuos.

A aplicacdo dos métodos de residuos ponderados possui a vantagem de demandar
um esforco computacional consideravelmente menor que os demais meétodos,
permitindo que, com um namero menor de pontos de discretiza¢do, sejam alcancados
resultados de mesma precisdo que outras técnicas que utilizam um ndmero
relativamente alto de pontos. (LEMOS, 2007).
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3.4.1. Método da Colocacéao

O método da colocacdo foi desenvolvido por Frazer et al. (1937) e tem por
caracteristica principal a definicdo da funcdo peso como a distribuicéo delta de Dirac,
6, em N pontos arbitrarios interiores (pontos de colocacao) do dominio Q, conforme a
Equacédo 3.28. O indice k é referente aos pontos de colocacao escolhidos (LEMOS,
2007).

1, X = X

wi(x) = 6(x —x) = {0, X % %, (3.28)

Isso faz com que a funcdo peso tenha a propriedade advinda de uma das

caracteristicas da funcao delta de Dirac, conforme explicitado pela Equacédo 3.29.

[ 5086 — 00 ax = £ (3.29)

Xk—

Dessa forma, o residuo (Res) é forcado a ser nulo nos pontos interiores de colocacéo,
conforme a Equacédo 3.30 que, com essa restricdo, os coeficientes da aproximacéao
possam ser definidos. A Figura 3.7 apresenta uma representacao grafica do método

de colocacéo.

Res(x;) =0 para k=1,2,...,N (3.30)

I i xr

Figura 3.7 — Representacao do método de colocacao, em que a solucédo aproximada i(x) é
imposta como igual & solugéo exata u(x) nos pontos de colocagéo internos.
Fonte: Costa (2013, p. 49).
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3.4.2. Método da Colocagao Ortogonal

Um dos métodos de residuos ponderados mais utilizados para a solucdo numeérica de
modelos de engenharia € a técnica da colocacéo ortogonal. Ela foi desenvolvida por
Villadsen e Stewart (1967) com o principal objetivo de associar a precisdo do método
dos momentos e do método de Galerkin com a simplicidade do método da colocacao
classico (LEMOS, 2007).

Na técnica da colocacgéo ortogonal, a selecdo dos pontos de colocacao, ao contrario
do método classico de colocacédo, ndo é feita de forma arbitraria, mas por meio das
raizes de um polinémio ortogonal no dominio desejado. Usualmente, sdo aplicadas as
raizes do polinbmio de Jacobi ou do polinbmio de Legendre. A técnica se diferencia,
principalmente, no tratamento da funcao residuo (Res), que ndo mais é diretamente
ortogonalizada, mas aproximada por um polindémio ortogonal que se anula nos pontos
de colocacao (x;), fazendo com que os resultados sejam mais confiaveis (LEMOS,
2007).

Na colocacgéo ortogonal, as fungdes tentativa sdo escolhidas como um conjunto de
polindbmios ortogonais Pn (x) conforme a Equacgao 3.31.

N
Py(x) = z Cix (3.31)
j=1

Em que C; sdo os coeficientes do polindmio.

3.4.2.1. Polinbmio Interpolador de Lagrange

A interpolacdo polinomial consiste em aproximar uma funcdo R—R por polinémios.
Os polinbmios de interpolacéo séo constituidos pela determinacéo de valores para a
variavel dependente em pontos especificos (yy, xi), de tal modo que se possa definir,
para N pontos, um polinémio Unico de grau menor que N.

Uma alternativa bastante usual para a aplicacdo da funcéo tentativa consiste na
aproximacéao da variavel dependente do problema, y(x), pela aproximacao polinomial

de Lagrange de grau N, conforme mostra a Equacéo 3.32 (LEMOS, 2007).
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N+2

y(x) = yW D (x) = Z £ (). y; (3.32)
j=0

Em que £;(x) € o polindmio em x de grau N, tal que:

N+2

X — X;
ti(x) = ij — (3.33)

j=1 J
j#1

Ainda, os polinbmios interpoladores de Lagrange satisfazem a propriedade disposta
na Equacao 3.34 (PINTO; LAGE, 2001).

(x) = 6;; = {(1) ; ;j (3.34)
A funcdo aproximada deve ser, entdo, substituida no sistema de equag6es, o residuo
meédio ponderado é anulado no dominio do problema, levando a um sistema de N+2
equacoes.

Tendo a simulacdo do processo encaminhada por meio das técnicas descritas, €
importante trabalhar outras caracteristicas que vao melhorar o desempenho do
processo. Neste trabalho, o controle de processos € utilizado para manter a
temperatura em uma condicdo favoravel a formacédo de eteno. Para isso, no tépico
seguinte sdo abordados conceitos basicos sobre o controle de processos e sobre o

método do Controle por Modelo Interno.

3.5. Controle de Processos

Em um processo de producdo, muitos requisitos estipulados pela operacédo e pelo
projeto devem ser satisfeitos. Estes requisitos podem ser determinados para manter
a seguranca, as especificacbes e qualidade do produto, a competitividade do
mercado, as determinagdes estipuladas por regulamentacbes governamentais,
condicdes operacionais e fatores econdmicos. Desse modo, existe a necessidade de
haver um monitoramento continuo e controle aplicado, para garantir que as finalidades
sejam alcancgadas (SILVA, 2002).

As estratégias de controle tomadas em processos quimicos sdo estabelecidas,

principalmente, para a supressao de perturbacdes externas, manutencdo da
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estabilidade e para atingir condicbes de performance otimizada do processo. A
operabilidade de processos mais integrados da menos espaco para erros (CHAVES,
et al., 2015; SILVA, 2002).

3.5.1. Controlador PID

O controle feedback, ou controle por realimentacdo, € o tipo de controle tradicional
mais utilizado, sendo caracterizado por sua simplicidade e versatilidade. Nesta forma
de controle, a variavel controlada € mantida no valor desejado com base no valor do
erro calculado (e) entre o set point e a variavel controlada. Tem como principal
vantagem a capacidade de compensar qualquer perturbacdo presente no processo e,
como principal desvantagem, a acao de controle que se realiza somente apés a
perturbacao ter ocorrido e desvios ja terem se propagado no processo (CHAVES et
al., 2015).

A Figura 3.8 apresenta uma estrutura simplificada de um sistema de controle
feedback, em que o valor de referéncia (set point) é representador por Y;,, G; € a
equacao de transferéncia do controlador, G é a equacao de transferéncia do processo

e Y é a resposta do processo em malha fechada.

Controlador Processo

Figura 3.8 — Representacao simplificada de um sistema de controle feedback.

No contexto de controle feedback, o controlador proporcional integral derivativo (P1D)
€ largamente utilizado devido a sua simplicidade de programacéo, por apresentar
poucos parametros que requerem ajuste e por ndo depender de muito suporte e
recursos para sua operacgdo. Ele é constituido por um conjunto de termos, conforme

a Equacéo 3.35, que sao aplicados com o objetivo de se gerar acdes de controle por
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meio de atuadores em um processo, 0s quais devem levar a uma condi¢céo ou faixa
de operacgéo almejada (MARCOLLA, 2005).

de(t)
dt

(3.35)

1

u(t) = K, [e(t) + Tl j e(D)dr + 7,
0

Em que e(t) é o erro entre o valor do set point e a variavel medida, u(t) € a variavel
de controle que representa a soma dos termos proporcional, integral do erro e
derivada do erro. S&o considerados como parametros de controle para este
controlador: K. como ganho proporcional do controlador, 7; como a constante de

tempo integrativa e t; a constante de tempo derivativa.

A acdo proporcional, representada pelo termo K,e(t), atribui a acdo basica de
realimentacéo proporcional ao erro, de modo que, se um desvio do valor desejado for
observado, uma acéo proporcional serd tomada. Logo, a acao proporcional € ativa
enguanto o erro for diferente de zero. Para se reduzir o erro, é necessario que o ganho

K, tenha seu valor aumentado. Contudo, esse aumento nédo pode ser arbitrario, devido

a possivel saturacdo dos atuadores, a amplificacdo do ruido e a instabilidade do
sistema em malha fechada. Quando este parametro possui sinal positivo, denomina-
se a ocorréncia de acao direta, e quando o sinal € negativo, acdo indireta
(MARCOLLA, 2005; SEBORG; EDGAR; MELLICHAMP, 2004).

A acdo integral adiciona a integral do erro ao longo do tempo a equacao do controlador
e tem grande vantagem por sua capacidade de eliminar o offset (erro no estado
estacionario). Mesmo que o valor do erro seja muito pequeno, a acao integral levara
a uma mudanca na variavel de controle u(t). Entretanto, este modo de controle possui
a desvantagem de reagir vagarosamente, sendo necessario a sua associacao a outras
acOes de controle (MARCOLLA, 2005; SEBORG; EDGAR; MELLICHAMP, 2004).

A acdo derivativa tem como objetivo usual melhorar a estabilidade transitoria do
sistema em malha fechada, atuando como uma forma de amortecimento. Ela pode ser
interpretada como uma predicédo do erro futuro do sistema. Quando o erro se torna
constante, a derivada do erro se torna nula, de modo que o uso exclusivo deste modo
leva ao offset, sendo necessaria a sua associacdo com outras acdes de controle
(MARCOLLA, 2005; MAZZUCCO, 2009).

O uso de controladores PID é tipico em sistemas com controle de temperatura,
estando o emprego das trés acdes de controle associado a caracteristicas como

tolerancia ao offset, ruidos e erros de medicéo e presenca de tempo morto acentuado
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(MAZZUCCO, 2009). Além de controladores PID, muitos processos utilizam o
controlador PI, que a despeito de ndo compreender a acao derivativa, possui maior
simplicidade de implementacé&o.

Apesar dos recentes avangos na teoria de controle, a vasta maioria das malhas de
controle na industria ainda implementa uma estratégia de controle do tipo PID. Isso
ocorre, principalmente, porque muitos problemas industriais de controle sao
suficientemente simples, de modo que um controlador PID pode corresponder
adequadamente as demandas existentes. Nesse cendrio, técnicas de controle mais
avancadas acabam sendo direcionadas para problemas mais complexos, nos quais
elas possam oferecer uma significativa melhoria para o desempenho do processo,

comparadas as técnicas mais tradicionais (SILVA, 2002).

3.5.2. Controle por Modelo Interno (IMC)

Quando um modelo dinAmico de um processo quimico, com razoavel acuracia, estiver
disponivel, torna-se vantajoso basear o projeto do controlador no modelo matematico
do processo. Dentre os métodos existentes para o projeto de controladores PID com
base no modelo do processo, destaca-se o Controle por Modelo Interno (IMC, do
termo em inglés Internal Model Control). A abordagem do IMC possui a vantagem de
permitir incertezas no modelo e um contrapeso entre performance e robustez de uma
maneira mais meticulosa (SEBORG; EDGAR; MELLICHAMP, 2004).

