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O escalonamento de processos é uma etapa crucial para garantir a capacidade
de producao de uma planta industrial. Ele envolve levar um processo da escala la-
boratorial para a escala comercial, garantindo a qualidade do produto e economia
do processo. No entanto, o escalonamento de processos pode ser um desafio, pois
os processos em grandes escalas podem ter comportamentos imprevisiveis que nao
sao evidentes em pequenas escalas. Sendo assim, este trabalho tem como objetivo
discutir como ferramentas de modelagem e simulacao podem ser tteis na etapa de
escalonamento de um processo. Para isso, trés estudos de caso que ilustram a proble-
matica do escalonamento de processos sao apresentados. O primeiro estudo de caso
aborda a separacao de gases por membranas em espiral, apresentando um modelo
matematico bidimensional que pode ser usado para auxiliar no design e escalona-
mento das membranas. O segundo estudo de caso trata de um reator de mistura
usado na polimerizag¢ao em suspensao do metacrilato de metila (MMA), descrevendo
as metodologias experimentais utilizadas nas reagoes em diferentes escalas operaci-
onais. O terceiro estudo de caso apresenta o reator de acoplamento oxidativo de
metano, destacando como as resisténcias a transferéncia de calor e massa afetam
0 processo e como isso impacta o escalonamento. Por fim, mostra-se, em diferen-
tes problemas, como os procedimentos de escalonamento de processos podem ser

diversos e dependentes de diferentes fatores e ferramentas.
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Process scaling-up constitutes a crucial stage to ensure the production capacity
of an industrial site. It involves taking a process from laboratory scale to commer-
cial scale, while ensuring product quality and process efficiency. However, process
scaling-up can be very challenging as large-scale processes may exhibit unpredictable
behavior that is not evident at small scales. In this context, the present work aims
to discuss and ilustrate how modeling and simulation tools can be useful and diverse
in the process scaling-up stage. Three case studies that illustrate the challenges of
process scaling-up are presented. The first one focuses on spiral wound membranes
for gas separation, presenting a two-dimensional mathematical model that can be
used to aid in the design and scale-up of membranes units. The second case study
addresses an agitated reactor for suspension polymerization ofmethyl metacrylate
(MMA), describing the experimental methodologies used in the reactions at different
scales. Finally, the third case study presents the oxidative coupling of methane re-
actor, highlighting how heat and mass transfer resistances affect the process and its
scale-up stage. In conclusion, it is shown how scaling-up procedures can be diverse

and dependent on different factors and tools.

vil



Sumario

Agradecimentos \Y%
Lista de Figuras xii
Lista de Tabelas XX
1 Introducgao 1

1.1 Estruturadatese . . . .. ... .. ... ... . 7

2 O escalonamento por replicagcao: um sistema de separacao por

membranas. 9
2.1 Fundamentagao tedrica e revisao bibliografica . . . . . . .. ... .. 9
2.1.1 Classificacao das membranas . . . . . . . . . .. ... .. ... 12
2.1.2 Mbdulos de membranas . . . . . .. ... 13
2.1.2.1 Placaeestrutura . . . . .. ... ... 14

2.1.2.2 Fibraoca . . . .. ... ..o 14

2123 Espiral. . . . ..o 15

2.1.3 Design de processo e escalonamento . . . . . . . ... ... .. 17
2.1.4 Modelagem das membranas em espiral . . . . .. .. ... .. 23
2.1.5  Consideragoes finais . . . . . . . . ... ... 25

2.2 Modelagem do processo de separagao por membranas . . . . . . . . . 26
2.2.1 Descrigao do processo . . . . . . ... 26
2.2.2 Modelagem da folha . . . . ... ..o 26
2.2.2.1 Balancgos na corrente de retentado . . . . . . .. .. 28

2.2.2.2 Balancos na corrente de permeado . . . . . . . . .. 31

2.2.2.3 Condigoes de Contorno . . . . . . . ... .. ... .. 33

2.2.24  FEfeito Joule-Thomson . . . . ... ... ... . ... 34

2.2.2.5  Adimensionamento do modelo . . . . . .. ... ... 35

2.2.3 Método de resolucao numérica . . . . . .. ... 37
2.2.4 Programacao orientada a objetos . . . . . ... ... ... 39

2.3 Resultados e discussoes . . . . . . ... o 42
2.3.1 Convergéncia de malha . . . . . . ... ... ... ... .... 43



2.3.2
2.3.3

234

2.3.5

Estabilidade numérica . . . . . . .. ...
Validagao domodelo . . . . .. .. ...
2.3.3.1 Folha de membrana . . . . .. ... ... ... ...
2.3.3.2  Modulo inteiro de membrana . . . . . ... ... .
Anélise de sensibilidade . . . . . .. ... ... ... ...
2.3.4.1 Temperatura de alimentacao. . . . . . . ... .. ..
2.3.4.2 Vagzao de alimentacao . . . . . . ... ... ... ..
2.3.4.3 Razao entre as pressoes das correntes . . . . . . . ..
2.3.4.4 Coeficiente de transferéncia de calor . . . . . .. ..
2.3.4.5  Permeabilidade dos componentes principais . . . . .
Influéncia daescala . . . . . . .. ...
2.3.5.1  Pré-membrana . . . ... ... ... ... ... ...

2.3.5.2 Temperatura de orvalho . . . . ... ... ... ...

2.4 Conclusdes . . . . . .

3 O reator de polimerizagao

3.1 Fundamentagao tedrica e revisao bibliografica . . . . . . .. ... ..

3.2

3.1.1
3.1.2

3.1.3
3.1.4

3.1.5
3.1.6
3.1.7

Polimero . . . . . . . . . ...
Processos de polimerizacao . . . . . . . . . ... ... ... ..
3.1.2.1 Polimerizagdo em massa . . . . . . . . . ... .. ..
3.1.2.2  Polimerizagao em solugao . . . . . . .. .. ... ..
3.1.2.3 Polimerizagao em emulsao . . . . . . .. .. ... ..
3.1.2.4  Polimerizagao em suspensao . . . . . . . . . . .. ..
Processos de Polimerizagao em suspensao . . . . . . . . .. ..
Formacao das particulas na polimerizagao em suspensao

3.1.4.1 Variaveis que influenciam a formacao das particulas .
3.1.4.2 Agentes de suspensao . . . . .. .. ...
3.1.4.3 Velocidade de agitacao . . . . . . .. .. .. ... ..
3.1.44 Fragao da fase dispersa . . . . . . .. ... L.
Modelagem da Polimerizagao em suspensao . . . . . . .. ..
Escalonamento de processos de polimerizacao . . . . . . . . .
Polimetilmetacrilato (PMMA) . . . . . ... . ... ... ...

Metodologia Experimental . . . . . .. .. ... ...

3.2.1
3.2.2

Reagentes . . . . . . . . .. oL
Equipamentos e acessérios . . . . . . . ... ...
3.2.2.1 Unidade em escala de bancada 1 - 100 mL . . . . . .
3.2.2.2  Unidade em escala de bancada 2-1L . ... .. ..
3.2.2.3 Unidade em escala piloto- 10 L . . . . . .. ... ..

3.2.24 Geometria dos reatores . . . . . . .. ... ...

1X

70
70
70
72
72
73
73
74
5
7
78



3.2.3 Planejamento experimental . . . ... ... 96
3.2.4 Reacoes de Polimerizacao . . . . . . . ... .. ... .. ... 99
3.2.5 Caracterizacao do produto final . . . . .. ... ... ... .. 99
3.2.5.1 Distribuigdo de Tamanhos de Particulas (DTP) . . . 99
3.2.5.2 Cromatografia de Permeagao em Gel (GPC) . . . . . 99
3.2.6 Analise estatistica dos dados experimentais . . . . . . . . . .. 100
3.3 Resultados e discussoes . . . . . .. ..o 101
3.3.1 Reacoes em escala de bancada 1 . . . . . . ... .. ... ... 102
3.3.1.1 Distribui¢ao de Tamanhos de Particulas (DTP) . . . 102
3.3.1.2  Cromatografia de Permeacao em Gel (GPC) . . . . . 103
3.3.1.3 Modelagem empirica . . . . . ... ... 105
3.3.2 Reacoes em escala de bancada 2 . . . . . ... ... ... ... 106
3.3.2.1 Distribui¢ao de Tamanhos de Particulas (DTP) . . . 107
3.3.2.2 Cromatografia de Permeagao em Gel (GPC) . . . . . 109
3.3.2.3 Modelagem empirica . . . . . .. ... 110
3.3.3 Reacgoes em escala piloto . . . . ... ... 111
3.3.3.1 Distribuicao de Tamanhos de Particulas (DTP) . . . 111
3.3.3.2 Cromatografia de Permeagao em Gel (GPC) . . . . . 113
3.3.3.3 Modelagem empirica . . . . . .. ... 114
3.3.4 Influénciadaescala . . . . . . . ... ... 116
3.3.4.1 Anélise do nivel de mistura . . . . . ... ... ... 121
3.3.4.2 Escalonamento do reator wversus regras de similari-
dade . . . . .. 122
3.4 Conclusoes . . . . . . . . 124
4 O reator OCM 126
4.1 Fundamentagao teérica e revisao bibliografica . . . . . . . . ... .. 126
4.1.1 O acoplamento oxidativo do metano: Reacoes, mecanismos e
cinéticas . . . . . . ..o 126
4.1.1.1 Cinética na auséncia de catalisadores . . . . . . . .. 128
4.1.1.2 Cinética na presenca de catalisadores . . . . . . . .. 129
4.1.2 Modelagem matematica de reatores usados no OCM . . . . . . 132
4.1.2.1 Modelagem de reatores de leito fluidizado . . . . . . 133
4.1.2.2 Modelagem de reatores de membranas . . . . .. .. 135
4.1.2.3 Modelagem de reatores de leito fixo . . . . . . . . .. 137
4.1.2.4 Abordagem envolvendo fluidodindmica computacio-
nal (CFD) . .. ... ... .. ... ... 143
4.1.3 Design e escalonamento do reator OCM . . . . . . .. .. ... 145
4.1.4 Consideragoes finais. . . . . . . ... ... 147



4.2 Modelagem matemética . . . . .. ...

4.3

4.2.1

4.2.2

Fluidodindmica computacional . . . . . . . . .. .. ... ...
4.2.1.1 Equagoes governantes . . . . . . .. .. .. ... ..
4.2.1.2 Abordagem numérica . . . . . . ...

Modelagem fenomenolégica do reator OCM . . . . . . . . ..

Resultados e discussoes . . . . . . . . ...

4.3.1

4.3.2

Resultados da modelagem CFD do OCM . . . . . .. ... ..
4.3.1.1 Convergéncia de malha . . . . . . . ... ... .. ..
4.3.1.2 Validacao numérica . . . . . . . . .. ...
4.3.1.3 Reacoes OCM . . . . . ... ... .. .. ... ....
4.3.1.4 Efeito do arranjo de pellets . . . . . .. .. ... ..
4.3.1.5 Efeito das condicoes de alimentagao . . . . . . . ..
Resultados da modelagem fenomenoldgica do reator OCM .

4.3.2.1 Validagao tedrica . . . . . . . ...
4.3.2.2 Atividade do Catalisador . . . . . . ... .. .. ...
4.3.2.3 Analise de sensibilidade . . . . ... ... ... ...

4.3.2.4 Analise de dinAmica . . . . . . . . . ... ...

4.4 Conclusdes . . . . . . .

5 Conclusoes

Referéncias Bibliograficas

A Modelagem cinética do polimerizacao em suspensao do MMA

A.1 Balangos demassa . . . . . . . ... ...
A.1.1 Efeitogelevitreo . . . . . . . .. .. ... ...

B Fundamentos de CFD

B.1
B.2
B.3
B.4
B.5
B.6
B.7

Equacao de conservagao damassa . . . . . . . .. ... ...

Equacao da conservacao de quantidade de movimento . . . . . . . ..

Equacao da conservacao da energia total . . . . . . . ... ... ...

Turbuléncia . . . . . . .

Método de discretizacao . . . . . . . ...

Malha

Convergéncia . . . . . . . . ..

x1

172

175

196
198
201



Lista de Figuras

2.1
2.2

2.3

24

2.5

2.6

2.7

2.8

2.9

2.10

2.11

2.12

Representagao genérica de um processo de separagao por membranas. 11
Caracteristicas e mecanismos usuais nos processos de separagao por
membranas. . . ... ... 12

Estrutura do médulo de membrana de placa e estrutura. Figura adap-

tada de RACKLEY (2017) . . . . .. ... ... ... ... ...... 14
Estrutura do médulo de membrana de fibra oca. Figura adaptada de
RACKLEY (2017) . . . . . . . 15
Estrutura do médulo de membrana em espiral. Figura adaptada de
DE MENEZES et al. (2020). . . . . . . .. 16

Perfil de concentragao do permeado para uma membrana de separagao
de nitrogénio de uma mistura com vapor de dgua e seletividade de
30, em fungao da razao de pressoes (BAKER, 2004).. . . . . . . . .. 18
Efeito do stage-cut na separagao de uma mistura gasosa de dois com-
ponentes, com alimentacao equimolar, razao de pressoes e seletividade
iguais a 20 (BAKER, 2004). . . . .. .. ... oL 19
Configura¢oes de membranas com miltiplos estagios. (a) paralelo,
(b) retentado em série, (c) paralelo e série, (d) permeado em série,
(e) reciclo. Figura adaptada de WANKAT (2012) . . ... ... ... 21
Esquema representativo da organizacao dos modulos de membranas
utilizados no processamento de gés natural. Figura adaptada de
(DE MENEZES et al., 2020). . . . . . . ... ... .. . ..., 27
Representagao esquematica de um elemento de volume do médulo da
membrana em espiral, contendo as sec¢oes de alimentagao e perme-

acao e a camada de membrana. Figura adaptada de (DIAS et al.,

2020). ..o 28
Representagao do comportamento do fluido ao passar por um estran-
gulamento (SMITH, 2005a). . . . . . . . .. ... ... ... ..... 34
Esquema representativo da discretizacao proposta. Figura adaptada
de DIAS et al. (2020). . . . . . .. 38

x1i



2.13

2.14

2.15

2.16

2.17

2.18

2.19

2.20

2.21

2.22

2.23

Diagrama representativo da programacao orientada objeto utilizada
para simular o médulo inteiro de membranas de separacao de gases. .
Perfis ao longo de um tubo para as varidveis analisadas no estudo de
convergéncia de malha: temperatura na corrente de retentado (a) e
na corrente de permeado (b); fragdo molar de CO; na corrente de
retentado (c) e na corrente de permeado(d). . . .. .. ... ... ..
Perfis ao longo de um tubo para as varidveis do modelo obtidos com
a formulagao explicita: (a) vazao volumétrica das duas correntes e do
permeado acumulado; (b) temperatura nas duas correntes; (c¢) fragao
molar dos componentes na corrente de retentado; (d) fracdo molar
dos componentes na corrente de permeado. . . . . . ... ...
Perfis ao longo de uma folha de membrana para as varidveis do modelo
obtidos com a formulagao explicita: fracao molar de C'Oy nos eixos

21 (a) e z2 (b) ; temperatura nas duas correntes nos eixos z; (c) e 2y

Perfis ao longo de um tubo para as variaveis do modelo obtidos com a
formulacdo semi-implicita: (a) vazao volumétrica das duas correntes
e do permeado acumulado; (b) temperatura nas duas correntes; (c)
fragdo molar dos componentes na corrente de retentado; (d) fragao
molar dos componentes na corrente de permeado. . . . . . ... ...
Perfis ao longo de uma folha de membrana para as variaveis do modelo
obtidos com a formulagao semi-implicita: fracao molar de C'O, nos
eixos 21 (a) e z2 (b) ; temperatura nas duas correntes nos eixos z; (c)
ezo (d). o o o
Perfis de fragoes molares ao longo de uma folha de membrana em
ambas as correntes para o estudo de caso 1. Figuras (a) a (c) cor-
respondem a corrente de retentado e Figuras (d) a (f) a corrente de
permeado. . . ... L
Perfis de fragoes molares ao longo de uma folha de membrana no
retentado para o estudodecaso 2. . . . . . ... ... ...
Perfis de fragoes molares ao longo de uma folha de membrana no
permeado para o estudode caso 2. . . . ... ... ...

Predicao do modelo versus dados reconciliados para as variaveis de

Perfil ao longo de um tubo para as varidveis avaliadas em diferentes
temperaturas de alimentacao: temperaturas nas correntes de reten-
tado (a) e de permeado(b); fracao molar de CO; no retentado (c) e no
permeado (d). Curva azul: Ty = 37°C'; curva laranja: Ty = 47°C e
curva verde: Ty = 57°C. . . . . . . .. ...

41

49



2.24

2.25

2.26

2.27

2.28

2.29

2.30

2.31

2.32

2.33

Perfil ao longo de um tubo para as variaveis avaliadas em diferentes
vazoes de alimentacao: temperaturas nas correntes de retentado (a) e
de permeado(b); fracao molar de CO; no retentado (c¢) e no permeado
(d). Curva azul: @y = 0.61; curva laranja: )y = 1.00 e curva verde:
Qp = 140, .. .
Perfil ao longo de um tubo para as variaveis avaliadas em diferentes
razoes entre as pressoes das correntes: temperaturas nas correntes de
retentado (a) e de permeado(b); fragdo molar de C'O; no retentado (c)
e no permeado (d). Curva azul: v = 0.04; curva laranja: v = 0.08
ecurva verde: v = 0.12. . . . ..o oo
Perfil ao longo de um tubo para as variaveis avaliadas com diferentes
coeficientes de transferéncia de calor: temperaturas nas correntes de
retentado (a) e de permeado(b); fracdo molar de CO;y no retentado
(¢) e no permeado (d). Curva azul: U = 2W/(m?-K); curva laranja:
U=10W/(m? - K) e curva verde: U = 50W/(m?*-K). . ... ...
Matriz de correlagao entre as permeéancias e as variaveis resposta.
Perfis ao longo de um tubo para vazoes, temperaturas e composigoes
em diferentes valores de permeéancia do CO,. (a) - (d) S; = 5, 1453 x
1079 (e) - (h) S; = 1,0291 x 107%;(i) - (1) S; = 2,0581 x 107%,.
Perfis ao longo de um tubo para vazoes, temperaturas e composigoes
em diferentes valores de permeéancia do CH,. (a) - (d) S; = 3,6194 x
10719 (e) - (h) S; = 7,2389 x 10710:(i) - (1) S; = 1,4477 x 1079 .
Perfis ao longo de um tubo para vazoes, temperaturas e composigoes
em diferentes valores de permeancia do CoHg. (a) - (d) S; = 1,4392 x
10719 (e) - (h) S; = 2,8785 x 1071%:(i) - (1) S; = 5, 7571 x 10710,
Representagao esquemética do projeto de pré-membrana para remo-
¢ao de COg do gas natural. . . . . . . . . ... .. ... ..
Perfis previstos ao longo de um tubo do Estagio-1 e do Estagio-2
para: vazoes de retentado, permeado e permeado acumulado (a) e (b);
temperaturas do retentado e do permeado (c) e (d); fragdes molares
da corrente de retentado (e) e (f) e corrente de permeado (g) e (h).
Perfis de temperatura do retentato, permeado e ponto de orvalho do
retentado, obtidos com o modelo: (a) ao longo de um tubo para as
condigoes apresentadas na Tabela 2.2; (b) ao longo de um tudo para
temperatura de alimentacdo de 30 °C; (c) na folha de membrana
para temperatura de alimentacao de 30 °C. As bolinhas vermelhas

representam os pontos de discretizagao onde as gotas se formam. . . .

Xiv

%)

57

59

60

61

63

66

68



3.1

3.2

3.3

3.4
3.5
3.6
3.7
3.8
3.9

3.10

3.11

3.12

3.13

Produc¢ao anual de polimeros no mundo de 1950 a 2021 (STATISTA,
2023). .
Esquema ilustrativo do efeito da pelicula de filme na superficie da gota
sob agao cisalhante na presen¢a de PVA (WINSLOW e MATREYEK,
1951, adaptado). . . . . ...
Gréfico logaritmico do diametro das goticulas em funcao da veloci-
dade de agitacao. d,,.,: d controlado pela quebra; d,,;,: d controlado
pela prevencao da coalescéncia (SHINNAR, 1961, adaptado). . . . . .
Kit comercial de cimento 6sseo. . . . . . .. ...
Unidade experimental em escala de bancada 1 (Reator 1). . . . . ..
Unidade experimental em escala de bancada 2 (Reator 2). . . . . ..
Unidade experimental em escala piloto (Reator 3). . . . . . . ... ..
Ilustracao esquematica dos reatores utilizados. . . . . . . . . ... ..
[lustracao esquematica do planejamento experimental proposto em
cada escala dereacao. . . . . . . ...
DTPs das particulas poliméricas obtidas nas reagoes de polimerizagao
em suspensao conduzidas no reator 1. (a) DTP de todas as reagdes;
DTPs para reagoes com a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (c)
w, =0,3e S5 =600rpm e (d) w, = 0,4; DTPs para rea¢oes com a
mesma frequéncia de agitacao: (e) S = 300rpm, (f) S = 800rpm e
() S=900rpm. . . . . ...
DMDMs dos produtos obtidos nas reagoes de polimerizagao em suspen-
sao conduzidas no reator 1. (a) DMM de todas as reagoes; DMMs
para reagoes com a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (¢) w, = 0,3
e S =600rpm e (d) w, = 0,4; DMMs para reagdes com a mesma
frequéncia de agitagao: (e) S = 300rpm, (f) S = 800rpm e (g)
S =900rpm. . ...
Resultados obtidos com o modelo empirico do D,, nas reagoes condu-
zidas no reator 1. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas;
(b) representacao tridimensional do modelo com as variaveis manipu-
ladas; e(c) Valores preditos versus valores observados do D,. . . . . .
Resultados obtidos com o modelo empirico do M, nas reacoes condu-
zidas no reator 1. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas;
(b) Representagao tridimensional do modelo com as variaveis mani-

puladas. (c) Valores preditos versus valores observados do M,,.

XV

. 107



3.14

3.15

3.16

3.17

3.18

3.19

3.20

3.21

3.22

DTPs das particulas poliméricas obtidas nas reagoes de polimerizagao
em suspensao conduzidas no reator 2. (a) DTP de todas as reagdes;
DTPs para reagoes com a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (¢)
w, = 0,3 e (d) w, = 0,4; DTPs para rea¢oes com a mesma frequéncia
de agitagao: (e) S =200rpm, (f) S =800rpm e (g) S = 900 rpm.
DMDMs dos produtos obtidos nas reagoes de polimerizagao em suspen-
sao conduzidas no reator 2. (a) DMM de todas as reagoes; DMMs
para reagoes com a mesma razao de fases: (b) w, =0,2, (¢) w, = 0,3
e (d) w, = 0,4; DMMs para reagoes com a mesma frequéncia de
agitacao: (e) S =200rpm, (f) S =800rpm e (g) S =900 rpm.
Resultados obtidos com o modelo empirico do D,, nas reagoes condu-
zidas no reator 2. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas;
(b) representacao tridimensional do modelo com as variaveis manipu-
ladas; e(c) Valores preditos versus valores observados do Dp. .....
Resultados obtidos com o modelo empirico do M, nas reacoes condu-
zidas no reator 2. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas;
(b) Representagao tridimensional do modelo com as variéveis mani-
puladas. (c) Valores preditos versus valores observados do M,,.
DTPs das particulas poliméricas obtidas nas reagoes de polimerizagao
em suspensao conduzidas no reator 3. (a) DTP de todas as reagdes;
DTPs para reagoes com a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (c)
w, = 0,3 e (d) w, = 0,4; DTPs para reac¢oes com a mesma frequéncia
de agitagao: (e) S =800rpm, (f) S =900rpm e (g) S = 1200 rpm.
DMDMs dos produtos obtidos nas reagoes de polimerizagao em suspen-
sao conduzidas no reator 3. (a) DMM de todas as reagoes; DMMs
para reagoes com a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (¢) w, = 0,3
e (d) w, = 0,4; DMMs para reagoes com a mesma frequéncia de
agitacao: (e) S =800rpm, (f) S =900rpm e (g) S = 1200 rpm.
Resultados obtidos com o modelo empirico do D,, nas reagoes condu-
zidas no reator 3. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas;
(b) representacao tridimensional do modelo com as variéveis manipu-
ladas; e(c) Valores preditos versus valores observados do D,. . . . . .
Resultados obtidos com o modelo empirico do M, nas reacoes condu-
zidas no reator 3. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas;
(b) Representagao tridimensional do modelo com as variaveis mani-
puladas. (c) Valores preditos versus valores observados do M,,.

Variagao do D, com o volume dos reatores. . . . . . .. .. ... ...

Xvi

. 108

. 109

. 112

. 113

. 114



3.23

3.24

3.25

3.26

3.27

4.1

4.2

4.3

4.4

4.5
4.6

4.7

4.8

Distribuicoes de tamanho de particulas e de massas molares dos pro-
dutos obtidos nas reagoes de polimerizagao em suspensao conduzi-
das nos trés reatores em condigoes semelhantes. (a-c) DTPs e (d-f)
DMMs. . ..o 118
Resultados obtidos com o modelo empirico do D,, para todos os reato-
res na faixa de operagao em comum. (a) Representacao tridimensional
do modelo com as variaveis manipuladas; (b) Curvas de nivel entre as
variaveis normalizadas; (c¢) Valores preditos versus valores observados
do Dy oo 119
Resultados obtidos com o modelo empirico do M,, para todos os re-
atores na faixa de opera¢do em comum. (a) Representacao tridimen-
sional do modelo com as variaveis manipuladas; (b) Curvas de nivel
entre as variaveis normalizadas; . (c¢) Valores preditos versus valores
observados do My,. . . . . . . 120

Variacao do nimero de poténcia para cada sistema com diferentes
grupos adimensionais. (a) - Np versus Re; (b) - Np versus We; (c) -
Np versus Fr; (d) - Npversus Nu; . . . . . ..o oo oo 123
Variacao do ntumero de Nusselt com o nimero de Reynolds. . . . . . . 123

Principais etapas de reagao envolvidas no processo OCM (STANSCH
e BAERNS, 1997) . © o o oo oo 127
Efeito do tempo espacial na:(a) conversao de CHy e O, (b) rendi-
mentos a CoHy e CoHg e (¢) rendimentos a COy e CO (STANSCH e
BAERNS, 1997). . . o oot 131
Distribuigao dos tipos de reatores (a), modelos (b), mecanismos ciné-
ticos (c) e catalisadores (d) utilizados em estudos de modelagem do

OCM. As porcentagens foram calculadas a partir de uma amostra de

30 artigos (DA ROS et al., 2021). . . . . .. ... ... L. 133
Representagao de um reator de leito fluidizado (PANNEK e
MLECZKO, 1996). . . . . . . . . . . 134

Representagao de um reator de membrana (adaptado deHOLST (2012)).135

Representagao de um reator de membrana catalitica (adaptado de-

CRUELLAS (2017)). . . . . . o o 136
Perfis de temperatura simulados para PBR, MR e VITMR em regime
adiabético (adaptado de ONOJA (2019)). . . . . ... ... .. ... 138

Conversao experimental de C'H;y e Oy com as predigoes do mo-
delo (COUWENBERG et al., 1996a). As condigoes de reagao fo-
ram 712°C, razao molar CHy/Oy = 4 e tempo espacial igual a
1kg - s - mol™!, usando catalisador Sn/Li/MgO. . . . . . . ... ... 140

XVvil



4.9

4.10

4.11

4.12

4.13

4.14

4.15

4.16

4.17

4.18

4.19

Analise de bifurcagao de reatores de OCM do tipo PFR, CSTR
e LTR adiabaticos sem catalisador. (a) Temperatura de saida,
(b)conversao de metano, (c) seletividade em Cy e (d) seletividade
em CyHy + CyHg como fun¢do da temperatura de entrada (P =
Lbar, CHy/Oy =4, V/Fem, 0 = 0,255). (e) Temperatura de saida e
(f) seletividade em CyHy+ CyHg como fungao do tempo de residéncia
(P = 1bar, CHy/Oy = 4, T,y = 900K). Usando a rede de reagdes
com 57 espécies do trabalho de LENGYEL e WEST (2018). Gréficos
retirados do artigo Catalyst ignition and extinction: A microkinetics-
based bifurcation study of adiabatic reactors for oxidative coupling
of methane, 199, Laurien A. Vandewalle,Istvan Lengyel, David H.
West, Kevin M. Van Geem,Guy B. Marin, 635-651, 2019, com a per-
missao da Elsevier, License number 5693080420369. . . . . . . . . ..
Diagrama de conversao de C'H, versus seletividade em Cy do OCM
com diferentes catalisadores. Figura adaptada do NATIONAL ACA-
DEMIES OF SCIENCES MEDICINE AND ENGINEERING (2016)
com dados de ZAVYALOVA et al. (2011) e retiradas do artigo The
role of mass and heat transfer in the design of novel reactors for oxi-
dative coupling of methane, 198, Laurien A. Vandewalle, Ruben Van
de Vigver,Kevin M. Van Geem,Guy B. Marin, 268-289, 2019, com a
permissao da Elsevier, License number 5693090583550. . . . . . . ..
Imagens da (a) do catalisador, (b) do reator e da (c¢) planta piloto,
da Siluria (SILURIA, 2022). . . ... ... .. ... ... ......
Fluxograma de blocos do processo de acoplamento oxidativo do me-
tano (PATENT US2016/0272557A1, 2016). . . . . . . . ... .. ...
Malha utilizada na simulagao da rede de reagoes OCM no reator de
leito fixo. . . . . . ..
Perfis de composicao molar e temperatura no plano de simetria zy
com e sem reagao em ambas as fases. . . . ... ..o
Perfis de temperatura e composi¢cao no plano de simetria zy para a
rede de reagoes do OCM. . . . . . . . . . .. ...
Diferentes arranjos de pellets usados nas simulagoes do reator OCM:
(a) pellet na horizontal; (b) pellet na vertical; (¢) conjunto de pellets.
Perfis de composicao no plano de simetria zy obtidos com a configu-
ragao em vertical: (a) metano, (b) oxigénio, (c) etano, (d) etileno. .
Perfis de composigao no plano de simetria zy obtidos com o conjunto
de pellets: (a) metano, (b) oxigénio, (c) etano, (d) etileno. . . . . ..
Perfis de temperatura para diferentes configuracoes de pellets: (a)

pellet na horizontal; (b) pellet na vertical; (c) conjunto de pellets.

Xvili

142

157

160

. 161

. 162



4.20

4.21

4.22

4.23
4.24

B.1
B.2

Perfis axiais obtidos com a simula¢do do modelo proposto. (a-b)
Fragoes molares na fase gas; (c-d) Fragoes molares no catalisador; (e)
Pressao; (f) Velocidade e (g) Temperaturas. . . . ... ... ... .. 165
Perfis axiais de (a) temperatura, (b) concentragao de eteno e (c) pressao.166
Perfis de temperatura e composicao no plano de simetria zy para a
rede de reagoes do OCM. . . . . . . . . ... ... ... 167
Exemplo de curvas de solugoes estacionarias para um reator CSTR. . 169
Solugoes estacionarias do modelo para diferentes valores de parame-

tros. (a)variando o coeficiente de troca térmica e (b) variando a tem-

peratura de alimentagao do gas. . . . . . . . . ... 169
Campo de velocidades do gés que atravessa um cilindro. . . . . . .. 203
Exemplo de malha do tipo hibrida, com elementos tetraédricos. . . . 208

XixX



Lista de Tabelas

1.1

2.1

2.2

2.3

2.4

2.5

2.6

3.1

3.2

3.3

3.4

3.5

3.6

3.7
3.8

3.9

Caracteristicas do fluxo em vasos agitados de diferentes tamanhos
(NOGUEIRA et al.,,2012). . . . ... ... .o ...

Propriedades termodinamicas dos componentes das misturas gasosas.
Fonte (KORETSKY, 2013) . . . . . . . . .. ... ... . ... ....
Parametros e condigoes de alimentacao utilizados nas simulagoes.
Estudo de convergéncia de malha para um folha de membrana. . . . .
Comparagao do modelo com os dados da literatura para o estudo de
caso 1. . . . .
Comparagao do modelo com os dados da literatura para o estudo de
CASO 2 . . e

Resultados da anélise exploratoria das permeancias . . . . . . . . ..