O método IMC foi proposto por Garcia e Morari (1982) e demonstrado por Rivera et
al. (1986), e se baseia no diagrama de blocos simplificado apresentado na Figura 3.9.
O modelo de um processo (G) e a saida do controlador (P) s&o utilizados para calcular
a resposta do modelo (Y). Entéo, a resposta do modelo é subtraida da resposta real
do processo Y, e a diferenca é utilizada como sinal de entrada para o controlador IMC,
G:. Em geral, a resposta do modelo e a resposta do processo real sdo diferentes
devido a erros de modelagem e perturbacbes desconhecidas (D # 0) que ndo séo

consideradas no modelo.

A Equacéao do controlador é especificada conforme a Equacao 3.36.

1
G = il f. (3.36)
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Em que G_ é a funcdo de transferéncia do modelo do processo com polos estaveis e
sem tempo morto e f é um filtro utilizado para permitir que a fungéo de transferéncia
do controlador seja realizivel e estavel. O ganho estacionério desse filtro € unitério e
é tipicamente descrito conforme a Equacao 3.37 (RIVERA et al.,1986).

Controlador Processo
Y o E P
=® » Gg - i
o G

Modelo Interno

Figura 3.9 - Diagrama de Blocos de um Sistema com Controle por Modelo Interno.

1

e (3.37)

fe

Em que 7, € a constante de tempo do filtro e r' € um inteiro positivo, usualmente
definido como 1 para sistemas de primeira e segunda ordem.

A selecdo do valor do parametro 7, € um passo muito importante no projeto de um
IMC. Em geral, aumentar o valor do parametro produz uma resposta de controle mais
conservativa, uma vez que o ganho do controlador decresce com o aumento de ..
Seborg, Edgar e Mellichamp (2004) listaram os principais critérios utilizados para a
selecéao de t., com base nos valores da constante de tempo do processo (zp) € do

tempo morto (t,,):

1. 7./ty >08et.> 0,17, — Rivera et al. (1986);
2. Tp > 1, > ty; — Chien e Fruehauf (1990);

3. 7. = ty — Skogestad (2003).
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O método IMC é utilizado para o projeto de controladores Pl ou PID, sendo necessario

0 uso de expressdes analiticas para sintonizar os parametros do controlador.

Relacbes de sintonia para sistemas de primeira ordem obtidas por Chien e Fruehauf
(1990) estédo relacionadas na Tabela 3.1. O caso A se refere a sintonia de um
controlador PI para um sistema de primeira ordem e os casos B e C se referem,
respectivamente, a sintonia de controladores Pl e PID para sistemas de primeira
ordem com tempo morto. Relacdes de sintonia de outros sistemas podem ser

encontradas no trabalho de Chien e Fruehauf (1990).

Tabela 3.1 — Relac¢des de Sintonia para Controladores Pl e PID pelo Método IMC.

Caso Modelo K. T; Tp
K T
Tps+1 TcKE
K; e7tms Tp
B - - <., TP =
Tps + 1 (¢ + tm)Ke
ty
KE e_tMS Tp + 7 tM Tp tM
¢ TSt 1 iu Tty 2t + ty
Tps+ 1 To + 7M 2 Tp T iy

Fonte: Chien e Fruehauf (1990).

3.6. Comentéarios Finais

A bibliografia consultada permitiu um embasamento tedrico indispensavel para o
prosseguimento deste trabalho, de modo a disponibilizar as ferramentas e o
conhecimento para atingir 0s objetivos estipulados. O estudo de reatores cataliticos
de leito fixo € um tépico bastante abordado na literatura, desde as caracteristicas
gerais de operacéo, até as etapas de modelagem e simulagédo. Por meio da literatura
consultada foi possivel desenvolver e aprimorar o conhecimento necessario para a
aplicacdo da técnica da colocacao ortogonal e do controle de temperatura por meio
do método do Controle por Modelo Interno, conforme a metodologia apresentada no

proximo capitulo.
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4 METODOLOGIA

Neste capitulo, estdo apresentados os modelos cinéticos, 0 modelo matemaético
proposto para a descrigéo da reacao de desidratacéo de etanol em reator de leito fixo,
as técnicas matematicas e numeéricas utilizadas para o prosseguimento do estudo, as
configuracdes de troca térmica avaliadas e a estratégia de controle de processos

empregada.

4.1. Modelos Cinéticos

De acordo com Kagyrmanova et al. (2011), os principais produtos da desidratacao de
etanol, na presenca de catalisador a base de alumina, sdo eteno, éter etilico, etanal,
hidrogénio e buteno. Desse modo, as reacdes consideradas para o processo de
desidratacdo de etanol neste trabalho séo: desidratacdo intramolecular de etano,
desidratacdo intermolecular de etanol, desidrogenacéo de etanol, desidratacéo de éter
etilico e dimerizacdo de eteno. Estas foram dispostas, juntamente as suas variacdes
de entalpia padréo, nas Equacdes 4.1 a 4.5, respectivamente, e serao referenciadas
ao longo do trabalho pelos indices j = 1 a 5. E importante observar a reversibilidade
das reacOes e que eteno também pode ser formado pela reacdo de desidratacdo do

éter etilico (Equacao 4.4).

C,H;OH = C,H, + H,0 AH,9g = +45,5 kJ/mol (4.1)
2C,HsOH = (C,H,),0 + H,0 AH,9g = —23,8 kJ /mol (4.2)
C,HsOH = (C,H,0 + H, AH,9g = +68,9 kJ /mol (4.3)
(C,H,),0 = 2C,H, + H,0 AHy9g = +114,9 kJ /mol (4.4)
2 C,H, = C,Hg AH,o5 = —104,6 k] /mol (4.5)

Para facilitar a notacdo das espécies quimicas, elas serdo referenciadas conforme a
Tabela 4.1.
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Tabela 4.1 — Numero de referéncia das espécies quimicas envolvidas nas reagoes.

Espécie Quimica Nomenclatura Numero de Referéncia (i)
C,HsOH Etanol 1
C,H, Eteno 2
H,0 Agua 3
(C,H,),0 Eter etilico 4
C,H,0 Etanal 5
H, Hidrogénio 6
C,Hg Buteno 7

Kagyrmanova et al. (2011) realizaram estudos para avaliar a seletividade dos
componentes envolvidos nas reacdes supracitadas em fung¢éo da conversao de etanol
e datemperatura. Os autores observaram que com o aumento da converséao de etanol,
a seletividade de éter etilico tende a cair drasticamente, enquanto a seletividade de
eteno aumenta. De 375 para 450°C, h& maior seletividade do eteno, principalmente
pelo aumento da producdo do mesmo pela reacdo da Equacédo 4.4. Contudo, o
acréscimo de temperatura leva a um pequeno aumento na producdo de buteno. A
seletividade do etanal praticamente ndo se altera, mantendo-se na faixa de 0,15 a
0,3%. Em temperaturas acima de 400°C, pequenos tracos de metano, propeno, iso-
butanol, mondxido de carbono e didxido de carbono foram observados. Os autores
concluiram que producfes maximas de eteno sdo observadas nas condi¢cdes de altas
concentracfes de etanol na alimentacdo (ndo menores que 94%) e na faixa de
temperatura de 370 a 400°C.

Os modelos cinéticos utilizados se baseiam na lei da acdo das massas, em que essas
reacoes sdo consideradas elementares, com suas ordens sendo estabelecidas por
seus proprios coeficientes estequiomeétricos. Os modelos para cada uma das reacdes
sao fornecidos pelas Equacdes 4.6 a 4.10 (MAIA, 2015).

1
Ry =kip (C1 - K_CZC3> (4.6)
c1
) 1
Ry =kyp <C1 - K_C3C4> (4.7)
c2
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1
R3 - k3,D (Cl - K C5C6) (48)
C3
1 2
R4_ - k4,D <C4 - K CZ C3> (49)
C4
) 1
R5 = kS,D (CZ - K_C7> (410)

s
Em que R; (j = 1,...,5) é a taxa de cada uma das reacBes em mol.m3s?, k;, é a
velocidade especifica da reagdo direta e K; € a constante de equilibrio quimico em
termos de concentracgéo.

A velocidade especifica de reacdo € uma funcao exponencial da temperatura (do tipo

lei de Arrhenius) e a constante K.; esta relacionada com a constante termodina-mica

de equilibrio quimico, K;, conforme as Equagdes 4.11a e 4.11b.

Kej = K;CoP? (4.11a)

—Ea]-,DA

kip = kojpT?’e RT Ceqy (4.11b)

Em que C° é a concentracdo do gas ideal nas condi¢des padréao (1 atm e 25°C), 0D é

a ordem da reacdo direta, k,; , € o fator pré-exponencial da reacdo, Ea € a energia de

ativacdo da reacao, C.,, € a concentracdo massica do catalisador e DO é o parametro

diferenca de ordem da reacao, obtido conforme a Equacao 4.12.
DO =OR - 0D (4.12)

Em que OR é a ordem da reacdo reversa. Os valores das ordens de reacdo foram

dispostos na Tabela 4.2.

Tabela 4.2 — Ordens das reacdes

Reacéo j OD OR DO
1 1 2 1
2 2 2 0
3 1 2 1
4 1 3 2
5 2 1 -1

Fonte: Maia (2015).
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Substituindo a equacado da constante termodinamica de equilibrio na Equacéo 4.11a,

chegou-se na Equagao 4.13, utilizada para o calculo de K¢;.

AH®j o — AG®je  AH®j 1
J.T 5T ]'T>C0DO (4.13)

Kej = eXp( RT® RT

Em que T° é a temperatura padréo (25°C), AH®; - € o calor de reacdo na temperatura

padrao e A(7°leo € a variacdo da energia de Gibbs na temperatura padrao.

4.2. Modelo do Reator

Para a andlise e simulacdo da reacao de desidratacdo de etanol a eteno em reator
catalitico de leito fixo, foi utilizada uma adaptacdo do modelo pseudo-homogéneo
unidimensional com dispersdo axial proposto por Schwaab et al. (2009), que foi
descrito para o processo industrial de reforma a vapor de metano em leito fixo. As
adaptacdes foram realizadas com base na estrutura do modelo de Maia (2015). As
principais alteragdes realizadas no modelo s&o referentes aos termos de reagéo
quimica no balanco de massa por componentes, no termo de consumo de energia no
balanco de energia e na consideracao de que a presséo ao longo do reator em estudo

€ constante.

Pela simplicidade e menor esfor¢o para a implementacdo computacional do modelo,
foi realizada a simulacdo de um modelo unidimensional, considerando também a
dispersédo na direcdo axial. Na analise do processo, percebeu-se que o niumero de
Péclet massico variou em torno de 80 a 100 ao longo do reator, evidenciando a forte
prevaléncia do efeito advectivo sobre o difusivo. Contudo, para aumentar o nivel de

detalhamento do modelo, o efeito difusivo foi mantido no equacionamento.

As Equacdes 4.14 a 4.17 descrevem o modelo matematico pseudo-homogéneo
unidimensional com disperséao axial para o reator. Elas representam, respectivamente,
o balanco de massa por componente; a equacéo do fluxo molar por componente; o

balanco de energia para o reator, e; a equacao para a massa especifica do gas.
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e Balanco de Massa por Componente:

acC; oF, 92¢;
ot - oz " Du 0z2 +2”"'fRf (4.14)
J

e Equacéo do fluxo molar por componente:
Fi = szi (415)

e Balanco de Energia:

A oT

((1 - S)Psts + €Pyg CP,M) E
. T 9T 4U _ (4.16)

= byl 5, +hu gyt (= T)+ Z(—AHj)Rj
j
e Equacéo para a massa especifica do gas:
p My

P9 = RT 1000 (417)

Em que C; é a concentracdo molar do componente, F; € o fluxo molar do componente,
Dy € o coeficiente efetivo de difusdo massica na direcéo radial no leito fixo, v;; € 0
coeficiente estequiométrico da espécie i na reacdo quimica j, Cps é a capacidade
calorifica do sdlido a press&o constante, Cp, € a capacidade calorifica da mistura a
pressdo constante, v, € a velocidade da mistura reacional na dire¢do axial, ky € o
coeficiente efetivo de condutividade térmica e M,;, é a massa molar da mistura.

Para a obtencdo do modelo foi considerado: coeficiente efetivo de difusdo massica, e
de condutividade térmica constantes; gas ideal; solucdo ideal; fluido newtoniano;
dissipacdo de calor pelas forcas viscosas despreziveis; atividade do catalisador
constante; fragcdo de vazios do leito (&) uniforme.

As condi¢des iniciais do modelo sdo dadas pelas Equacbes 4.18 e 4.19, em que 0

indice O representa o valor inicial da variavel.

Ci(z,t) = Cyo(2) (4.18)

T(z,t) =Ty(2) (4.19)
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As condi¢cbes de contorno de Danckwerts (1953) para o balanco de massa por
componente sdo apresentadas nas Equactes 4.20 e 4.21 e para o0 balanco de energia

nas Equacoes 4.22 e 4.23.

0C;(z,¢t)

z=0; v,Cir () = v,C;(0,t) — DMLG—Z |z=0 (4.20)
0C;(z,t)

z=1L; l(')—zlzzL =0 (4.21)

A A 0T (z,t)

z=0; PmCpmTr(t) = pmCpyv,T(0,t) — kHT | z=0 (4.22)
0T (z,t)

zZ = L; a—Z |Z=L =0 (4.23)

Em que C;¢(t) € a concentracdo da espécie i na alimentagéo e T;(t) € a temperatura
na alimentacgéo. As condi¢cdes de contorno na entrada do reator indicam que ocorrem
0s processos de transporte de adveccao e dispersao axial, resultando em condicdes
de contorno do terceiro tipo (condigcdes de Robin). Na saida do reator, as condi¢cdes

de contorno sdo do segundo tipo (condicdes de Neumann).

No modelo apresentado, a temperatura da camisa ao redor do reator foi considerada
constante. Contudo, neste trabalho, foi trabalhada a consideracdo de uma corrente de
fluido térmico ao redor do reator, que entra com uma determinada temperatura de
alimentacédo e, devido a troca térmica com o reator, tem sua temperatura variando ao
longo do eixo axial. A simulacdo do processo foi realizada considerando as
configuragbes de fluido aquecedor com fluxo com correntes paralelas e em
contracorrente. As Equacdes 4.24 e 4.25 correspondem aos balangos de energia para
o fluido térmico para as configuracdes em correntes paralelas e contracorrente,

respectivamente.

e Balanco de Energia do Fluido Térmico (Correntes Paralelas):

o, __ T, 4 _ . 4o
at - v‘l] aZ DtpUva( v ) ( . )

e Balanco de Energia do Fluido Térmico (Contracorrente):

oT, _ T, 4. .
at _v‘l) aZ Dtvapv( v ) ( . )
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Em que v, é a velocidade axial de escoamento do fluido térmico, U,, € o coeficiente de
troca térmica do fluido térmico, p,, € a massa especifica do fluido térmico e Cp, € a

capacidade calorifica do fluido térmico.

As condicfes de contorno para a temperatura do fluido térmico para as configuracdes

correntes paralelas e contracorrente sdo dadas pelas Equacdes 4.26 e 4.27,

respectivamente.
z=0; Ty(2,8)|3=0 = Ty s (4.26)
z=L;  T(2,0|;= =Tys (4.27)

Em que T, ; € a temperatura de alimentagéo do fluido térmico.

Para o calculo de parametros do modelo, foram utilizadas as equa¢des matematicas
apresentadas abaixo. A capacidade calorifica especifica da mistura € obtida por meio
da Equacao 4.28.

1 Cay +TY LGB+ T? X Ciyi + TP X1, Ci6;
-1 CiM;

(4.28)

CP,M =

Em que M; é a massa molar da substancia i e «;, B;, y; € 6; sS40 as constantes

caracteristicas da equacdo empirica de capacidade calorifica das substancias.

A Equacao 4.29 foi utilizada para o céalculo do calor de reacéo.
_ _ AB; Ay; AS;
AH; = AH®j 7 + Aaj(T — T,) + 7’ (T? —T?) + ?’ (T3 -T3) + T] (T*—T% (4.29)

Em que AH°]-,TO € o calor de reacdo na temperatura padrdo. Sendo que:

7 7

7
vija;; AR = Z VB Ay = Z vy A = Z v;,;0; (4.30)
i=1

i=1 i=1 i=1

NgE

A(Xj =
A fracdo de vazios do leito (¢) foi calculada por meio da equacdo empirica de Haugley
e Beveridge (FROMENT; BISCHOFF, 1990 apud MAIA, 2015), conforme a Equacéao
4.31.

£=038+0,078 |1+ (4.31)
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Em que D,, € o diametro equivalente de uma particula de catalisador (Equacéo 4.32),

obtido com base no didametro de uma esfera perfeita com o mesmo volume da particula

de catalisador (V.,;, Equacao 4.33).

1
d, = (6Vcaf) ’ (4.32)
A
td? (4.33)
Vear = TCMLcat

Em que d.,; € o didametro do catalisador e L.,; € 0 comprimento da particula de

catalisador.

Os coeficientes efetivos de difusdo massica e de condutividade térmica para gases
escoando em leitos porosos estdo normalmente associados as condicdes e
propriedades do meio. Neste trabalho, os coeficientes foram obtidos por meio das

expressdes semi-empiricas das Equacdes 4.34 e 4.35 (MAIA, 2015).

3
T°/2
P
ky = koyT /2 (4.35)

Em que D,,, € o fator de difusividade massica efetiva (m2.Pa.s1.K3?) e k,, € o fator
efetivo de condutividade térmica (W.m.K=32). Ambos os fatores sido relacionados as
propriedades e a composicdo quimica da matriz porosa, sendo considerados

constantes.

4.3. Adimensionamento do Modelo

Antes de proceder com a solu¢éo do modelo pelo método da colocagéo ortogonal, foi
necessario realizar o adimensionamento do mesmo. Esse procedimento teve como
principais objetivos: simplificar a notagéo; facilitar a implementagdo e solugéo
numerica das equacdes; e permitir a correta implementacao da técnica da colocacgéao
ortogonal, aplicada de modo que as raizes do polinbmio ortogonal precisavam estar

no intervalo de 0 a 1.

Para o0 modelo em questdo ser adimensionado, as variaveis do processo foram

redefinidas por meio da divisdo por valores de referéncia, conforme a Equacéo 4.36.



Z
L’ TR B Cref' Tref Bl Tref ’
De tal modo que tg = L/vyf.

O modelo adimensional do reator foi descrito conforme as Equacgbes 4.37 a 4.40,
referentes aos balancos de massa por componente, de temperatura do reator e de

temperatura do fluido térmico adimensionais.

e Balanco de Massa por Componente:

5
dy; dy; 1 9%y,
ot “ox + Pe,, 0x? z vi;Day; (4.37)
=1
e Balanco de Energia:
96 99 1 826 -
((1 - E)CS + €¢) a = —qbw& + HW + ﬂT(Qv - 9) + z BjDajT}- (4.38)
j=1

e Balanco de Energia do Fluido Térmico (Correntes Paralelas):

00 00
aTv =~y a_xv — By (6, — 0) (4.39)

e Balanco de Energia do Fluido Térmico (Contracorrente):

a0 a6
aTv = Wy a_xv — Bv(6, — 0) (4.40)

As condic¢des iniciais dessas Equacgdes sao dadas pelas Equacgbes 4.41 a 4.43.

Yi(x,T) = yio(x) (4.41)
0(x,t) = 6;0(x) (4.42)
gv(x! T) = 017,1'0 (x) (4.43)

As condicbes de contorno das equacdes do modelo adimensional sdo dadas,

respectivamente, pelas Equacoes 4.44 a 4.49.

1 dy;(x,7)
Pe,, 0x lz=0

X = 0, ylf(T) = yi(O, T) - (444)



x=1; —ayi;z, 2 |x=1=0
x=0; 6,(1) =19(0;T)—L
Pey
x=1; %ﬁr) x=1 =0
x=0; 0, (x, T)|x=0 = Oy s
x=1  0,(00)|x=1 =0Oyf

20 (x, 1)
“ox | z=0

(Correntes paralelas)

(Contracorrente)
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(4.45)

(4.46)

(4.47)

(4.48)

(4.49)

Os grupos adimensionais utilizados no modelo adimensional estdo descritos na

Tabela 4.3.

Tabela 4.3 — Grupos adimensionais.