Classifica¢ao dos polimeros e suas aplicagoes (MEYER e KEURENT-
JES, 2005). . ..
Resumo das vantagens e desvantagens dos diferentes processos de
polimerizacdo (MACHADO et al., 2007). . . . . . .. ... ... ...
Regras de similaridade para reatores do tipo tanque agitado (NO-
GUEIRA et al.,2012). . . . . . ...
Dimensoes dos reatores utilizados. . . . . . . ... ...
Receita base para obtengao de PMMA . . . . .. ... ... ... ..
Planejamento experimental proposto para cada escala de reagao. . . .
Descricao dos ensaios realizados em cada escala de reacao. . . . . . .
Diametro médio das particulas (D,) e massa molar ponderal média
em cada experimento nas reacoes de polimerizagao em suspensao con-
duzidasnoreator 1. . . . . . . . . .. ..o
Diametro médio das particulas (D,) e massa molar ponderal média
em cada experimento nas reac¢oes de polimerizagao em suspensao con-

duzidas no reator 2. . . . . . ...

XX



3.10

3.11

3.12

4.1

4.2

4.3
4.4
4.5
4.6

4.7

Al

Diametro médio das particulas (D,) e massa molar ponderal média

(M,,) em cada experimento nas reagoes de polimeriza¢ao em suspen-

sao conduzidas noreator 3.. . . . .. . ... 112
Matriz de correlagoes entre as variaveis analisadas nas reagoes de
polimerizagao em suspensao do MMA . . . . . .. ... ... ... .. 117
Resultados com os valores dos niimeros adimensionais calculados em

cada escala para obtencao de uma particula real de PMMA com um
diametro médio de 150 um e uma massa molar média ponderal de

486000 Da. . . . . . . .o 124

Etapas de reacao consideradas no modelo cinético proposto por
STANSCH e BAERNS (1997) para descrever a reagao de OCM na
presenga de um catalisador LayO3/CaO. . . . . . . . ... ... ... 130
Etapas do modelo cinético e constantes cinéticas utilizados no

modelo (Adaptado de STANSCH e BAERNS (1997)). ko, —

L (2e) By = A= [ 150
Condicoes de operacao, geometria do reator e propriedades do cata-

lisador . . . . . . . . .. 153
Parametros de simulagao. . . . . . . . ... ... 155
Estudo de convergéncia de malha . . . . . . . .. ... ... 156

Resultados obtidos na analise de sensibilidade variando as condigoes
de alimentagao e arranjo de pellets. . . . . . . ... ... ... ... 163
Comparagao do modelo com dados da literatura para uma tempera-
tura de alimentagao de 870°C' e CH;/O2 = 8 (DA ROS et al., 2021). . 163

Etapas do mecanismo de polimerizacao do MMA. . . . . ... .. .. 197

xx1



Capitulo 1

Introducao

Tem-se testemunhado, desde a segunda guerra mundial, aumentos significativos
nas taxas de producgao de varios produtos, como no caso de polimeros comerci-
ais(MEYER e KEURENTJES, 2005; STATISTA, 2023). Somente nas tltimas déca-
das, as capacidades das linhas de producao de um tnico grade aumentaram por um
fator de 20 a 40 para o polietileno, polipropileno e poliestireno. Parte dessa melhoria
foi devida aos avangos na catélise e aos processos inovadores, mas o maior aumento
na produtividade se deve, sobretudo, as técnicas de escalonamento classico. Ja é
amplamente sabido que plantas maiores produzem mais usando substancialmente a
mesma mao de obra e com investimento de capital reduzido por tonelada de capa-
cidade anual, resultando na diminui¢ao continua no custo real de produtos, o que
possibilita um uso ampliado tanto em quantidade quanto em variedade de aplica-
¢oes, retroalimentando, assim, um ciclo que constantemente demanda a implantacao
de fabricas ainda maiores (MEYER e KEURENTJES, 2005). Nesse sentido, o esca-
lonamento de processos constitui uma etapa crucial para garantir a capacidade de
producgao de uma industria.

O escalonamento (ou upscaling) envolve levar um processo da escala laboratorial
para uma escala comercial, geralmente passando pela unidade em escala piloto. Nor-
malmente, opera-se em laboratério para o desenvolvimento de um novo processo, ou
para a investigacao de novas rotas cataliticas, ou ainda para mudancas incrementais
em processos existentes. As plantas pilotos também podem ser utilizadas para estes
mesmos fins, mas com a vantagem de poder testar a qualidade do produto utilizando
correntes de alimentacao de plantas reais. A escala industrial é a etapa final do esca-
lonamento, sendo usadas para producao do produto de interesse (NAUMAN, 2002;
WORSTELL, 2014). Neste mesmo contexto, também pode-se falar em downscaling,
ou reducao de escala, uma pratica que ocorre no sentido inverso, tipicamente para
processos comerciais existentes que sao antigos o suficiente para que tivessem suas
plantas-piloto originais descontinuadas, mas que necessitam de avaliagoes ou estu-

dos em escalas menores para buscar solucionar problemas operacionais persistentes



(WORSTELL, 2014).

O principal objetivo do escalonamento de processos é permitir a obtencao em
larga escala de produtos de boa qualidade, de forma econdémica, rentavel e, mais do
que nunca, sustentavel, reduzindo-se riscos operacionais e de seguranc¢a de processo.
Deve-se ressaltar que a qualidade do produto geralmente é melhor quando fabricado
em escala de laboratoério, visto que o controle de varidveis chave como o nivel de
mistura e as eficiéncias de transferéncia de calor e massa, normalmente, é mais facil
nessa escala. Nesse cenario, a engenharia de scale-up procura projetar um processo
que atenda as demandas antecipadas do mercado, com qualidade assegurada. Para
isso, o uso de modelos matematicos de diferentes naturezas e niveis de complexidade
torna-se uma ferramenta imprescindivel, o que permite reduzir o niimero de experi-
mentos em bancada, como também o tempo gasto para validagao em planta piloto,
diminuindo-se, assim, o custo geral com o desenvolvimento do processo (MEYER e
KEURENTJES, 2005; PAUL et al., 2004a; WORSTELL, 2014).

A modelagem matematica é usada para representar o comportamento do processo
por meio de equagoes matematicas, enquanto simulagoes usam softwares para imitar
o comportamento do processo em um ambiente virtual (MEYER e KEURENTJES,
2005; NAUMAN, 2002; PAUL et al., 2004a; WORSTELL, 2014). Pode-se dizer
que a maior economia de custos obtidas com a modelagem de processos vem de
nao construir uma planta comercial inoperavel em escala real. Modelar e simular
processos constitui, portanto, uma forma eficaz para compreender o comportamento
do processo em diferentes condigoes, avaliar a eficiéncia da produgao em cenérios
adversos e, entao, tomar decisoes baseadas em resultados prévios, providos por essa
analise, posteriormente validados em alguma escala do processo.

Usualmente, os modelos de escalonamento sao baseados em regras de similaridade
para aumentar as dimensoes dos equipamentos, para que eles mantenham as mesmas
caracteristicas fisicas e operacionais dos sistemas em ambas as escalas (MEYER e
KEURENTJES, 2005). As quatro principais regras de similaridade sao as seguintes:
i) geométrica; ii) mecanica; iii) térmica e iv) quimica.

Em linhas gerais, dois objetos (Modelo e Prototipo) de tamanhos diferentes sao
geometricamente semelhantes em um ponto (x,y, z) se as razdes entre suas dimen-
soes forem constantes, como mostrado pela equacao

e _Yp _EP _ g (1.1)
Tym Ym ZM

se essa condigao for verdadeira para todos os pontos dentro dos objetos, entao eles
sao geometricamente semelhantes (MEYER e KEURENTJES, 2005; NOGUEIRA,
2011; WORSTELL, 2014).

A similaridade mecénica, por sua vez, compreende trés subsimilaridades: a es-

tatica, a cinematica e a dinamica. A similaridade estatica exige que dois objetos



geometricamente semelhantes tenham a mesma deformagao relativa para uma ten-
sao aplicada. Essa semelhanca é de interesse para engenheiros civis e estruturais.
Similaridade cinemaética significa que, para objetos geometricamente semelhantes,
as diversas componentes da velocidade no objeto modelo se relacionarao com as

componentes equivalentes do prototipo pelo mesmo fator de escala de velocidade

(WORSTELL, 2014):

v
L _vy (1.2)
UM
A semelhanga dindmica significa que as diversas forcas que atuam no modelo se
relacionam com as forcas equivalentes no protétipo pelo mesmo fator de escala de

forga, ou seja:

Fp

7= F (1.3)

A similaridade térmica ocorre quando a razao da diferenca de temperatura em
locais correspondentes de um modelo e um prototipo geometricamente similares é
igual. A similaridade quimica exige que a proporcao das diferencas de concentragao
em todos os locais correspondentes no modelo e no protétipo sejam iguais. Por-
tanto, modelo e protétipo também devem ser geometricamente, mecanicamente e
termicamente semelhantes (WORSTELL, 2014).

Abaixo, apresenta-se um exemplo ilustrativo de como analisar as regras de simi-

laridade (adaptado do livro Dimensional Analysis (WORSTELL, 2014)).

Exemplo 1.1: Sao semelhantes? )

Considere dois processos envolvendo a equacao de Navier-Stokes, sendo

um na escala grande e outro em escala menor. A maior escala é semelhante a
menor?

A melhor maneira de responder esse questionamento é transformar a equa-
¢ao de Navier-Stokes na forma adimensional. Para isso, defina um compri-
mento caracteristico L e uma velocidade caracteristica V', entao forme as va-

riaveis adimensionais x* e v*, como apresentado a baixo:

x*:ﬁ * _UCE,P

b2 1’ € Upp = \V
em que o subscrito p representa o processo pequeno; x é o comprimento no eixo
X; z, ¢ o comprimento adimensional no eixo x; v, , ¢ a velocidade do fluido na
diregao axial no processo pequeno; e vy, , ¢ a velocidade adimensional do fluido

na direcao axial. A pressao e tempo adimensionais, P* e 7* respectivamente,




podem ser definidos como:

P Vr
PP=— e 7=—
pV? L

A equacao de Navier-Stokes em uma dimens@o para o processo pequeno

pode ser escrita da seguinte forma:

vy p ; Myp 10D, HGQUW
or P ox,  pow, Je p Oz

em que P, é a pressao no processo pequeno; g, ¢ a aceleracao da gravidade; p
e p é a viscosidade e densidade do fluido, respectivamente. Convertendo para

uma equacao adimensional, tem-se:

oy, o oy, _ _8P; N Gz L LK >*vy,
or* P Ow ory V2 pLV O(x5)?

Considerando a equacao de Navier-Stokes em uma dimensao para o pro-

cesso grande, tem-se:

Convertendo para uma equacao adimensional:

vy, T ovs _ _8P;‘ g.L Lk d>*vy,
or* “9 Oxy Oory V2 pLV O(x;)?

g

Note que nas duas equacoes finais dois grupos adimensionais aparecem, o
inverso do namero de Froude e o inverso do numero de Reynolds, respectiva-
mente:

9oL o M
V2 pLV

O namero de Froude (Fr) representa a razao entre as forgas inerciais e
gravitacionais. E o nimero de Reynolds (Re) representa a razao das forgas

inerciais e viscosas. Entao, se:
Fr,=Fr, e Re,= Re,

os dois processos sao mecanicamente semelhantes. Entretanto, para que eles




sejam mecanicamente similares, necessariamente, eles também devem ser geo-
metricamente similares. Para isso, os comprimentos caracteristicos devem ser

os mesmos em ambos as escalas. Assim:

x x
L= —i and L = —i
xp 339
Rearranjando,

*

T _ %

*

Ty T

Portanto, os dois processos sao geometricamente semelhantes.

No geral, para avaliar as regras de similaridade, utilizam-se grupamentos adi-
mensionais, como nimero de Reynolds, nimero de Froude, nimero de Weber, entre
outros. Em outras palavras, a similaridade das escalas depende da analise dimensi-
onal. Quando os pardmetros correspondentes sao iguais, os processos sao semelhan-
tes. Quando as equagoes nao sao conhecidas, esses nimeros podem ser derivados de
uma analise dimensional (Teorema PI de Buckingham') (MEYER e KEURENTJES,
2005; NOGUEIRA et al., 2012; PAUL et al., 2004a)

Embora as regras de similaridade sejam bastante usadas no escalonamento de
processo, NOGUEIRA et al. (2012) mostraram que nem sempre é possivel manter
constante todas as relacoes entre as forcas desenvolvidas de um processo, como no
exemplo apresentado de um vaso agitado usado em reagoes de polimerizacao em
suspensao. A Tabela 1.1 mostra como as caracteristicas de fluxo mudam quando a
operagao e os parametros geométricos sao manipulados para manter o nimero de
Reynolds, a taxa média volumétrica de dissipagao de energia, o nimero de Weber e
a velocidade constante, enquanto o volume do reator aumenta.

Pode-se notar que nao é possivel manter todas as caracteristicas do fluxo cons-
tantes quando o volume do reator aumenta. Por exemplo, para manter a taxa média
volumeétrica de dissipagao de energia constante dentro de vasos maiores é necessario
aumentar o didmetro do impelidor, levando a um aumento significativo do niimero
de Reynolds. Como consequéncia, a quebra de particulas, que se supoe ocorrer nas
proximidades da regiao do impelidor, deve ser afetada de forma muito significativa
pelo aumento das velocidades lineares proximas a ele. Da mesma forma, quando o
numero de Reynolds é mantido constante, podem ser observadas modificagoes sig-

nificativas na taxa média volumétrica de dissipacao de energia, o que provavelmente

10 teorema PI de Buckingham é um procedimento formalizado para deduzir grupos adimensi-
onais apropriados para um dado problema de engenharia (FOX e PRITCHARD, 2004).



Tabela 1.1: Caracteristicas do fluxo em vasos agitados de diferentes tamanhos (NO-
GUEIRA et al., 2012).

Volume Diametro Velocidade Velocidade
do reator do impelidor ' P/V Re We  no impelidor

L) (10) (rpm) (m/s)
1 0,045 400 1,08 397,1 56,1 0,94
30 0,140 187,1 1,07 1793,5 368.,5 1,37
9250 0,283 116,6 1,06 45914 11912 1,73
1000 0,450 85,5 1,06 8489,0 2565,2 2,01
10000 0,969 51,1 1,05 23560,7 9172,0 2,60
1 0,045 400,00 1,0800 397,06 56,1 0,94
30 0,140 41,33 0,0115 396,07 18,0 0,30
250 0,283 10,11 0,0007 398,41 8.9 0,15
1000 0,450 4,00 0,0001 397,06 9,6 0,09
10000 0,970 0,86 0,0000 396,65 2,6 0,04
1 0,045 400 1,0800 397,1 56,1 0,94
30 0,140 729 00633 7003 56,1 0,53
250 0,283 25,4 0,0109 995,7 56,1 0,38
1000 0,450 12,6 0,0034 1255,6 56,1 0,30
10000 0,970 4,0 0,0005 1843.,5 56,1 0,20
1 0,045 400 1,0800 3971 56,1 0,94
30 0,140 128,6 0,3471 1235,3 174,6 0,94
250 0,283 63,6 0,1717 2497.1 352,9 0,94
1000 0,450 40,0 0,1080 3970,6 561,2 0,94
10000 0,970 18,6 0,0501 8558,8 1209,7 0,94

leva a mudancas importantes nas constantes de taxa de quebra e coalescéncia de
particulas. Finalmente, quando o Weber ou outro nimero adimensional sao usa-
dos, todas as caracteristicas restantes sao alteradas simultaneamente. Além disso,
manter as grandezas médias constantes nao garante que as distribuicoes espaciais se
manterao fixas (NOGUEIRA et al., 2012).

Para garantir que o produto desenvolvido em escala laboratorial apresente as
mesmas caracteristicas na escala industrial, é necessario empregar modelos mais
complexos que levem em consideracao os principais fenomenos envolvidos no pro-
cesso. E importante destacar que o escalonamento de processo nao se limita apenas
ao aumento de escala do equipamento, pois existem casos em que isso é tecnica-
mente inviavel ou apresenta custos elevados, como no exemplo das placas solares,
membranas ou hidrociclones. Nessas situagoes, o escalonamento ocorre por meio da
replicagao de pequenas unidades organizadas em paralelo ou série formando grandes

conjuntos, possibilitando a producao de maiores quantidades do produto.



Existem outros aspectos importantes a serem considerados no escalonamento
de processos, como as limitagoes & transferéncia de calor e massa. As taxas de
transferéncia de calor e massa de uma unidade industrial podem diferir daquelas
observadas em escala laboratorial, sendo portanto crucial entender quais fatores in-
fluenciam essas taxas para garantir que elas sejam adequadas em ambas as escalas
(VANDEWALLE et al., 2019a). Esse fator é extremamente importante para a segu-
ranca do processo, uma vez que um descontrole reacional decorrente de dificuldades
na retirada de calor de um reator de polimerizacao, por exemplo, pode causar aci-
dentes graves (PAUL et al., 2004a). Além disso, outro ponto de suma importancia a
ser levado em consideragao no escalonamento de processos é o modo de operacao do
equipamento em questao, uma vez que diferentes modos de operacao podem resultar
em resultados diversos. E fundamental avaliar cuidadosamente todos esses aspectos
para garantir que o processo de escalonamento seja bem-sucedido e seguro.

Para enfrentar esses desafios, as ferramentas de modelagem e simulacao tém sido
cada vez mais utilizadas para prever e avaliar o desempenho de processos antes da
implementagao em escala industrial. Sendo assim, este trabalho tem como objetivo
apresentar e analisar o uso de ferramentas de modelagem e simulagao no problema
de escalonamento de processos. Para isso, trés estudos de casos em que as regras
de similaridade nao sdo aplicaveis, sao apresentados: i) separagdo de gases por
membranas em espiral; ii) reator de polimeriza¢ao em suspensao do MMA; iii) reator
de acoplamento oxidativo de metano. Cada caso tem sua particularidade no processo
de escalonamento. Para o primeiro caso, apresenta-se como um grande conjunto de
diferentes equipamentos menores se comporta. Ja no segundo estudo de caso, o
objetivo é identificar como a operagao do equipamento muda com a mudanca de
escala. Por fim, no terceiro estudo de caso apresenta-se como e quais ferramentas
de modelagem e simulagao podem ser utilizadas para possibilitar o escalonamento
de processos complexos, em que é necessario descrever com detalhes as taxas de

transferéncia de calor e massa.

1.1 Estrutura da tese

O trabalho foi dividido em cinco capitulos, incluindo essa breve introducao. Nos
proximos trés capitulos serao apresentados os trés estudos de caso desenvolvidos
nesta tese — 1) separagao por membranas; ii) polimerizagdo em suspensao; iii) reator
de acoplamento oxidativo de metano — para descrever e discutir a problematica do
escalonamento e algumas ferramentas de modelagem e simulagao que podem ser
lteis nessa etapa, respeitando as particularidades de cada processo.

No Capitulo 2 é apresentado o desenvolvimento de um modelo matematico bidi-

mensional nao isotérmico usado para descrever um sistema de separacao de gases por



membranas em espiral. Apresenta-se também como esse modelo pode ser utilizado
para auxiliar no design e escalonamento do processo de separagao por membranas.

No Capitulo 3 foca-se na polimerizagao em suspensao do MMA em diferentes
escalas operacionais. Descrevem-se, neste capitulo, as metodologias experimentais
utilizadas nas reagoes e o resultados obtidos das reagoes de polimerizacao em suspen-
sao do MMA nas diferentes escalas. E discutido também como o volume reacional
pode influenciar a evolucao das distribui¢oes de massas molares e de tamanho de
particulas do produto final.

No Capitulo 4 apresenta-se o processo de acoplamento oxidativo do metano e
suas particularidades. Mostra-se aqui que o problema de escalonamento vai além
das dimensoes do reator, sendo necessario entender a fundo como as resisténcias a
transferéncia de calor e massa afetam o processo.

Por fim, no Capitulo 5 sao destacadas as principais conclusoes obtidas para cada
estudo de caso e como os procedimentos de escalonamento de processos podem ser
diversos e dependentes de diferentes fatores e ferramentas. Além disso, uma secao de
trabalhos futuros também é apresentada nesse capitulo. Na sequéncia apresentam-se
as referéncias bibliograficas.

Esse trabalho foi desenvolvido no LMSCP(Laboratorio de Modelagem, Simula-
¢ao e Controle de Processos) e no EngePol (Laboratorio de Engenharia de Poli-
merizagao), laboratorios do Programa de Engenharia Quimica (PEQ) da COPPE
(Instituto Alberto Luiz Coimbra de Pés-Graduagao e Pesquisa de Engenharia) da
Universidade Federal do Rio de Janeiro (UFRJ), com agradecimentos a Petrobras

S.A. e a Braskem pela colaboracao.



Capitulo 2

O escalonamento por replicacao: um
sistema de separacao por

membranas.

Conforme comentado no Capitulo 1, diversos fatores devem ser considerados
para viabilizar o escalonamento de um processo. No caso de processos que envolvem
separagao por membranas, as regras usuais de similaridade nao se aplicam, pois o
aumento da escala é dispendioso e tecnicamente inviavel. Para superar esse entrave,
¢ possivel empregar-se o método de replicagao dos moédulos de membranas, no qual
uma unidade de separagao é composta por multiplas unidades menores de separagao,
constituindo varias camadas, de folhas, elementos, tubos, bancos e trens (BAKER,
2004; RACKLEY, 2017). Neste capitulo serao apresentadas ferramentas de mode-
lagem e simulagao que podem ser aplicadas para auxiliar no desenvolvimento de

projetos e no escalonamento dessas unidades de separacao.

2.1 Fundamentacao tedrica e revisao bibliografica

Umas das fontes de energia limpas mais utilizadas no mundo é o gés natural, o
qual experimentou um rapido crescimento de mercado em escala global desde final
da década de 1980. Por exemplo, em setembro de 2020, foram produzidos aproxi-
madamente 125 milhoes de metros ctibicos de gas natural por dia em plataformas
brasileiras (ANP, 2020) o que representa um crescimento de 96% em comparagao
com setembro de 2010. Ressalta-se, também, o grande crescimento da produgao
a partir das plataformas do pré-sal (crescimento de 1.017%, no mesmo periodo de
comparagao), cujo gas natural associado ao 6leo bruto é rico em diéxido de carbono
em niveis muito acima da média das reservas mundiais (ANP, 2020).

Sabe-se que o acimulo de CO, na atmosfera pode levar a desequilibrios climé-



ticos, afetar a satde dos seres vivos e impactar o ecossistema marinho, tornando a
adgua do mar mais acida. Consequentemente, as emissoes de COs na atmosfera tém
sido estritamente regulamentadas por legislagao. Além deste, outros contaminantes
também estao presentes no gas natural, como gas sulfidrico (HsS) e vapor d’agua
(H20). Além das questdes ambientais, a remogao de CO, e outras impurezas do
gas natural também ¢é importante para evitar problemas nas plantas industriais,
como a corrosao das linhas de transporte de gas e o congelamento em alguns dutos
(MOKHATAB et al., 2015). Conforme determinacao da ANP pela resolugao n° 16
de 17/06/2008, o gas natural a ser comercializado deve conter no méaximo 3% em
mol de CO, , 14 ppm de H,S e 0,1 g/m? de HyO (ANP, June 17, 2008). Portanto,
o tratamento de géas natural para remocao de contaminantes pode ser considerado
uma operacao industrial de extrema importancia.

Diversos processos de tratamento estao disponiveis para separacao e remocao
dessas impurezas no gas natural, incluindo o uso de solventes, métodos baseados
em adsorc¢ao, uso de membranas e métodos baseados em fracionamento criogénico.
A escolha do processo depende de fatores como: capital e custos operacionais, es-
pecificagdes do gés e leis ambientais (MOKHATAB et al., 2015; SPEIGHT, 2007).
Membranas poliméricas tém sido cada vez mais aplicadas nesse tipo de processo de-
vido a facil processabilidade, boas propriedades mecénicas, simplicidade em conceito
e operagao, baixo custo e consumo de energia e facil escalabilidade (AL-OBAIDI
et al., 2018; JAIN et al., 2015; MOKHATARB et al., 2015).

A primeira empresa a estabelecer uma presenca comercial nessa area foi a Mon-
santo, em 1980, produzindo a membrana Prism®, para separacao de hidrogénio da
corrente de gés de purga de plantas de amonia (BAKER, 2004; HENIS, 1980). Em
meados da década de 1980, empresas como Cynara, Separex e a Grace Mem-
brane Systems estavam produzindo usinas de membranas para remover didxido
de carbono do gas natural. Esta aplicagao, embora prejudicada pelos baixos precos
do gés natural nos anos 90, cresceu significativamente ao longo dos anos (BAKER,
2004).

Nas tltimas décadas, industrias tém empregado processos de separagao de gas
por membrana para separagao e recuperacao de hidrogénio e amoénia; em aplica-
¢oes que envolvem o didxido de carbono — recuperacao aprimorada de petroleo,
enriquecimento de oxigénio, produgao de nitrogénio, processamento de gas natural,
desidratacao do ar, modernizagao de gés de aterro e recuperacao de hélio; e em re-
finarias e industrias petroquimicas (MIRANDA et al., 2019). A separagao de gases
por membranas constitui uma area de consideravel interesse de pesquisa atual, e o
namero de aplicagoes esta se expandindo rapidamente (BUONOMENNA, 2017; LI
et al., 2021; MIRANDA et al., 2019).

Uma membrana consiste em um elemento semipermeével que modera, por per-
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meagao seletiva, a separagao das espécies quimicas que estao em contato com ela (ver
Figura 2.1). A separacao pode envolver duas fases gasosas, duas fases liquidas ou
uma fase gas e outra liquida (BAKER, 2004; SMITH, 2005a). A alimentacgao é sepa-
rada em um retentado, que é a parte da alimentacao que nao passa pela membrana,
e um permeado, que é a parte da alimentacao que permeia através da membrana.
As interagoes fisicas e quimicas entre os componentes distintos da alimentacao e o
material da membrana controlam as taxas de transferéncia de massa (AL-OBAIDI
et al., 2018; BAKER, 2004; IULTANELLI e DRIOLI, 2020; KARABELAS et al.,
2015; SHIMEKIT e MUKHTAR, 2012; SMITH, 2005a).

Permeado

A A A A A A A Membrana

Alimentacdo : : : : S Retido

Figura 2.1: Representacao genérica de um processo de separagao por membranas.

O desempenho das membranas é geralmente caracterizado por dois parametros
importantes: seletividade («) e permeabilidade (S;) (BAKER, 2004). A permea-
bilidade (as vezes descrita como o coeficiente de permeabilidade) é a capacidade
do material da membrana de permitir a permeacao do fluxo analisado. A perme-
abilidade depende do material da camada seletiva e costuma ser caracterizada em
laboratério. O fluxo através da barreira da membrana pode normalmente ser des-

crito em termos da Equacdo (2.1).

p bilidad
Fluxo = — e Ca0e Forca motriz (2.1)
Espessura

O fluxo através da membrana aumenta com a permeabilidade e a magnitude da
forca motriz. A for¢a motriz pode ser diferente para diferentes processos de sepa-
racao por membrana, dependendo da pressao, concentragao, gradientes elétricos ou
térmicos. Em processos de separacao de gas, normalmente sao utilizadas membranas
acionadas por pressao. Neste caso, uma mistura gasosa flui através da superficie da
membrana, se dissolve seletivamente no material da membrana e atravessa a barreira
da membrana sob um gradiente de pressao (pressao mais alta no lado da alimentagao
e pressao mais baixa no lado do permeado) (BAKER, 2004; SMITH, 2005a). Mais

detalhes sobre o desempenho das membranas serao fornecidos na Segao 2.1.3.
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2.1.1 Classificacao das membranas

A selecao do material da membrana para o processo de separagao deve considerar
que o mesmo tenha um alto desempenho de separacao e seja estavel a longo prazo.
De maneira geral, a classificagao de membranas é usualmente reportada na literatura
conforme fluxograma apresentado na Figura 2.2 (BAKER, 2004; MIRANDA et al.,
2019; SMITH, 2005a).

Classificacao das Membranas

Morfologia Material Mecanismo Médulos
de Transporte
Densas —» Polimérica e p(l))riggﬁgﬁo Espiral
Porosas o CMS . "l;r;g?i[;;)(rit: Fibra Oca
—»  Zeolita L, Con(?g:liivci;iade Folhas Planas
— MMM — d;) Ii(leig(s)en
> owor L, e

Figura 2.2: Caracteristicas e mecanismos usuais nos processos de separagao por
membranas.

Os diferentes materiais tém suas vantagens e desvantagens. As membranas po-
liméricas sao amplamente utilizadas, pois sao mais faceis de fabricar a um custo
menor em comparagdo com as membranas inorganicas (SCHOLES e KENTISH,
2012). No entanto, os filmes poliméricos podem apresentar baixas permeabilidades
e seletividades a gases e estao sujeitos a plastificagao, porosidades heterogéneas e
a desativagao por agentes venenosos (HOU et al., 2019; MIRANDA et al., 2019;
ROBESON, 1991).

As membranas de CMS (do inglés Carbon Molecular Sieve) ou peneiras molecu-
lares de carbono constituem uma classe de materiais de carbono amorfo, com poros
relativamente pequenos e distribuicao de tamanho estreita, permitindo a separagao
em nivel molecular. Entretanto, as membranas desse tipo podem ser frageis e de
dificil escalonamento (CAMPOS et al., 2018; HOU et al., 2019).

As zeolitas sao materiais aluminossilicatos hidratados, com boas propriedades
de troca ionica e sorcao. Nas membranas desse tipo de material o transporte é
baseado nos tamanhos dos poros e na sua polaridade. Em compara¢ao com as
membranas poliméricas, elas possuem uma maior estabilidade térmica e quimica,
altas seletividades e permeabilidades (HOU et al., 2019).

Os materiais metélicos organicos ou MOF (do inglés Metal Organic Frameworks)
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sao hibridos constituidos por noés metéalicos que, ligados entre si, dao origem a es-
truturas porosas. A fabricacao desse tipo de material é cara, dificil e os filmes
produzidos sao bem frageis (FANG et al., 2020).

As membranas de matriz mista ou MMM sao materiais hibridos produzidos pela
mistura de polimeros e cargas inorganicas, como carvao ativado, nanotubos de car-
bono, zeélitas, silica, peneiras moleculares e MOFs. Por isso, suas propriedades
finais podem ser manipuladas com alta flexibilidade; em contrapartida, a matriz e
o enchimento devem ser compativeis, para evitar a sedimentacao e agregacao do
enchimento durante a preparagao da membrana (FANG et al., 2020).

De acordo com a morfologia da membrana, elas podem ser divididas em duas
grandes categorias: (i) densas e (ii) porosas. Nas membranas densas o transporte é
usualmente estabelecido pelo mecanismo de sor¢ao-difusao, no qual o gés ou liquido
da corrente de alimentacao difunde-se na superficie da membrana e depois dessorve-
se na interface a jusante. Outros tipos de mecanismo de transporte, como condu-
tividade ionica ou transporte facilitado, também podem ser usados em membranas
densas. A permeabilidade depende da solubilidade e da difusividade do permeado
no material da membrana (HABERT et al., 2006; SMITH, 2005a). A difusao através
da membrana pode ser lenta, mas altamente seletiva. Assim, para a separagao de
moléculas pequenas, uma alta permeabilidade ou alto fator de separagao podem ser
alcangados, mas nao os dois (SMITH, 2005a).

As membranas porosas sao caracterizadas por poros interconectados e pelo me-
canismo de transporte advectivo. Em linhas gerais, os dois principais mecanismos de
transporte das membranas porosas sao: difusao de Knudsen e peneiramento mole-
cular. Nessas membranas os poros sao bem pequenos, mas maiores que as moléculas
dos componentes da mistura. Assim, se o tamanho das moléculas de alguns com-
ponentes da mistura forem maiores que os poros, a difusao desses compostos sera
prejudicada, resultando na separacao. Para membranas porosas a permeabilidade é
alta, mas a seletividade é baixa para moléculas pequenas (BAKER, 2004; HABERT
et al., 2006; SMITH, 2005a).

2.1.2 Mobdulos de membranas

Existem varias configuragoes de moédulos de membranas disponiveis para aplica-
goes de separagao de gas em escala industrial, as quais incluem: (i) fibra oca; (ii)
placa e estrutura e (iii) em espiral. Os processos de membrana, de acordo com os
requisitos da aplicacao, empregam mais de um modulo de varios estagios em di-
ferentes configuragoes. O tipo de modulo, seu arranjo no sistema de processo e o
projeto geral do sistema de processo sao todos baseados nos parametros absolutos

de engenharia e na meta para obtencao da méxima eficiéncia, que serao abordados
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na Secao 2.1.3 (LI et al., 2021; SALIM et al., 2018). De maneira resumida, sao

descritos abaixo os principais moédulos de membranas usados industrialmente.

2.1.2.1 Placa e estrutura

A configuragdo em um modulo de placa plana e estrutura é formada colocando
duas folhas de membrana de frente uma para a outra e separadas por um espacador,
o qual mantém o fluxo constante para as correntes de permeado e alimentacao. Um
esquema geral deste tipo de modulo é mostrado na Figura 2.3. Neste moédulo, mais
de uma membrana pode ser acomodada de forma empilhada uma sobre a outra. A
alimentacao e o lado permeado das membranas se sobrepoem, dando a impressao

de um compartimento individual feito de um conjunto de membranas.

Permeado

Retentado

Alimentacio

Alimentacao

Permeado S
Espagador

Permeado

Figura 2.3: Estrutura do moédulo de membrana de placa e estrutura. Figura adap-
tada de RACKLEY (2017)

A densidade de empacotamento normal que pode ser obtida no médulo de placa
e estrutura estd na faixa de 100 a 400m?/m3 (DRIOLI e BARBIERI, 2018). A
alimentacao é introduzida neste médulo a partir do lado de alimentacao, que se
desloca através da membrana para o canal de permeado e finalmente entra em um
canal comum de permeado, retirando o permeante do médulo. Geralmente, o moédulo
de placa e estrutura é usado para aplicacoes de pequena escala, devido a seus altos
custos e problemas de vazamento. Essa configuracao é muito pratica para processos
de separacao por pervaporagao, mas nao é eficiente para aplicagoes de separacao de
gas. Modulos de placa e quadro raramente sao usados hoje em dia (BAKER, 2004;
DRIOLI e BARBIERI, 2018; RACKLEY, 2017).

2.1.2.2 Fibra oca

Os modulos de fibra oca sao constituidos por longos e finos tubos ocos (ou fibras)
de membranas. Centenas de milhares de fibras com usualmente 1,0 m de compri-
mento e 0,2 - 0,25 pm de didmetro sao agrupadas em um tubo coletor com suas

extremidades conectadas a um suporte (chamado espelho), geralmente construido
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em epOxi, que separa a corrente de alimentacao da corrente de permeado. Para
separacao de gases, a alimentacao escoa por fora das fibras e a permeagao ocorre
radialmente para dentro da fibra. O permeado percorre a fibra até sua extremidade,
onde se mistura com as outras correntes de permeado que saem de cada fibra, for-
mando uma corrente total de permeado, a qual é coletada no tubo coletor central. A
corrente de retentado, ou seja, a parte da corrente de alimentagao que nao permeou,
¢ retirada pelo casco do tubo coletor (CRIVELLARI, 2016; RACKLEY, 2017). Um

esquema ilustrativo do processo citado é apresentado na Figura 2.4.

Gas rico
em CO,

] ] Corrente de
Fluxo |:> |:> permeado rico

em CO,

— Ll
—~
Se¢do da membrana

Fluxo do produto

Figura 2.4: Estrutura do moédulo de membrana de fibra oca. Figura adaptada de
RACKLEY (2017)

Moédulos de fibra oca sao normalmente aplicados em operagoes com fluxos meno-
res, com a vantagem de proporcionar maior densidade de empacotamento, de modo
que os arranjos de fibra oca sao normalmente menores que os médulos em espiral.
Além disso, o material da membrana é autossuportado (ndo demanda usualmente
o uso de suportes mecanicos, como espagadores) e pode suportar alta pressao de
alimentacao e baixa pressao de permeado (CRIVELLARI, 2016; LI et al., 2021;
RACKLEY, 2017). A principal desvantagem do mo6dulo de membranas em fibra
oca € que ele requer o pré-tratamento da corrente de alimentacao para remover par-
ticulas grandes que podem entupir as fibras do modulo e reduzir severamente sua
eficiéncia. Além disso, o tempo de processamento do modulo por unidade de area é
muito alto, quando comparado a outros modulos (RACKLEY, 2017).

2.1.2.3 Espiral

Modulos de membranas em espiral ou espiraladas consistem em varias folhas de
membrana enroladas em um tubo coletor central perfurado. Cada folha de mem-
brana, ou envelope, consiste de duas membranas separadas por um espacador e
seladas em trés lados, deixando um lado aberto para remocao do permeado. Este

modulo fornece uma densidade de empacotamento em torno de 300 a 1000 m?/m?.
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Uma configuracao genérica de um modulo em espiral é apresentada na Figura 2.5
(CRIVELLARI, 2016; RACKLEY, 2017).

ELEMENTO

ESPACADOR
DO
PERMEADO v

MEMBRANA
ESPACADOR
DA
ALIMENTACAO

Figura 2.5: Estrutura do médulo de membrana em espiral. Figura adaptada de
DE MENEZES et al. (2020).

As principais vantagens dos modulos de membranas em espiral sao (DORT-
MUNDT e DOSHI, 1999; RACKLEY, 2017):

e Fécil construgao;

e Baixo custo de instalacao e operacao;

Trabalham com baixas temperaturas de entrada do gas;

Boa transferéncia de massa devido ao espacador de alimentacao;

e Conseguem lidar com altas pressoes operacionais (principal vantagem em re-

lagao as membranas de fibra oca nos processos de separagao de gas).;

e Sao mais resistentes a incrustagoes.

Geralmente, varios modulos sao montados juntos em um tnico vaso de pres-
sao, de modo a aumentar a eficiéncia e reduzir os custos, formando os elementos.
O comprimento do tubo coletor depende do didmetro e do ntimero de elementos.
Usualmente, nas aplicacoes industriais, elementos com 0,2m de diametro e 1 m de
comprimento sao usados (RACKLEY, 2017). Em aplicagoes de processamento de
gas natural, tipicamente de dez a doze elementos sao dispostos em série dentro de
tubos coletores, que se organizam em paralelo, constituindo um banco. Os bancos
sao alinhados, também em paralelo para compor um trem. Finalmente, os trens sao
organizados em paralelo para formar o estégio de separa¢ao por membrana (RAC-
KLEY, 2017).

E importante ressaltar que os atuais modulos de separacio de gas disponiveis
comercialmente usam modulos em espiral ou de fibra oca (DORTMUNDT e DOSHI,
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1999; DRIOLI e BARBIERI, 2018; HAN et al., 2019; RACKLEY, 2017). As mem-
branas espiraladas sao mais utilizadas, devido & maior resisténcia a incrustagoes e
capacidade de operar com pressoes mais altas que as membranas de fibra oca, princi-
palmente na remocao de CO5 do gas natural produzido nas plataformas de petroleo,
as quais operam com altas pressoes (DIAS et al., 2020; HAN et al., 2019).

2.1.3 Design de processo e escalonamento

A medida que os sistemas de membrana sao desenvolvidos para implantacao co-
mercial, seu design e condigoes operacionais devem ser escolhidos cuidadosamente
para cada processo. Com o intuito explorar plenamente a capacidade maxima de se-

paracao da membrana, os seguintes requisitos gerais precisam ser atendidos (ABETZ

et al., 2006; HARLACHER e WESSLING, 2015; MULDER, 1996):
e Resisténcia a efeitos mecéanicos, térmicos e quimicos;

Distribuigao de alto fluxo para evitar a presenca de zonas mortas e canalizacao;

Baixas perdas de carga;

Resisténcia a incrustacoes e facilidade de limpeza;
e Baixo custo de fabricacao e operagao de modulos;
e Facilidade de substituicao da membrana.

Outros desafios a serem enfrentados nesse processo, incluem (i) a estabilidade e
durabilidade dentro do ambiente industrial, visto que a vida tutil da membrana deve
ser compativel com a sua aplicagao, (ii) a analise em nivel de planta, com o intuito
de otimizar a configuragao do sistema e parametros operacionais, e (iii) baixa relagao
custo / beneficio (RACKLEY, 2017). A importancia desses elementos varia com base
na configuracgao do processo e na aplicacao especifica. Nos processos de separacao de
gas, os fatores mais importantes sao a alta densidade de empacotamento e a baixa
queda de pressao dos fluxos de produto.

No que diz respeito as condigdes operacionais, os fatores que determinam o de-
sempenho de uma membrana sdo: (i) seletividade, «, definida como a razao entre
as permeabilidades de dois componentes de uma mistura (Equagao (2.2)), represen-
tando a capacidade de separagao da membrana; (ii) e a razao entre as pressoes das
correntes, 7y, calculada como a razao entre a pressao da corrente de retentado e a
pressao da corrente de permeado (Equagao (2.3)) (ADEWOLE et al., 2013; BAKER,
2004).

a= (2.2)

R
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Com base nesses parametros é possivel encontrar regioes de operabilidade apli-

N (2.3)

caveis em cada processo. Por exemplo, quando a seletividade da membrana é muito
maior que a razao de pressoes, a regiao de operagao da membrana é chamada de
regiao limitada pela razao de pressoes, em que o desempenho é independente da
seletividade. Se a razao de pressoes é muito maior que a seletividade, entao a re-
giao é chamada de limitada pela seletividade, na qual o desempenho é independente
da razao de pressoes. Entre esses dois casos limites, ha uma regiao intermediaria
em que tanto a razao de pressao quanto a seletividade da membrana afetam o seu
desempenho (BAKER, 2004).

Essas trés regioes sao ilustradas na Figura 2.6, na qual o perfil de concentracao
do permeado versus a razao de pressoes para uma membrana com seletividade de
30 é apresentado. Quando a razao entre as pressoes é igual a 1, ou seja quando a
pressao de alimentagao igual & pressao do permeado, nao hé separagao (ADEWOLE
et al., 2013; BAKER, 2004). A medida que a diferenca de pressdes aumenta, a
concentragao do permeado comeca a subir, saindo da regiao limitada pelas pressoes
e indo para a regiao intermediaria. Quando a razao de pressoes é muito alta, quatro
ou cinco vezes maior que a seletividade, a membrana entra na regiao limitada pela

seletividade (BAKER, 2004).

25~
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Regido limitada
pela seletividade
15| Regido limitada pela

razao entre as pressoes

—_—
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Razio de pressoes, y

Figura 2.6: Perfil de concentracao do permeado para uma membrana de separagao
de nitrogénio de uma mistura com vapor de dgua e seletividade de 30, em funcao da
razao de pressoes (BAKER, 2004).

A relacao entre a seletividade e a razao de pressoes é importante por causa da

limitagao pratica da razao de pressoes alcancavel em sistemas reais de separagao
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de gas. A compressao da corrente de alimentacao a uma pressao muito alta ou a
extracao de um vacuo muito forte no lado do permeado da membrana para atingir
grandes razoes de pressao requerem altas quantidades de energia e bombas caras.
Como resultado, as taxas de pressao praticas tipicas estao na faixa de 5-20. Como
a razao de pressoes usuais na maioria das aplicagoes de separacao de gas é limi-
tada, membranas com altas seletividades nao atingem o seu méximo potencial de
separagao (BAKER, 2004).

Outro fator que determina o desempenho de uma membrana é o grau de separa-
¢ao necessario. O objetivo usual de um sistema de separagao de gés é produzir uma
corrente de retentado livre do componente permeéavel e uma pequena corrente de
permeado altamente concentrada no componente permeével. Esses dois requisitos
nao podem ser atendidos simultaneamente. Por isso, deve-se fazer um balanco entre
recuperacao e pureza. O atributo do sistema que caracteriza essa compensacao é
chamado de stage-cut, 6, definido como a razao entre o fluxo de permeado e o fluxo

de alimentacao (Equagao (2.4)). O efeito do stage-cut no desempenho da membrana

¢ ilustrado na Figura 2.7 (BAKER, 2004).

Fluxo de permeado

(2.4)

~ Fluxo de alimentacgao

Permeado — 93,1%

Area relativa da

Stage-cut, 6
AAAANAMA membrana

25% Alimcntagéo -50% “ Retentado - 35,5% ] ,O

Permeado — 88,1%

93,1% 83,0%

509% Alimentacio - 50% + [— Retentado — 11,8% 2,8

Permeado — 66,7%

88,1% 23,8%

75% Alimentacio - 50% m— Retentado — 0,04% 9.5
—_— —_—

Figura 2.7: Efeito do stage-cut na separacao de uma mistura gasosa de dois com-
ponentes, com alimentacao equimolar, razao de pressoes e seletividade iguais a 20

(BAKER, 2004).

No exemplo mostrado na Figura 2.7, o gas de alimentagao contém 50% de um

gas permeavel (i) e 50% de um gés relativamente impermeavel (j). As condigdes
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de operagao consideradas deste sistema sao: v = 20 e @ = 20. Com 0 ~ 0%, a
corrente de permeado produzida contém 94,8% do componente i (seu valor maximo).
Porém, a corrente de retentado possui uma composigao muito proxima da corrente
de alimentagao e a corrente de permeado é extremamente pequena. Para aumentar
a fracao do gas de alimentacao que permeia a membrana, aumenta-se a area de
troca e consequentemente, a concentracao do componente permeavel no residuo e
nas correntes de permeado diminui (BAKER, 2004).

Com um stage-cut de 25%, a concentracao do gas permeado cai de 94,8% para
93,1%. A concentracao da corrente residual de gis permeével é entao de 35,5%.
Aumentando a fracao do géas de alimentacao que permeia a membrana para 50%,
adicionando mais area de membrana, produz-se uma corrente residual contendo
11,8% do géas permeavel. No entanto, o gas que permeia a area da membrana adici-
onada contém apenas 83,0% do componente permeavel, de modo que a concentragao
média do componente permeéavel na corrente de permeado é reduzida de 93,1% para
88,1%. Se a fragao do gas de alimentacao que permeia a membrana for aumentada
para 75% pela adicao de ainda mais area de membrana, a concentracao do compo-
nente permeével na corrente de residuo é reduzida para apenas 0,04%. No entanto,
0 gas que permeia a area da membrana adicionada contém apenas 23,8% do com-
ponente permeavel, menos do que o gas de alimentacao original. A concentragao
média do componente permeavel no gas de alimentagao €, portanto, reduzida para
66,7%. Isso significa que metade do componente menos permeéavel foi perdida no
fluxo de permeado (BAKER, 2004).

Os exemplos apresentados na Figura 2.7 ilustram a compensacao entre recupera-
¢ao e pureza. Um processo com uma membrana de estagio tinico pode ser projetado
para recupera¢ao maxima ou pureza maxima, mas nunca ambos. Os célculos tam-
bém mostram que as membranas podem produzir fluxos de gases residuais muito
puros, enriquecidos no componente menos permeavel, embora com baixas recupe-
racoes. No entanto, o enriquecimento do componente mais permeavel no permeado
nunca pode ser maior do que a seletividade da membrana, de modo que uma mem-
brana com baixa seletividade produz um permeado apenas ligeiramente enriquecido
(BAKER, 2004). Além disso, os exemplos da Figura 2.7 mostram que aumentar o
stage-cut para produzir um fluxo de residuo puro requer um aumento despropor-
cional na érea da membrana. No exemplo mostrado, isso significa que permear os
primeiros 25% do gas de alimentacdo requer uma area de membrana relativa de
1, permear os proximos 25% requer um incremento de adrea de membrana de 1,8 e
permear os proximos 25% requer um incremento de 6,7 (BAKER, 2004).

Tendo em vista os desafios comentados nos paragrafos anteriores, como as li-
mitagoes operacionais de membranas usuais (razao de pressoes, seletividade e grau

de separagao necessario), um sistema de membrana com apenas um estagio pode

20



nao fornecer a separacao desejada. Sendo assim, para superar esses problemas, sis-
temas com varios estagios de membranas e diferentes modulos sao utilizados. A
Figura 2.8 apresenta diversas configuragoes possiveis para um sistema de membrana

com miltiplos estégios:

(a) Alimentacao em Paralelo;

(b) Retentado em série;

(c) Alimentagao em paralelo, seguida por retentado em série;
(d) Reciclo do retentado, seguido de permeado em série;

(e) Reciclo do retentado.

Permeado

i 3 Retentado Permeado Permeado
Alimentagdo
—

Permeado

Permeado

Permeado

Retentado ANANANANNAN
Ali A Retentado
_—

Alimentagdo
—

(d)

Permeado

Retentado

Alimentagio
— —

Figura 2.8: Configuragoes de membranas com multiplos estagios. (a) paralelo, (b)
retentado em série, (c) paralelo e série, (d) permeado em série, (e) reciclo. Figura
adaptada de WANKAT (2012)

A configuracao paralela permite aumentar a taxa de alimentacao e é usada em

todas as separagoes de membrana. O modo de operacao paralela é semelhante ao

21



aumento do didmetro de uma coluna de destilagdo ou absor¢ao (WANKAT, 2012).
O sistema com a configuracao de retentado em série aumenta a pureza da corrente
de retentado e, simultaneamente, permite aumentar a recuperagao das espécies mais
permeaveis, com a desvantagem de diminuir a pureza do permeado e a recuperacao
dos componentes retidos. O sistema funciona de modo aproximadamente analogo a
um extrator. Outra configuragao possivel é a combinagao dos sistemas anteriores,
chamada de configuragao paralelo e série.

O sistema do permeado em série é usado quando o produto permeado nao é de
pureza alta o suficiente. O principal custo de operacao da maioria dos separadores
de membrana é a diferenca de pressao necessaria para forcar a permeacao através da
membrana (BAKER, 2004). Esta configuragao exige a instala¢do de um compressor
ou bomba adicional para repressurizar o permeado para o proximo separador de
membrana. Uma das principais desvantagens dos separadores de membrana é que
estagios adicionais para o permeado nao reutilizam o agente separador de energia
(pressao) (WANKAT, 2012).

O modo de reciclagem de retentado ou de alimentagao ¢ a tltima configura-
¢ao discutida. O reciclo permite uma alta taxa de fluxo no médulo de membrana,
aumentando as taxas de transferéncia de massa e minimizando problemas de entu-
pimento. As mesmas taxas de fluxo elevadas podem ser obtidas sem a reciclagem,
mas seria necessario um sistema de membrana muito longo para ter um tempo de
residéncia suficientemente longo (BAKER, 2004; WANKAT, 2012).

Apesar do assunto membranas ser discutido desde a década de 1960, detalhes
sobre escalonamento e fabricacao desses sistemas de separacao nao é bem documen-
tado (MIRANDA et al., 2019; SALIM et al., 2019). A grande maioria dos trabalhos
é focada no relato sobre o desempenho e potencial do material desenvolvido para
aplicacoes especificas (ADEWOLE et al., 2013; BRINKMANN et al., 2015; CHEN
et al., 2020a; TULTANELLI e DRIOLI, 2020; KOROS e MAHAJAN, 2000; LIN et al.,
2013; LOKHANDWALA et al., 2010; SCHOLES e KENTISH, 2012). CHEN et al.
(2020a), por exemplo, apresentaram importantes diretrizes para o escalonamento
de processos de nanofiltracao em membranas, para o tratamento de agua e outras
aplicagoes. CHEN et al. (2020b) aplicaram membranas de transporte facilitado para
captura de CO5 do gas de combustao, que posteriormente foram escalonadas para
membranas do tipo espiral. Os autores focaram no desenvolvimento de procedi-
mentos e otimizacao das condi¢oes experimentais para a fabricacao dos médulos de
membranas em espiral.

A empresa americana Compact Membrane Systems (CMS) desenvolveu uma
membrana de fluoropolimero contendo prata, conhecida como Optiperm, para a
separagao de olefinas de correntes contendo parafinas. Os autores fizeram intimeros

testes laboratoriais e foram pioneiros em testes em escala industrial (CMS, 2017,
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2018, 2021). Recentemente, em parceria com a Braskem, a CMS iniciou um pro-
grama de demonstracao da plataforma Optiterm para a separagao de parafinas de
olefinas leves nas instalagoes da Braskem em Marcus Hook, USA (CMS, 2022).

E importante ressaltar que para o escalonamento das membranas supra citadas,
varios testes experimentais em unidades em escala piloto sao feitos, consumindo
muito dinheiro e tempo dos pesquisadores. Além disso, a natureza de multiplos
estagios das membranas nao faz parte dos softwares comerciais e os modelos dispo-
niveis na literatura ndo a consideram (SALIM et al., 2019). E nesse sentido, que
modelos matematicos que considerem modulos inteiros de membranas, se apresen-
tam como excelentes alternativas para testar o escalonamento e desenvolvimentos

de novas membranas.

2.1.4 Modelagem das membranas em espiral

A modelagem e simulagao de processos sao importantes para analisar como pe-
quenas mudangas podem apontar melhorias significativas no seu custo-beneficio,
bem como, auxiliar no desenvolvimento de processos em escala industrial. Nesse
contexto, a modelagem matematica de sistemas de separagao por membrana é fun-
damental para avaliar o desempenho de separacao, otimizacao, controle e monito-
ramento destes. Vérios modelos e abordagens de célculo tém sido propostos para
representar separacoes por membrana, considerando diferentes padroes de fluxo e
configuragoes de modulos. Varios deles concentraram-se em misturas binarias de
gases e apenas alguns consideraram as misturas de multicomponentes (AHSAN e
HUSSAIN, 2016; ALSHEHRI, 2015; AMOOGHIN et al., 2013; COKER et al., 1999;
DIAS et al., 2020; DONGJIE et al., 2012; MARRIOTT e SORENSEN, 2003; PAN,
1986; QI e HENSON, 1997; SHINDO et al., 1985).

SHINDO et al. (1985) desenvolveram um modelo para a permeacao em mem-
branas de estigio tinico para misturas gasosas multicomponentes seguindo cinco
padroes de fluxo distintos. De modo geral, este modelo pode ser usado para simu-
lar configuracdes de membranas em fibras ocas e espiral. Os resultados do modelo
mostraram boa concordancia com os dados experimentais. Embora este modelo seja
muito popular na literatura para descrever a permeacao de misturas de gases multi-
componentes através de membranas, a abordagem numérica empregada, o método
de chute, apresenta convergéncia lenta e instabilidades numéricas, dificultando seu
uso em aplicacoes de tempo real mais complexas, como controle e monitoramento.
Além disso, o modelo nao fornece os perfis de vazoes ou composicoes, apenas oS
valores totais finais.

PAN (1986) desenvolveu um modelo matemético para sistemas de permeagao

multicomponentes com membranas de fibra oca assimétricas de alto fluxo. O mo-
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delo leva em consideracao a variagao da pressao do permeado no interior da fibra.
Quando a queda de pressao no permeado é desprezivel, o modelo produz uma solu-
¢ao analitica simples para o calculo da area da membrana que elimina a etapa de
integracao numérica necesséaria nos métodos existentes. Experimentos de permeacao
multicomponente em laboratorio validaram o modelo matematico e demonstraram
a viabilidade técnica do uso da fibra oca de acetato de celulose assimétrica de alto
fluxo para separacao de Hy, CO5 e H,S.

QI e HENSON (1997) desenvolveram dois modelos multicomponentes para mem-
branas em espiral. O primeiro modelo foi derivado de balancos de massa e da lei de
Darcy considerando padroes de fluxo cruzado. As equacoes bésicas de transporte
foram resolvidas usando o método de chute. O segundo modelo, um modelo apro-
ximado, foi formulado a partir do primeiro modelo, assumindo uma taxa de fluxo
de retentado constante ao longo da dire¢ao do fluxo de permeado. O sistema re-
sultante foi resolvido com uma aproximacao de Runge-Kutta-Gill de quarta ordem.
Os modelos forneceram resultados muito semelhantes, mas o segundo modelo exigiu
significativamente menos esfor¢o computacional.

Recentemente, DIAS et al. (2020) apresentaram um modelo bidimensional para
descrever as separacoes de gases em uma membrana em espiral em fluxo cruzado. O
modelo foi resolvido com o auxilio de uma formulacao Explicita de Euler e compa-
rado com o método de chute. O método de Euler proposto foi mais rapido e eficiente
que o outro. O modelo também apresentou bom desempenho quando avaliado em
quatro estudos de caso diferentes e varias condi¢oes de operagao. Além disso, o
modelo proposto permitiu a previsao de composigoes e vazoes ao longo da folha da
membrana.

Os modelos apresentados até agora focam em compreender apenas os perfis de
concentracao e eficiéncia de separacao nas unidades de membranas, porém, os efeitos
térmicos também sao muito importantes e merecem a devida atengao, pois os perfis
de temperatura podem afetar fortemente as caracteristicas morfolégicas e o desem-
penho dos separadores de membrana. Por exemplo, o inchago e o envelhecimento da
membrana causados pelo acimulo de goticulas de liquido, que pode ocorrer quando a
temperatura do retentado é menor que sua temperatura de orvalho (BAKER, 2004;
SCHOLZ et al., 2013; SMITH, 2005b). Portanto, para compreender esses efeitos, é
necessario desenvolver, implementar e resolver equagoes de balango de energia em
modelos fenomenologicos de unidades de separacao por membrana.

Poucos trabalhos descreveram os efeitos térmicos que podem ser observados em
unidades de separacao por membrana. CORNELISSEN (1993) analisou as mudan-
cas de temperatura em um modulo de membranas em espiral. O autor sugeriu que
o efeito do calor nao deveria ser calculado como a contribuicao dos coeficientes de

Joule-Thomson individuais dos componentes puros. Além disso, os principais resul-

24



tados indicaram que o processo de permeacao ocorreu de forma quase isotérmica,
devido & alta condutividade da membrana.

COKER et al. (1999) desenvolveram um modelo para descrever as mudangas de
temperatura associadas aos fendémenos de permeacao em membranas de fibras ocas
dispostas de acordo com cinco padroes de fluxo distintos. O modelo considerou os
balancos de massa e energia, incluindo também a transferéncia de calor através da
parede da fibra. Os autores ilustraram por meio de simulacoes o efeito da composigao
do gas de alimentagao e da vazao nos perfis de temperatura para uma unidade de
separacao de ar.

SCHOLZ et al. (2013) publicaram um estudo que propds um modelo matematico
considerando alguns efeitos nao ideais como o efeito Joule-Thomson, comportamento
real do gas, polarizagao da concentracao e perda de pressao. Os autores observaram
que as medigoes de gas puro em uma unica pressao de alimentacao foram sufici-
entes para prever o comportamento do gas misturado ao modulo. Investigaram a
influéncia de efeitos nao ideais na eficiéncia do médulo em dois estudos de caso, a
separagao de COy/propano e de misturas de gas CO5/metano. Para o primeiro caso,
as curvas de concentracao de CO5 versus comprimento do moédulo foram coerentes
com os cenérios ideal e real. A divergéncia das curvas no segundo caso foi atribuida
a influéncia de efeitos nao ideais. As simulag¢oes concordaram com os dados obtidos
para as misturas de gases medidos em um moédulo de membrana de poliimida co-
mercial. Os autores também relataram um erro significativo nas simulagoes do caso
2, relacionado & remocao de CO, de uma mistura a base de metano.

Outros modelos para permeacao através de membranas em espiral também fo-
ram relatados na literatura, porém para descricao de nanofiltracao de solvente or-
ganico (SHI et al., 2015), pervaporacao de misturas binarias de liquidos (CAO e
A. HENSON, 2002; JAIN et al., 2015) e osmose reversa (AL-OBAIDI et al., 2018;
MARRIOTT e SORENSEN;, 2003).

2.1.5 Consideracoes finais

Apresentaram-se nesta se¢ao aspectos importantes sobre membranas e seus prin-
cipais tipos, particularidades e dificuldades, com énfase nas membranas do tipo es-
piral para separacao de gases. Além disso, foi feito um levantamento sobre o estado
da arte dessas membranas e sobre o seu escalonamento e design. Ainda que existam
estudos sobre nesse tema, a maioria foca no desenvolvimento de novos materiais
e em unidades em escala de bancada para aplicagbes diversas (nanofiltracdo, pu-
rificacao de dgua, osmose reversa, separagao de gases, dentre outras). Assim, sao
escassos os estudos focados na modelagem de médulos industriais de membranas.

Além disso, as metodologias experimentais atuais de escalonamento de membranas
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sao caras e demandam muito tempo para implementacao, comissionamento e valida-
¢ao. Sendo assim, faz-se necessario o desenvolvimento de modelos e procedimentos

que preencham essa lacuna.

2.2 Modelagem do processo de separacao por mem-

branas

2.2.1 Descricao do processo

Este trabalho é focado na modelagem e simulacao de unidades de separacao de
membranas em espiral usadas em campos offshore para separacao de C'Oy do gés
natural. Essa é uma demanda industrial real da industria petrolifera brasileira, por
conta do alto teor de CO5 no gas produzido no pré-sal e das limitagoes impostas as
emissoes de CO, na atmosfera (FONTOURA et al., 2022).

Industrialmente, essas unidades de separagao sao compostas por varias camadas,
constituidas de folhas planas de membrana separadas por um espagador de perme-
ado. As folhas s@o conectadas a um tubo coletor perfurado, localizado no centro
do elemento. Os elementos sao dispostos em série no interior dos tubos, que se
organizam em paralelo, constituindo um banco. As margens sao alinhadas parale-
lamente para compor um trem. Por fim, os trens sao organizados em paralelo para
formar o estagio de separagao por membrana, como pode ser visto na Figura 2.9.
Trata-se, portanto, da replicagao e rearranjo de unidades simples em configuragoes
série-paralelo, de forma que o problema de escalonamento consiste essencialmente
na construcao desses sistemas. Para que o escalonamento seja possivel, é necessario
que esses arranjos sejam construidos de maneira automatica para distintos arranjos.

A alimentagao de gas entra no estagio de membrana e é dividida entre os tubos.
Dentro deles, o gas de alimentagao entra no primeiro elemento, onde encontra as
folhas. Os gases altamente permeéaveis do gés natural, como COy e C'H,, permeiam
através da membrana devido & diferenca de pressao parcial entre as camadas, sao
coletados pelo tubo de permeado e sao misturados com o fluxo de gas de permeado
que foi coletado pelos outros elementos. A fracao de gas que nao permeia através
da membrana deixa o elemento no fluxo de retentado e entra no préximo elemento
como uma corrente de alimentacao de gas. Assim, as correntes retentado e permeado

fluem na configuracao contra-corrente.

2.2.2 Modelagem da folha

Apresenta-se nesta secao o desenvolvimento detalhado da modelagem bidimen-

sional das folhas de membranas em espiral utilizadas em processos de separagao
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Figura 2.9: Esquema representativo da organizacao dos moédulos de membranas
utilizados no processamento de gas natural. Figura adaptada de (DE MENEZES
et al., 2020).

de gases. O modelo é constituido pelas equagoes fundamentais de conservagao de
massa e energia, juntamente com as equacoes constitutivas para o mecanismo de
permeacao do tipo solucao-difusao e equacoes de estado para a descricao do efeito
Joule-Tompson.

As temperaturas e os fluxos molares de retentado e permeado, assim como fra-
¢oes molares, foram determinados, para cada elemento da malha, em funcao das
pressoes e concentragoes locais de alimentagao (retentado) e permeado, a partir do
modelo solugao-difusao. As pressoes locais foram consideradas constantes e, devido
ao pequeno tempo de residéncia na membrana, o transporte de massa e energia das
correntes retentado e permeado foram descritos por mecanismo puramente convec-
tivo, bem como a hipdtese de estado quase-estacionario foi utilizada. A Figura 2.10
representa o elemento de volume do moédulo da membrana em espiral utilizado para
o desenvolvimento do modelo, contendo as secgoes de alimentacao e permeacao e a

camada de membrana. Adicionalmente, as seguintes hipoteses foram admitidas:

1. A permeacao do gas através da barreira da membrana é suficientemente ra-
pida, o que permite negligenciar as taxas de acimulo de massa no filme da

membrana;

2. As quedas de pressao das correntes sao despreziveis ao longo da folha da mem-
brana. Embora as quedas de pressao possam ser altas em modulos de separagao

por membrana industriais, dados industriais reais indicam que as quedas de
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Figura 2.10: Representagao esquemaética de um elemento de volume do moédulo da
membrana em espiral, contendo as sec¢oes de alimentagao e permeacao e a camada
de membrana. Figura adaptada de (DIAS et al., 2020).

pressao na maioria das vezes nao sao muito significativas ao longo de uma
tnica folha de membrana (DE MENEZES et al., 2020);

3. O mecanismo de permeacao é descrito pelo modelo de solucao-difusao, admi-
tindo que as concentragoes nas superficies do filme estao em equilibrio termo-
dindmico com a sua interface. Consequentemente, a dinamica dos fendmenos

de adsorcao nas superficies é negligenciada;
4. A membrana tem propriedades e espessura uniformes;

5. O comportamento termodinamico do gas é descrito pelas correlagoes de virial
(SCHOLZ et al., 2013);

6. Condigoes uniformes de composigao e temperatura na corrente de alimentagao;
7. A perda de calor para o ambiente é negligenciavel.