Nome Simbolo Definicao Descricao
. Lv Adveccao vs Difusdo
N° de Péclet Massico Pey —ref ¢ e
Dy (méssica)
, _— Lv ¢ A 3 Difusa
N° de Péclet Térmico Pey refPrefZpM dvecgao vs Difusao
ky (térmica)
N° de Damkshler Da; k.. TODGODgg ¢ cop-1 _ Reacionalvs
J TrR0j,plrer? € cat>ref | Transporte (tempo)
Energia de ativagéo v, Eq; i
adimensional J RTyer
Temperatura adiabatica 5 (=AH®))Cyef Reacional vs
adimensional J PresComTrer Capacidade térmica
Coeficiente de troca g 4UL Troca vs Capacidade
térmica adimensional T DiprefVresCom térmica
- 4UL Tr Y% i
Coeficiente de troca do 8 _ Of;msicia(f‘)lif d((j)ade
fluido térmico v DipresvrerCpy
quente)
i c psCp,s Capacidade térmica
$ preféP,M relativa do leito

Fonte: Maia (2015), modificado pelo autor.
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Os modelos cinéticos adimensionais, representados por r;, sdo descritos conforme as

Equacdes 4.50 a 4.54.

C
f
n = (3’1 - _C:Ie( YZJ’3) (4.50)
1
) 1
T, = <y1 - K_y3)’4) (4.51)
2
Cref
r3 = <y1 - —C:Ie( }’5}’6> (4.52)
3
Cror\ 1
f
= (y4 - (=) K—yz%) (453)
4
(v © 4.54

4.4. Simulacao do Processo

Apoés o adimensionamento das equac¢des do modelo, foi realizada a discretiza¢do do
mesmo pela técnica da colocagcdo ortogonal e a solucdo numérica por meio da
aplicacdo do Método das Linhas. Este método consiste em discretizar as derivadas
parciais no espaco (neste trabalho, pelo método da colocacao ortogonal), para entdo
resolver o sistema de equacdes diferenciais temporais resultantes por meio de uma

ferramenta de solu¢do numérica (LANA, 2011).

Para a solucdo numeérica, foi utilizado o conceito da matriz de massas, que consiste
em uma matriz diagonal, em que cada linha representa uma equacao diferencial
referente aos pontos discretizados do modelo, enquanto as colunas representam as
derivadas temporais das variaveis de estado (HUANG et al., 2008). O valor de cada
componente da diagonal principal da matriz se torna, entdo, o coeficiente numérico
associado a derivada no tempo. Como as condi¢des de contorno ndo compreendem
derivadas temporais, o coeficiente numérico nesses pontos é nulo, de modo a se obter

um sistema de equacdes algébrico-diferenciais.
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A simulacéo do processo foi realizada no software MATLAB, em um computador com
processador Intel Core i5-5200U 2,20 GHz, memodria RAM 8 GB e sistema operacional
Windows10 64 bits.

O modelo foi resolvido para diferentes quantidades de pontos de colocacéo interiores
e, entdo, foi avaliado a partir de qual numero de pontos de colocacéo a solugcédo do
modelo passa a convergir. A menor quantidade de pontos de colocacdo que leve a
um resultado preciso deve ser adotada, de modo que o esforgo computacional seja
menor. Os pontos de colocacdo para a aplicacdo da técnica de colocacao ortogonal

foram determinados pelas raizes do polinbmio ortogonal de Legendre.

Os parametros estruturais, operacionais, fluidodindmicos, termodinamicos e cinéticos

necessarios para a simulacdo do modelo estéo dispostos no Anexo A.

Apos a simulacdo, a seletividade de eteno foi calculada de acordo com a definigao
estabelecida por Phung et al. (2015), conforme a Equacéo 4.55.

s Civ;
e = 455
( UEtOH(CEtOH(in) - CEtOH(out))) ( )

Em que Se; € a seletividade do produto i e v; € o coeficiente estequiométrico do produto

i. O subscrito EtOH foi utilizado para representar o reagente etanol.

Os métodos numéricos devem satisfazer algumas propriedades, como consisténcia,
estabilidade e convergéncia (TANNEHILL et al., 1997). No caso especifico da
consisténcia numérica, € verificado se o problema discretizado é uma aproximacéo do
diferencial do problema original. Assim, também foi feita uma analise da consisténcia
numeérica da solucéo convergida com a técnica da colocacéo ortogonal para o reator,
comparando-se com a técnica de diferencas finitas explicita, que é conhecida por ser

um método numérico consistente.

4.5. Andlise de Sensibilidade Paramétrica

A fim de avaliar a influéncia que determinados parametros exercem sobre a
temperatura do reator, foi empregada a técnica de perturbacdo numérica para a
obtencdo dos coeficientes de sensibilidade. Esta técnica consiste em aproximar a

derivada da variavel de estado em relacdo aos parametros por diferencas finitas.
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Desse modo, a derivada deve ser calculada a partir do calculo da variavel de estado
apos a adicao e a subtracdo de uma perturbacéo (¥) no parametro (p;) em questao,
como se observa na Equagéao 4.56.

_ 9y @it~y — %)

(4.56)

i

Para melhor comparacéo entre as diferentes sensibilidades paramétricas, foi utilizado
o adimensionamento dessa equacéo, conforme a Equacao 4.57.

_ ypi+¥)—ypi—¥) pi

S.
' 2¥ y(p:)

(4.57)

Os coeficientes de sensibilidade foram calculados em diferentes pontos do perfil de
temperatura, para observar em qual posicéo axial a temperatura sofria maior influéncia
das perturbacbes nos parametros. Como o modelo utilizado é dinamico, os
coeficientes de sensibilidade foram calculados quando o processo ja se encontrava

no estado estacionario.

Também foram construidos graficos com os perfis estacionarios de temperatura apés
perturbacdes nos parametros operacionais, a fim de identificar de que modo os

parametros influenciam a temperatura dentro do reator de leito fixo.

4.6. Controle de Temperatura

Apds a implementacdo do modelo com a configuracdo de troca térmica que
apresentou o melhor desempenho, foi proposta uma estratégia de controle da
temperatura em um ponto do reator. Por apresentar uma implementagéo mais simples
gue um PID, um controlador proporcional integral (PI) foi implementado e sintonizado
com base no método de sintonia de um controlador IMC, sendo descrito na forma do

algoritmo de velocidade, conforme a Equacao 4.58.

Au(k) = K¢ |et) — ek — 1) + %e(k)] (4.58)
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Em que Au(k) é a variacdo da variavel manipulada no instante k (dominio discreto) e

At € 0 passo no tempo.

A temperatura do reator foi controlada por meio da manipulagdo da velocidade de
escoamento do fluido aguecedor da camisa térmica. Um teste servo (no qual ocorrem
alteracdes no set point) e um teste regulador (no qual um parametro operacional sofre
perturbacdes) foram realizados para analisar o desempenho do controlador sob
diferentes condi¢gGes operacionais.

O uso do controlador teve como principais finalidades manter a estabilidade do
processo mesmo na presenca de perturbagdes e manter a temperatura do reator em
uma faixa na qual a reacdo de desidratacdo de etanol para formacdo de eteno seja

favorecida, aumentando a produtividade do processo.

4.7. Comentarios Finais

Neste capitulo, foram apresentadas as equac¢des do modelo matematico pseudo-
homogéneo, além das técnicas de discretizacdo, simulagéo e controle utilizados para
a simulacao do reator de leito fixo. Os modelos com configuragbes em correntes
paralelas e em contracorrente devem permitir avaliar a melhor configuracdo de
operacédo do processo de desidratacao de etanol para producao de eteno. No Capitulo
5, sd@o expostos os resultados da simulacdo do modelo apresentado neste capitulo e

as respectivas analises, além do desenvolvimento do controle de temperatura.
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5 RESULTADOS E DISCUSSOES

Neste capitulo, sdo apresentados e discutidos os resultados obtidos durante as
simula¢cdes computacionais do processo de desidratacdo catalitica de etanol em
reator de leito fixo, com as distintas configuracfes de troca térmica avaliadas, além da
analise de convergéncia de malha e o controle de temperatura proposto para o ponto

frio do reator.

5.1. Convergéncia de Malha

Ao promover a discretizacdo de um eixo espacial continuo, sabe-se que quanto maior
0 numero de pontos no dominio, menor é o erro entre a solugcdo aproximada obtida
pelo método numérico e a solucdo analitica do problema. Contudo, cada ponto
considerado para a solugéo do sistema resulta em uma equacéo diferencial, que deve
ser integrada ao longo do tempo de simulacdo. Logo, ao aumentar a acuracia da
solucdo pela utilizacdo de um numero maior de pontos de discretizacdo, ha um

inerente aumento do custo computacional para a solu¢ao do problema.

Neste contexto, torna-se usual encontrar uma quantidade minima de pontos de
discretizagdo que garanta uma solucéo precisa e viavel do modelo matematico, com
um custo computacional reduzido. Para isso, um estudo de convergéncia de malha foi

proposto.

A malha de pontos discretos de um método numérico é dita convergente, se a solucéo
da equacéo discretizada coincide com a solucdo exata da equacao diferencial, quando
o tamanho do passo de discretizacao tende a zero (MAIA, 2015). Entretanto, como no
problema em estudo, uma solucdo analitica para o modelo matematico nédo se

encontra disponivel, a convergéncia foi obtida por um critério quantitativo.

Para tal, foi empregado o erro relativo percentual maximo entre malhas com diferentes
pontos de colocacdo. Dessa forma, as solucbes obtidas para o problema com
nameros menores de pontos de colocacdo foram comparadas com a solugédo
alcancada ao se utilizar uma malha mais refinada. A Equagéo 5.1 compreende a

relacdo matematica utilizada para essa analise, conforme proposta por Maia (2015).
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Yr(2) —yn(2)
X

N —
”IY ”Oo =ma )’R(Z)

.100 (5.1)

Em que ||I}'[|  é o maximo percentual de erro relativo entre as malhas para a variavel

de estado y, yy €é a variavel de estado adimensional obtida com a malha mais refinada
e yy € a varidvel de estado adimensional obtida com a malha com N pontos de

colocacao.

A analise da convergéncia de malha foi realizada por meio dos perfis de temperatura
estacionarios. A malha mais refinada continha 20 pontos de colocac¢éo internos e,
portanto, 22 pontos no total. O valor adotado se refere a quantidade maxima de pontos
de colocacdo que foram possiveis de serem utilizados para a solugdo numérica do
problema. Como o modelo foi resolvido pelo método da colocacdo ortogonal, uma
maior quantidade de pontos leva a matrizes esparsas, de modo que o método diverge
ao calcular a inversa de uma matriz. Na Tabela 5.1 estdo dispostos 0s maximos
percentuais de erro para o modelo, com ambas as configura¢des de troca térmica

avaliadas.

Tabela 5.1 — Maximo percentual de Erro Relativo entre as Malhas.

Numero de Pontos de Maximo Percentual de Erro Relativo entre Malhas (%)
Colocagéo Internos Correntes Paralelas Contracorrente
2 6.72 7.11
4 3.01 7.11
6 2.50 1.20
8 1.92 0.64
10 1.36 0.28
12 0.89 0.23
14 0.52 0.23
15 0.37 0.29
16 0.25 0.28
18 0,12 0,18

Foi estipulado que o erro percentual maximo ndo deveria ser maior que 0,5% em
relacdo a malha mais refinada. Deste modo, ao observar a Tabela 5.1 para a

configuracdo de troca térmica com correntes paralelas, foi possivel determinar que
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deveriam ser utilizados 15 pontos de colocacédo internos nas simulagdes numéricas.
Na configuracdo em contracorrente, o erro maximo ja € menor que 0,5% com um
namero de pontos de colocacdo maior que oito. Entretanto, para manter um padrao
na quantidade de pontos de colocacéo utilizados nas simulacdes, foi determinado o

uso de 15 pontos internos para ambas as configuracoes.

O tempo de simulacdo com essa quantidade de pontos de colocacdo foi de
2,2 segundos para a configuragdo em correntes paralelas e de 7,1 segundos em

contracorrente.

5.2. Perfis Axiais Estacionarios

Com a finalidade de se fazer a comparacao entre as configuracdes de troca térmica
sobre o processo, os valores de todos os parametros foram mantidos iguais, de modo

gue fosse avaliado somente o efeito das configuracdes sobre os resultados.

Os perfis estacionarios de temperatura do reator e do fluido térmico de aguecimento
estdo dispostos nas Figuras 5.1 e 5.2. Para a configuracdo em correntes paralelas, o
tempo do processo foi de cerca de 100 s para entrar no estado estacionario, enquanto
gue em contracorrente, o processo levou cerca de 500 s. Ao se observar os perfis de
temperatura, deve-se levar em conta a direcao dos fluxos ao longo do eixo axial. Pelos
perfis de temperatura apresentados, em ambas as configuracdes, a mistura reacional
dentro do reator se move da esquerda para a direita, assim como o fluido térmico na
configuracdo com correntes paralelas. Ja na configuracao contracorrente, a direcao

do fluido térmico deve ser observada da direita para a esquerda.

Apesar de a temperatura de alimentacdo da mistura reacional ser a mesma para
ambos os sistemas em estudo, a temperatura no inicio do reator difere nos perfis de
temperatura estacionarios. Isso ocorre devido aos efeitos de dispersdo da condicdo
de contorno na entrada do reator, além das mudancas na temperatura até atingir o

estado estacionario.
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Figura 5.1 - Perfis estacionarios de temperatura - configuracdo correntes paralelas.
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Figura 5.2 - Perfis estacionarios de temperatura — configuracdo contracorrente.

Na configuragdo com correntes paralelas, a temperatura na entrada do reator sofre
um aumento repentino de 6°C, evidenciando a prevaléncia de uma reag&o exotérmica
dentro do reator, com liberacdo de calor. De acordo com as rea¢des consideradas na
simulacédo, pode-se inferir que a reacao que ocorre com maior predominancia nessa

regido é a desidratacao de etanol para formagéao de éter etilico. A partir dessa posicgao,
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passa a se observar uma queda permanente na temperatura até alcancar 356°C na
saida do reator. A diminuicdo da temperatura ao longo do perfil axial do reator é
caracteristica da preponderancia de reacdes endotérmicas, que consomem a energia
alimentada ao sistema. Logo, € possivel concluir que as reac¢des endotérmicas de
desidratacdo de etanol para formacdo de eteno e desidratacdo de éter etilico para
geracdo de eteno passam a ser predominantes ao longo de todo o restante do
comprimento do reator. Também é possivel observar que em torno da posicao de 0,5
m do eixo axial, as temperaturas do reator e do fluido térmico passam a entrar em

equilibrio, mantendo-se iguais até a saida.

Para a configuracdo de troca térmica em contracorrente (Figura 5.2), observam-se
perfis de temperatura bem diferentes. Como a corrente de aquecimento entra pela
posicao final do eixo axial, € nessa regido em que se observa uma maior temperatura.
Naregido de entrada, a temperatura do reator sofre uma brusca queda, principalmente
devido a corrente de fluido térmico que esta consideravelmente mais fria do que a
temperatura de alimentacdo do reator. Além disso, a menor temperatura no inicio do
reator € um indicativo de que reacbes endotérmicas estdo ocorrendo na regido,
consumindo o calor transferido pela corrente de fluido térmico. A partir do entorno da
posicdo de 0,1 m, a temperatura do reator passa a aumentar constantemente, a
medida que recebe calor proveniente da corrente de aquecimento, que, por sua vez,
apresenta maiores temperaturas ao passo que se aproxima da saida do reator. Ambas

as correntes entram em equilibrio térmico em torno da posic¢édo de 0,8 m.

Os perfis estacionarios de percentuais molares em base seca das principais espécies
quimicas envolvidas no processo estdo apresentados nas Figuras 5.3 e 5.4, para as
configuracbes com correntes paralelas e contracorrente, respectivamente. Ja nas
Figuras 5.5 e 5.6, estdo apresentados os perfis axiais estacionarios de conversao de

etanol e de rendimento percentual de eteno e éter etilico.
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Pela curva de conversao de etanol, na Figura 5.5, € possivel observar que a conversao
de etanol na configuracdo com correntes paralelas ocorre principalmente nos

primeiros 30% do eixo axial do reator. A partir dessa posicao, a conversdo aumenta
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apenas em pequenas propor¢des. Pelas curvas de rendimento, € possivel inferir que

o etanol sofre processos de desidratacao para formar eteno e éter etilico.

Pela Figura 5.5, pode-se observar que o rendimento do éter é inicialmente maior que
o de eteno. Em geral, esse comportamento € observado devido a influéncia das
energias de ativagdo. Kagyrmanova et al. (2011) obtiveram os valores das energias
de ativacdo das reacbes envolvidas no processo, na presenca do catalisador de
alumina, por meio de um método de minimizagdo com base em seus resultados
experimentais. A energia de ativagdo da reagdo que forma éter etilico (101 kJ/mol) é
menor do que a da reacdo que gera eteno (147,7 kJ/mol), o que decorre na maior
formacdo inicial de éter etilico. Contudo, a concentracao de eteno passa a aumentar
continuamente (Figura 5.3), com o0 mesmo sendo formado em grandes quantidades
na entrada do reator e mais lentamente ap6s a posi¢édo de 0,4 m. A concentracdo de
éter etilico chega a um maximo de 2,8 mol/m3 proximo a entrada do reator e, em
seguida, este componente passa a ser consumido para formar eteno, por meio da

reacdo de desidratacdo do éter etilico.

Na configuracdo contracorrente (Figuras 5.4 e 5.6), observa-se, na saida do reator,
percentuais molares proximos aos obtidos na saida do reator para a configuracéo de
correntes paralelas. Entretanto, os perfis axiais apresentam diferencas marcantes. O
etanol alimentado no reator passa a ser consumido mais proporcionalmente ao longo
da primeira metade do eixo axial, como pode ser observado na Figura 5.6. O éter
etilico é produzido em maiores proporcées do que eteno no inicio do reator. Este efeito
na seletividade é decorrente da temperatura na entrada do reator ser menor nesta
configuracdo, o que, segundo os estudos das cinéticas das reacdes realizados por
Kagyrmanova et al. (2011), faz com que a formacéo de éter etilico seja preferenciada

em relacdo a formacédo de eteno.

A medida que a temperatura comeca a atingir niveis mais elevados, a formacéo de
éter etilico diminui significativamente, enquanto que a concentragdo de eteno aumenta
continuamente. Com o aumento de temperatura, a concentracdo de éter diminui
continuamente, até atingir o valor de 2,2x10° mol/m3 no final do reator. Segundo
Kagyrmanova et al. (2011), com o aumento da temperatura, o éter etilico sofre uma
reacdo de desidratacdo para formacao de eteno, o que também pode ser observado
nos resultados das simulacdes. Os efeitos combinados desta reacéo e o da reacao de
desidratacdo de etanol ocasionam um aumento pronunciado na concentracdo de

eteno. A partir da metade do reator, cerca de 92% do etanol ja foi consumido, de modo
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que a concentracdo de eteno aumenta levemente, até chegar a um percentual molar

de 98,4% em base seca na saida do reator.

Conforme se observa nas Figuras 5.7 e 5.8, as quantidades de buteno, etanal e
hidrogénio geradas, em ambas as configuragdes, sao muito pequenas. Na
configuracdo de troca térmica em contracorrente, o percentual molar de buteno
aumenta mais expressivamente na saida do reator em relagdo a configuracdo com
correntes paralelas. Isso € um indicativo da maior ocorréncia da reacdo de
dimerizagdo de eteno ao se elevar a temperatura do processo, visto que nessa
configuracdo, atinge-se temperaturas mais elevadas na saida do reator. A maior
geracdo de buteno em temperaturas proximas a 450°C ja havia sido observada por
Kagyrmanova et al. (2011). Ainda assim, as quantidades de buteno, etanal e
hidrogénio geradas sao muito pequenas em relacdo aos produtos anteriormente
apresentados, de modo que os avancos das reacdes que levam a formacéo desses

componentes sao insignificantes nas condi¢cdes operacionais utilizadas.
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Para fins de comparacéo, foram dispostas na Tabela 5.2 as conversdes de etanol, as

percentagens molares de eteno em base seca e as seletividades de eteno, na saida

do reator, para ambas as configuracdes de troca térmica avaliadas.

Tabela 5.2 — Converséo de etanol, percentagem molar de eteno em base seca e seletividade

de eteno na saida do reator.

Variaveis Correntes Paralelas Contracorrente
Converséao de Etanol (%) 93,9 98,8
Percentagem molar de eteno
93,4 98,6
em base seca (%)
Seletividade de eteno (%) 99,1 99,6

Diante dos resultados apresentados, € possivel afirmar que a configuracao de troca

térmica em contracorrente € mais apropriada para o processo de desidratacdo de

etanol a eteno nas condi¢cdes operacionais avaliadas. Isso se deve a maior conversao

de etanol e & maior producéo de eteno observada na saida do reator. Além disso, a
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seletividade para eteno foi maior, 0 que, mesmo que em pequenas proporgoes,
demonstrou que a configuragdo em contracorrente tem maior propenséo a formagéo
de eteno em relacéo aos produtos secundarios do que a configuragcdo com correntes
paralelas. As temperaturas acima de 400°C, atingidas ao final do reator na
configuracdo em contracorrente, possibilitaram que a reagdo de desidratacdo de
etanol ocorresse em maior proporcao. Na configuracdo em correntes paralelas, nado
foram observadas temperaturas acima de 400°C, faixa na qual, segundo a literatura

pesquisada, a reacao tem preeminéncia a acontecer.