8. O fluxo de permeado esta sujeito a mudancas de temperatura devido ao efeito

Joule-Thomson;

Com base nas hipoteses listadas acima, foi possivel construir o modelo descrito
nas proximas secoes.
2.2.2.1 Balancos na corrente de retentado

Considerando que o escoamento da corrente de retentado ocorre apenas na dire-
gao x, é possivel escrever as seguintes expressoes para os balangos de massa (Equa-

¢ao (2.5)) e energia (Equagao (2.6)) no retentado:

V"CT AyAthy |, —v"ClAyAthy |pyne —JiAyAzAt =0 (2.5)
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H™v"C™AyAth, |, —H 0" C"AyAthy |osne —AyAzALTH —AyAzAtU(T"—TP) = 0
(2.6)

em que v" é a velocidade da corrente de retentado em [m/s], CI ¢ a concentragao
do componente i na corrente de retentado em [mol/m3], h, é a secgio transversal

do retentado em [m|; H" representa a entalpia total da corrente de retentado em
l; T*

[J/mol]; U & o coeficiente global de troca térmica entre as correntes em |[——

é a temperatura da corrente k em [K].
A taxa total de permeacao é representada por J e descrita pelo modelo de

solucdo-difusdo, apresentado na Equacdo (2.7), em que S é a permeabilidade em

[ mol
m-Pa-s

mente, em [Pal, | é a espessura da membrana em [m]; a e b sdo as fragoes molares

|, P" e PP sao as pressoes das corrente de retentado e permeado, respectiva-

nas correntes de retentado e permeado, respectivamente, determinadas pelas razoes
entre o fluxo do componente e o fluxo total na corrente analisada. Esses fluxos
totais sao iguais a soma dos fluxos individuais de todos os componentes, conforme
mostrado nas Equagoes (2.8) a (2.11). Destaca-se que as variaveis com subscrito i

representam seus valores por componente i e N¢ é o niimero total de componentes.

Nc
Ne (a:P" — b: PP
J:ZJi:ZiSZ(aZ — ) (2.7)
= i=1

.- _ L 2.10)
F=SF (2.8) “=F (2.

=1

N, b; = % (2.11)

G=> G (2.9)

i=1

Dividindo as Equagoes (2.5) e (2.6) por AyAxzAth, |, e rearranjando, chega-se

a:
YOl Ol bt 0.12)
H™v"C" |, —AZTUTCT loras J}ZT " U(Trh: 7) (2.13)

Calculando o limite quando Az — 0:
% _ _hii (2.14)
2o = 20T (2.15)
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Escrevendo as Equagoes (2.14) e (2.15) em termos de fluxo molar, representado
por F, chega-se as Equagoes (2.16) e (2.17).

oF,  J;
%= h (2.16)
o, . JH U(T —Tv)

oy HE) == 5 (2.17)

Sabe-se que:

H"J = va1 HjJ;
H'F =Y H'F, (2.18)
arG =N HfGi

Aplicando as relagoes da Equagao (2.18) na Equagao (2.17),tem-se,
0 [ & SN HIJ U(TT - T7)
_ E H'F, | = 2.19
ox ( — v ) hx hw ( )

Aplicando a regra da cadeia e rearranjando a Equacao (2.19), obtém-se:

OH! Yo lor U
ZF —;Hi 5 T

U(T" —TP)
B (2.20)

Tendo em vista que o termo entre colchetes a direita da Equagao (2.20) representa
a equacao de conservagao das espécies quimicas na corrente de retentado e é igual a

zero (ver Equagao (2.16)), é possivel escrever,

N,
“ 9H'  U(T" —Tv)
plidi _ YW~ 1) 2.21
Z " Oz hy (221)

Para o calculo da temperatura em termos de variaveis mensuraveis, empregam-se
as formulas tradicionais da termodindmica do equilibrio. Por meio da defini¢ao do
diferencial total de entalpia, obtém-se a equagao do balango de energia para a

corrente de retentado:

_U(TT - TY)
ZF c 8x B (2.22)

Para finalizar esse desenvolvimento, substitui-se a Equagao (2.7) na Equa-

¢ao (2.16) para obter a equagao do balanco de massa na corrente de re-

tentado:
(9Fl Sz (CLZPT — blpp)
o I (2.23)
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2.2.2.2 Balancos na corrente de permeado

O mesmo procedimento descrito acima foi utilizado para desenvolver os balancos
na corrente de permeado. Entretanto, nesse caso, o escoamento do permeado ocorre
apenas na dire¢ao y, como mostrado na Figura 2.10. Sendo assim, é possivel escre-
ver as seguintes expressoes para os balangos de massa (Equagao (2.24)) e energia

(Equacao (2.25)) no permeado:

VPCThy Az At |, —vPCPhy Az AL |y ny +Ji(y, ) AyAzAt = 0 (2.24)

HPoPCPAxAthy |, —HPOPCPAxAthy, |yrny +AYAxALTH +AyAzAtU(T"—=1T7) = 0
(2.25)

em que vP é a velocidade da corrente de permeado em [m/s], C* é a concentragao
do componente i na corrente de permeado em [mol/m?], h, é a secgao transversal
do permeado em [m] e H? representa a entalpia total da corrente de permeado em
[J/mol].

Dividindo as Equacoes (2.24) e (2.25) por AyAxAth,, |, e rearranjando, chega-se

a:
Oy —0PC lyray _ i (2.26)
Ay hy
HPoPCP |, —HPUPCP |,4ny JH” U(T" —1T7)
=— — (2.27)
Ay hy hy,
Calculando o limite quando Ay — 0:
o(wPC?) U
St WA 2.28
5 (2.28)
0 JH" U(T" —1T?)
—(HPPCP) = 2.29
by P Cn) = 4 S (229)

Escrevendo as Equagoes (2.28) e (2.29) em termos de fluxo molar da corrente de

permeado, representado por GG, chega-se as Equagoes (2.30) e (2.31).

== 2.
T (2.30)
0 JH" U(T" —1T7)

— (HPQ) = 2.31
5 H'O) = G+ = (2.31)

Aplicando as rela¢oes da Equagao (2.18), para a corrente de permeado, na Equa-

¢ao (2.31), tem-se,
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%(ZH@) 2 hjf +U(Trhy— %) (2.32)

Em seguida aplica-se a regra da cadeia a Equagao (2.32) para obter:

U(T" —T?)
hy

Ne

ZG OH? Z Hf,(?aG . JihH”
Y

=1

(2.33)

Da definicao do diferencial total da entalpia temos a seguinte relagao classica:

a? oT pr
[ on=a(55) [ or 231

Resolvendo as integrais da Equacao (2.34) é possivel obter a seguinte relagao:

HP = H! — EuAP (2.35)

em que cb é a capacidade calorifica da corrente de permeado em [J/(mol - K)];
AP é a diferenga de pressao entre as correntes; p é o coeficiente de Joule- Thomson

(mais detalhes sobre o célculo desse pardmetro termodindmico sera fornecido na
Secao 2.2.2.4).

Substituindo a Equac@o (2.35) na Equagao (2.33) e rearranjando os termos,

0G; L Ji G,
dy ‘ h, Oy

Tendo em vista que o termo entre parénteses a direita da Equagao (2.36) repre-

chega—se a Equagao (2.36).
OHP
I P

=1 =1

U(T™ —T?)
hy

(2.36)

senta a equacao de conservacao das espécies quimicas na corrente de permeado e é

igual a zero (ver Equagao (2.30)), é possivel escrever,

LU (TThy__Tp) (2.37)

Ne

OH?
ZGZ’ Dy :Z

i=1 =1

J.
PuAP—=
pH h,

Da mesma forma como foi feito para a corrente de retentado, utilizando a defi-
nicao do diferencial total de entalpia para o célculo da temperatura em termos de
varidveis mensuraveis e substituindo a Equagao (2.7) na Equagao (2.37), obtém-se

a equagéo do balango de energia para a corrente de permeado:

an Ne o0 UAPS,(a;PT — b;PP)  U(T™ — TP
ZG AR ok Vi Al (2.38)
’ hy h

=1

Por fim, substitui-se a Equacao (2.7) na Equagao (2.16) para obter a equagao
do balango de massa na corrente de permeado:
0G; Si(aiP’" — biPp)
dy hyl

(2.39)
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2.2.2.3 Condigoes de Contorno

Como o modelo é constituido por (2N, + 2) equagoes diferenciais parciais de

primeira ordem em duas dimensoes (z e y), sdo necessarias (4N, + 4) condigoes de

contorno para satisfazer o sistema, sendo 4N, em relagao a cada um dos componentes

nas correntes de permeado e retentado e as demais em relagao as temperaturas das

correntes.

Entrada do dominio z:

(
8Gl - Sz (&l’PT — blpp)
Y |, B hyl _
TT(.QZ = O,y) = Tf
Tp
oy
\ ay z=0

Entrada do dominio y:

(

8FZ B Sz (aiPT — bZPp)
oz |, hl -
Gi(z,y=0)=0
or| 1 U -1
0z |, vazcl Ficy, ha

[ TP(z,y=1)=T1%(z,y =0)

(2.40)

(2.41)

Tendo em vista que o fluxo de permeado na entrada do dominio y é nulo, faz-

se necessario considerar que nessa posicao as correntes encontram-se em equilibrio

termodinamico. Para isso, as Equagoes (2.42) a (2.44) foram adicionadas ao sistema.

N o
=1 g i _ 1 %
Pr\ S, by,
o 'Sk
b, E ﬁ . o (1 # k,N,)
Pr Sk bk
Ne—1
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2.2.2.4 Efeito Joule-Thomson

O efeito Joule-Thomson descreve a variagao da temperatura de um fluido quando
este ¢ submetido a uma diferenga de pressao, como ocorre, por exemplo, no escoa-
mento através de uma valvula ou meio poroso. A mudanca de temperatura experi-
mentada pelo fluido durante a expansao ou compressao depende nao s6 dos valores
de pressao inicial e final, mas também da maneira como a expansao/compressao é
realizada, da natureza do fluido e das condigbes operacionais (SMITH, 2005a). A
Figura 3.2 mostra o comportamento de um fluido escoando em uma tubulagao por

um dispositivo de estrangulamento.

restricdo

=~ 1N\s

Figura 2.11: Representagao do comportamento do fluido ao passar por um estran-
gulamento (SMITH, 2005a).

A taxa de variacao da temperatura em relacao & pressao em uma transforma-
¢ao a entalpia constante é definida como coeficiente de Joule-Thomson (1), Equa-
¢ao (2.45). O coeficiente de Joule-Thomson ¢ zero para um gas ideal. Gases reais
tém coeficientes diferentes de zero, o que reflete diretamente na presenca de inte-
racoes intermoleculares. O coeficiente pode ser positivo ou negativo, dependendo
da natureza do gés, da pressao, temperatura e do balango entre as forcas atrativas
e repulsivas. Para a maioria dos gases, o coeficiente de Joule-Thomson é positivo
na temperatura ambiente, ou seja, se a pressao decresce, hd uma diminuicao da
temperatura do gas(SMITH, 2005a).

_ RjT*(0Z
o P <8_T>P 24)

em que R, ¢ o coeficiente dos gases ideais; ¢,, 1" e P sao a capacidade calorifica,

temperatura e pressao da corrente onde ocorre o efeito e Z é o coeficiente de com-
pressibilidade, o qual pode ser calculado por uma equagao de estado apropriada.
Para este trabalho a equagao de estado de virial foi escolhida, Equagao (2.46). O
efeito da nao-idealidade da mistura gasosa na variagao de entalpia é considerado ne-
gligencidvel. Portanto, a capacidade calorifica média molar de uma mistura gasosa,
em condi¢oes proximas da idealidade, pode ser obtida como a média ponderada das

capacidades calorificas individuais, Equagao (2.47).
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Z =1 2.46

+ o (2.46)
Ne

cp = Zyicpi (2.47)
i=1

O segundo coeficiente do virial da mistura (B) representa as interagoes entre os
pares de moléculas, e é funcao da temperatura e da composi¢cao dos componentes,
representados por y; (ver Equagao (2.48)) SMITH (2005a).

N¢ N¢

B=Y"> B (2.48)

i=1 j=1
Os valores de B; ; podem ser calculados como:

R,T..
Bij=—5 — (BO + w; ;B ) (2.49)

Cij

em que o subscrito ¢ representa as propriedades criticas do par de componentes 7 e

J, as quais podem ser calculadas como descrito abaixo.

(wi + Cdj) (ZCz + ch)

Wij 5 (2.50) Ze, 5 (2.54)
T, = (L.T;)"* (2.51) BY = 0.083 — 0‘41262 (2.55)
P ZCU RTCLJ (2 52) TT |
e = : 0.172
J 2 1 _
B'=0.139 — T3 (2.56)
3 r
i - (o) esm
’ ' ’ T, = (2.57)

Finalmente, apo6s algumas manipulacoes algébricas, o coeficiente de Joule-

Thomson pode ser calculado pela Equagao (2.58).

_ R,T? Vo Je 0.700527-6
&P |R, TZZ e PC” ( T26
T4 o (2.58)
+ ww07224 Y —
T5-2> R,T?

2.2.2.5 Adimensionamento do modelo

Para facilitar a resolu¢ao numérica do modelo, o adimensionamento das variaveis

e propriedades foi feito. As seguintes variaveis foram utilizadas nessa etapa:
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fi = % (2.59)
%z%- (2.60)
Sp = nglz:l[/ (2.65)
Sy = S;;T:;/ (2.66)
G = % (2.71)

T="7 (2.61)
- (202
6, — % (2.67)
6, — % (2.68)
4= e (272

xZ
2y = % (2.64)
Cp;
g = 2 2.69
W= (2.69)
il
r=">- 2.70
ty 270)
D— APP" 11, Sy W
 hIFTy
(2.73)

em que os subscritos f e m representam, respectivamente, as condi¢oes de alimen-

tagao e o componente padrao, que normalmente é aquele que tem a maior permea-

bilidade.

Em termos das variaveis adimensionais, o modelo pode ser resumido na forma das

Equagoes (2.74) a (2.77) e suas respectivas condiges de contorno (Equagoes (2.78)

e (2.79))

ofi
3z1

N,
S, 00,
; fzwza—zl = _qx(er - 0}7)

0gi .
92 = Bi(a; — bﬂ/)sy

= —ﬁz‘(ai - bﬂ)sm

Y00, &
§ p __ E
= giWw; 822 = 2 wZFﬁz(al — bz’}/)D + qy(QT — Qp)

Entrada do dominio z;:

7

397;(2’1, 22)
822

z1=0

89p(21 s 22)
82’2

\ 21=0

Entrada do dominio z:

fi(zl = O, Z2) = CLLf

=0

= Bi(a; — biy)s,

0.(z21=0,2) =1
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r gi B _ _Bi(al bi’)/)sm
gi(z1,22=0) =10
00,(21, 22) (0, —0,) (2.79)
0z 22=0 ZZJ\L? fiw;
[ Op(21,22 = 1) = 0p(21, 22 = 0)

2.2.3 Meétodo de resolucao numérica

Como mencionado anteriormente, muitos dos trabalhos focados na modelagem
de membranas em espiral utilizam o famoso método de chute (do inglés The Shoo-
ting method) para resolver o sistema de equagoes resultantes do modelo (AHSAN e
HUSSAIN, 2016; AMOOGHIN et al., 2013; MARRIOTT e SORENSEN, 2003; QI
e HENSON, 1997; SHINDO et al., 1985). Entretanto, esse método é extremamente
lento e computacionalmente custoso; por isso, propoe-se aqui, resolver o modelo pelo
método de discretizacao por diferengas finitas regressivas de primeira ordem, o qual
transforma o sistema de equagoes diferenciais parciais de primeira ordem em duas
dimensoes em um conjunto de equacoes algébricas.

Aplicando as féormulas de diferengas finitas regressivas de primeira ordem
(PINTO e LAGE, 2001) no modelo, as Equagoes (2.74) a (2.77) transformam-se
nas Equagoes (2.80) a (2.83), em que m e n sdo os pontos de discretizagdo nos eixos
21 € 29, respectivamente. Az e Azy sd@o os tamanhos dos passos de discretizacao ao
longo dos eixos, calculados por Az, = ﬁ e Nzyg = ﬁ N7 e Ny sao os pontos de
discretizagao em cada eixo e seus valores definem a dimensao do malha, que ¢é igual

a N1 x Ny. Apresenta-se na Figura 2.12 a divisao dos dominios utilizada.

fl(m + 17”) B fz(m7 n)

As = —Bila;(m,n) — b;(m,n)y]s, (2.80)
0.(m+1,n)—6.(m,n) _ _ q[0:(m,n) — 6,(m,n)] 8

As I i (25
gi(m,n +i)z_ gi(mn) = Bilai(m,n) — bi(m,n)7]s, (2.82)
0,(m,n+1) —6,(m,n) :qy[er(m, n) — 0,(m,n)]

Az > iy 9i(m, n)w; (2.83)

| Xyl Blasm,n) = bim,n)y]D
S gi(m. e

O conjunto resultante de equagoes algébricas foi resolvido recursivamente, sem a

necessidade de implementar qualquer outro método numérico adicional. No entanto,

deve-se ressaltar que as equagoes de equilibrio (Equagoes (2.42) a (2.44)) foram
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gi(m,n+1)

Ganha

Z> Ay
gi(m,n) \ /

Figura 2.12: Esquema representativo da discretizagao proposta. Figura adaptada
de DIAS et al. (2020).

calculadas com o algoritmo hibrido de Powell modificado (MORE et al., 1980) para a
inicializacao da folha de membrana. A férmula de discretizacao também foi aplicada
para resolver as condigoes de contorno.

Para avaliar a precisao e estabilidade numérica da metodologia proposta, foi
realizada uma comparac¢ao com uma abordagem semi-implicita. Sabe-se que a for-
mulagao implicita ¢ intrinsecamente estével, enquanto a formulacao explicita é ape-
nas condicionalmente estavel, embora a estabilidade seja obtida as custas de um
aumento no esforgo computacional ao reduzir-se o passo de integragao (PINTO e
LAGE, 2001).

Nesta formulagao, o lado direito das Equagoes (2.81) e (2.83) depende das in-
cognitas, exigindo assim um processo iterativo para cada etapa de integragao. O
sistema atualizado é apresentado nas Equacdes (2.84) e (2.85). E importante enfati-
zar que esta segunda abordagem foi empregada apenas para o célculo das equagoes
do balango de energia (Equagoes (2.81) e (2.83)), ja que essas introduzem uma certa
rigidez ao sistema, o que pode levar a instabilidade numérica nos perfis de tempe-
ratura.

0,(m+1,n) — 6,.(m,n) o [Hr(m—i—l,n) = Op(m +1,n)

— 2.84
Az vazcl film +1,n)w; (284)
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Qp(m, n+1)— Qp(m, n) _Qy |:07"(m, n+1)— 0p(m,n + 1)]
Az Zf\; gi(m,n + 1)w;
Zivzcl wil'B; [ai(m, n+1) —bi(m,n + 1)7} D

SN gilm,n + Dw;

(2.85)

Todos os calculos do modelo foram realizados em Python em um computador
pessoal equipado com processador Intel core i7-8770K 3,5 GHz e 8 GB de RAM ro-
dando Linux. E importante observar que o modelo desenvolvido compreende apenas
uma folha de membrana. A fim de estender este modelo para um modulo de mem-
brana inteiro, uma abordagem de Programacao Orientada a Objetos foi utilizada.

Uma discussao mais detalhada sobre esta etapa é apresentada na Secao 2.2.4.

2.2.4 Programagao orientada a objetos

Programagao orientada a objetos (OOP, do inglés Object-Oriented Programming)
¢ um paradigma de programacao baseado no conceito de objetos, os quais podem
conter dados em forma de campos, conhecidos como atributos, e fungoes na forma
de procedimentos, conhecidos como métodos (GAMMA et al., 1994).

Em linguagens de programacao, a representacao interna de objetos deve ser
especificada pela definicao de classes, que determinam que tipo de dados cada objeto
pode conter e as operacoes que pode executar. As classes podem estar relacionadas
entre si, sendo as principais relagoes de composi¢ao ou “HAS-A” (quando uma classe
é usada para definir objetos como atributos de outra classe) e heranga ou “IS-A”
(quando uma classe é uma particularizagao de outra classe, potencialmente contendo
atributos sobrescritos ou adicionais) (SHI e LIANG, 2011). O paradigma OOP ¢ 1til
para representar diretamente abstragoes do mundo real em co6digos computacionais.

Para exemplificar a logica de OOP, suponha que pretende-se criar um objeto
carro. Os atributos do carro sao as suas caracteristicas, que podem ser o ntimero de
rodas, a sua cor representada por um string ou mesmo atributos booleanos, como
por exemplo para-brisas, que seria verdadeiro ou falso. Os métodos sao as agoes que
o objeto tem, que no caso do carro podem ser anda, buzina, entre outras. Dessa
forma, por meio da classe carro instanciada, é possivel criar diferentes objetos carros
reais ao variar os seus atributos.

Assim, ao utilizar o paradigma de programacao orientada a objetos, pode-se
desenvolver projetos mais extensiveis, mais compativeis, mais reutilizaveis, de facil
manutengao, ideais para o escalonamento de unidades individuais replicaveis, como
por exemplo as folhas de membranas (LANGTANGEN, 2016). Por esses motivos,
optou-se por implementar todo o modulo de permeacao de gases em membrana do

tipo espiral utilizando o paradigma da programacao orientada a objetos em Python.
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Nessa abordagem cada nivel do moédulo de membrana é representado por uma classe
e as propriedades fisicas da membrana foram modeladas usando relagoes de compo-
sicao (“HAS-A”).

Conforme ilustrado na Figura 2.13, as classes que representam cada componente
da membrana criam relacionamentos em que um objeto constitui uma parte funda-
mental de outro objeto, gerando também diferentes niveis do médulo de membranas.
Na classe “ Layer”, a folha da membrana é resolvida, de acordo com o modelo feno-
menologico desenvolvido anteriormente. A classe “ Element” resolve os balancos de
massa e energia de um elemento, considerando que as folhas que o compoem sao
independentes.

A classe “Tube” resolve os balancos de massa e energia de um tubo, onde os
elementos sao dispostos em série, de tal forma que o fluxo de retentado de um
elemento é o fluxo de alimentacao do proximo elemento, e o fluxo de permeado é
coletado no tubo coletor de permeado. A classe “Bank”, por sua vez, resolve os
balancos de massa e energia de um banco, contendo tubos dispostos em paralelo.
Desta forma, a classe “ Train” resolve os balancos de massa e energia do trem, onde
os bancos sao dispostas em paralelo. Finalmente, a classe “Stage” resolve os balangos
de massa e energia de todos os estagios, onde os trens sao dispostos em paralelo.

Nas classes “ Balance” e “ Output”, sao calculados os valores de interesse, como as
vazao, temperaturas e composigoes nos diferentes niveis. As classes “ Parameters” e
“FeedRates” fornecem parametros genéricos importantes para as outras classes, como
configuragao de estagio, condi¢oes operacionais e propriedades fisicas da membrana,
calculando também as propriedades termodinamicas na funcao “Heat-Props”; e cal-
culando as taxas de alimentacao individuais dos diferentes compostos que fluem
através da configuracdo. E importante ressaltar que o ntmero de bancos pode ser
diferente para cada trem. Por esta razao, a classe “ BankFeedRate” calcula o fluxo

de alimentagao dos bancos e fornece esta informacao para o trem especifico.
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2.3 Resultados e discussoes

Apresenta-se nessa se¢ao os resultados referentes a convergéncia de malha e es-
tabilidade numérica do modelo, além da validacao do modelo para trés estudos de
casos: (i) separagao de amonia da mistura com hidrogénio e nitrogénio em mem-
brana de polietileno (estudo de caso 1); (ii) separagao de hidrogénio da mistura com
CHy, CO, Ny, COy em membrana de vidro microporosa (estudo de caso 2); (iii)
separacao de C'O, do gas natural em membrana de acetato de celulose. Destaca-se
que os dados dos estudos de caso 1 e 2 foram retirados da literatura (SHINDO et al.
(1985)) e correspondem & permeacdo em uma folha de membrana. Ja os dados
do estudo de caso 3 foram obtidos de uma planta real de separacao de C'Oy do gas
natural e correspondem a permeacao de um modulo inteiro de membrana, o qual
foi descrito na Secao 2.2.1.

Além disso, o modelo também foi avaliado quanto & robustez. Para isso, uma
analise de sensibilidade em diferentes condi¢oes de operacao foi realizada. Por fim,
o modelo foi testado para diferentes configuracoes do médulo de membranas, mu-
dando o numero de bancos e trens. Os parametros usados nas simulagoes, incluindo
as condicoes de alimentacao e as permeancias, sao apresentados na Tabela 2.2. As
propriedades criticas e parametros termodinamicos de cada componente sao apre-

sentados na Tabela 2.1.

Tabela 2.1: Propriedades termodinamicas dos componentes das misturas gasosas.
Fonte (KORETSKY, 2013)

comn T R Z A w %:a+bT+cT2+dT_2
HPK) (bar)  — (emPfmol)  — S p108 e 108 d.10°5
CO, 304,2 73,83 0,274 94,0 0,224 5,457 1,045 — -1,157

CH, 190,6 45,99 0,286 98,6 0,012 1,702 9,081 -2,164  —
CoHs 3053 48,72 0279 1455 0,100 1,131 19,225 -5561  —
CyHy 369,8 4248 0276 2000 0,152 1213 28785 -8,824  —
iCy 4081 36,48 0,282 262,77 0,181 1,677 37,853 -11,954  —
nC, 4251 37,96 0274 2550 0,200 1935 36,915 -11,402  —
iCs 4604 33,90 0,227 3060 0227 2691 39,753 -12.447 = —
nCs  469,7 33,70 0270 3130 0,252 2464 45351 -14,111  —
nCs 5076 30,25 0266 37,0 0,301 3,025 53,722 -16,791  —
nCy; 5402 2740 0261 4280 0,350 3,570 62,127 -19,468  —
nCs 5687 24,90 0,256  486,0 0,400 8,163 70,567 -22,508  —

N, 1262 37,00 0,289 89,2 0,038 3,280 0,593  — 0,04
H, 33,19 13,13 0,350 64,1 0,216 3,249 0422  — 0,083
NH, 4057 112,80 0,242 72,5 0,253 3,578 3,02 — 0,186
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Tabela 2.2: Parametros e condicoes de alimentacao utilizados nas simulagoes.

Componente Si o
P (mol/(m - s - Pa)) (%)
T . 10-10

Estudo de caso 1 - N 2,03 10_11 2000
. H, 8,35-10 25,00
Membrana de polietileno N. 1.79. 1011 30.00

v = 0,13, Ty = 50°C, F; = 800 mol/(m? - s) 2 : ’

(SHINDO et al., 1985)

H) 4.80 - 1079 30,00
Estudo dg caso‘Q - CH, 1,91-10710 10,00
Membrana de vidro microporosa CO 1.40 - 10-10 92500

v =0,1, Ty = 25°C, Fy = 800mol/(m? - s) ’ 10 ’
(SHINDO et al., 1985) N 3810 20
N CO, 1,48 - 10710 20,00
Co} 4,97-1071 19,922
Estudo de caso 3 - CH, 34910712 62,383
Membrana de acetato de celulose OO H 1.39.10-12 8.793
v = 0,08, Ty = 47°C, Q; = 178 k(Nm)?/h 02H6 4L 1013 <26

3448 ) ' ’

(CONFIDENCIAL, 2018) iC 2,51 1013 0,793
nCy 3,59 10713 1,447
1C5 3,95-10713 0,260
nCs 4,78 10713 0,287
nCsg 2,53-10713 0,077
nCr 3,36-10713 0,009
nCs 1,11-107" 0,003
Ny 3,07 10712 0,676

T Componente base.

2.3.1 Convergéncia de malha

Como as solugdes numéricas obtidas por meio de métodos de discretizagao podem

acumular erros de truncamento e arredondamento, faz-se necessario um estudo de
convergéncia de malhas para avaliar qual configuragdo numérica (nimero de pontos
de discretizacao ao longo dos eixos z; e z3) leva ao melhor custo-beneficio, consi-
derando o tempo de simulacao e erro numérico. Para este trabalho, considerou-se
o erro relativo (E'R) entre duas malhas como critério de convergéncia da malha, o
qual deve ser menor que 0,5%.

O ER é calculado de acordo com a Equagao (2.86), na qual vf é a j-ésima
variavel avaliada na malha k. Esta anélise foi baseada na fracao molar de CO; e
na temperatura, ambas, para cada corrente nas saidas de uma folha de membrana.
Destaca-se que para o estudo de convergéncia de malha, o caso de estudo 3 foi o
escolhido para tal analise, jA que este caso é o mais complexo, pois aborda todo o

modulo de membrana e 12 componentes.
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Na Tabela 2.3 encontram-se os resultados das variaveis avaliadas para cada ma-

lha, como também o tempo computacional gasto em cada simulacao e o EFR, em

porcentagem. Para ilustrar esse estudo, apresenta-se na Figura 2.14 os perfil de tem-

peratura e fracao molar de C'Oy ao longo do tubo em cada configuracao numérica

analisada nas correntes de permeado e retentado. De acordo com os resultados apre-

sentados, a malha final selecionada para as simulagoes reais foi de 30 x 30 pontos,

uma vez que a mesma atingiu a tolerancia desejada.

ok = h
E (% * 100
v

(2.86)

Tabela 2.3: Estudo de convergéncia de malha para um folha de membrana.

" ks Tco Yco ER Tempo
Kk 2 YO0 :
Malha cc) () (%) (%) (%) Computacional (s)
1 15x15 3893 39.93 4.44 5153 — 10.83
2 30x30  38.90 39.88 4.40 51.66 0.95 24.78
3 60x60  38.89 39.87 4.39 51.72 0.26 50.16
4 120x120 38.89 39.87 4.38 51.75 0.24 156.93
5 240x240 38.89 39.86 4.38 51.76 0.02 1691.86
2\ — Mmoo
46 ) \  Malha
. I
2 240 \\
£ g N
=42 = AN
39 \\
0 5 10 0 5 10
Tubo (n? de elementos) Tubo (n® de elementos)
(a) Retentado (b) Permeado
él Malla=30530 07 —— Malha=15x15

0.15

10 moloar ¢

20.10

Fr

Fracao moloar de CO,
[=>}

Mall
—— Mall

120
Malha=240x240

0 5 10
Tubo (n? de elementos)

(c) Retentado

5 10
Tubo (n? de elementos)

(d) Permeado

Figura 2.14: Perfis ao longo de um tubo para as variaveis analisadas no estudo de
convergéncia de malha: temperatura na corrente de retentado (a) e na corrente de
permeado (b); fracdo molar de CO, na corrente de retentado (c) e na corrente de
permeado(d).
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2.3.2 Estabilidade numérica

Como ja mencionado na Se¢ao 2.2.3, o modelo proposto foi resolvido com duas
abordagens numéricas diferentes. No primeiro caso o sistema de equagoes foi discre-
tizado usando uma formulagao explicita (ver Equacoes (2.80) a (2.83)). Os perfis
de vazao volumétrica, fragao molar e temperatura ao longo de um tubo obtidos com
essa primeira abordagem sao apresentados na Figura 2.15.

E possivel observar que os resultados estdo coerentes com o esperado e repro-
duzem bem os fendmenos estudados, uma vez que a temperatura da corrente de
retentado diminui devido a transferéncia de calor com a corrente de permeado, que
apresenta menor temperatura devido ao efeito Joule-Thomson (ver Figura 2.15(b))
que ocorre durante o processo de permeacao, conforme indicado pela reducao da
fragao molar de CO, (ver Figuras 2.15(c) e 2.15(d)) ao longo do tubo.

— Retentado
1.5 16 Permeado
S S
£10 —— Retentado £
= Permeado z42
= =
= Permeado acumulado | 2,
Fo05 g0
=
— 38
0.0 -
0.0 2.5 5.0 7.5 10.0 12.5 0.0 2.5 5.0 7.5 10.0 12.5
Tubo (n” de elementos) Tubo (n’ de elementos)
(a) (b)
100 100
— CH4 — n-C6 co2 N2 —— CH4 — n-C6 Cco2 N2
C2H6 n-C7 i-C4 — u-Cd C2H6 n-C7 i-C4 — n-C4
80 C3Hs —— nC8 i-C5 05 30 C3HS  —— nCS iC5 u-C5
| 8
60 = 60
=
10 S 40
'i_'f :‘
= 90 = 9
0 0

0.0 2.5 5.0 7.5 10.0 12.5 0.0 2.5 5.0 7.5 10.0 12.:
Tubo (n° de elementos) Tubo (n° de elementos)

(c) (d)

o
o

Figura 2.15: Perfis ao longo de um tubo para as varidveis do modelo obtidos com a
formulagao explicita: (a) vazao volumétrica das duas correntes e do permeado acu-
mulado; (b) temperatura nas duas correntes; (c¢) fragdo molar dos componentes na
corrente de retentado; (d) fragdo molar dos componentes na corrente de permeado.