Estes resultados contribuem para a sugestdo de uma configuracdo térmica para
aplicacbes praticas. Muitos estudos consideram a temperatura da camisa de
aguecimento constante, contudo, em processos reais, essa pode ser uma condi¢ao
dificil de se alcancar. A simulacdo deste processo com comportamento dindmico de
troca de calor, com fluxos em correntes paralelas e em contracorrente, ainda nao foi
explorada na literatura, de modo que esses resultados mostram as principais
caracteristicas da operacao de um reator de desidratacédo de etanol, além da melhor
forma de operacao, nessas condi¢cdes operacionais.

Os resultados das simulacGes foram comparados com trabalhos encontrados na
literatura, para avaliar se 0s mesmos estdo condizentes com o0s obtidos

experimentalmente em processos semelhantes, na presenga do mesmo catalisador.

Kagyrmanova et al. (2011) realizaram experimentos em escala piloto da reacdo de
desidratacédo de etanol sob o catalisador a base de alumina em reator tubular. Ao
reator foi acoplado um termostato para manter a temperatura do meio em um valor
determinado. Para a temperatura do termostato fixada em 393°C, foi obtida uma

conversao de etanol de 91,3% e percentagem molar de eteno em base seca de 98,5%.

Comparando estes resultados com os do presente trabalho, observa-se que para a
troca térmica com correntes paralelas, na qual a temperatura ficou mais proxima da
faixa de 393°C, foi obtido na simulagcéo uma converséao de etanol 2,6% maior, contudo,
com uma percentagem molar de eteno produzido menor em 5,1%. Isso indica que,
apesar do processo em avaliacdo neste trabalho estar propiciando uma maior
conversdo do reagente, produtos secundarios estdo sendo produzidos em maior

propor¢cao do que no estudo de Kagyrmanova et al. (2011).

J& para a temperatura do termostato fixada em 423°C, Kagyrmanova et al. (2011)
obtiveram uma converséo de etanol de 99,1% e percentagem molar de eteno em base

seca de 99,0%. Comparando com o processo simulado com a troca térmica em
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contracorrente, em que a temperatura esteve mais préxima de 423°C, observa-se
diferencas menores que 0,5% nos resultados. Com base nessas comparacgoes, €
possivel observar que o processo simulado apresentou resultados em acordo com 0s

obtidos experimentalmente em condi¢cdes semelhantes.

Phung et al. (2015) avaliaram o desempenho do catalisador alumina, entre outros,
para a reacao de desidratacdo de etanol com formacao de eteno, em um reator tubular
em escala de bancada. Os autores obtiveram, na temperatura de operacéao de 350°C,
uma conversao de etanol de 100% e seletividade de eteno em torno de 98,5%. Em
outro estudo, Phung e Busca (2015) também avaliaram a conversao de etanol e a
seletividade de eteno para a reacéo de desidratacdo de etanol, em reator tubular em
escala de bancada, porém, em temperaturas mais elevadas. Em torno de 450°C,
obtiveram a converséo de 100% e seletividade de eteno de 98,9%.

Comparando estes resultados com os da Tabela 5.2, observa-se que apesar da
conversao obtida pelos autores supracitados ter sido completa, a converséo obtida na
configuracdo contracorrente ndo € muito inferior. Além disso, deve-se levar em conta
a diferenca entre as escalas dos reatores, 0 que torna as pequenas diferencas nas
conversdes justificaveis. Observa-se também que as seletividades de eteno, obtidas

em ambas as configuracdes de troca térmica, foram levemente maiores.

Diante das comparacdes realizadas, pode-se concluir que o processo simulado no
presente trabalho alcanca conversdes de etanol e producdo de eteno em proporcgdes
condizentes com as obtidas experimentalmente na presenca do catalisador alumina.
Assim, apesar das pequenas diferencas observadas, os resultados permitem afirmar

gue o modelo implementado foi validado.

5.3. Analise da Consisténcia da Solucdo do Modelo

Para verificar a solucdo do modelo pelo método da colocacdo ortogonal, 0 mesmo
tambeém foi discretizado e resolvido pelo método das diferencgas finitas. Na Figura 5.9,
encontra-se uma comparacao entre os perfis axiais estacionarios da temperatura do
reator obtidos por meio dos dois métodos. Como pode ser observado, a solugéo por
diferencas finitas ndo apresentou diferencas significativas em relacdo a solugdo com

a colocacao ortogonal.
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Figura 5.9 - Perfis axiais da temperatura do reator pelos métodos da colocacao ortogonal e

de diferencas finitas para as configuracdes: (a) correntes paralelas e (b) contracorrente.

Para a solucdo pelo método das diferencgas finitas, foram utilizadas quantidades de
pontos que permitiram alcancar uma solugcdo convergente. Maiores quantidades de

pontos de discretizacdo ndo levaram a mudancas perceptiveis nos perfis de
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temperatura do reator. Na Tabela 5.3 sdo apresentados a quantidade de pontos de
discretizagcédo e o tempo de simulagdo para ambos os métodos. Como se observa, 0
tempo de simulacdo e a quantidade de pontos necessarios para uma solucéo
convergente no método das diferencas finitas € consideravelmente maior do que para

a colocacao ortogonal, ressaltando a maior eficiéncia que este método possui.

Tabela 5.3 — Quantidade de pontos de discretizacdo e tempo de simulacdo para a solucdo do

modelo por colocacéo ortogonal e diferencas finitas.

Correntes Paralelas Contracorrente
Variaveis - _ ~ .
Colocacao Diferencas Colocacao Diferencas
Ortogonal Finitas Ortogonal Finitas
Pontos de 17 130 17 120
Discretizacéo
Tempo de 2.2 56,2 7.1 2194
Simulagéo (s)

Desse modo, pode-se verificar que a solu¢cdo proposta € numericamente consistente,
uma vez que a solucéo alcancada com a técnica das diferencas finitas ndo apresentou
diferencas consideraveis em relagédo a obtida por meio da colocac¢éo ortogonal. Logo,
pode-se afirmar que todas as analises realizadas com a solu¢éo proposta séo validas,

uma vez que sao, de fato, uma aproximacao do diferencial do problema original.

5.4. Andlise de Sensibilidade Paramétrica

Durante esta etapa do trabalho, avaliou-se a influéncia que os seguintes parametros
exerciam sobre a temperatura do reator: velocidade de escoamento da mistura
reacional no reator (vf), velocidade de escoamento do fluido térmico (vv) e temperatura
de alimentacdo do fluido térmico (Tv). Estes paréametros foram analisados para
observar o efeito que a camisa térmica tem sobre o reator e, também, para observar

comportamentos que auxiliariam na aplicagéo do controle.

Os coeficientes de sensibilidade paramétrica adimensionais foram calculados em

funcdo da posicéo axial, conforme a Equacgéo 4.56, e estao relacionados na Tabela
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5.4, para ambas as configuraces de troca térmica. E possivel observar que, para
ambas as configuracbes de troca térmica, o valor absoluto do coeficiente de
sensibilidade paramétrica é consideravelmente maior para perturbacdes na
temperatura de alimentacdo do fluido térmico. Dentre os parametros avaliados, a
velocidade de escoamento do fluido térmico apresentou menor influéncia sobre a

temperatura do reator.

Tabela 5.4 — Coeficientes de Sensibilidade Paramétrica.

() Si, correntes paralelas Si, contracorrente
Vi Vy Tut Vi Vy Tui

0,0000 -0,0376 0,0051 0,4685 -0,1024 0,0637 0,4471
0,0073 -0,0440 0,0100 0,7502 -0,1985 0,1099 0,7647
0,0379 -0,0932 0,0359 0,8216 -0,3874 0,1947 1,2877
0,0918 -0,1453 0,0686 0,8815 -0,5262 0,2606 1,7655
0,1666 -0,1823 0,0906 0,9366 -0,7286 0,3588 2,6176
0,2593 -0,2132 0,1072 1,0148 -1,0932 0,5363 4,4008
0,3662 -0,2335 0,1179 1,0717 -1,1094 0,5427 5,4128
0,4829 -0,2526 0,1277 1,1282 -0,4254 0,2092 3,4179
0,6045 -0,2647 0,1340 1,1686 -0,1527 0,0748 2,3023
0,7261 -0,2766 0,1399 1,2029 -0,0335 0,0170 1,8570
0,8428 -0,2839 0,1438 1,2295 -0,0427 0,0207 1,8239
0,9497 -0,2909 0,1473 1,2486 0,0032 -0,0011 1,6672
1,0424 -0,2952 0,1495 1,2653 -0,0203 0,0097 1,7170
1,1172 -0,2990 0,1514 1,2745 0,0066 -0,0030 1,6300
1,1711 -0,3011 0,1525 1,2834 -0,0079 0,0037 1,6651
1,2017 -0,3022 0,1530 1,2856 -0,0004 0,0002 1,6409
1,2090 -0,3023 0,1531 1,2867 0,0024 -0,0011 1,6327

Além disso, observou-se que para a configuragdo com correntes paralelas, os valo-
res absolutos dos coeficientes de sensibilidade aumentam préximo a saida do reator.
Ja para a configuracdo em contracorrente, o valor absoluto do coeficiente aumenta
continuamente até atingir um valor maximo na posi¢cédo de 0,3662 m do eixo axial,

passando a decrescer ao se aproximar da saida do reator. Logo, pode-se inferir que
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ao se distanciar das alimentac¢des da mistura reacional e do fluido térmico, maior é o

efeito da variagcao propagada pelas mudancas nos parametros.

Com o objetivo de observar mais apropriadamente o efeito que os parametros
possuem sobre o perfil estacionario de temperatura, foram realizadas perturbacdes
positivas e negativas de 5% nos valores dos parametros. Os perfis obtidos apds as

perturbacdes foram comparados com aquele alcangado com os valores hominais.