Porém, quando se observam os mesmos perfis em uma escala reduzida, ou seja,
dentro de uma folha de membrana (ver Figura 2.16), verificam-se algumas oscilagoes
nas curvas de temperaturas no eixo z (ver Figura 2.16(d)). Essas oscilagoes sao cau-
sadas por instabilidades numéricas, comuns em formulagoes explicitas e em sistemas
rigidos (PINTO e LAGE, 2001). Para contornar esse problema, uma segunda abor-
dagem numérica foi empregada, como mencionado anteriormente na Se¢ao 2.2.3. As

Figuras 2.17 e 2.18 mostram os resultados obtidos com a formulagao semi-implicita.
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o 2l
) )
Q S} 40
) [
< 40 <
= — Retentado | = —— Retentado
g Permeado g Permeado
S 220
€20 ‘S
< <
=3 N e
0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
Z1 Z2
(a) (b)
50 100
— Retentado | —— Retentado
Permeado 0 Permeado
o
= 60
E A
S INM
& 2
30 0
0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Figura 2.16: Perfis ao longo de uma folha de membrana para as varidveis do modelo
obtidos com a formulagao explicita: fragao molar de C'Os nos eixos z; (a) e 2z (b) ;
temperatura nas duas correntes nos eixos z; (¢) e 2o (d).

E possivel observar que as respostas oscilatorias desaparecem quando o sistema
de equagdes muda (ver Figura 2.18(d) em comparagao com Figura 2.16(d) ), uma vez
que métodos implicitos sao assintoticamente estaveis. No entanto, o custo computa-
cional foi significativamente maior, dobrando os tempos computacionais necessérios
para a simulagao, o que constitui uma restricao importante para aplica¢oes em tempo
real.

Contudo, é importante enfatizar que, apesar das instabilidades nos pontos iniciais
da folha de membrana (menor escala) na formulagao explicita, os resultados obtidos
para todo o médulo de membrana (maior escala) foram consistentes com os dados
experimentais disponiveis (como sera discutido mais adiante) e iguais para ambas
as abordagens numéricas empregadas (ver Figuras 2.15 e 2.17), mostrando que cada
dimensao do processo tem suas particularidades, as quais devem ser tratadas de
maneira distinta.

Particularmente, as oscilagboes nao exerceram impacto significativo nos resulta-
dos finais da simulagao, o que sugere, dependendo da aplicagao, a perda de precisao
no perfil de temperatura pode ser tolerada, uma vez que todas as outras varidveis
permaneceram essencialmente as mesmas. Enfatiza-se que, apesar da solucao em
menor escala (folha) apresentar oscilagoes nos perfis de temperatura, as mesmas
nao foram transmitidas para os resultados em maior escala (modulo inteiro), mos-

trando que cada dimensao do processo tem suas particularidades, as quais devem

46



ser tratadas de maneiras distintas.

—— Retentado
1.5 ,\46 —— Permeado
2 5
= =44
§ 1.0 —— Retentado é
= Permeado = 42
~ =
— Permeado acumulado 2
205 £40
-
TTTre— 38
0.0 Hm -
0.0 2.5 5.0 7.5 10.0 12.5 0.0 2.5 5.0 7.5 10.0 12.5
Tubo (n° de elementos) Tubo (n° de elementos)
(a) (b)
100 100
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Figura 2.17: Perfis ao longo de um tubo para as varidveis do modelo obtidos com a
formulagao semi-implicita: (a) vazao volumétrica das duas correntes e do permeado
acumulado; (b) temperatura nas duas correntes; (c) fracao molar dos componentes
na corrente de retentado; (d) fragdo molar dos componentes na corrente de perme-
ado.

B

o
~
S

—— Retentado —— Retentado

lar de CO»
lar de C O,

—— Permeado —— Permeado

Fragao mo
[\

o
Fracao mo
(S
o

0.0 0.5 1.0 0.0 0.5 1.0
2

— Retentado —— Retentado

Permeado Permeado

Temperatura (°C)
w = =

o &
Temperatura (°C)

w
S

=
=

w
il

@
«®

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0 0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

21 2

(c) (d)

Figura 2.18: Perfis ao longo de uma folha de membrana para as varidveis do modelo
obtidos com a formulagao semi-implicita: fracgao molar de C'O; nos eixos z; (a) e 23
(b) ; temperatura nas duas correntes nos eixos z; (c) e z3 (d).
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2.3.3 Validagao do modelo

Para validar o modelo proposto, duas abordagens foram seguidas. Inicialmente,
os resultados da folha (menor escala) foram comparados com dados da literatura.
Em seguida, os resultados compreendendo o modulo inteiro de membrana (maior
escala) foram validados com dados reais de uma operagao industrial de separagao

de gases por membranas em espiral. Os resultados serao apresentados a seguir.

2.3.3.1 Folha de membrana

Para validacao do modelo da folha com dados da literatura, o trabalho desen-
volvido por SHINDO et al. (1985) foi utilizado. Nesse trabalho, SHINDO et al.
(1985) estudou duas membranas de diferentes tipos (membrana de polietileno e de
vidro microporosa) e diferentes padroes de escoamento (co-corrente, contra-corrente,
fluxo-cruzado, permeado de fluxo livre e mistura perfeita). Tendo em vista que o
foco deste trabalho, as membranas de separacao de COy do gés natural, operam em
corrente cruzada, apenas os resultados referentes a esse modo de operacao foram
usado na comparacao. Os valores dos pardmetros descritos nas Tabelas 2.1 e 2.2
foram utilizados nessas simulacoes.

O primeiro estudo de caso (1) analisado foi a separa¢ao de amoénia da mistura com
hidrogénio e nitrogénio em uma membrana de polietileno. Como pode ser observado
na Tabela 2.4, os resultados do modelo sao similares aos dados apresentados por
SHINDO et al. (1985), porém obtidos com um esfor¢o computacional bem inferior.
Além disso, com o modelo desenvolvido foi possivel obter os perfis de concentragao
ao longo da folha de membrana para ambas as correntes, como pode ser visto na
Figura 2.19.

Tabela 2.4: Comparagao do modelo com os dados da literatura para o estudo de
caso 1.

Fracao molar
no permeado, b;(-)

Tempo
Comp. (s)
SHINDO et al. (1985) 0,7338 0,2035 0,0672 ~30

Modelo proposto 0,6929 0,2105 0,0735 0,036

N Hj H, N,

O segundo estudo de caso (2) analisado foi a separagao de hidrogénio da mistura
com metano, 6xido e didxido de carbono e nitrogénio em uma membrana de vidro
microporosa. Novamente, como pode ser observado na Tabela 2.5 os resultados
do modelo sao similares aos dados apresentados por SHINDO et al. (1985), porém

obtidos com um esforgo computacional bem inferior. Nas Figuras 2.20 e 2.21 é
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Figura 2.19: Perfis de fragdes molares ao longo de uma folha de membrana em ambas
as correntes para o estudo de caso 1. Figuras (a) a (c¢) correspondem a corrente de
retentado e Figuras (d) a (f) a corrente de permeado.

possivel observar os perfis de concentracao ao longo da folha de membrana para

ambas as correntes para esse novo estudo de caso.

Tabela 2.5: Comparagao do modelo com os dados da literatura para o estudo de

caso 2

Frac¢ao molar no permeado, b;(-)

H, CH, CO N,  CO, Cz‘;’i)pé)

SHINDO et al. (1985) 0,4707 0,0910 0,1806 0,1072 0,1505 ~60
Modelo proposto 0,3898 0,1004 0,2104 0,1251 0,1742 0,05

Pode-se observar que os perfis obtidos em ambos os casos sao consistentes com
os resultados esperados e reproduzem bem os fenémenos estudados, uma vez que a
fragao molar do componente base no fluxo de retentado é reduzida ao longo da folha
de membrana, enquanto o contetido dos demais componentes aumenta. Assim, fica
evidente o excelente desempenho do modelo, com a vantagem de prover informagoes
extras fornecidas pelos perfis bidimensionais, permitindo o mapeamento de propri-

edades em todos os pontos da folha de membrana, como o ponto de orvalho, por

exemplo.
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Figura 2.21: Perfis de fragdes molares ao longo de uma folha de membrana no

permeado para o estudo de caso 2.

2.3.3.2 Mobdulo inteiro de membrana

Para validagao do modelo compreendendo o moédulo inteiro de separagao por

membrana, foram utilizados dados industriais de uma planta real de separacao de
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CO, do gas natural (CONFIDENCIAL, 2018). Conforme mencionado anterior-
mente, o sistema estudado nesse trabalho é composto por trés trens (A, B e C),
com, respectivamente, 2, 3 e 4 bancos. Um banco é composto por 12 tubos, cada
um com 12 elementos. Por fim, cada elemento possui 20 folhas enroladas em um
tubo coletor. Infelizmente, este sistema nao possui instrumentacao suficiente para
avaliar cada estagio do médulo de membrana individualmente. As variaveis de saida
medidas disponiveis sdo: (i) vazao de retentado; (ii) vazao de retentado nos trens
A, B e C; fragoes molares de todas as espécies quimicas na saida do modulo no (iii)
retentado e no (iv) permeado; e (v) temperatura da corrente de saida do retentado
do médulo.

Um tratamento estatistico adequado, realizado para minimizar os erros de medi-
¢ao, conhecido como Reconciliagdo de Dados (RD), foi realizado antes da validagao
do modelo. A etapa de RD minimiza os erros de medi¢cao de maneira estatistica-
mente consistente, ao mesmo tempo que respeita as leis de conservacao de massa
e energia. Além disso, as etapas para detectar erros graves, como bias e outliers,
foram implementadas durante este procedimento, eliminando dados ruins da etapa
de validagao. Mais detalhes sobre a metodologia de reconciliacao de dados aplicada
podem ser encontrados em trabalho previamente publicado (DE MENEZES et al.,
2020).

Na Figura 2.22 pode-se observar a correlacao entre as predi¢oes do modelo e os
dados reconciliados para as variaveis de saida citadas anteriormente. Por motivos
proprietérios os dados foram normalizados. E importante observar que as diferencas
entre o modelo e os dados sao extremamente pequenas, oscilando entre 2 % e 5%.
Deve-se ressaltar que essas diferencas observadas sao menores que a variabilidade
intrinseca da instrumentacao, que pode ser maior que 10%, em alguns casos. Com
base nesses resultados, pode-se concluir que o modelo pode representar de forma

satisfatoria o modulo de separagao por membrana analisado.

1.0 e Flow rate (R-module)
Flow rate (R-train A)
® Flow rate (R-train B)
0.8 ® Flow rate (R-train C)
e CH;mol fr (R-module)
5 ® CO;mol fr (R-module)
z 0.6 CH, mol fr (P-module)
E’: e CO;mol fr (P-module)
E-' Temperature (R-module)
<04
S
=
0.2
0.0

0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0
Reconciliated data

Figura 2.22: Predicao do modelo versus dados reconciliados para as variaveis de
saida.
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2.3.4 Analise de sensibilidade

Para avaliar o desempenho do modelo proposto em diferentes condi¢oes de opera-
¢ao, foi realizado um estudo de analise de sensibilidade. Para isso, foram estudadas
as influéncias de trés importantes parametros operacionais: (i) temperatura de ali-
mentagao; (ii) vazao de alimentacdo; e (iii) razao entre as pressoes das correntes.
Além disso, o efeito do coeficiente de transferéncia de calor também foi avaliado.
Para a realizacao das simulagoes, as condigoes foram alteradas individualmente por
meio de trocas graduais em torno das condi¢oes nominais apresentadas na Tabela 2.2,

mantendo-se fixos os demais valores dos parametros.

2.3.4.1 Temperatura de alimentacao

O primeiro parametro de operagao usado para avaliar o desempenho do modelo
foi a temperatura de alimentacao (7). A Figura 2.23 mostra o perfil ao longo de um
tubo para temperatura e fragao molar de C'O5 nas correntes de retentado e permeado.
Pode-se observar que a temperatura de alimentagao nao afetou significativamente os
desempenhos de separa¢ao, uma vez que os perfis C'O, permaneceram essencialmente
0s mesmos para as trés temperaturas de alimentagao estudadas.

Em relacao aos perfis de temperatura, pode-se observar que apresentam a mesma
forma, embora posicionados em niveis diferentes devido as distintas temperaturas
de alimentacao. Assim, pode-se concluir que a temperatura de alimentacdo nao
exerce influéncia significativa no processo. No entanto, é importante destacar que
temperaturas de alimentacao muito baixas podem causar condensacgao de espécies
quimicas condensaveis, o que nao é desejado, pois gases acidos condensaveis podem
atacar o material da membrana. Além disso, goticulas de liquido na folha da mem-
brana promoveriam uma resisténcia extra a transferéncia de massa, reduzindo assim
o fluxo através da folha da membrana. Este fendmeno ocorre quando a temperatura
da corrente de retentado atinge seu ponto de orvalho, que pode ser préximo a 20
°C' em processos petroquimicos (por exemplo, na separagdo de COs do gas natu-
ral) (BAKER, 2004; CORNELISSEN, 1993; SCHOLZ et al., 2013; SMITH, 2005b).
Mais detalhes sobre a importancia da temperatura de orvalho serao apresentados
na Secao 2.3.5.2. Esses resultados mostram que a eficiéncia do modelo proposto
pode descrever o processo de separagao por membrana em diferentes condigoes de
temperatura de alimentagcao.

E importante destacar que as permeabilidades e seletividades da membrana po-
dem mudar com a temperatura (BAKER, 2004; HABERT et al., 2006; SMITH,
2005b). Isso pode eventualmente levar a variagoes mais significativas de composi-
¢oes e fluxos do que as observadas aqui, uma vez que as permeabilidades e seleti-

vidades foram consideradas constantes. Portanto, as analises de sensibilidade aqui
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Figura 2.23: Perfil ao longo de um tubo para as varidveis avaliadas em diferentes
temperaturas de alimentagdo: temperaturas nas correntes de retentado (a) e de
permeado(b); fragdo molar de C'O; no retentado (c) e no permeado (d). Curva azul:
Ty = 37°C; curva laranja: Ty = 47°C e curva verde: Ty = 57°C.

relatadas descrevem principalmente os efeitos associados as variagoes das proprie-
dades termodinamicas nas faixas analisadas. Apesar disso, deve ficar claro que a
modificagao das seletividades e permeabilidades é direta no presente modelo, uma
vez que essas propriedades sao calculadas a cada iteracao do procedimento numérico
e podem ser alteradas conforme necessario. Porém, mais importante do que isso,
nao ha informagoes experimentais independentes disponiveis sobre a variacao das
seletividades e permeabilidades para a configuracao e condi¢oes da operacao anali-
sadas, dificultando a avaliacao a priori dos efeitos da temperatura nas seletividades

e permeabilidades no presente caso.

2.3.4.2 Vazao de alimentacao

O desempenho da separacao também foi avaliado em trés vazoes de alimenta-
¢ao normalizadas diferentes (Qs): 0,61, 1,00, 1,40. A vazao de alimentacdo afeta
fortemente o tempo de residéncia dos fluxos na folha da membrana. O aumento
da vazao de alimentacao promove a reducgao do tempo de residéncia, o que leva a
menores variagoes das composicoes e temperaturas nas folhas da membrana. Na Fi-
gura 2.24 pode-se observar este comportamento, pois a maior vazao de alimentagao

(Qf = 1,40) promove maiores composigoes molares e temperaturas finais de C'Os.
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Além disso, a menor vazdo de alimentagdo (Q); = 0,61) promove composi¢oes e
temperaturas molares finais menores de C'O,. Esses resultados ilustram a eficiéncia

do modelo proposto em diferentes condigoes de vazao de alimentagao.
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Figura 2.24: Perfil ao longo de um tubo para as variaveis avaliadas em diferentes va-
zoes de alimentagao: temperaturas nas correntes de retentado (a) e de permeado(b);
fragdo molar de C'O; no retentado (c) e no permeado (d). Curva azul: Q; = 0.61;
curva laranja: Qy = 1.00 e curva verde: )y = 1.40.

2.3.4.3 Razao entre as pressoes das correntes

O terceiro parametro de operacao analisado foi a razao entre as pressoes das
correntes (7). Este é um parametro muito importante para o processo de separagao,
uma vez que o gradiente de pressao entre as correntes controla os fenémenos de
transferéncia de massa. Portanto, quando esse gradiente aumenta (o que significa
menores razoes de pressdo), a taxa de permeacao também aumenta e, consequen-
temente, a queda de temperatura no moédulo torna-se maior. Este comportamento
pode ser visto na Figura 2.25, a qual mostra os perfis ao longo de um tubo para
temperatura e fracao molar de C'O, nos fluxos de retentado e permeado. Pode-se
observar que a diminui¢ao da (v = 0,04) a razao de pressao provoca a diminui¢ao da
fracao molar final de diéxido de carbono e da temperatura. Esses resultados mos-
tram que o modelo proposto pode descrever o processo de separagao por membrana

sob diferentes condig¢oes de razao de pressao.
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Figura 2.25: Perfil ao longo de um tubo para as varidveis avaliadas em diferentes
razoes entre as pressoes das correntes: temperaturas nas correntes de retentado (a)
e de permeado(b); fragdo molar de C'O; no retentado (c¢) e no permeado (d). Curva
azul: v = 0.04; curva laranja: v = 0.08 e curva verde: v = 0.12.

2.3.4.4 Coeficiente de transferéncia de calor

Outro parametro de operacao analisado foi o coeficiente de transferéncia de calor
(U), a fim de simular possiveis falhas no processo, causadas por incrustagoes ou
formacao de liquidos devido as variacoes de temperatura. Trés valores de coeficientes
foram testados, U = 2, 10 e 50 W/(m? - K). Na Figura 2.26 pode-se observar que o
coeficiente de transferéncia de calor nao afetou significativamente as fra¢coes molares
finais de C'O5 na saida da membrana. No entanto, como esperado, os perfis de
temperatura sao fortemente dependentes deste parametro, uma vez que afeta as
taxas de transferéncia de calor entre os fluxos de permeado e retentado nas folhas da
membrana. Como esperado, a queda de temperatura diminui quando o coeficiente
de transferéncia de calor aumenta. E importante notar que os valores de U sdo
relativamente altos, indicando uma baixa resisténcia & transferéncia de calor nas
folhas das membranas, o que torna a transferéncia de calor muito rapida. Isso ja era

esperado, devido a espessura da camada densa e muito fina da membrana.
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Figura 2.26: Perfil ao longo de um tubo para as variaveis avaliadas com diferentes
coeficientes de transferéncia de calor: temperaturas nas correntes de retentado (a)
e de permeado(b); fragdo molar de C'O; no retentado (c¢) e no permeado (d). Curva
azul: U = 2W/(m? - K); curva laranja: U = 10W/(m? - K) e curva verde: U =
50W/(m? - K).

2.3.4.5 Permeabilidade dos componentes principais

Por fim, foram avaliados os limites referentes a transferéncia de massa, a fim de
representar possiveis incrustagoes, furos e/ou envelhecimento da membrana. Para
isso, foram realizadas simulagoes utilizando o modelo fenomenologico com balango
de massa e de energia, considerando as condi¢oes de entrada e geometria da mem-
brana constantes, variando as permeabilidades dos componentes principais (CO,,
CH,, CoHg, C3Hg e n — Cg). Inicialmente, foi feita uma matriz de correlagao entre
as variaveis resposta (vazoes totais dos trens e do modulo e temperaturas e compo-
sigoes do modulo) e as permeéncias, com o objetivo de encontrar quais permeéancias
apresentam maior influéncia nas varidveis resposta. Em seguida, uma analise mais
aprofundada dos componentes principais foi feita.

Observa-se na Figura 2.27 que apenas as trés primeiras permeéancias (COs, C'Hy,
CyHg) apresentam algum tipo de influéncia relevante sobre as demais variaveis. Esse
comportamento ja era esperado, tendo em vista que tais componentes representam
mais de 90% de toda a mistura gasosa.

Com base no resultado acima, foi possivel restringir anélise exploratoria as trés

permeancias com maior influéncia, COy, CH,, CoHg. A Tabela 2.6 apresenta os
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Figura 2.27: Matriz de correlagao entre as permeancias e as variaveis resposta.

resultados que definem o desempenho da membrana para diferentes valores de per-

meancia, para algumas varidveis de saida do moédulo.

Tabela 2.6: Resultados da anélise exploratoria das permeancias

S
Comp. MNp_) TP [°C] TR [°C] T, [°C| TRoo, TPoo, Olage-cut
dia-m?-bar

5,1453 x 1079 41,275 39,707 18,097 8,55 50,56  0,2702

CO; 1,0291 x 107% 39,636 38,11 19,64 4,14 54,95  0,3097

2,0581 x 1079 37,808 37,311 20,489 1,84 56,37  0,3298

3,6194 x 1071 40,699 39,678 16,3086 5,19 67,57  0,2353

CH; 17,2380 x 107 39,636 38,11 19,64 4,14 54,95  0,3097
1,4477 x 107% 37,617 34,937 26,8474 3,01 41,32 0,4403

1,4392 x 10719 39,837 38,394 19,504 4,19 55,64  0,3048

CoHg  2,8785x 10710 39,636 38,11 19,64 4,14 54,95  0,3097
5, 7571 x 1071 39,263 37,579 19,906 4,04 53,72  0,3187

Considerando mudancas apenas na permeancia do C'Os, é possivel ver na Ta-

bela 2.6 que, a medida que seu valor aumenta, maior é a pureza encontrada (em

relagdo ao C'Oy) na corrente de permeado; consequentemente, menor é a tempe-

ratura das correntes, uma vez que este componente é o que mais contribui para o

efeito Joule-Thomson. Em contrapartida, a temperatura de orvalho da corrente de

retentado aumenta, pois devido & maior permeacao do C'O, a concentracao de hi-
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drocarbonetos na corrente de retentado aumenta, aumentando também seu ponto de
orvalho. Com isso, o risco de falhas da membrana relacionadas a formacao de gotas
aumenta, pois as temperaturas das correntes ficam cada vez mais proximas. A Fi-
gura 2.28 apresenta os resultados comentados referentes as mudangas na permeéancia
do COs.

Em relacao as mudancas na permeancia do C'Hy, é possivel observar que este
componente exerce grande influéncia no balanco de energia, mais fortemente na tem-
peratura de orvalho, a qual chegou a temperatura de 26°C' para a maior permeancia.
Esse comportamento esté condizente com o esperado, uma vez que permeando mais
CH,, a concentracao dos hidrocarbonetos mais pesados aumenta na corrente de
retentado, aumentando assim o ponto de orvalho. Destaca-se, também, uma dimi-
nuicao na concentracao de C'O; na corrente de permeado, devido ao aumento da
composicao de C'Hy nesta corrente. A Figura 2.29 apresenta os resultados comen-
tados referentes as mudancas na permeancia do metano.

Considerando as mudangas na permeancia do CyHg, como foi visto na matriz
de correlacao, este componente nao influencia fortemente o desempenho global da
membrana. A maior influéncia esta relacionada & mudanca da composicao desse
componente na saida do moédulo. Na Figura 2.30 é possivel verificar que os perfis
sao similares, com pequenas variagoes nas temperaturas e composicoes finais.

Conclui-se que o modelo foi capaz de representar de forma coerente os casos

estudados, tendo fornecido resultados coerentes e de forma estavel.
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2.3.5 Influéncia da escala

Foi vista na Secao 2.1.3 a importancia da configuragao da membrana para o
desempenho, design e escalonamento dos processos de separacao por membranas.
Destaca-se, também, a dificuldade técnica e econdémica para fazer o escalonamento
experimental desses modulos, sendo fundamental o uso de modelos que facilitem tais
atividades.

E nesse sentido que o modelo desenvolvido neste trabalho se apresenta como uma
importante ferramenta para a aplicacao no projeto e escalonamento dos médulos de
membranas, visto que a forma como foi implementado possibilita a simulacao de
diferentes configuragoes do sistema de membranas, alterando apenas os atributos
geométricos e manipulando a chamada das classes. Além disso, a abordagem numé-
rica aplicada contribui para o estudo dos distintos cenarios devido ao baixo custo
computacional.

Sendo assim, apresenta-se nessa secao a aplicacao do modelo para diferentes
configuragoes dos modulos de membranas. Para isso, ¢ avaliado um processo de
separagao industrial composto por duas etapas (aqui denominadas de pré-membrana
e membrana), a fim de obter a fracgdo molar de COq na corrente de retentado inferior
a 3%, conforme necesséario pela resolugao n® 17/06/2008 da Agéncia Reguladora
Brasileira ANP (ANP, June 17, 2008).

2.3.5.1 Pré-membrana

A configuracao do sistema de separacao por membrana depende das proprieda-
des dos modulos e da forma como estao dispostos (QI e HENSON, 1998). Como ja
comentado anteriormente, nos casos em que sao necessarias pureza moderada e recu-
peracao de gas, um sistema de estagio tnico é apropriado (SCHELL e HOUSTON,
1982). Porém, quando se deseja um teor de COs menor, ou quando hd uma perda
significativa de hidrocarbonetos através do fluxo de permeado, faz-se necessario um
sistema multi-estagio (AHMAD et al., 2012; DORTMUNDT e DOSHI, 1999).

Na literatura, muitos trabalhos se concentraram na avaliacao de condicoes oOti-
mas para separacao de CO, do géas natural por permeacao em membrana espiral,
avaliando o efeito do projeto das etapas do processo, o fluxo de alimentacao, a re-
lacao de pressao e a caracteristicas da membrana. No que diz respeito ao projeto
do processo, a otimizacao inclui multi-estégios conectados por fluxos de reciclagem
de retentado e/ou permeado (com ou sem compressor e trocador de calor), visando
remover mais COy com menor custo (BHIDE e STERN, 1993; DATTA e SEN, 2006;
HUSSAIN et al., 2014; LABABIDI et al., 1996; QI e HENSON, 1998; SAFARI et al.,
2009; SCHOLZ et al., 2015).

Embora a programagao orientada a objetos com o modelo e o método numérico
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propostos indiquem o uso potencial para realizar a otimizacao do processo, essa
tarefa foge ao escopo da presente tese. Por enquanto, esta se¢ao apresenta a titulo
de ilustracao a aplicacao da POO desenvolvida para o projeto de processo de uma
configuragao de dois estagios, em que o contetido de CO, no fluxo de alimentacao é
reduzido gradualmente. O fluxo retentado do Estagio-1 (pré-membrana) constitui o
fluxo de alimentagao do Estégio-2 (membrana), como pode ser visto em Figura 2.31.

O Estagio-1 compreende um banco para cada trem 1-A, 1-B e 1-C, enquanto o
Estagio-2 compreende dois bancos para o trem 2-A, trés bancos para o trem 2-B
e quatro bancos para o trem 2- C. Os bancos sao compostos por 12 tubos, com
12 elementos e 20 folhas cada. Os tubos sao considerados iguais, com as mesmas
caracteristicas, explicando porque um deles é plotado por estigio para representar o
sistema. Os parametros de membrana das simulacoes sao mostrados em Tabela 2.2.

Em um contexto real de projetos, todos esses parametros podem ser variados
e caracterizados na forma de uma medida de desempenho (como ganhos proporci-
onados por cada instalagao), cujo valor 6timo (ou sub-6timo, se nao for feito um
estudo extensivo) pode ser selecionado para a operagdo real. E importante enfatizar
uma vez mais que o problema de escalonamento consiste no presente caso na repli-
cagao em grande nimero de unidades menores convenientemente conectadas por um

programa, de simulacao.

VAN
RETENTATE R RETENTATE
STAGE - 1 —) STAGE - 2
__________________________________________________________________________ .
> TRAIN1-A [— TRAIN2-A
b{)—_\ EE
__________________________________________________________________________ ] J— —
FEED
) TRAIN 1-B a=—> TRAIN2-B
b’; R \_\:D .
................................... [ S | ———
—> TRAIN1-C :’) TRAIN2-C
PERMEATE PERMEATE \
v

Figura 2.31: Representacao esquematica do projeto de pré-membrana para remogao
de COy do gés natural.

As taxas de fluxo de alimentagdao do Estagio-1 (Q; = 178,0 kNm?/h) e do
Estagio-2 (Q; = 154,4 kNm?/h) sdo consideradas igualmente divididas entre os
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tubos porque os mesmos sao semelhantes e dispostos em paralelo dentro dos bancos.
Assim, como o numero de tubos ¢ diferente nos estagios (36 para o estagio 1 e
108 para o estagio 2), o valor da vazao de alimenta¢ao da membrana no tubo nao
corresponde ao valor da vazao de saida do retentado da pré-membrana , como se
pode ver nas Figuras 2.32(a) e 2.32(b).

E possivel observar que a vazao do retentado diminui & medida que o gés permeia.
Este declinio é aproximadamente semelhante em ambos os tubos pré-membrana e
membrana porque eles tém propriedades geométricas e de membrana idénticas. Além
disso, a queda de pressao da corrente de retentado nas etapas pode ser desprezada,
de modo que apenas a permeacao prévia na pré-membrana modifica a forca motriz
do processo de permeacao na etapa de membrana. Apesar dessas semelhancas, o
Estégio-2 apresenta maiores taxas de permeagao (Q, = 39,7 kNm?/h), comparado
ao Estagio-1 (Q, = 23,3 kNm3/h), devido ao maior niimero de tubos (trés vezes
maior do que no Estagio-1).

As taxas de permeacao sao maiores nos primeiros elementos, pois é onde os
gradientes de concentracao sao méaximos. Esse comportamento fica evidente quando
se observam as correntes de permeado e de permeado acumulado em Figuras 2.32(a)
e 2.32(b), que considera que o géas permeado no tubo coletor perfurado escoa em
contracorrente em relacao a corrente de retentado. Consequentemente, o primeiro
elemento correspondente a saida de permeado apresenta vazao maior que o segundo
elemento, e assim sucessivamente. Nao hé diferenca relevante entre as correntes de
permeado de um tubo na pré-membrana e membrana, mas as vazoes de permeado
dos estagios sao bastante diferentes pelo mesmo motivo ja explicado anteriormente
para a corrente de retentado.

Em contraste com a taxa de fluxo do retentado, a temperatura do retentado do
Estagio-1 (T, = 43,3 °C') calculada pelo balanco de entalpia da mistura de fluxos de
tubo é igual a temperatura de alimentacao do Estagio-2. Por esta razao, é possivel
notar uma leve continuidade nos perfis de temperatura do retentado dos estagios
nas Figuras 2.32(c) e 2.32(d).

Como se pode observar, a inclinacao do perfil de temperatura do retentado é
mais acentuada no Estagio-2 do que no Estagio-1, em func¢ao do contato com a
corrente de permeado mais fria, que possui temperatura mais baixa neste estagio
(T, = 38,4 °C') do que no Estagio-1 (7, = 41,6 °C'), devido & permeagcao mais efetiva
através da membrana. E importante ressaltar que o equilibrio térmico entre as
correntes ¢ alcancado no Estagio-2, devido ao maior ntimero de tubos, o que afeta
o tempo de residéncia na membrana. Este comportamento pode ser observado nas
Figuras 2.32(c) e 2.32(d).

A fracao molar dos compostos da corrente de retentado pré-membrana é a mesma

da corrente de alimentacao da membrana, o que explica os perfis continuos mostra-
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dos nas Figuras 2.32(e) e 2.32(f). Como esperado neste processo, a fragao molar de
dioxido de carbono na corrente de retentado diminui ao longo do tubo ao longo da
pré-membrana e da membrana, enquanto as fracoes molares dos outros compostos
aumentam, especialmente metano, etano e propano. Os compostos mais pesados
(iC4y — nCg e Ny) estdo associados as fragoes molares mais baixas da corrente de re-
tentado. E importante ressaltar que o processo atinge o critério especificado (fracao
molar de CO5 menor que 3 % em gas natural) na corrente de saida, pois o valor
calculado na saida da configuracdo da membrana proposta foi igual a 2,31 %.

Finalmente, a fracdo molar de COy na corrente permeada (Figuras 2.32(g) e
2.32(h)) apresenta a mesma tendéncia tanto na pré-membrana quanto na membrana.
No entanto, o declinio da curva é mais acentuado no Estagio-2, onde é possivel notar
que, a partir do segundo elemento, a taxa de permeacao do metano passa a ser maior
que o COs.

Este é um excelente exemplo de uma possivel desvantagem do uso da configuracao
de dois estagios com o esquema de pré-membrana, visto que, embora esse arranjo
proporcione a remogao de dioxido de carbono desejada a um baixo custo (por nao
utilizar um compressor de reciclagem), as perdas de hidrocarbonetos também podem
ser altas (DORTMUNDT e DOSHI, 1999). Nesse caso, a adogao do esquema multi-
estagios com a reciclagem da corrente permeada para recuperacao do metano pode
ser mais conveniente, impondo a formulacao formal de um problema de otimizagao
que leve em consideragao os custos globais e as restrigoes da operacao.