Na Figura 5.10 estédo dispostos os perfis de temperatura do reator, para a configuracao
com correntes paralelas, apos perturbacfes na temperatura de alimentacao do fluido
térmico (Tv), na velocidade de escoamento do fluido térmico (vv) e na velocidade de
escoamento da mistura reacional (vs), respectivamente. Os sinais “+” e “-“ na legenda

representam as perturbacdes positivas e negativas sobre os parametros.
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Observa-se que ao aumentar em 5% (21,5°C) a temperatura de alimentacéao do fluido
térmico, todo o perfil de temperatura do reator sofre um aumento consideravel. No
inicio do reator se observa um aumento de cerca de 5°C, até chegar a um acréscimo
de 14,5°C na saida do reator, em relacdo ao perfil sem perturbacbes. A
perturbacdo negativa também gera diferencas de temperatura da mesma ordem de

grandeza, porém com sinal oposto.

Ao aumentar em 0,15 m/s a velocidade do fluido térmico, a temperatura do reator sofre
um aumento irrisério inicialmente. A diferenca se amplifica continuamente, até
alcancar 2,6°C a mais na saida do reator. Decréscimos da mesma ordem sao
observados com uma perturbacdo negativa no parametro. O efeito, contudo, é o
oposto com as perturbacdes na velocidade de escoamento da mistura reacional. Com
a perturbacéo positiva de 0,015 m/s, a temperatura do reator decresce, e vice-versa.

Essa caracteristica evidencia que a elevagéo da velocidade do fluido térmico aumenta
a quantidade de calor transferida ao reator. 1Sso ocorre porque uma maior velocidade
do fluido leva ao aumento do coeficiente de transferéncia de calor por conveccédo. Por
outro lado, quanto maior a velocidade da mistura reacional dentro do reator, menor é
a capacidade do mesmo em absorver o calor fornecido. Além disso, quando o
reagente permanece menos tempo no reator, menor é o tempo de contato com o leito

catalitico e menor é a sua conversao.

Na Figura 5.11, observam-se os efeitos de variacdes nos parametros sobre o perfil de

temperatura do reator, quando utilizada a configuracdo em contracorrente.

Ao aumentar a temperatura de alimentagéo do fluido térmico, além de se observar o
aumento da temperatura no perfii como um todo, é importante observar que a
temperatura do ponto de minimo se eleva em 18°C. Esse fator € muito importante,
pois quanto menor a temperatura do ponto frio, maior a tendéncia de ocorrer a reacao
paralela de formacao de éter etilico. Além disso, quanto maior a temperatura do fluido
aguecedor, mais rapidamente a temperatura do reator fica constante na saida. Como
se observa na curva com o menor valor de Ty, a temperatura do reator ndo chega a
se manter constante no final do mesmo. Outra caracteristica importante é que ao
diminuir o valor de Ty em apenas 5% (21,5°C), a queda de temperatura no meio do

reator (na posicao de 0,4829 m) chega a um maximo de 62°C.

As variacdes nas velocidades de fluido térmico e da mistura reacional ocasionaram
mudancas consideraveis apenas na primeira metade do reator. Mais especifica-

mente, ocorrem alteragfes na temperatura do ponto frio proximo a entrada do reator
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e na posicao a partir da qual a temperatura passa a ficar uniforme. Com maior
velocidade do fluido térmico, a temperatura do ponto frio aumenta e maior é a faixa na
qual a temperatura se mantém mais constante. Por outro lado, a velocidade da mistura

reacional leva ao comportamento inverso.
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Figura 5.11 - Perfis de temperatura apos perturbagdes - contracorrente.

Com o objetivo de observar os efeitos combinados dos parametros operacionais
relacionados ao fluido de aquecimento, para ambas as configuracdes de troca térmica,
foram tracados os perfis de temperatura da Figura 5.12, com perturbacdes positivas e
negativas de 5% em Tt e w. Pela Figura 5.12, € possivel constatar que perturbacdes
de mesma magnitude percentual na temperatura de alimentac¢ao do fluido térmico de
fato ocasionam em diferencas mais marcantes no perfil de temperatura do reator. Na
configuragdo em contracorrente também se nota que, para menores valores de Ty, a

velocidade do fluido térmico proporciona maiores alteragées no perfil de temperatura



92

do reator, do que quando utilizados valores de Tt elevados. Além disso, variacdes de
5% nos parametros, mesmo combinadas, ndo sdo o suficiente para levar o reator a

uma condicao termicamente instavel.
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Figura 5.12 - Efeitos combinados de perturbagfes nos parametros.

E possivel observar pelos perfis de temperatura das Figuras 5.10 a 5.12, que 0s
mesmos estdo em acordo com os coeficientes de sensibilidade calculados, tanto no
gue se refere aos parametros que possuem maior influéncia sobre a temperatura do
reator, quanto nas regibes do reator que sdo mais sensiveis as mudancas nos
parametros.

Quanto aos processos reacionais, a0 aumentar a velocidade e a temperatura de
alimentacdo do fluido térmico, sdo alcangadas maiores conversdo de etanol e
seletividade de eteno, devido ao aumento da temperatura do reator. Ao aumentar a
velocidade do escoamento dentro do reator, o efeito contrario é alcancado. Logo,
torna-se possivel modificar esses parametros para alcancar condicdes operacionais
mais favoraveis, desde que respeitados os limites de estabilidade. Sabe-se também
gue o0 aumento excessivo da temperatura pode ocasionar o consumo de eteno para a

formacao de buteno, que ndo € um produto desejado nesse processo.

Os resultados obtidos pela analise da influéncia dos parametros operacionais
permitiram verificar a consisténcia do modelo, de modo a observar que os mesmos
influenciam a temperatura do reator conforme o esperado. Também foi visto que,
apesar de a configuracdo em contracorrente garantir maior conversao de etanol, ela

€ mais sensivel as perturbacbes sofridas nos parametros. Observou-se que a
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temperatura de alimentacdo do fluido de aguecimento possui grande influéncia sobre
o perfil de temperatura do reator, de modo que uma estrutura de controle que venha
a reduzir os efeitos de perturbacdes nesse parametro € de grande importancia para a
estabilidade do processo. A velocidade do fluido de aquecimento, apesar de
apresentar influéncia reduzida, € capaz de atuar principalmente na temperatura do

ponto frio, condi¢do mais critica da operagéo.

5.5. Controle de Temperatura

Como foi discutido no topico 5.2, a configuracdo de troca térmica em contracorrente
se mostrou mais indicada para o processo de desidratacédo de etanol, nas condigbes
avaliadas. Portanto, uma estratégia de controle de temperatura foi proposta para esta

configuracéo.

Como observado na Figura 5.2, o perfil de temperatura do reator apresenta um ponto
de minimo proximo a entrada do mesmo. Essa regido fria do reator leva ao
favorecimento da formacdo de éter etilico, um produto indesejado. Além disso, €
importante considerar que, do ponto de vista operacional, € mais simples operar com

um perfil de temperatura com menor variacao.

Assim, foi definida uma estratégia de controle, com o objetivo de ndo permitir que a
temperatura da zona fria seja ainda menor quando o reator passar por perturbacoes
indesejadas nas suas condi¢cbes operacionais. Além disso, por meio de um teste
servo, pretendeu-se encontrar uma condi¢cdo operacional em que a temperatura da
zona fria fosse mais elevada. Para controlar a temperatura nessa regido, foi
considerado que haveria um termopar na posicdo mais fria do reator (0,038 m),
conforme previamente observado na Figura 5.2. Foi utilizada como variavel
manipulada a velocidade de escoamento do fluido térmico, uma vez que a mesma

apresentou consideravel influéncia sobre a temperatura do ponto frio.

5.5.1. Sintonia do Controlador

Para proceder com a sintonia do controlador Pl pelo Método IMC (Controle por Modelo

Interno), foi necessario realizar a identificacdo do processo, que consistiu em definir o
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ganho estacionario e a constante de tempo do processo. Para isso, foi aplicado um
degrau de +10% na velocidade de escoamento do fluido térmico (entrada — variavel
manipulada), e foi registrado o comportamento da temperatura do reator no ponto frio,

a partir do estado estacionario anterior até atingir o novo.

A Figura 5.13 apresenta a resposta do sistema em malha aberta ao degrau na variavel
manipulada. E possivel observar que o sistema leva em torno de 250 s para entrar no
novo estado estacionario e que o mesmo se comporta como um sistema de 12 ordem.

Temperatura no ponto frio
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Figura 5.13 - Resposta do sistema em malha aberta a um degrau na velocidade do fluido

térmico.

O ganho estacionario (Kz) foi calculado conforme a Equacédo 4.2. A constante de
tempo do processo (zp), tempo que a resposta leva para atingir 63,2% do valor

estacionario apos um degrau na alimentacéo, foi de 51,95 s.

K—Ay—2496(oc) 4.2
E7 A 77 m/s (4.2)

Em que Ay é a variagdo na variavel resposta e Au € a variagao na variavel de entrada.

Chien e Fruehauf (1990) apresentaram relacdes de sintonia para controladores Pl e
PID para modelos de processos usuais, com base no método de IMC. Considerando
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0 sistema de primeira ordem, sem tempo morto, 0 ganho proporcional e a constante

de tempo integrativa foram calculados conforme as Equacdes 4.3 e 4.4.

Tp

K- =
C 7K, (4.3)

T, = Tp (4.4)

Em que 7. é um parametro ajustavel do controlador IMC.

Foi utilizado o critério de selecdo do valor da constante t, proposto por Chien e
Fruehauf (1990), o qual diz que 1, < Tp. Seguindo o critério, e por meio de um ajuste

com base na resposta do controlador, definiu-se o valor de . como 10,9 s.

5.5.2. Teste Servo e Teste Regulador

Inicialmente foi realizado o teste servo, no qual foram aplicados degraus no set point
de temperatura do ponto frio, com o intuito de observar como o sistema se comporta

guando houver a demanda de se mudar as condi¢cdes operacionais.

Sendo de interesse do processo que a temperatura do ponto frio fosse maior, 0 set
point foi variado do estado estacionario inicial (342,7°C) até o valor de 355°C. Como
se observa na Figura 5.14, o controlador atuou para levar a variavel controlada até o
novo valor especificado, sem ocorrer oscilacdes de temperatura. Foi entdo aplicado
mais um degrau positivo no set point, para avaliar se o controlador estaria apto para
elevar ainda mais a temperatura do ponto frio do reator. Novamente, a atuacao foi

eficaz, levando a temperatura até o novo set point em cerca de 150 s.

Na Figura 5.15 estdo apresentados os perfis de temperatura do reator antes (com o
valor nominal de velocidade) e apds a acdo de controle do teste servo, para fins de
comparacao. Observa-se que ao elevar a temperatura do ponto frio para 370°C por
meio da manipulacdo da velocidade do fluido térmico, o perfil de temperatura se eleva
consideravelmente na primeira metade do reator. Esse comportamento segue 0
padrao dos resultados obtidos no tépico 5.3, onde foi mostrado que a velocidade do
fluido térmico tem forte influéncia sobre a temperatura do ponto frio e na rapidez em

gue a temperatura se aproxima do valor atingido na saida do reator.
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Figura 5.14 - Resposta da temperatura a degraus no set point (teste servo).

Temperatura (°C)

440 i L L L | t
430 - _._--Qr--—---t-—::_-$:::.—.-g.;:.-°-.-_..___._.l
. ‘,O"
20 ~ ,¢" @"" |
‘ * g ---0--- Sem Controle
/ 7 e
4101 7 J --- Com Controle i
; 7
400 ¢I |
r r : . )
0.4 0.6 0.8 1 "

Comprimento do reator (m)

Figura 5.15 - Perfis de temperatura do reator antes e apos a acao de controle.

Essa mudanca no perfil de temperatura permitiu que ja na posi¢cdo de 0,3662 m do

reator, por exemplo, a percentagem molar em base seca de eteno ja fosse de 94,2%,

engquanto que antes da atuacao do controlador esse percentual era de 79,5%. Logo,
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pode-se concluir que ao usar o teste servo para a definicdo de uma velocidade do
fluido térmico que aumente a temperatura do ponto frio, é possivel tornar o processo
ainda mais eficiente. No caso do projeto de um reator, essa alteracdo permitiria
construir um reator de menor comprimento, com capacidade de producdo igual,
reduzindo assim os custos do mesmo.

Um teste regulador também foi executado para avaliar a capacidade do controlador
em manter a temperatura do ponto frio no set point apos perturbacdes. Para isso, foi
aplicado um degrau de -22°C na temperatura de alimentacdo do fluido térmico. O
comportamento da temperatura no ponto frio, assim como a variacdo da variavel
manipulada podem ser observados na Figura 5.16. A perturbacao foi realizada no

tempo de 4 s e o set point foi mantido no valor do estado estacionario original.
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Figura 5.16 - Resposta do sistema a um degrau de -22°C na temperatura de alimentacéo do

fluido térmico.

Pode ser observado que a acao de controle € capaz de devolver a temperatura do
ponto frio ao set point. Apesar de a acédo de controle no teste regulador ter sido mais
vagarosa do que no teste servo, deve-se levar em conta a prépria dinamica do

processo apos a perturbagéo, que retarda o tempo para o equilibrio do sistema.
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Foi observado na Figura 5.11 que a temperatura do ponto frio cai para 328°C, em
malha aberta, quando a temperatura de alimentacdo do fluido térmico sofre uma
perturbacdo de cerca de -22°C. Com a atuacdo do controlador, por outro lado, a
temperatura do ponto frio ndo se reduz para menos de 340,7°C. Logo, é possivel
afirmar que a estratégia de controle utilizada foi eficaz em minimizar o efeito da
perturbacdo na temperatura de alimentacao do fluido térmico e em manter a operagéo

mais estavel.

Com base nos resultados, foi possivel concluir que o controlador PI foi eficaz para
promover mudancas de set point e para minimizar o efeito de perturbacoes.
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6 CONCLUSOES E SUGESTOES

Neste capitulo sdo apresentadas as conclusfes gerais deste trabalho, assim como

sugestdes para trabalhos futuros.

6.1. Conclusodes

O estudo de reatores cataliticos de leito fixo € um tdpico bastante abordado na
literatura, desde as caracteristicas gerais de operacao, até as etapas de modelagem
e simulacdo. Entre os processos reativos em reatores de leito fixo, o estudo da
desidratacdo catalitica de etanol apresentou um grande crescimento nas ultimas
décadas, tanto pela forma alternativa de obtencdo de produtos, como o eteno, como
pelas caracteristicas que tornam o processo menos agressivo ao meio ambiente, em
relacdo aos processos mais convencionais. Pelo crescimento do niumero de plantas
industriais do processo de desidratacdo de bioetanol, é esperado que nas proximas
décadas essa rota alternativa seja ainda mais difundida, tornando-se mais relevante
na produgdo mundial de eteno.

Dessa forma, estudos sobre a simulacdo da desidratacdo catalitica de etanol em
reatores de leito fixo apresentam grande relevancia para avaliar condicdes mais
apropriadas para o alto desempenho do processo. O estudo das configuracdes de
troca térmica no reator catalitico de leito fixo se mostrou importante para uma melhor
performance do reator, principalmente pelo fato de ndo haver estudos sobre as
configuracbes de troca térmica para este processo na literatura. As simulacbes
indicaram que a configuragdo em contracorrente leva a maior converséo de etanol e
maior producao de eteno nas condi¢gOes operacionais avaliadas. Esses resultados sao
importantes, visto que para o projeto de reatores, a escolha da configuracdo de troca

térmica apropriada pode aumentar a eficiéncia do processo.

A analise de sensibilidade paramétrica permitiu avaliar os efeitos que os parametros
operacionais tém sobre o perfil de temperatura. P6de-se concluir que, em geral, a
temperatura de alimentacéo do fluido térmico exerce maior influéncia sobre o perfil de

temperatura, enquanto as velocidades de escoamento da mistura reacional e do fluido
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térmico influenciam em menor propor¢éo o perfil axial de temperatura, com maiores

alteracOes observadas nas regides mais frias do reator.

O controle da temperatura do ponto frio, no processo com troca térmica em
contracorrente, permitiu alcangar um melhor desempenho para o reator, auxiliando a
manter as condi¢cdes que favorecem a reacao de formacao de eteno. Ao manipular a
velocidade do fluido térmico, foi possivel elevar a temperatura do ponto frio, por meio
da mudanca do set point, o que acelera a conversao de etanol ao longo do eixo axial.
Para o projeto de reatores isso se torna um fator muito relevante, pois permite que um
reator menor, € menos custoso, seja operado com a mesma capacidade de producéo.
O controlador PI utilizado também foi capaz de reduzir consideravelmente o efeito que
perturbacdes na temperatura de alimentagéo do fluido térmico teriam sobre o perfil de

temperatura do mesmo, garantindo uma maior estabilidade para o processo.

6.2. Sugestdes para Trabalhos Futuros

Para trabalhos futuros, sugere-se a implementacdo de modelos matematicos mais
simples (sem dispersdo axial) e detalhado (considerando variagcdes radiais e a
heterogeneidade do sistema), para entdo comparar os resultados com aqueles obtidos
para o modelo pseudo-homogéneo unidimensional com dispersdo axial estudado
neste trabalho. Quanto ao modelo cinético do processo, sugere-se a contemplacdo da
desativacdo catalitica da alumina, principalmente pela formacdo de coque, e a
avaliacdo de que modo isso influencia na converséao de etanol e na producao de eteno.
Além disso, pode-se prosseguir com a otimizacdo do processo para encontrar
condicdes Otimas de operacdo, que maximizem a producdo de eteno e diminuam o
consumo energético do processo. Sugere-se também a avaliacdo de configuracdes
alternativas de troca térmica (combinacdes das direcfes de fluxo convencionais), para
comparar se seus efeitos levam a resultados superiores aos obtidos com as

configuracdes consideradas neste trabalho.
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ANEXO A — Parametros da Simulacgéo

Tabela A.1 — Parametros Estruturais.
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Parametros Valor Unidade
Massa especifica do catalisador - ps 500 kg.m=
Concentragdo méssica do catalisador - C,4; 209,08 kg.m™
Diametro do catalisador - d ., 3x103 M
Comprimento do catalisador - L., 5,5x10°3 M
Comprimento do leito - L 1,209 M
Diametro do leito - d 4,077x10 M
Porosidade do leito - & 0,5072 -
Fonte: Maia (2015).
Tabela A.2 — Parametros Operacionais.
Parametros Valor Unidade
Temperatura de alimentagdo - T¢ 380* °C
Temperatura de alimentagdo do fluido térmico- T, ¢ 430* °C
Temperatura inicial - T, 380* °C
Temperatura inicial do fluido térmico- T, 380* °C
Presséo no reator - P 121590 Pa
Velocidade da mistura reacional do reator - v, 0,3* m/s
Velocidade do fluido térmico - v, 3,0* m/s
Fracdo massica de etanol na alimentagao - wy ¢ 0,96 -
Fragdo massica de etanol inicial - wy o 0,96 -
Fracdo massica de agua na alimentagao - ws ¢ 0,04 -
Fracdo massica de agua inicial - ws o 0,04 -
Fracdes méssicas alimentadas de outros componentes 0,00 -
Fracdes méssicas iniciais de outros componentes 0,00 -

Fonte: Maia (2015), modificado pelo autor.



Tabela A.3 — Parametros Cinéticos.
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Reacoes | 1 2 3 4 5
Koj,p 4,4x10? 6,4x10* 2,3x102 2,3x10° 9,8x105
Ea; (J.mol™") | 147700 101000 138400 135000 113700
Fonte: Kagyrmanova et. al (2011).
Tabela A.4 — Parametros fluidodinamicos.
Parametros Valor Unidade
Do,u 3x10° m2.st.Pa.KS
kO,H 4X10_l W.m'l.K'l’S
U 1200* W.m2.K?

Fonte: Maia (2015), modificado pelo autor.



Tabela A.5 — Parametros termodinamicos das espécies quimicas.
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Parametros

Etanol

Eteno

Agua

Eter etilico

Etanal

Hidrogénio

Buteno

Massa molar
(kg.mol?) x103

46,06844

28,05316

18,1528

74,1216

44,05256

2,01588

56,10632

1° coef. da Cp
(J.molt.K?)
Qi

27,091

32,083

33,933

35,979

34,140

25,399

24,915

2° coef. da Cp
(J.molt.K?)

Bi

1,1055x10*

-1,4831 x107?

-8,4186 x10°®

2,8444 x10*

4,0020 x107?

2,0178 x10%

2,0648 x10*

3° coef. da Cp
(J.mol1.K?3)

Vi

1,0957 x10*

2,4774 x10*

2,9906 x10°

-1,2673 x10°®

1,5634 x10*

-3,8549 x10°

5,9828 x10°

4° coef. da Cp
(J.molt.K4)
8;

-1,5046 x107

-2,3766 x10”7

-1,7825 x10®

-1,0128 x10”/

-1,6445 x10”’

3,1880 x10°®

-1,4166 x107

Entalpia molar
da espécie
(J3.mol?)
AH °l-’TO

-235100

52260

-241820

-252200

-166190

-130

Entalpia molar
da espécie
(Pa.s) AG®;r,

-168490

68150

-228600

-122300

-128860

71300

Fonte: Atkins e Jones (2001) e Coker (2010).