Com base nos resultados anteriores, parece claro que a aplicagao do esquema de
programagao orientada a objetos proposto para o projeto de processos de separagao
por membranas é promissora, visando prever a resposta do sistema sob diferentes
arranjos. Deve-se ressaltar que o modelo proposto pode representar o processo
mesmo diante de mudancas nas variaveis de operacao e geometria, sem comprometer

a eficiéncia do modelo e com um excelente tempo computacional de 75 segundos.
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Figura 2.32: Perfis previstos ao longo de um tubo do Estagio-1 e do Estagio-2 para:
vazoes de retentado, permeado e permeado acumulado (a) e (b); temperaturas do
retentado e do permeado (c¢) e (d); fragdes molares da corrente de retentado (e) e
(f) e corrente de permeado (g) e (h).
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2.3.5.2 Temperatura de orvalho

Outro ponto importante a ser considerado no escalonamento de membranas em
espiral para separagao de gases diz respeito aos efeitos térmicos, os quais nao devem
ser negligenciados de antemao. Isso ocorre porque podem ser observadas quedas sig-
nificativas nas temperaturas das correntes do processo ao longo dos tubos, podendo,
inclusive, atingir o ponto de orvalho da corrente.

O ponto de orvalho é a temperatura na qual o gas entra na regiao de duas fa-
ses e sofre condensacao. A temperatura do ponto de orvalho depende da pressao e
da concentracao da mistura gasosa, especialmente das fracoes de hidrocarbonetos
pesados. No processo de remocao de CO, do gas natural por permeacao de mem-
brana, os hidrocarbonetos mais pesados sao concentrados na corrente de retentado
enquanto os hidrocarbonetos mais leves, CO; e CH, sao removidos para a corrente
de permeado. Além disso, o efeito Joule Thompson causa resfriamento do géas na
corrente de retentado, conforme discutido anteriormente.

A combinagao do aumento da concentracao de hidrocarbonetos pesados e o res-
friamento da corrente de retentado pode causar a condensacao da mistura gasosa
(BUONOMENNA, 2017). A formagao de liquido, por sua vez, pode levar a deteriora-
gao da membrana, causando perda de seletividade e plastificaggo (BUONOMENNA
2017). Por esta razao, é imperativo monitorar a temperatura do ponto de orvalho
da corrente de retentado e realizar o pré-tratamento adequado da corrente de ali-
mentagao para o desempenho adequado do estéagio de membrana (DORTMUNDT e
DOSHI, 1999).

O procedimento de céalculo da temperatura do ponto de orvalho usado nesse tra-
balho é baseado no algoritmo iterativo proposto por O’'CONNELL e HAILE (2005).
Na Figura 2.33(a) é possivel observar que a temperatura prevista do ponto de orva-
lho da corrente de retentado, calculada nas condi¢oes apresentadas na Tabela 2.2,
aumenta ao longo do tubo. Isso ¢ esperado devido ao aumento da concentragao de
hidrocarbonetos mais pesados na corrente de retentado causado pela permeacao de
COs.

A queda na temperatura do retentado, por sua vez, deve-se ao resfriamento
causado pelo efeito Joule-Thompson. No entanto, essa diminui¢ao nao é suficiente
para atingir o ponto de orvalho e formar a fase liquida no caso analisado, pois
na extremidade do tubo a diferenca entre as duas temperaturas é aproximadamente
igual a 20°C, o que fornece uma boa margem de seguranca para operagao neste caso.
O cenario pode mudar se as pressoes, temperaturas de alimentacao e composicoes
forem alteradas.

Para ilustrar uma condigao em que a temperatura do retentado atinge o ponto

de orvalho da mistura gasosa, consequentemente formando goticulas de liquido na
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Figura 2.33: Perfis de temperatura do retentato, permeado e ponto de orvalho do
retentado, obtidos com o modelo: (a) ao longo de um tubo para as condigoes apre-
sentadas na Tabela 2.2; (b) ao longo de um tudo para temperatura de alimentagao
de 30 °C; (c) na folha de membrana para temperatura de alimentagao de 30 °C. As
bolinhas vermelhas representam os pontos de discretizagao onde as gotas se formam.

superficie da membrana, foi avaliada a condicao de alimentacao de baixa tempe-
ratura (30 °C). Como pode ser visto na Figura 2.33(b), a curva de temperatura
do ponto de orvalho cruza as curvas de temperatura do retentado e do permeado,
indicando que a partir desse ponto, em torno do nono elemento do tubo, a mistura
gasosa sofre condensacao, pois a a temperatura da corrente do retentado torna-se
menor do que a temperatura do ponto de orvalho.

O modelo 2-D aqui apresentado também permite o célculo da temperatura do
ponto de orvalho ao longo da superficie da camada de membrana, possibilitando a
detecgao dos pontos exatos onde ocorre a plastificagio da membrana. Figura 2.33(c)
mostra o perfil de temperatura do retentado na superficie de uma camada de mem-
brana presente no nono elemento do tubo. Os pontos vermelhos marcam os pontos

de discretizacao onde as gotas de liquido estao sendo formadas.
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2.4 Conclusoes

Neste capitulo foi apresentado o desenvolvimento de um modelo mateméatico
bidimensional nao isotérmico para descrever o processo de separacao de gases através
de membranas espiraladas. Nos balangos de massa, o fendémeno de transferéncia de
massa foi descrito pelo modelo de solugao difusao. Ja o balanco de energia inclui o
efeito Joule-Thomson e a troca de calor entre os fluxos de retentado e permeado.

O modelo descreveu adequadamente o processo de permeagao de membranas de
uma planta industrial offshore com boa concordancia. Além disso, o modelo apre-
sentou bom desempenho e robustez frente as mudangas nas condigoes operacionais,
confirmadas por meio de anélises de sensibilidade. O sistema de equagoes algébricas
obtido apoés a discretizagao foi resolvido pelas formulacoes de Euler explicita e semi-
implicita. Como esperado, a abordagem semi-implicita mostrou-se mais estavel para
a solucao das equagoes do balango de energia.

Em particular, foi mostrado como a estrutura de programacao orientada a ob-
jetos pode constituir uma ferramenta poderosa para o escalonamento de processos
caracterizados pela repeticao exaustiva de unidades menores conectadas em arranjos
em série e paralelo. No caso estudado, todo o modulo de membrana foi implemen-
tado em Python usando a programacao orientada a objetos, incluindo pela primeira
vez os diferentes niveis do esquema de separacao: estagios, trens, bancos, tubos,
elementos e folhas. O algoritmo constitui uma ferramenta valiosa para o projeto e
escalonamento de processos de separagao por membrana devido & sua flexibilidade e
facilidade para simular diferentes cenarios, com facil modificacao dos atributos geo-
métricos da membrana. Para ilustrar este ponto, foi simulado um estudo de caso que
considerou o uso de duas etapas (pré-membrana e membrana). Os resultados obti-
dos indicaram que a reciclagem da corrente de permeado é obrigatoria para reduzir

a perda de metano.
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Capitulo 3
O reator de polimerizacao

Assim como em processos de separacao por membranas, o escalonamento de po-
limerizagoes em suspensao pode ser desafiador, pois nao hé estudos na literatura
sobre essas reacoes em diferentes escalas operacionais e nao se sabe com profundi-
dade e de forma sistematica como o efeito dessas escalas afeta as propriedades do
produto final. Em particular, nao existem modelos capazes de representar as reagoes
de polimerizacao em suspensao nos varios tamanhos de reatores disponiveis. Tendo
isso em vista, o objetivo desse capitulo é entender como parametros operacionais,
como composi¢ao de alimentacao, frequéncia de agitacao e, principalmente, volume
do reator influenciam as distribui¢oes de massas molares e de tamanho de particulas
do produto polimérico produzido em sistemas de polimerizagao em suspensao, assim
como discutir que ferramentas de escalonamento devem ser usadas nesse caso. Como
parte dessa estratégia, pretende-se desenvolver um modelo empirico capaz de repre-

sentar as reagoes de polimerizag¢ao em suspensao em diferentes escalas operacionais.

3.1 Fundamentacao tedrica e revisao bibliografica

3.1.1 Polimero

Chamados de “materiais do século XX”, os polimeros sintéticos sao mundialmente
utilizados para diversas finalidades. Desde a segunda guerra mundial, a produgao de
polimeros cresceu rapidamente, sendo que, somente nas tltimas duas décadas, viu-se
sua producao triplicar (ver Figura 3.1). Esse enorme crescimento deve-se ao fato de
que sao materiais leves, atuam como isolante para eletricidade e calor, e abrangem
uma ampla gama de propriedades tteis para a manufatura de produtos tao distintos
que vao desde embalagens suaves a fibras mais fortes que o a¢o, ao mesmo tempo
que sao mais faceis de trabalhar que outras alternativas, como ligas metalicas ou
ceramicas (MEYER e KEURENTJES, 2005; SANTOS JR., 2012; STATISTA, 2023).

Os polimeros sao macromoléculas formadas a partir da reacao entre unidades
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Figura 3.1: Produc@o anual de polimeros no mundo de 1950 a 2021 (STATISTA,
2023).

quimicas menores conhecidas como mondmeros. Estes por sua vez, por conta das
reacoes, geram unidades caracteristicas que formam as macromoléculas e sao cha-
madas de meros (ODIAN, 2004). Os polimeros podem ser classificados quanto a sua
composi¢ao quimica, a estrutura dos mondémeros, ao mecanismo de crescimento da
cadeia polimérica, ao processo de producao e a aplica¢ao industrial (ODIAN, 2004;
SANTOS JR., 2012).

Em relagdo a composi¢do quimica, o polimero pode ser chamado de (i) homo-
polimero, quando o polimero é formado a partir de um tnico monoémero, ou de (ii)
copolimero, quando dois ou mais monoémeros sao utilizados. Em funcao da estrutura
molecular dos monomeros, os polimeros podem ser classificados como polimeros de
(i) condensagdo, quando os mondmeros apresentam grupos multifuncionais reati-
vos e a reagao ocorre por condensagao; ou de (ii) adigdo, quando a reagdo ocorre
por um mecanismo de adi¢ao e os polimeros apresentam uma ou mais insaturagoes
(CANEVAROLO JR., 2006; ODIAN, 2004).

No que diz respeito ao crescimento da cadeia polimérica, duas classificagoes sao
possiveis: (i) polimerizac¢ao em cadeia, quando as moléculas de monémero sao adicio-
nadas a cadeia em crescimento em sequéncia, ou seja, uma por vez; (ii) polimerizagao
em etapas, quando cadeias menores sao encorporadas a cadeia em crescimento.

Quanto a utilizagao dos polimeros, eles podem ser termoplésticos ou termorri-
gidos. Os principais termoplasticos incluem polietileno de alta densidade (HDPE),
polietileno de baixa densidade (LDPE), poli(tereftalato de etileno) (PET), poli-
propileno (PP), poliestireno (PS), poli(cloreto de vinila) (PVC), poliamida (PA),
poli(metacrilato de metila) (PMMA) e copolimeros de estireno (como as resinas

ABS, a base de acrilonitrila, butadieno e estireno ). Os principais termorrigidos sao
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as borrachas e as resinas epoxis, fenolicas e poliuretanos (PU). As principais apli-
cagoes desses polimeros sao resumidas na Tabela 3.1 (MEYER e KEURENTJES,
2005).

Tabela 3.1: Classifica¢do dos polimeros e suas aplicagoes (MEYER e KEURENT-
JES, 2005).

Tipos Polimero Aplicagoes
Paletes e filmes agricolas, sacos, brinquedos, embalagens,
LDPE recipientes, tubulagoes.
PP Filme, grades, pecas automotivas, componentes elétricos, embalagens.
Termoplésticos Esquadrias, canos, pisos, papel de parede, garrafas, filme pléstico,
PVC brinquedos, calhas, isolamento de cabos, cartoes de crédito, produtos
médicos.
Recipientes, brinquedos, utilidades domésticas,
HDPE envolturas industriais e peliculas, tubulacoes.
PET Garrafas, fibras téxteis, embalagens de alimentos.
PS/EPS Aparelhos eléctricos, isolamento térmico, copos e pratos, brinquedos.
ABS/SAN Molduras de aparelhos em geral.
Materiais transparentes, pecas automotiva, resinas dentérias,
PMMA cimento Osseo, particulas para embolizacao.
PU Revestimentos, acabamentos, almofadas, colchoes, assentos de veiculos.
Termorrigidos Fenois Adesivos, aparelhos, pegas automotivas, componentes elétricos.

Resinas Epoxi  Adesivos, componentes automotivos, equipamentos esportivos, barcos.

3.1.2 Processos de polimerizagao

Em relagao aos tipos de processo de polimerizagao, eles sao classificados como
homogéneos (processos de polimerizagdo em massa e solugao) ou heterogéneos (pro-
cessos de polimeriza¢ao em suspensdao e emulsdao). Dependendo da aplicagao do
material polimérico, utiliza-se um processo de polimerizacao diferente. Por exem-
plo, para obtencao de produtos para aplicagoes biotecnolégicas e médicas, como no
caso da preparagao de cimento 6sseo para tratamento de osteoporose, os processos
de polimerizacdo em suspensdo sdo usualmente os mais apropriados (CANEVA-
ROLO JR., 2006; MACHADO et al., 2007; SANTOS JR., 2012). Apresenta-se a

seguir os principais processos de polimerizagao utilizados comercialmente.

3.1.2.1 Polimerizagao em massa

O processo de polimerizagdo em massa ¢ homogéneo e ocorre na auséncia de
solvente, apenas com a adi¢ao do monémero e de um iniciador. A reacao pode ser

iniciada termicamente ou por radiacao. Logo no inicio é verificado grande aumento
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da viscosidade do meio, o que compromete a operacao na maior parte dos siste-
mas reais. Apesar de ser uma técnica simples, econdmica e produzir polimeros com
alto grau de pureza, dificuldades com o controle da temperatura e da agitacao do
meio reacional limitam a utilizacao deste arranjo. Por ser uma reacao altamente
exotérmica, observa-se uma grande geragao de calor (= 20K cal/mol), o que pode
gerar pontos quentes no reator e prejudicar as propriedades finais do material pro-
duzido. Apesar disso, alguns tipos de poliestireno e de materiais acrilicos usados

para a fabricagao de lentes pléasticas amorfas e chapas sao fabricados dessa maneira

(CANEVAROLO JR., 2006).

3.1.2.2 Polimerizagao em solugao

Com o objetivo de eliminar as desvantagens da polimerizagao em massa (controle
da temperatura e da agitac¢ao), um liquido (solvente) é adicionado ao meio reacional,
e a polimerizacao é entao conduzida em solucao. Nesse caso, os trés componentes,
monomero, iniciador e solvente, sao soltaveis entre si. Ao final do processo o polimero
deve ser separado por destilagao ou precipitado antes de uma etapa de filtragem,
necessaria para separar o polimero formado do solvente. A escolha do solvente é
muito importante, pois os principais inconvenientes dessa técnica estao relacionados
ao custo do solvente e ao retardamento da reagao, por conta das menores concen-
tragoes de mondémero. Sendo assim, o solvente deve ser barato e de facil remocao

do polimero. Alguns tipos de poliolefinas e PVC podem ser obtidos por esse arranjo
(CANEVAROLO JR., 2006).

3.1.2.3 Polimerizagcao em emulsao

A polimerizacao em emulsao é uma reacao heterogénea composta pela mistura
de uma solucao aquosa e um ou mais monoémeros. Para manter o monomero dis-
perso na agua faz-se uso de emulsificantes (geralmente um sabao). Inicialmente, o
sabao é adicionado a agua sob forte agitacao. Com isso, as moléculas de sabao for-
mam micelas, com as porg¢oes hidrofébicas e hidrofilicas organizadas espacialmente.
Quando o monomero é adicionado ao meio aquoso, uma parte penetra nas micelas
e o restante fica na forma de gotas. Em seguida, adiciona-se um iniciador solavel
em &gua, o qual promove a polimerizacdo nas micelas. A medida que o polimero
¢ formado nas micelas, a concentracao de mondmero nas micelas cai, gerando um
gradiente de concentragdo (pressao osmotica) entre as gotas e as micelas, que pro-
move a transferéncia de monémero das gotas para as micelas, dando continuidade &

polimerizagao. Por fim, obtém-se um po fino com granulometria da ordem de 50nm

a luym (CANEVAROLO JR., 2006).
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3.1.2.4 Polimerizagao em suspensao

O sistema de polimerizacao em suspensao é caracterizado, basicamente, pela
mistura de uma solu¢ao aquosa e um ou mais monomeros contendo um iniciador
soluvel na fase organica. A solugao aquosa é composta de estabilizantes que, sob
forte agitacao, tém a funcao de manter as gotas de monoémeros dispersas na solugao
(MACHADO et al., 2007, ODIAN, 2004). A polimerizac¢ao ocorre dentro das goti-
culas de mondémeros que sao lentamente convertidas de um estado liquido de alta
mobilidade para uma mistura altamente viscosa e, finalmente, para uma particula
de polimero dura (MACHADO et al., 2007). A temperatura do sistema é mantida
pela retirada do calor gerado pela fase continua (dgua). Por fim, obtém-se particulas
de dimensao entre 20 a 500um, que sao lavadas, secas e destinadas a aplicagao final.
Polimeros como PMMA, PVC e PS sao obtidos industrialmente por esse processo
(CANEVAROLO JR., 2006).

A técnica de polimerizagao em suspensao tem como objetivo reunir as vantagens
e desvantagens dos processos em massa, solugao e emulsao, eliminando, ao mesmo
tempo, algumas de suas desvantagens(MACHADO et al., 2007). A Tabela 3.2 apre-
senta uma comparagao entre essas técnicas. Tendo em vista que o objeto de estudo
desta tese é a polimerizacao em suspensao, serao detalhados a seguir os principais

processos empregados para esse tipo de polimerizacao e suas aplicagoes.

Tabela 3.2: Resumo das vantagens e desvantagens dos diferentes processos de poli-
merizagao (MACHADO et al., 2007).

Processo Vantagens Desvantagens

- Técnica simples;
Massa - Baixo custo; - Dificil controle da temperatura.
- Alto grau de pureza.

- Alto custo do solvente;
Solugdo - Fécil controle da temperatura. - Utilizag@o de solventes;
- Mais etapas.

- Facil controle da temperatura; - Altos niveis de impureza e aditivacao;
Emulsdao - Polimero na forma de particulas; - Utilizacdo de emulsificantes;
- Pequenos tamanhos de particulas. - Alto custo de separacao.

- Facil controle da temperatura;

- Controle da DTP;

- Polimero na forma de particulas;
- Facil separacao.

- Baixa produtividade;
- Incrustacao de polimero nas paredes
do reator.

Suspensao
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3.1.3 Processos de Polimerizagao em suspensao

De acordo com MACHADO et al. (2007), a natureza do processo de polimeri-
zagao pode afetar o comportamento cinético, a microestrutura, a arquitetura mole-
cular e a homogeneidade do produto formado. Sendo assim, é importante escolher
de forma apropriada o processo de polimerizacao em suspensao a ser empregado.
MACHADO et al. (2007) classificaram os principais processos de polimerizagao uti-

lizados comercialmente em sete tipos, na forma descrita a seguir.

Polimerizacao em suspensao do tipo pérola

Na polimerizacao em suspensao do tipo pérola o polimero formado é soltvel no
seu monomero de origem. Conforme a reacao de polimerizacao ocorre, as gotas
liquidas de mondémero aumentam sua viscosidade até se tornarem esferas polimé-
ricas so6lidas. Uma aplicagao para esse tipo de processo é o da polimerizacao do
MMA em batelada. A distribuicao final de tamanhos das pérolas de polimero é
geralmente o resultado da distribuicao do tamanho das gotas da dispersao inicial de
mondmero em agua e de um processo de aglomeragao controlada no primeiro estagio
da polimerizacdo. (KIPARISSIDES, 1996; MACHADO et al., 2007; SANTOS JR.,
2012).

Polimerizagao em suspensao do tipo granular

Na polimerizac¢ao em suspensao do tipo granular o polimero formado ¢é insolavel
no monoémero de origem. Conforme a polimerizacao avanca, o polimero precipita
no meio. Nesse processo, a evolucao da viscosidade da fase dispersa durante os
primeiros estagios da polimerizagao é mais lenta, ja que a fase dispersa contém
apenas monomero. Os polimeros formados a partir dessa polimeriza¢ao, como o

PVC por exemplo, apresentam caracteristicas de pés ou graos opacos e irregulares
(KIPARISSIDES, 1996; MACHADO et al., 2007; SANTOS JR., 2012).

Polimerizacao em massa-suspensao ou semi-suspensao

A polimerizagdo em semi-suspensao é conduzida em duas etapas. Inicialmente
ocorre uma polimerizagao em massa até que a conversao alcance um determinado
valor (por exemplo, 25 - 30%). Em seguida o meio reacional é vertido em um reator
contendo 4gua e estabilizante dissolvido, dando inicio & segunda epata da reacao (a
polimerizacao em suspensao). A reac¢ao prossegue até a conversao desejada. Esta
operacgao pode ser conduzida de forma continua ou batelada, e permite a obtengao
de distribui¢oes de tamanhos de particula (DTP) mais estreitas, devido a redugao
do segundo estagio. Resinas de ABS sdo obtidas com esse processo (MACHADO
et al., 2007; SANTOS JR., 2012).
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Polimerizagao em suspensao inversa

Na polimerizagao em suspensao inversa os monomeros presentes na fase dispersa
sao soltiveis em agua e a fase continua é uma solugao na qual o mondémero ¢é insolt-
vel. Por isso é chamada de suspensao inversa, pois é conduzida de forma contraria
a convencional. Esse processo requer agitacao continua e adicao de agentes estabili-
zantes, pois a dispersao é termodinamicamente instavel. A polimerizacao € iniciada
pela decomposigao do iniciador na fase organica, na fase aquosa ou em ambas as
fases, dependendo da particao do iniciador nas duas fases. Quando é usado um par
redox para inicia¢ao, ao menos um dos componentes tem que ser segregado do mono-
mero, para prevenir a polimerizacao antes da dispersao inversa ser estabelecida. O
oxidante geralmente entra com o mondémero na dispersao aquosa inversa inicial. O
agente redutor é introduzido depois como uma solucao aquosa, para comecar a po-
limerizacao. Alternativamente, ambos os agentes oxidantes e redutores em solugao
aquosa podem ser introduzidos separadamente na dispersao aquosa do mondmero
na fase organica agitada (MACHADO et al., 2007).

Polimerizagao em suspensao-emulsao

Este processo consiste na combinacao do processos de polimerizacao em emulsao
e em suspensdo, para produgao de particulas com morfologia casca-nicleo e/ou dis-
tribuicao de massas molares bimodais. A polimerizagao é conduzida em duas etapas:
primeiro um ntcleo rigido é formado pelas particulas obtidas pela polimerizagao em
suspensao; em seguida uma casca porosa é formada pelas particulas resultantes do
processo em emulsao. Essas particulas podem ser usadas como suporte de enzimas
em aplicagoes biotecnoldgicas. Da mesma forma, é possivel obter materiais com
distribuicao de massas molares bimodais, uma vez que materiais de baixa massa
molar sao formados em suspensao, enquanto materiais de massa molar mais alta sao
obtidos em polimerizagoes em emulsao (MACHADO et al., 2007).

Polimerizacao em dispersao

Diferentemente dos outros processos de polimerizagao em suspensao, a polime-
rizagao em dispersao consiste em um sistema inicialmente homogéneo, composto de
mondmero, solvente orgénico, iniciador e um agente estabilizante. Com o decorrer
da polimerizacao, o polimero formado precipita no meio, pois é insoluvel no solvente.
A estabilidade das particulas poliméricas é mantida gracas a acao do estabilizante.
A reagao prossegue no meio continuo e nas particulas, que absorvem mondmeros e
radicais presentes na fase continua. A escolha do solvente é de extrema importéancia,
pois o mondémero, o iniciador e o agente estabilizante devem ser completamente mis-

civeis no solvente e o polimero formado totalmente imiscivel. Tipicamente, alcoois
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como o etanol e o metanol, em diferentes concentragoes, sao solventes apropriados

para conducao de polimerizagoes de monoémeros como o estireno, o acrilato de butila
e o metacrilato de metila (MACHADO et al., 2007).

Polimerizagao em microssuspensao

Neste sistema o meio é submetido a forte agitagao e é possivel produzir parti-
culas poliméricas com diametros da ordem de 0,1 a 10um. As caracteristicas deste
processo sao essencialmente semelhantes as de um processo em suspensao classico,
porém também pode ocorrer a polimerizacao em emulsao na fase aquosa em peque-
nas quantidades. Isso pode levar a formagcao de particulas completamente diferentes
das obtidas pelo processo em suspensao (MACHADO et al., 2007).

3.1.4 Formacao das particulas na polimerizacao em suspen-
sao

A polimerizagao em suspensao é um processo industrial importante para ob-
tencao de resinas poliméricas a baixo custo e é caracterizado, princialmente, pela
formagao de particulas esféricas na ordem de 20 a 500um. A DTP é uma das prin-
cipais caracteristicas do produto final, pois exerce influéncia fundamental sobre o
transporte, armazenamento, processamento e desempenho das resinas nas aplicagoes
finais. Particulas muito finas representam um risco ambiental e ocupacional, sendo
necessario o uso de ciclones, caso o processo de producao do polimero possua alguma
etapa de lavagem e secagem. Particulas muito grandes reduzem a homogeneidade
da massa polimérica e podem gerar a presenca de nodulos, que podem eventual-
mente constituir pontos de ruptura da peca quando submetida a tensao. Sendo
assim, é de extrema importancia entender o processo de formagao dessas particulas
e as variaveis que as afetam (MACHADO et al., 2007; MAGGIORIS et al., 2000;
NOGUEIRA et al., 2012; SANTOS JR., 2012).

Nos sistemas de polimerizacao em suspensao, o tamanho das particulas poli-
méricas é determinado pelo balanco entre as taxas de quebra e coalescéncia das
gotas na fase dispersa (ALVAREZ et al., 1994; JAHANZAD et al., 2005). Segundo
JAHANZAD et al. (2004) a formagao da particula de polimero ocorre em quatro

estagios:

e Estagio de transigao: durante esse estagio, o tamanho da gota diminui e a
distribuicao de tamanhos se estreita drasticamente, devido a uma taxa mais
alta de quebra do que de coalescéncia da gota. Durante este estégio, as gotas

sao reduzidas em tamanho até atingirem um tamanho médio quase constante.
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e Estagio quase-estacionéario: durante este estagio, ha uma diferenca muito
pequena entre as taxas de quebra e de coalescéncia das gotas, levando a um

estado quase-estacionario da DTP e do tamanho médio da gota.

e Estagio de crescimento: durante este estigio, a taxa de quebra cai consi-
deravelmente e se torna menor que a taxa de coalescéncia da gota, devido ao
aumento da viscosidade na fase dispersa, levando ao alargamento da DTP e
ao aumento do tamanho médio da gota. Nessa etapa o mecanismo de coales-
céncia é prejudicado pelo aumento da viscosidade na regiao interfacial, pois as
gotas perdem um pouco de mobilidade do filme da superficie, o que diminui a

probabilidade de coalescéncia.

e Estagio de identificagao: essa etapa comeca quando a dispersao liquido-
liquido se transforma em uma suspensao solido-liquido com tamanho médio
e DTP constantes. Nesse estagio, as gotas tém uma viscosidade muito alta
e se comportam como particulas soélidas, de modo que deixam de quebrar
e coalescer. Esse ponto é determinado principalmente pela temperatura de
transicao vitrea da mistura reacional, que é funcao da fracao de polimeros na

particula e pouco depende das condicoes de mistura.

3.1.4.1 Variaveis que influenciam a formacao das particulas

Na polimerizacao em suspensao a DTP do produto final é geralmente resultado
das condicoes de operagao e da distribuicao de tamanhos das gotas da dispersao
liquido-liquido inicial. Entender os fatores que afetam essa dispersao é determi-
nante para o bom desempenho do processo. Esses fatores estao relacionados com
as propriedades fisicas das fases, mas também com a geometria do sistema e do
conjunto de condig¢oes operacionais (JAHANZAD et al., 2005; MAGGIORIS et al.,
2000; NOGUEIRA et al., 2012).

De acordo com SANTOS JR. (2012), a geometria (e, particularmente, o vo-
lume) do sistema é determinada, principalmente, pela produtividade desejada. Ja
as condicoes operacionais sao determinadas em funcao da cinética da reagao e das
caracteristicas fisicas das fases. A velocidade de agitacao e o tipo e concentragao
do agente de suspensao afetam diretamente o controle da DTP e, por isso, serao

detalhados a seguir.

3.1.4.2 Agentes de suspensao

Na polimerizacao em suspensao as particulas formadas na fase organica apre-
sentam uma grande tensao interfacial com o meio aquoso. Como todos os sistemas

tendem ao minimo de energia, as particulas poliméricas tendem naturalmente a se
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aglomerarem umas nas outras, tentando diminuir a tensao interfacial entre elas. A
aglomeracao das particulas, portanto, reduz a energia livre, promovendo uma menor
relagao area/volume, formando particulas maiores e mais estéveis termodinamica-
mente (SHINNAR, 1961).

Entretanto, a aglomeracao descontrolada de particulas pode comprometer todo
o sistema reacional, provocando consequéncias indesejadas ao processo, tais como:
aumento da viscosidade, perda do controle de temperatura no reator e incrustacao
de polimeros no reator, podendo ocasionar parada da operagao, perda de material
e custo operacional. E nesse cenério que o agente de suspensao entra, com o intuito
de reduzir a tensao interfacial da gota com o meio aquoso e evitar que as particulas
se aglomerem de forma descontrolada (SANTOS JR., 2012; SHINNAR, 1961). Os
agentes de suspensao sao adsorvidos na interface, formando uma pelicula protetora
de proporgoes moleculares. Isto é ilustrado esquematicamente na Figura 3.2. O
estabilizante afeta o tamanho e a forma das particulas, bem como a cristalinidade e

a transparéncia finais das pérolas.
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Figura 3.2: Esquema ilustrativo do efeito da pelicula de filme na superficie da gota
sob ac@o cisalhante na presenga de PVA (WINSLOW e MATREYEK, 1951, adap-
tado).

O poli(alcool vinilico) (PVA) é um dos agentes em suspensao mais empregado
comercialmente, por apresentar solubilidade parcial em agua, promover o aumento
da viscosidade da solucao e adsorver na interface 6leo-agua, o que permite exercer

importante papel de agente interfacial e estabilizar as gotas de 6leo suspensas no
meio aquoso (MACHADO et al., 2007).
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3.1.4.3 Velocidade de agitacgao

A velocidade de agitagao influencia fortemente a formacao das particulas e res-
pectiva DTP na reacao de polimerizagao em suspensao, pois ela possibilita uma
melhor homogenizagao da mistura e uma troca de calor mais eficiente. Isto ocorre
porque a agitacao promove a quebra e coalescéncia tanto das gotas da dispersao
liquido-liquido, quanto das particulas de monémero-polimero (NOGUEIRA et al.,
2012; SHINNAR, 1961).

O efeito da quebra das particulas pode agir de forma positiva, aumentando as
taxas de transferéncia de calor e massa no meio devido a elevada area interfacial das
particulas menores, como também pode impactar de forma negativa, uma vez que
as particulas formadas podem demandar uma quantidade de estabilizantes muito
maior do que a disponivel no meio, aumentando a possibilidade de aglomeracao
das particulas e desestabilizagao do sistema (SHINNAR, 1961). Além disso, a for-
magao de particulas pequenas pode perturbar a operacao, causando entupimentos,
incrustagao e dificuldades para manipulagao e processamento do produto final.

Estudos de modelagem feitos por ALVAREZ et al. (1994) mostraram que o au-
mento da velocidade de agitagao favorece a estabilizagao das gotas menores e uma
baixa polidispersao (DTPs estreitas), quando a fragao da fase dispersa nao é muito
elevada. JAHANZAD et al. (2005) mostraram experimentalmente que a veloci-
dade de agitagao nao afeta a taxa de polimerizacao, mas impacta significativamente
a DTP. Em particular, esses autores verificaram que o aumento da velocidade de
agitagao retardou o estagio de crescimento da particula e antecipou o estado quase-

estacionério.

3.1.4.4 Fracao da fase dispersa

A concentracao da fase dispersa é usualmente expressa em termos da fracao volu-
métrica das fases, w,. Os fenémenos de coalescéncia, dispersao e quebra sao afetados
significativamente pela concentracao da fase dispersa. Por exemplo, resultados ex-
perimentais de JAHANZAD et al. (2005) mostraram que o aumento de w, causa
alargamento da DTP e deslocamento para tamanhos maiores. Isto ocorre devido ao
aumento da frequéncia de colisao e a mudancas nas propriedades da mistura, que
permitem que intervalos de contato mais longos sejam obtidos. Uma alta concen-
tracao de fase dispersa também afeta os vortexes turbulentos da pequena escala de
Kolmogorov, reduzindo sua intensidade e tornando-os menos capazes de dispersar
gotas (PAUL et al., 2004a). Em sistemas de polimerizagdo em suspensao, em que
w, > 0.2, as taxas de coalescéncia e quebramento variam com a regiao no reator, o

que torna o escalonamento desses sistemas uma tarefa ainda mais dificil.
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3.1.5 Modelagem da Polimerizagao em suspensao

Em décadas anteriores, os estudos sobre a modelagem da polimerizacao em sus-
pensao objetivaram descrever a cinética de polimerizacao e a caracterizagao da dis-
persao como funcao das condi¢oes de operacao (KALFAS e RAY, 1993; KIPARIS-
SIDES, 1996). O modelo cinético é capaz de prever as caracteristicas basicas do
polimero, como a distribui¢ao de massas molares (DMM), a composi¢ao ou a po-
lidispersao.Um exemplo de modelo cinético usado para descrever a polimerizacao
em suspensao do PMMA ¢é apresentado em detalhes no Apéndice A. Porém, esses
modelos nao fornecem informagoes sobre os fendmenos relacionados a formacao da
DTP ou a presenca do agente de suspensao na superficie da particula.

Modelos mais sofisticados, que representam os fendémenos de quebra e coalescén-
cia na dispersao, foram formulados por (RAMKRISHNA, 1985), que introduziu o
conceito de equagoes de balan¢o populacional (PBE, do inglés Population Balance
FEquations) na descrigdo das caracteristicas da dispersao. Porém, naquele momento
pouco se sabia sobre os fendmenos que aconteciam durante a reagao, de modo que os
efeitos da reacao eram costumeiramente negligenciados. Apenas estudos sobre dis-
persoes liquido-liquido estavam disponiveis, como no trabalho pioneiro de SHINNAR
(1961), que estudou o comportamento de dispersoes liquidas em vasos agitados.

A teoria desenvolvida SHINNAR (1961) admite que existem didmetros maximos
e minimos das gotas, dyue € dmin, de forma que abaixo ou acima desses didme-
tros nao existem gotas estéveis devido ao processo de quebra e coalescéncia (ver
Figura 3.3). E possivel definir um didmetro maximo de estabilidade, quando se
considera a energia cinética das oscilagoes de uma gota submetida a um campo
turbulento. O fenémeno de quebra usualmente pode ocorrer enquanto o compri-
mento caracteristico da escala turbulenta é menor que o didmetro da gota, embora
escalas maiores de turbuléncia possam também levar & quebra. O tamanho minimo
de estabilidade para coalescéncia depende muito das caracteristicas superficiais de
particulas e do filme liquido que deve ser vencido para que a coalescéncia ocorra
(SHINNAR, 1961).

Outro trabalho cléssico que trata das dispersoes liquido-liquido foi desenvolvido
por COULALOGLOU e TAVLARIDES (1977), que propuseram expressoes para as
taxas de quebra e coalescéncia das gotas em dispersoes liquido-liquido inviscidas para
regimes na faixa inercial das escalas de Kolmogorov. Seguindo estratégia similar e
com o intuito de introduzir esses conceitos na descricao das reagoes de polimerizacao
em suspensao, ALVAREZ et al. (1994) propuseram o uso de PBE com equagoes para
as taxas de quebra e coalescéncia das gotas considerando dois efeitos, as propriedades
viscoelasticas da mistura e a turbuléncia do meio, para descrever a polimerizacao

em suspensao do PS. Esse modelo tém sido amplamente citado na literatura.

81



T

Ecritico

T T TTTTT

S S [ | I V1 |
N~ et

Figura 3.3: Grafico logaritmico do didmetro das goticulas em fungao da velocidade
de agitacao. d,,..: d controlado pela quebra; d,,;,: d controlado pela prevencao da
coalescéncia (SHINNAR, 1961, adaptado).

A PBE usada para descrever a evolucao da DTP no processo de polimerizacao

em suspensao pode ser formulada da seguinte forma:

0 (M 1 [m
f(g?,t) 4 ( gfnm7 t)) _5/0 Kc<m N m’,m’)f(m, t)f(m . ml,t)dml

_ /0 Ke(m,m/) f(m,t) f(m', t)dm' (3.1)

+ /Ooﬁ(m’)P(m,m’)Kq(m’)f(m',t)dm'
— K, f(m,t)

em que os dois primeiros termos do lado direito da equagao representam o apare-
cimento e desaparecimento das particulas com massa m devido & coalescéncia e os
dois tltimos termos representam o aparecimento e desaparecimento das particulas
de massa m devido & quebra. K.(m,m') é a constante da taxa de coalescéncia,
P(m,m’) é a probabilidade de formacao de particulas com massa m’ depois da que-
bra de particulas de massa m, K,(m’) ¢ a constante da taxa de quebra, S(m') ¢ a
média das novas gota geradas depois da quebra de gotas de massa m e f(m) é a
funcao de densidade da DTP.

Segundo ALVAREZ et al. (1994), as taxas de quebra e coalescéncia podem ser ex-

pressas em funcgao dos termos de frequéncia e eficiéncia, conforme mostrado abaixo:
K,(m) = wy(m)e (3.2)
Kc<m7 m/> = wc(m7 m/)eiAC(mmﬂ) (33)

em que w, e w, sao as frequéncias de quebra e coalescéncia, respectivamente, e Ay(m)

e Ac(m, m') sdo as eficiéncias dos processos de quebra e coalescéncia. A abordagem
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por PBEs leva a equacgoes integro-diferencais, as quais podem ser resolvidas por
diversas técnicas numéricas (RAMKRISHNA, 2000).

Note que o modelo cinético pode ser facilmente acoplado ao balango populacional
assim como jé foi feito em varios trabalhos na literatura, por meio da mudanga das
caracteristicas fisico-quimicas do meio disperso (ALVAREZ et al., 1994; JAHAN-
ZAD et al., 2004; KOTOULAS e KIPARISSIDES, 2006). Dessa forma, é possivel
obter informagoes tanto sobre a reacao quanto sobre a evolucao da DTP nas reagoes
de polimerizacao em suspensao. Porém, a maioria desses trabalhos nao detalha as
condi¢oes da fase continua e suas particularidades. Para isso, modelos de fluido
dindmica computacional (CFD, do inglés Computational Fluid Dynamics ) tém sido
também acoplados ao estudo das reagoes de polimerizacao (ALEXOPOULOS et al.,
2002; MAGGIORIS et al., 1998; NOGUEIRA et al., 2012).

No fim dos anos 1990 e inicio dos anos 2000, Kiparissides e colaboradores desen-
volveram varios estudos de CFD envolvendo polimerizacoes em tanques de mistura.
Esses estudos foram direcionados para a predicao das DTPs em polimerizagoes em
suspensao (ALEXOPOULOS et al., 2002; KOTOULAS e KIPARISSIDES, 2006;
MAGGIORIS et al., 1998).

Em 2009 POUBEL (2009) estudou os efeitos das heterogeneidades do campo de
temperatura desenvolvidas em reatores de mistura em batelada e semi-continuos em
escala piloto sobre as taxas de conversao de reagoes em suspensao, concluindo que,
para os sistemas estudados, a fluidodindmica nao interfere relativamente no perfil
de concentragao.

NOGUEIRA et al. (2012) avaliaram a distribui¢ao espacial da taxa de dissipacao
da energia cinética turbulenta (¢) e sua influéncia sobre as taxas de quebra e coa-
lescéncia das gotas em dispersoes liquido-liquido mantidas em tanques agitados em
reacoes de polimerizacao em suspensao. Os autores concluiram que a quebra das go-
tas ocorre principalmente em um volume muito préoximo ao do impelidor, com fortes
gradientes de € na direcao radial, indicando que a quebra pode ser relacionada mais
com uma condi¢ao de contorno do que com uma propriedade de um determinado
compartimento do vaso. A principal conclusao desse trabalho foi a demonstragao
numérica de que existe uma grande assimetria de € no vaso de reacao e de que a
abordagem multifésica de CFD pode ser muito tutil para determinar os valores da
taxa de dissipacao em sistemas de polimerizacao em suspensao.

ROUDSARI et al. (2013) usaram CEFD para estudar a influéncia de parametros
operacionais na polimerizacao em solucao do MMA em um tanque de mistura. O
modelo utilizado era constituido por equagoes de balancos de massa, energia e mo-
mentum acoplados ao modelo cinético da polimerizacao em massa do MMA, tendo
sido validado com dados experimentais. Os autores concluiram que a abordagem

adotada nesse estudo revelou o impacto do padrao de fluxo interno e da condigao
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de fluxo externo no desempenho do reator de polimerizacao.

POUBEL et al. (2014) analisaram, com o auxilio de modelos de CFD, a possi-
vel influéncia das inevitaveis flutuagoes de temperatura e concentragao que ocorrem
em reatores de mistura heterogéneos de polimerizacao sobre a evolucao de variaveis
cinéticas. Os autores verificaram que particulas de sistemas heterogéneos tipicos
podem responder quase imediatamente a mudancas na operagao, ou seja, que 0S
efeitos causados pelas inevitaveis flutuagoes de temperatura e concentragao no inte-
rior do vaso nao podem ser negligenciados em condi¢oes usuais de reagao de sistemas
heterogéneos de polimerizacao.

Em 2015, VONKA e SOOS (2015) usaram modelos combinados de CFD e PBE
para predizer caracteristicas de dispersoes liquidas, como viscosidade, tamanho mé-
dio das gotas e tensao interfacial em reagoes de polimerizacao em suspensao condu-
zidas em tanques agitados. O PBE utilizado levou em consideragao tanto as taxas
de coalescéncia da gota quanto as de quebra. Com o aumento da viscosidade da
gota, a resisténcia & quebra também aumenta, o que foi considerado por meio de
critérios locais para quebra da gota na forma do nimero Webber critico local (We.).
A dependéncia de We,. na viscosidade da gota foi derivada dos dados experimentais
disponiveis na literatura. Com o modelo foi possivel fazer a previsao do tamanho
médio das gotas como func¢ao da viscosidade, tensao interfacial e velocidade de agi-
tacao.

Recentemente, XIE et al. (2018) investigaram a influéncia da ndo-homogeneidade
nos campos de concentracao e temperatura da fase dispersa na reagao de polime-
rizagao em suspensao do MMA. Estudaram também a influéncia de parametros
operacionais sobre as caracteristicas da cinética de polimerizacao e da dispersao
liquida. Os autores desenvolveram um modelo multiescala tridimensional (3D), in-
cluindo o modelo k& — € de turbuléncia, modelo cinético de polimerizacao, modelo
PBE e alguns outros modelos constitutivos, para descrever os fendmenos na micro

e macro escalas durante a polimerizacao.

3.1.6 Escalonamento de processos de polimerizagao

Desde os anos 60 a taxa de producao de polimeros cresceu rapidamente, sendo
que um dos fatores que tornou isso possivel foi a tecnologia de escalonamento dos
processos quimicos. Em alguns cenérios, o aumento direto da escala pode ser simples;
porém na maioria dos casos, as diferencas de escala podem afetar drasticamente na
qualidade do produto final e no rendimentos das reagoes. Em sistemas envolvendo
misturas heterogéneas com multiplas fases, os experimentos em escala de bancada
podem nao ser suficientes para observar as limitagoes existentes nas escalas maiores

(PAUL et al., 2004b). Particularmente, a geometria dos vasos agitados interferem
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muito no processo de mistura. Por exemplo, a presenca de chicanas, frequentes em
reatores maiores, pode modificar a homogeneidade do sistema, bem como as taxas
de transferéncia de calor e massa no meio.

Nas polimerizacoes em suspensao, um debate sobre a capacidade de manter as
gostas em suspensao e a qualidade da dispersao das gotas deve ser considerado. Em
particular, o aumento da velocidade leva em geral & diminuicao do tamanho das
gotas, mas também pode aumentar o tamanho das gotas que podem ser suspensas
(PAUL et al., 2004a).

Existem técnicas béasicas de escalonamento aplicaveis ao desenvolvimento de no-
vos polimeros e novos processos de polimerizacao. Usualmente, utilizam-se as regras
de similaridade para manter as caracteristicas fisicas e operacionais dos sistemas
em ambas as escalas (MEYER e KEURENTJES, 2005; NOGUEIRA et al., 2012).
Os principios de similaridade sao aplicados habitualmente para o escalonamento de
misturadores industriais. Em 1978 foram propostas as primeiras regras de seme-
lhanca -geométrica, cinematica e dindmica- para o escalonamento de misturadores
rotativos, como descrito no Capitulo 1 (PAUL et al., 2004a).

A similaridade geométrica mantém constante as proporcoes espaciais dos vasos.
A semelhanca cinematica requer que a relagao de velocidades entre os pontos cor-
respondentes nos dois sistemas (laboratorial e piloto, por exemplo) seja constante,
mantendo a similaridade geométrica. E a semelhanca dindmica determina que a
relacao de forcas nos pontos correspondentes nos dois sistemas seja constante. Nor-
malmente, utilizam-se nimeros adimensionais para calcular essas forcas, como por
exemplo o ntiimero de Reynolds e o nimero de Weber. Quando as equagoes nao sao
conhecidas, esses nimeros podem ser derivados de uma anélise dimensional (Teo-
rema PI de Buckingham!) (MEYER e KEURENTJES, 2005; NOGUEIRA et al.,
2012; PAUL et al., 2004a). As cinco principais regras de similaridade usadas para o
escalonamento de reatores do tipo tanque agitado estao descritas na Tabela 3.3.

Apesar de existirem essas regras, NOGUEIRA et al. (2012) mostraram que nao
é possivel manter constante todas as relagoes entre as forcas desenvolvidas no vaso
agitado. Além disso, manter as grandezas médias constantes nao garante que as
distribuigoes espaciais se manterao fixas (NOGUEIRA et al., 2012). A ?7 ilustra
um exemplo dessas relagoes. Note que, quando se mantém a razao P/V constante,
nenhuma outra semelhanca é mantida. O mesmo acontece com as outras regras de
similaridade.

Este exemplo expoe um problema muito importante para a etapa de escalona-
mento: a impossibilidade de manter todas as grandezas que caracterizam o esco-

amento constantes nas distintas escalas. Entao, é preciso desenvolver uma outra

10 teorema PI de Buckingham é um procedimento formalizado para deduzir grupos adimensi-
onais apropriados para um dado problema de engenharia (FOX e PRITCHARD, 2004)
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Tabela 3.3: Regras de similaridade para reatores do tipo tanque agitado (NO-
GUEIRA et al., 2012).

Similaridade Correlacao Nota
Geométrica % = % Mantém a proporc¢ao das me-

diadas espaciais. A veloci-
dade de agitacao pe obtida
com o uso de alguma das re-
gras seguintes.

Dinémica N = ( )2n Mantém as caracteristicas do
escoamento constantes, ou
seja, mesmo Re. Descreve
melhor os sistemas domina-
dos pelas grandes escalas,
macromistura.

Relagao P/V N = (%)0’66771 Mantém a taxa de dissipacao
de poténcia por unidade de
volume constante. Descreve
bem os sistemas dominados
pelas micro-mistura.

Velocidade de borda N Mantém a velocidade mé-

do impelidor xima desenvolvida no impe-
lidor constante. Usada para
manter constante a relagao de
torque/volume.

I
3
Sl

Superficie N = n(%)l’5 Mantém We constante, ou
seja, mantém a similaridade
das tensoes sobre a gota cons-
tante.

metodologia que possibilite o escalonamento dos processos. Para isso, simulagoes
mais complexas que estejam baseadas no campo de escoamentos dentro do reator,

considerando as DTPs e DMMs, podem ser necessarias.

3.1.7 Polimetilmetacrilato (PMMA)

O polimetilmetacrilato (PMMA) é um polimero termoplastico completamente
amorfo a temperatura ambiente. Possui alta resisténcia quimica e mecanica e ex-
celente estabilidade dimensional, devido as suas cadeias poliméricas rigidas, que
apresentam alternadamente um grupamento metila ligado aos dtomos de carbono
da cadeia principal. Apresenta boas propriedades épticas e resisténcia a intempé-

ries, ao impacto e a varios produtos quimicos (ODIAN, 2004). Sua excelente bio-
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compatilidade é uma de suas principais caracteristicas e também merece destaque
(SANTOS JR., 2012).

Os materiais de PMMA encontram aplicagoes na medicina e na area da saide
na forma de cimento 6sseo, lentes, substitutos 6sseos e sistemas de liberacao de me-
dicamentos, e sao comercializados na forma de microesferas. Devido a sua excelente
estabilidade dimensional e resisténcia a abrasao, o torna ideal para o uso na in-
duastria automotiva em janelas de carros, para-brisas, painéis interiores e exteriores
(INSIGHTS, 2023).

O PMMA tem sido utilizado como biomaterial desde 1930. Seu uso na ortopedia
como cimento 6sseo teve inicio nos anos 1940, sendo aplicado como suporte interno
da coluna vertebral e preenchimento de cavidades 6sseas. E amplamente utilizado na
fixacao de proteses, bem como no preenchimento e reconstrugao de segmentos 6sseos.
O cimento 6sseo é colocado como interface entre o implante e a superficie Gssea
endosteal, preenchendo os espagos vazios e proporcionando uma conexao resistente
e definitiva (WILTSE et al., 1957). A comercializacao de cimentos dsseos em geral
se da na forma de um kit, como apresentado na Figura 3.4, esterilizado contendo a
fase solida em um frasco separado da fase liquida, e a mistura deve ser realizada no
momento da operagao pelo proprio médico (MADEU e MARQUES, 2011).

', Dentsply
»' Sirona

Dentspl
a S:rong i
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Liguida: it Po/Polvo

Figura 3.4: Kit comercial de cimento 6sseo

O mercado global de microesferas de PMMA espera alcancar US$ 346 milhoes
até 2030, com uma taxa de crescimento anual composta (CAGR ) de 7,8% de 2022
a 2030. O crescimento do mercado de microesferas de PMMA serd impulsionado
pelo aumento da aplicacao dessas microesferas na medicina e satde, eletronicos e
vérias outras industrias. O aumento na demanda por cirurgias estéticas para remover
cicatrizes e rugas, facilitado pelo aumento da renda disponivel da populagao, também
contribuira significativamente para o crescimento do mercado de microesferas de
PMMA (INSIGHTS, 2023).

O PMMA ¢é obtido através da polimerizacao em suspensao via radicais livres
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do MMA, iniciada pela decomposi¢ao do peroxido de benzoila (BPO), ativado por
uma reacao redox com a amina terciaria N,N dimetil-p-toluidina (DMPT) (ELVIRA,
1996; VAZQUEZ et al., 1998). No Apéndice A é apresentado uma breve descrigao
da cinética de polimerizacao em suspensao do PMMA.

Devido a sua forma de comercializacao, o tamanho e a distribui¢ao de tamanhos
das particulas sao variaveis de extrema importancia na aplicacao final do polimero.
Particulas com tamanho uniforme e distribui¢ao bem controlada podem aprimorar a
fluidez e facilitar a mistura durante o processamento. Além disso, a forma das par-
ticulas pode influenciar significativamente a resisténcia mecénica e a estabilidade do
produto final. Portanto, compreender e controlar essas caracteristicas das particulas
de polimero é fundamental para otimizar sua producao e alcancar as propriedades
desejadas nos produtos finais SANTOS JR. (2012).

Usando o cimento 6sseo como exemplo, as propriedades das particulas de PMMA
afetam consideravelmente a preparacao e o desempenho do cimento 6sseo. Por
exemplo, o estudo de LIU et al. (2003) mostrou que menores tamanhos e massa
molar do PMMA resultaram em maiores massas molares no material curado, ao
passo que maiores particulas e massa molar do PMMA tiveram o efeito contrario.
Santos Jr e colaboradores, demonstraram que o tamanho das particulas de PMMA
afeta o perfil térmico da reagao de preparacao do cimento 6sseo e a homogeneidade
da mistura aplicada (SANTOS et al., 2006, 2011; SANTOS JR., 2012).

Outro exemplo, que podemos citar a importancia das propriedades das parti-
culas de PMMA é no uso desse polimero como agente de embolizacdo vascular?.
AZEVEDO (2019) mostrou que o tamanho das particulas influéncia fortemente o
desempenho do procedimento de embolizagao vascular, pois particula fora da faixa
de especificagao podem gerar problemas para ambos médico e paciente. Ele mostrou
que particulas de copolimeros de PVA /PVAc produzidas por polimeriza¢ao em sus-
pensao seguida de hidrolise alcalina sao materiais promissores para utilizacao como
agentes embolicos, pois apresentam morfologia regular e grau de inchamento em
meio aquoso controlado.

E evidente que as propriedades do polimero final, como DTP e DMM, sio ex-
tremamente importantes para a aplicacao a que se destina. Entao, entender como
as particulas sao formadas e como as variaveis operacionais influenciam nas carac-
teristicas do polimero é de extrema importancia. Por isso, o foco principal do desse
capitulo é entender como os parametros operacionais como composicao de alimen-
tagao, frequéncia de agitagao e, principalmente, o volume do reator influenciam nas

caracteristicas do polimero final.

2A embolizagdo vascular (EV) é uma técnica ndo-cirtrgica que bloqueia o fluxo sanguineo em
um vaso usando agentes embolicos injetados com um cateter. E usada para tratar mal-formacoes
arteriovenosas, hemorragias e tumores, como miomas uterinos, reduzindo seu tamanho ao inter-
romper o fornecimento de sangue (AZEVEDO, 2019).
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3.2 Metodologia Experimental

Nesta se¢ao descrevem-se os materiais e métodos empregados nas reagoes de po-
limerizacao em suspensao conduzidas na presente tese. Apresenta-se também uma
descrigao das unidades experimentais em que foram conduzidos os experimentos em
diferentes escalas de operacao, além das técnicas de caracterizacao dos produtos
finais gerados. Destaca-se que para cada escala operacional foi proposto um plane-
jamento experimental diferente, com base nos critérios apresentados nas proximas

secoes.

3.2.1 Reagentes

A nao ser que explicitamente descrito em contrario, os reagentes utilizados nas
reagoes de polimerizagao em suspensao nao passaram por qualquer etapa extra de
purificacao antes da utilizacao e foram usados como recebido. A seguir é apresentada

uma lista com estes reagentes.

1. Agua destilada, usada nas reagoes de polimerizacao como fase continua e

nas analises de distribuicao de tamanhos de particulas;

2. Acetona P.A., fornecida pela Vetec Quimica Fina (Rio de Janeiro, Brasil)

com 99,5% de pureza, usada para limpeza das vidrarias;

3. Etilenoglicol, fornecido pela Vetec Quimica Fina (Rio de Janeiro, Brasil)
com 99.5% de pureza, utilizado como fluido de troca térmica nos banhos ter-

mostéaticos;

4. Hidroquinona, fornecida pela Vetec Quimica Fina (Rio de Janeiro, Brasil)

com 99% de pureza, utilizada como inibidor das rea¢oes de polimerizagao;

5. Metacrilato de metila (MMA), fornecido pela Vetec Quimica Fina (Rio
de Janeiro, Brasil) com pureza minima de 99,5%, utilizado como mon6émero

nas reacoes de polimerizacao;

6. Peroxido de Benzoila (BPO), fornecido pela Vetec Quimica Fina (Rio de
Janeiro, Brasil) com 99% de pureza e 25% de umidade, utilizado como iniciador

das reagoes de polimerizagao;

7. Poli(alcool vinilico) (PVA), fornecido pela Vetec Quimica Fina (Rio de
Janeiro, Brasil) com 98% de pureza, grau de hidrolise de 88% e massa molar
ponderal média de 2,5 - 10*g/gmol, utilizado como agente de suspensdo das

reagoes de polimerizagao;
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8.

Tetrahidrofurano (THF), fornecido pela Vetec Quimica Fina (Rio de Ja-
neiro, Brasil) com grau HPLC/Spectro, utilizado como fase mével e na solu-

bilizagao das amostras para as analises de GPC.

3.2.2 Equipamentos e acessorios

Os equipamentos e acessorios utilizados para conduzir experimentos e fazer ca-

racterizacoes dos materiais obtidos sao apresentados a seguir.

1.

10.

11.

Analisador de tamanho de particulas (Malvern modelo Mastersizer®
2000, Reino Unido), usado para determinagao das distribui¢oes de tamanhos

de particulas;

. Balanga analitica(BEL Equipamentos Analiticos LTDA), com precisao de

1,0-10%g e capacidade para pesar materiais de 100 mg até 210 g, utilizadas

para pesagem dos reagentes das reagoes em escala de bancada;

. Balanga analitica, com precisiao de 1,0-107!g e capacidade para pesar ma-

teriais de 1g até 30kg, utilizadas para pesagem dos reagentes das reagoes em

escala piloto;

. Banho térmico(Julabo F32) utilizado para o controle da temperatura da

reacao e no resfriamento do condensador de refluxo;

. Bécheres de diferentes capacidades (10 mL a 2 L), usados para preparo de

solugoes e pesagem dos reagentes e das amostras de GPC;

Cromatografo de Permeagao em Gel (GPC) (Viscotek, modelo GPC
Max VE 2001, Malvern, Reino Unido), usado para determinagao das distri-

bui¢oes de massas molares dos polimeros gerados;

Estufa de circulagao (Quimis), usada para a secagem das amostras;

. Funil de vidro, usado para auxiliar na alimentacao dos reagentes no reator;

. Mini-reator de vidro (EasyMax 102® - Mettler Toledo, Columbus, Estados

Unidos), com capacidade de 100 mL e encamisado, usado nas reagdes em escala

de bancada 1;

Reator de vidro borossilicato, com capacidade de 1 L. e encamisado, usado

nas reagoes em escala de bancada 2;

Reator de ago inoxidavel, com capacidade de 12 L, encamisado e equipado

com um sistema de aquisicao de dados, usado nas reagoes em escala piloto.
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12. Placa de agitagao (IKA, modelo C-MAG HS7), utilizada na homogeneizagao

das solucgoes.

3.2.2.1 Unidade em escala de bancada 1 - 100 mL

As reagoes de polimerizagao em suspensao em escala de bancada 1 foram con-
duzidas na unidade de reacao apresentada na Figura 3.5. O aparato experimental
era composto de (1) um reator de vidro de 100 mL (Reator 1), (2) uma tampa de
vidro com 6 orificios, (3) uma haste metélica, (4) um impelidor do tipo hélice com
seis pés, (5) um anel de vedagdo, (6) um cinto metalico, (7) um suporte para encaixe
da haste metalica na tampa do reator, (8) um anel de prote¢ao para a haste e (9)
tampas de vidro para vedacao dos orificios inutilizados na tampa do reator.

Acoplados ao reator conectavam-se o motor do impelidor, o termopar e o conden-
sador de refluxo (usado para evitar a perda de mondémero por evaporagao durante
a reagao). O aparato era entao colocado no compartimento de controle automético
de temperatura, o qual contava com uma camisa de aquecimento e um computador
com software proprietario que comandava o andamento da reagao, controlando a
temperatura, a velocidade de agitacao e o tempo de reagao. Para esse controle dois
banhos térmicos eram utilizados, usando como fluido de resfriamento uma mistura

de agua e etilenoglicol na proporc¢ao 1:1 em volume.

3.2.2.2 Unidade em escala de bancada 2 -1 L

As reagoes de polimerizagao em suspensao em escala de bancada 2 foram condu-
zidas em um reator de vidro borossilicato (Reator 2) encamisado com capacidade
de 1,0 L e (1) tampa metéalica de aco inoxidavel contendo orificios para condensador
de refluxo, (2) haste metalica do impelidor (do tipo hélice com 5 pas), termopar
e retirada de amostras. Com o auxilio de (4) um cinto metélico e (5) um anel de
vedacao, a tampa era fixada ao reator. Em seguida, eram acoplados ao reator o
condensador, o termopar e o motor do impelidor. Dois banhos termostéaticos eram
conectados a camisa de aquecimento do reator e ao condensador para controle da
temperatura, contendo como fluido de resfriamento uma mistura de agua e etileno-
glicol na proporg¢ao 1:1 em volume. Por fim, colocava-se o reator sobre um suporte

de madeira. A Figura 3.6 apresenta essa unidade experimental.
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Figura 3.5: Unidade experimental em escala de bancada 1 (Reator 1).
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Figura 3.6: Unidade experimental em escala de bancada 2 (Reator 2).
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3.2.2.3 Unidade em escala piloto - 10 L

As reacoes de polimerizacao em suspensao em escala piloto foram conduzidas
na planta piloto do EngePol. Diferentemente dos reatores utilizados nas escalas an-
teriores, o reator da planta piloto (Reator 3) é pressurizado e equipado com trés
sensores de temperatura, localizados no fundo do reator e na entrada e saida da
camisa de resfriamento. Para a medi¢ao da pressao estava acoplado um manoémetro
posicionado no topo do reator. A Figura 3.7 mostra o esquema utilizado nas reagoes
em escala piloto. O reator era agitado por um agitador equipado com dois impe-
lidores de quatro pas inclinadas em 45° cada uma, um orificio para alimentagao
dos reagentes e um segundo orificio para alivio de pressao, usado apenas quando
necessario. E importante ressaltar que o volume ttil do reator era de 12 L, embora

para os estudos feitos o volume reacional tenha sido de apenas 10 L.

Figura 3.7: Unidade experimental em escala piloto (Reator 3).
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3.2.2.4 Geometria dos reatores

Com o intuito de facilitar o entendimento da geometria dos reatores utilizados,
apresenta-se na Figura 3.8 um esquema ilustrativo das dimensoes caracteristicas
de reatores de mistura e na Tabela 3.4 encontram-se os valores das dimensoes de
cada reator. Destaca-se que apenas o reator 3 estava equipado com dois agitado-
res. E muito importante ressaltar que a realidade experimental ndo permite manter
todas as dimensoes caracteristicas constantes nos diferentes equipamentos por ques-
toes construtivas, de fornecimento de tecnologia e de funcionamento. Por isso, nao
foi feito qualquer esforco para manter essas proporgoes constantes, de maneira a
ilustrar os problemas reais de escalonamento enfrentados na pratica. Além disso,
como descrito por NOGUEIRA et al. (2012), ainda que as dimensdes geométricas
relativas fossem mantidas constantes, nao seria possivel manter todos os ntmeros

adimensionais constantes, como descrito nas se¢oes anteriores.

T

L pid EH

Figura 3.8: Tlustracao esquematica dos reatores utilizados.

Tabela 3.4: Dimensoes dos reatores utilizados.

Reator
Dimensoes (cm) 1 2 3
H 7 18 30,2
D 1,3 3.2 80
T 5 10,5 25
h 25 25 48
W 07 08 20
L 0,5 2 5,0

95



3.2.3 Planejamento experimental

Os experimentos foram divididos em trés grupos: reacoes em escala de bancada
1 e 2, e em escala piloto. As reagoes de polimerizagao em suspensao do MMA foram
realizadas a 80°C' em batelada com duracao total de 90 minutos. A Tabela 3.5

apresenta a receita base das reacoes de polimerizacao do MMA.

Tabela 3.5: Receita base para obtengao de PMMA

Componente Quantidade (%)

Fase Agua 99,6
aquosa PVA 0,4
Fase MMA 98,4
organica BPO 1,6

Tendo em vista que o objetivo do presente trabalho é entender a influéncia das
condicoes operacionais sobre as caracteristicas dos produtos finais obtidos em di-
ferentes escalas, duas variaveis de operagao variadas em operagoes reais para con-
trolar as distribui¢oes de tamanhos de particula foram manipuladas: frequéncia de
agitagao (9) e razao das fases organica e aquosa (w,). Deve ser ressaltado que o
escalonamento das distribui¢oes de tamanho de particula constitui desafio tedrico e
pratico ainda muito importante na area de sistemas de polimerizacao em suspensao
(AZEVEDO, 2019; NOGUEIRA et al., 2012). Para isso, trés planejamentos experi-
mentais fatoriais completos a dois niveis com triplicata no ponto central foram feitos
e sao apresentados na Tabela 3.6 (PINTO e SCHWAARB, 2011).

A Tabela 3.7 descreve cada uma das reagoes realizadas nos trés planejamentos ex-
perimentais. E importante ressaltar que cada escala apresenta limitagoes intrinsecas
ao tamanho do reator (por exemplo, os impelidores operam em diferentes frequéncias
de agitagao) e, por isso, nao foi possivel realizar o mesmo planejamento experimen-
tal para os trés casos. Esse é um ponto relevante e frequentemente ignorado em
estudos de escalonamento, embora os ntiimeros adimensionais sejam frequentemente
utilizados como referéncia para definicao dos intervalos experimentais. Porém, para
que as analises posteriores fossem feitas em um mesmo intervalo de frequéncias de
agitagao, outras reagoes foram incluidas no planejamento experimental, como mos-
trado na Tabela 3.6. A Figura 3.9 ilustra de forma mais clara as limitagoes impostas
por cada escala e a faixa comum a todos utilizada. Estratégias similares poderiam
ser usadas em escalas maiores, embora a intersecao das faixas experimentais seja

eventualmente impossivel se as diferengas de volume forem muito grandes.
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Tabela 3.6: Planejamento experimental proposto para cada escala de reacao.

Reator 1 Reator 2 Reator 3
0,1L 1L 10 L

Wo S Wo S Wo S

0,2 300 0,2 200 0,2 600
0,3 600 0,3 400 0,3 800
0,4 800 0,4 800 0,4 900
900 600 1000
900 1200

Tabela 3.7: Descri¢ao dos ensaios realizados em cada escala de reagao.

Ensaio Wo (-) S (rpm)

R100-1 0,2 300
R100-2 0,3 600
R100-3 04 300
R100-4 0,3 600
Reator 1 R100-5 0,4 900
R100-6 0,3 600
R100-7 0,2 900
R100-8 0,2 800
R100-9 04 800
R1-1 0,2 200
R1-2 0,3 400
R1-3 0,4 200
R1-4 0,3 400
R1-5 0,4 800
Reator 2. p16 03 400
R1-7 0,2 800
R1-8 0.3 600
R1-9 0,2 900
RI1-10 04 900
R10-1 0.2 800
R10-2 0,3 1000
R10-3 04 800
R10-4 03 1000
R10-5 04 1200
Reator 3 pi06 03 1000
R10-7 0,2 1200
R10-8 0,3 600
R10-9 0,2 900
R10-10 04 900
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3.2.4 Reacgoes de Polimerizagao

As reagoes de polimerizacao em suspensao do MMA foram conduzidas com base
em procedimentos descritos na literatura e seguindo a receita apresentada anterior-
mente na Tabela 3.5. Inicialmente, preparou-se uma solucao aquosa de PVA, que foi
mantida sob agitacao constante durante 24 horas, para garantir total solubilizacao
do PVA. Em seguida, essa solugao foi adicionada ao reator, ligando-se o banho de
aquecimento e a agitacao, configurados a 80°C e frequéncia de agitagao correspon-
dente a reacao em andamento.

A fase organica foi preparada dissolvendo o iniciador (BPO) no monomero
(MMA). Quando a temperatura de reagao foi atingida, a fase organica foi adicionada
ao reator e o cronémetro langado, dando inicio a reacao. Depois de 90 minutos, a
temperatura do banho foi reduzida para 30°C. Ao atingir essa temperatura, a agi-
tacao foi desligada e o contetido do reator foi transferido para um frasco plastico.
Apos o término da reagao, as particulas seguiram para as etapas de lavagem, fil-
tragem e secagem. O material final foi entao armazenado para posteriores anélises.

Esse procedimento foi seguido para as trés escalas em estudo.

3.2.5 Caracterizagao do produto final
3.2.5.1 Distribuicao de Tamanhos de Particulas (DTP)

As distribui¢oes de tamanho de particulas foram determinadas no equipamento
Mastersize 2000, modelo Master Sizer Hydro 2000S, fornecido pela empresa Malvern
Instruments, que faz uso da técnica de espalhamento de luz. O sistema conta com um
sistema de detectores com luz vermelha, que detectam o espalhamento frontal, lateral
e posterior. A fonte de luz vermelha é o Laser néon de Hélio, cujo comprimento de
onda () define a faixa de tamanho de particula que o aparelho mede, ou seja, de 0,1
a 1000 um. Apos a lavagem do polimero final, com agua destilada sob leve agitagao,
uma pequena por¢ao era colocada no equipamento até que o nivel de obscurescéncia
atingisse, aproximadamente, 15%. Logo apos as trés leituras, o equipamento fornecia

automaticamente a média dos resultados obtidos.

3.2.5.2 Cromatografia de Permeacao em Gel (GPC)

Para caracterizagao das massas molares médias e da distribuicao das massas
molares da amostra utilizou-se a técnica de cromatografia de permeagao em gel,
também conhecida como cromatografia por exclusao de tamanho (SEC). Para isso,
o polimero era previamente solubilizado em um solvente apropriado, para em seguida
ser injetado em uma coluna de gel poroso. A porosidade do gel é tal que permite a

separagao das moléculas de diferentes tamanhos de cadeia. As moléculas de cadeia
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maior nao penetram a coluna e sao eluidas primeiro. J& as moléculas menores
precisam que um volume maior de solvente percorra a coluna para que sejam eluidos,
tendo em vista que penetram nos poros do gel (CANEVAROLO JR., 2006).

Para a andlise, foram preparadas solugoes de concentracao igual a 1 mg/mL,
pesando-se aproximadamente 4 mg do polimero e diluindo-o com 4 mL de solvente
tetrahidrofurano (THF). Em seguida, as solugoes eram injetadas no equipamento
para analise. O equipamento utilizado foi o cromatografo Viscotek GPC Max VE
2001 (Reino Unido), calibrado com padroes de poliestireno de massas molares entre
5-10% e 1-10° Da, equipado com trés colunas Shodex (Téquio, Japdo), juntamente
com um detector refratométrico Viscotek VE 3580. As analises foram conduzidas a

uma temperatura de 40 °C.

3.2.6 Analise estatistica dos dados experimentais

Para descricao dos resultados experimentais das reacoes de polimerizacao,
utilizou-se modelos empiricos. O uso de modelos empiricos se justifica pela simpli-
cidade destes modelos, que facilita a estimagao dos parametros e tem demonstrado
resultar em melhores ferramentas para o controle e otimizagao de complexos me-
canismos reacionais (SCHWAAB e PINTO, 2007). Assim, dados experimentais do
diametro médio de particula (D,) e da massa molar ponderal média (M,,) foram

ajustados por modelos do tipo representado pela Equagao (3.4).

NX NX NX NX NX

Ym (2,0, 8,7,0) = g + ZBJZJ + Z Z%J’Zzzj + Z Z Z dijpzizizr (3.4)

i=1 j=1 =1 j=1 k=1

Na Equagao (3.4), y,, representa o valor calculado pelo modelo para a variavel
dependente (neste caso, o didmetro médio de particula ou a massa molar ponderal
média) e z; representa o efeito singular da variavel independente sobre a variavel
dependente. No presente estudo apenas trés variaveis independentes foram consi-
deradas, a frequéncia de agitacao, a razao das fases organica e aquosa e o volume
reacional. Ainda na Equacao (3.4), oy, B;, Vi; € 0ijx representam os parametros que
foram estimados a partir dos dados experimentais.

As variaveis experimentais representando as condi¢oes experimentais de frequén-
cia de agitacao, razao das fases e volume reacional, K;, foram normalizadas, dentro
do intervalo [—1, +1], de acordo com a Equagao (3.5), em que K; denota os valores
experimentais, os subindices max e min representam os valores maximos e minimos

destas varidveis e z; € o valor da varidvel normalizada.

(3.5)

Zi - Kmaa;_Kmin
2
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A estimacao dos parametros da Equagao (3.4) foi realizada através da minimi-
zagao da soma dos quadrados dos residuos entre os valores experimentais e os dados
preditos pelo modelo, utilizando o software comercial MATLAB®)v.R2018a em um
computador equipado com intel core i7-8770K 3.5 GHz e 8CG RAM rodando Linux.
Para o procedimento de minimizagao, o método Levenberg-Marquad foi usado. O
teste estatistico ¢ de Student foi usado para avaliar a significancia dos parametros,

de acordo com a Equacao (3.6)
ap—t- o, <a; <aj+t-o, (3.6)

em que «; é o valor do parametro estimado, o, é o desvio padrao do parametro
e t ¢ o valor do pardmetro normalizado conforme a distribuicao t-Student, o qual
depende do nimero de graus de liberdade, definido como a diferenca entre o niimero
de medidas experimentais e o nimero de parametros estimados. Sempre que o zero
tornou-se incluido no intervalo de confianca do parametro, com 95% de confianca,
o pardmetro e o respectivo efeito foram removidos da Equagao (3.4). Além disso,
o valor do nivel -p (p-level) também foi avaliado, aceitando-se 5% de probabilidade
de erro (p > 0,05) como limite para caracterizar a significancia dos parametros
(SCHWAAB e PINTO, 2007).

Além da anélise de qualidade do modelo empirico, uma matriz de correlagao das
variaveis independentes e dependentes foi montada. A matriz de correlacao é uma
ferramenta 1til para entender as relagoes entre variaveis dependentes e indepen-
dentes, identificar padroes e auxiliar na selecao de variaveis relevantes em modelos
estatisticos e analiticos. Correlagoes altas entre variaveis independentes podem in-
dicar multicolinearidade, que é quando as variaveis independentes sao altamente
interdependentes e podem levar a problemas na interpretagao dos resultados da
analise. Correlagoes positivas entre variaveis independentes e dependentes indicam
que, & medida que a variavel independente aumenta, a varidvel dependente também
tende a aumentar (e vice-versa para correlagoes negativas) (SCHWAAB e PINTO,
2007).

3.3 Resultados e discussoes

Nesta secao sao apresentados e discutidos os resultados obtidos para cada sistema
de polimerizagao estudados nas diferentes analises de caracteriza¢oes explicadas an-
teriormente na Secao 3.2. Em seguida, uma anélise sobre a influéncia do tamanho

do reator nas reagoes de polimerizacao em suspensao sera feita.

101



3.3.1 Reagoes em escala de bancada 1

Como ja mencionado anteriormente na Secao 3.1.7, a distribuicao de tamanho
de particulas e a massa molar sao fatores essenciais para garantir a qualidade do
polimero final de acordo com sua aplicacao. Portanto, ao avaliar a influéncia dos

parametros operacionais nas reagoes em escala de bancada, foram selecionadas duas

variaveis de resposta: (i) a DTP, e em particular o didmetro médio de particula (D,)

e (ii) a DMM, e em particular a massa molar ponderal média (M,,). A Tabela 3.8
apresenta os valores médios das distribui¢oes de tamanho de particulas e massa molar
ponderal média obtidos para cada uma das reagoes de polimerizacao em suspensao

conduzidas no reator 1.

Tabela 3.8: Diametro médio das particulas (D,) e massa molar ponderal média em

cada experimento nas reagoes de polimerizacao em suspensao conduzidas no reator
1.

Ensaio w, (-) S (rpm) D,+ 29,81(um) M,+5845E+04(Da)

R100-1 0,2 300 324,55 7,09E-+05
R100-2 0,3 600 185,52 4,11E+05
R100-3 0.4 300 517,41 3,78E+05
R100-4 0,3 600 213,94 4,83E+05
Reatop 1 1005 04 900 184,23 4,7T1E+05
R100-6 0,3 600 207,53 5,25E+05
R100-7 0,2 900 129,92 4,20E+05
R100-8 0,2 800 159,42 2,82E-+05
R100-9 0,4 800 191,02 2,90E+05

3.3.1.1 Distribuicao de Tamanhos de Particulas (DTP)

Apresentam-se na Figura 3.10(a) as DTPs obtidas nas reag¢oes de polimerizagao
em suspensao conduzidas no reator 1. Observa-se que o formato das distribuigoes
varia bastante de uma reacao para outra. Nas reagoes conduzidas com a mesma
composigao de alimentagao, reagoes 1, 7 e 8 (w, = 0,2), reagoes 2, 4 e 6 (w, = 0,3) e
reagoes 3, 5 e 9 (w, = 0,4), e diferentes frequéncias de agitagao, as distribuigdes mais
estreitas e com menor valor de didmetro médio foram obtidas nas reacoes conduzidas
com maior valor de S, reagoes 5 e 7 (S = 900 rpm) (ver Figuras 3.10(b) a 3.10(d)),
o que esta de acordo com o reportado na literatura, que sugere que para maiores
velocidades de agitagao, e consequentemente maior frequéncia de quebra das gotas,
tendem a ser formadas menores particulas de polimeros (ALVAREZ et al., 1994;
SHINNAR, 1961).

Quando se comparam as reac¢oes conduzidas com a mesma frequéncia de agitacao,

reagoes 1 e 3 (S = 300 rpm), reacgoes 2, 4 ¢ 6 (S = 600 rpm), reagoes 5 e 7
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Figura 3.10: DTPs das particulas poliméricas obtidas nas reagoes de polimerizagao
em suspensao conduzidas no reator 1. (a) DTP de todas as reagoes; DTPs para
reagoes com a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (¢) w, =0,3 €S =600rpm e (d)
w, = 0,4; DTPs para reagoes com a mesma frequéncia de agitacao: (e) S = 300 rpm,
(f) S =800rpm e (g) S =900 rpm.

(S = 900 rpm) e reagoes 8 e 9 (S = 800 rpm) e diferentes w,, verifica-se que as
distribuigoes foram muito parecidas (ver Figuras 3.10(e) a 3.10(g)), ou seja, que as

DTPs foram pouco afetadas pelas mudancas na carga de mondémero.

3.3.1.2 Cromatografia de Permeacao em Gel (GPC)

Apresentam-se na Figura 3.11(a) as DMMs dos produtos obtidos nas reagoes de
polimerizacao em suspensao do MMA conduzidas no reator 1. Nas reagoes condu-
zidas com a mesma frequéncia de agitagao - reagoes 1 e 3 (S = 300 rpm), reagoes
5e7 (S =900 rpm) e reagoes 8 e 9 (S = 800 rpm)- é possivel verificar, conforme
mostrado nas Figuras 3.11(e) a 3.11(g), que as reagoes conduzidas com as maiores
velocidades de agitacao apresentam DMMs semelhantes.

No entanto, nas reagoes conduzidas com menor velocidade de agitagao (S =
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Figura 3.11: DMMs dos produtos obtidos nas reacoes de polimerizagao em suspensao
conduzidas no reator 1. (a) DMM de todas as rea¢oes; DMMs para reagoes com a
mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (¢) w, = 0,3 e .S =600rpm e (d) w, = 0,4;
DMNMs para reagoes com a mesma frequéncia de agitacao: (e) S = 300rpm, (f)
S =800rpm e (g) S =900 rpm.

300, rpm), as DMMSs sao bastante diferentes, sendo a DMM da reagao 1 mais estreita
que da reagao 3, o que indica que para essa frequéncia de agitacao o efeito da
carga ¢ mais significativo. Embora alguns autores afirmem que essas condigoes
de operagao (frequéncia de agitacao e razao de carga) nao afetam a cinética de
polimeriza¢ao (DOWDING e VINCENT, 2000), acredita-se que esse comportamento
possa ser justificado pelo baixo nivel de mistura no reator em menores frequéncias
de agitacao, pois nesses casos os diametros das gostas na suspensao sao maiores,
0s quais armazenam uma maior quantidade total de monémero na gota, levando ao
maior crescimento da cadeia polimérica, uma vez que quanto maior o nimero de
moléculas, maior a possibilidade de crescimento da cadeia. Uma anélise detalhada
do nivel de mistura sera apresentada na Secao 3.3.4.1.

Comportamento semelhante pode ser observado para as reagoes conduzidas com

as mesmas composigoes de alimentacao — reagdes 1, 7 e 8 (w, = 0,2), reagoes
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2,4e6 (w, =0,3) e reagoes 3, 5 e 9 (w, = 0,4) — e diferentes frequéncias de
agitacdo. Observando a Tabela 3.8, é possivel verificar mais uma vez, que M,
estéd inversamente correlacionada com a frequéncia de agitacao e com a carga de

monomero.

3.3.1.3 Modelagem empirica

Adicionalmente, foi construido um modelo empirico para os valores de Dp e M,
nas condicoes de operacao utilizadas. Destaca-se que, para a obtencao desse modelo,
utilizou-se a metodologia descrita na Se¢ao 3.2.6. O modelo desenvolvido é do tipo
representado pela Equagao (3.4), na qual y™ representa o valor calculado pelo modelo
para as variaveis dependentes, em particular o diametro médio de particula e a massa
molar ponderal média e z; representa o efeito singular da variavel independente sobre
a variavel dependente, em particular a razao das fases orgéanica e aquosa, j =1, e a
frequéncia de agitagdo, j = 2. Ainda na Equacao (3.4), o, 55, 7ij € 0ijx representam
os parametros que foram estimados a partir dos dados experimentais.

As Equagoes (3.7) e (3.8) representam os modelos empiricos para o didmetro
médio das particulas e a massa molar ponderal média obtidos com os resultados
das reacoes conduzidas na escala de bancada 1. Observa-se que os formatos das
curvas obtidas apresentam as mesmas tendéncias observadas anteriormente nos gra-
ficos de distribuigoes. As Figuras 3.12 e 3.13 apresentam os resultados graficos da
modelagem empirica.

Drott =(202,29 +9,77) — (55,14 + 11,35)21 + (40,5 £ 9,65)27 — 37)
(132 £ 8,46) 2y + (46,16 £9,52)25 — (39,07 % 8,46) 21 2 '

Mot =1(5,034+0,19) — (0,67 £0,024)2; — (3,19 £0,22)27—
(0,49 £0,025)2 + (3,09 £ 0,22)25 — (0,98 £ 0,024) 21 2] x 10°

A partir dos modelos desenvolvidos é possivel identificar os valores precisos das
varidveis operacionais que levam a producao de uma particula polimérica com ta-
manho e massa molar especificos, otimizando assim o processo de produgao. Essa
forma de avaliacao nao apenas oferece uma compreensao profunda dos fatores que
influenciam as propriedades do polimero, mas também permite uma produgao mais
eficiente e personalizada, atendendo as exigéncias especificas de diferentes aplicagoes
industriais.

Usando como exemplo o trabalho de SANTOS et al. (2006), que apresentou a
importancia das propriedades das particulas de PMMA na preparagao de cimentos
6sseos, para produzir uma particula de PMMA real de didmetro médio de 150 um e
massa molar média ponderal de 486000 Da na escala de bancada 1, é necesséario ope-

rar o reator com frequéncia de agitacao de aproximadamente 703 rpm e razao entre
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Figura 3.12: Resultados obtidos com o modelo empirico do D, nas reagoes condu-
zidas no reator 1. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas; (b) represen-
tagao tridimensional do modelo com as variaveis manipuladas; e(c) Valores preditos
versus valores observados do D,,.

as fases organica e aquosa de 0,32. Destaca-se que para obtencao desses valores foi
necessario resolver o sistema nao linear de equagoes compostos pelas Equagoes (3.7)
e (3.8). Para isso o método de Newton-Raphson nao linear foi utilizado no soft-
ware comercial MATLAB®)v.R2018a em um computador equipado com intel core
i7-8770K 3.5 GHz e 8GB RAM rodando Linux.

3.3.2 Reacoes em escala de bancada 2

De modo semelhante ao apresentado na secao anterior duas variaveis de resposta
foram selecionadas para avaliar a influéncia dos parametros operacionais nas reagoes
em escala de bancada 2: (i) a DTP, e em particular o didmetro médio de particula
(D,) e (ii) a DMM, e em particular a massa molar ponderal média (M,,). A Ta-
bela 3.9 apresenta os valores médios das distribui¢oes de tamanho de particulas e
massa molar ponderal média obtidos para cada uma das reagoes de polimerizagao
em suspensao conduzidas no reator 2. E importante destacar que devido a um erro
experimental na pesagem dos reagentes, a reacao R7 ficou com carga de mondémero

um pouco maior que a prevista no planejamento experimental.
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Figura 3.13: Resultados obtidos com o modelo empirico do M,, nas reacdes condu-
zidas no reator 1. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas; (b) Represen-
tagao tridimensional do modelo com as variaveis manipuladas. (c) Valores preditos
versus valores observados do M,,.

Tabela 3.9: Diametro médio das particulas (D,) e massa molar ponderal média em
cada experimento nas reagoes de polimerizacao em suspensao conduzidas no reator

2.

Ensaio w, (-) S (rpm) D, £ 24,13(um) M,, &+ 3,51E+03(Da)

RI-1 02 200 122,6107 8,725 105

R1-2 0,3 400 112,3292 5,52E+05

R1-3 0,4 200 166,3660 6,97E+05

R1-4 0,3 400 124,7484 7,49E+-05

Reator 2 R1-5 0,4 800 91,2010 7,03E+-05

R1-6 0,3 400 136,4524 9,00E-+05

R1-7 0,27 800 89,6463 3,67E+05

R1-8 0,3 600 114,6216 3,41E+05

R1-9 0,2 900 69,1830 3,15E-+05

R1-10 0,4 900 79,4330 3,71E+05

3.3.2.1 Distribuicao de Tamanhos de Particulas (DTP)

Na Figura 3.14, sao apresentadas as DTPs obtidas nas reagoes de polimerizacao

em suspensao conduzidas no reator 2. De maneira semelhante ao que foi obser-



vado nas reacgoes conduzidas em escala de bancada 1, nota-se que o formato das
distribui¢oes em escala de bancada 2 variou ligeiramente de uma reagao para outra.
Nas reagoes realizadas com a mesma composi¢ao de alimentagao - reacoes 1 e 9
(w, = 0,2), reagoes 2, 4, 6 (w, = 0,3) e reagoes 3, 5 e 10 (w, = 0,4) - e diferentes
frequéncias de agitacao, as distribuigoes sao mais estreitas, e o diametro médio é
menor para aquelas conduzidas com maior velocidade de agitagao, como nas reagoes
9 e 10 (S = 900 rpm). Como ja comentado anteriormente, esse comportamento
estd de acordo com o observado na literatura, uma vez que em maiores frequéncias
de agitacao a taxa de quebra das gostas é maior levando a menores tamanhos de
particulas (ALVAREZ et al., 1994).
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Figura 3.14: DTPs das particulas poliméricas obtidas nas reacoes de polimerizagao
em suspensao conduzidas no reator 2. (a) DTP de todas as reagoes; DTPs para
reagoes com a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (¢) w, = 0,3 e (d) w, = 0,4;
DTPs para reagoes com a mesma frequéncia de agitacao: (e) S = 200rpm, (f)
S =800rpm e (g) S =900 rpm.

Apesar de observarmos comportamentos semelhantes, é importante destacar que
a variabilidade nos valores de didmetro médio para essa escala (reator 2) é menor
se comparada a escala anterior (reator 1), o que indica que a frequéncia de agita-

¢ao pode ter um efeito menos significativo na variabilidade do didmetro médio das
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particulas na escala de bancada 2.

3.3.2.2 Cromatografia de Permeacao em Gel (GPC)

Apresentam-se na Figura 3.15(a) as DMMs dos produtos obtidos nas reagoes de
polimerizagao em suspensao do MMA conduzidas no reator 2. Nas reagoes condu-
zidas com a mesma frequéncia de agitagdo — reagoes 1 e 3 (S = 200 rpm), reagoes
5e7 (S =900 rpm) e reagdes 8 e 9 (S = 800 rpm) — é possivel verificar, que

as reagoes conduzidas com as maiores velocidades de agitacao apresentam DMMs

semelhantes.
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Figura 3.15: DMMs dos produtos obtidos nas rea¢oes de polimerizagao em suspensao
conduzidas no reator 2. (a) DMM de todas as reagoes; DMMs para reagoes com
a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (¢) w, = 0,3 e (d) w, = 0,4; DMMs para
reagoes com a mesma frequéncia de agitagao: (e) S = 200rpm, (f) S = 800rpm e
(g) S =9007rpm.

As Figuras 3.15(e) a 3.15(g) evidenciam que, independentemente dos valores
variados de carga de mondmero utilizados nas reagoes, as distribuicoes de massas
molares permaneceram notavelmente similares. Isso sugere que a varia¢ao na quanti-

dade de monoémero introduzida nas reagdes nao exerce um efeito pronunciado sobre
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as caracteristicas do produto formado. No entanto, assim como foi observado na
escala anterior, destaca-se que nas reacoes conduzidas com frequéncias de agitagao
mais baixas — reagoes 1 e 3, é possivel notar uma leve variagao nas DMMs entre
elas. Isso indica que, nesse cenario particular de menor agitacao, outros fatores ou
interagoes podem estar desempenhando um papel mais proeminente na determina-
¢ao das caracteristicas das particulas formadas, gerando uma pequena varia¢ao nas
distribuicoes de massas molares.

Um padrao semelhante é encontrado quando direcionamos nossa atencao para
as reacoes conduzidas com as mesmas cargas iniciais de monémero — reagoes 1
e 9 (w, = 0,2), reagoes 2, 4, 6 e 8 (w, = 0,3) e reagdes 3, 5 e 10 (w, = 0,4).
E notavel que, nas situacdes em que se empregam as cargas de mondmero mais
reduzidas, ocorre uma maior variabilidade nos valores médios de massa molar. Isso
ressalta a influéncia significativa da frequéncia de agitacao em condi¢oes de cargas
de monomero mais baixas, onde as diferencas nas condicoes de agitacao parecem ter

um impacto mais pronunciado nas caracteristicas das particulas formadas.

3.3.2.3 Modelagem empirica

Adicionalmente, foi construido um modelo empirico para os valores de Dp e M,
nas condigoes de operagao utilizadas. As Equagoes (3.9) e (3.10) representam os
modelos empiricos para o diametro médio das particulas e a massa molar ponderal
média obtidos com os resultados das reacoes conduzidas na escala de bancada 2.
Os resultados gerados pelo modelo e a qualidade do seu ajuste sao apresentados nas
Figuras 3.16 e 3.17. De acordo com o R? verificamos que o modelo representa bem os
dados. Adicionalmente, verifica-se que os formatos das curvas obtidas apresentam as
mesmas tendéncias observadas anteriormente nos graficos de distribui¢oes. Destaca-
se que as etapas de desenvolvimento dos modelos empiricos foram rigorosamente as

mesmas que as apresentadas na Se¢ao 3.2.6.

Dot —(112,12 4+ 28,93) — (33,17 & 11,35) 2 + (25,24 + 9, 13)2?

(3.9)
— (10,99 + 2, 52) 212,
M2 =[(4,14 % 0,42) — (0,19 £ 0,054)z, + (0,86 % 0,03)27

(3.10)
(2,38 +£0,005)2 + (0,81 & 0,28)z5 + (0,42 £ 0,014) 21 25| x 10°

De maneira analoga a abordagem aplicada na escala de bancada 1, foram re-
alizadas investigagoes nas condigoes operacionais necessarias para a produgao de
particulas reais de PMMA com um didmetro médio de 150, um e uma massa molar
média ponderal de 486000, Da na escala de bancada 2. Ao resolver o sistema nao-

linear de equacgoes derivado das equagoes empiricas desenvolvidas para as reagoes
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Figura 3.16: Resultados obtidos com o modelo empirico do D, nas reagoes condu-
zidas no reator 2. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas; (b) represen-
tagao tridimensional do modelo com as variaveis manipuladas; e(c) Valores preditos
versus valores observados do D,,.

realizadas no reator 2 (Equagoes (3.9) e (3.10)), foi determinado que para alcangar
essas caracteristicas desejadas, o reator deveria operar a uma frequéncia de agitagao

de aproximadamente 503 rpm e uma razao entre as fases organica e aquosa de 0, 23.

3.3.3 Reacgoes em escala piloto

Para avaliar a influéncia dos parametros operacionais em reagoes em escala piloto,
foram selecionadas duas variaveis de resposta: (i) a DTP, e em particular o didmetro
médio de particula (D,) e (ii) a DMM, e em particular a massa molar ponderal média
(M,). A Tabela 3.10 apresenta os valores médios das distribui¢des de tamanho de
particulas e massa molar ponderal média obtidos para cada uma das reagoes de

polimerizagao em suspensao conduzidas no reator 3.

3.3.3.1 Distribuicao de Tamanhos de Particulas (DTP)

Apresentam-se na Figura 3.18, as DTPs obtidas nas reagoes de polimerizacao
em suspensao conduzidas no reator 3. Nota-se que essas curvas sao muito parecidas

e estreitas para todas as frequéncias de agitacao. Isso indica que o menor valor
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Figura 3.17: Resultados obtidos com o modelo empirico do M, nas reacdes condu-
zidas no reator 2. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas; (b) Represen-
tagao tridimensional do modelo com as variaveis manipuladas. (c¢) Valores preditos
versus valores observados do M,,.

Tabela 3.10: Diametro médio das particulas (D,) e massa molar ponderal média

(M,) em cada experimento nas reagoes de polimerizagao em suspensao conduzidas

no reator 3.

Ensaio w, (-) S (rpm) D, +13,99(um) M, + 3.234F + 04(Da)
R1 0,2 800 95,50 1,61E-+05
R2 0,3 1000 121,33 1,94E-+05
R3 04 800 143,63 2,958 105
R4 0,3 1000 108,56 2,26E+05

Reator 3 R5 0,4 1200 189,65 1,60E+05
R6 0,3 1000 119,89 2,09E-+05
R7 0,2 1200 95,86 2,19E+05
R& 0,3 600 81,14 3,06E 105
R9 0,2 900 85,02 2,19E+05
R10 0,4 900 145,12 2,11E+05

utilizado nesse caso (600 rpm) ja seria o suficiente para minimizar o efeito da razao

entre as fases orgénica e aquosa na DTP. O que esta de acordo com o observado nas

escalas anteriores. No entanto, devido a limitagoes operacionais especificas dessa
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escala, nao foi possivel realizar ensaios abaixo do valor de 600 rpm para confirmar

o ponto de transicao em que essa variavel deixa de ser relevante.

Volume(%)

0
102 107" 10°

Tamanho(u:m)

—Ri0-1 —Ri02

Volume(%)

Volume(%)
Volume(%)

10! 102 108 10 102 10! 100 10' 102 108 10t 1072 10 100 10! 102 10° 104
Tamanho(um) Tamanho(j:m) Tamanho(um)

(a) wo =0,2 (b) wo =20,3 (c) wO:O74

—Ri10-1
R103

100 10 102 10° 10

Volume(%)

Volume(%)
Volume(%)

10" 102 108 10t

0? 107 100

o 02 107! 100
Tamanho(um) ‘Tamanho(um)

10 102 10° 104
Tamanho(:m)

(d) S =800rpm (e) S =900rpm (f) S =1200rpm

Figura 3.18: DTPs das particulas poliméricas obtidas nas reagoes de polimerizagao
em suspensao conduzidas no reator 3. (a) DTP de todas as reagoes; DTPs para
reagoes com a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (¢) w, = 0,3 e (d) w, = 0,4;
DTPs para reagoes com a mesma frequéncia de agitacdo: (e) S = 800rpm, (f)
S =900rpm e (g) S = 1200 rpm.

3.3.3.2 Cromatografia de Permeacao em Gel (GPC)

De forma semelhante, nota-se que as curvas de distribuicao de massas molares
obtidas nas reagoes de polimerizagao em suspensao conduzidas no reator 3, conforme
apresentadas na Figura 3.19, sao similares para todas as frequéncias de agitagao,
reforcando o padréo observado nas escalas anteriores. E importante ressaltar que,
devido as limitagoes operacionais especificas da escala piloto, nao foi vidvel realizar
ensaios com frequéncias de agitagao abaixo de 600 rpm para confirmar o ponto de
transicao em que a razao entre as fases organica e aquosa deixa de ser relevante.

Ao analisarmos a massa molar média, M,,, na Tabela 3.10, percebe-se que os
valores me massa molar médios sao muito préximos, com baixa variabilidade. Essa

observagao ressalta que as variagoes nas condigoes operacionais, dentro do contexto
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Figura 3.19: DMMs dos produtos obtidos nas reacoes de polimerizagao em suspensao
conduzidas no reator 3. (a) DMM de todas as rea¢oes; DMMs para reagoes com
a mesma razao de fases: (b) w, = 0,2, (¢) w, = 0,3 e (d) w, = 0,4; DMMs para
reagoes com a mesma frequéncia de agitacao: (e) S = 800rpm, (f) S = 900rpm e
(g) S = 1200 rpm.

dessa escala, nao exercem uma influéncia significativa sobre a massa molar média

das particulas produzidas no reator 3.

3.3.3.3 Modelagem empirica

Adicionalmente, foi desenvolvido um modelo empirico para os valores de D, e
M, nas condicoes operacionais especificas. As Equacoes 3.11 e 3.12 representam os
modelos empiricos para o diametro médio das particulas e a massa molar ponderal
média, respectivamente, obtidos a partir dos resultados das reacoes conduzidas na
escala piloto. Os dados gerados pelo modelo e a precisao do ajuste podem ser obser-
vados nas Figuras 3.20 e 3.21. Destaca-se o coeficiente de determinagao (R?), que
atesta a qualidade do ajuste do modelo aos dados experimentais. Além disso, é evi-
dente que as curvas obtidas seguem as mesmas tendéncias identificadas nos graficos

de distribuicao, reforgando a validade do modelo proposto. Novamente, ressalta-se
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que as etapas de desenvolvimento dos modelos empiricos foram conduzidas rigoro-

samente, seguindo o mesmo procedimento detalhado na 3.2.6.

Dret3 =(99,97 + 23,53) — (34,01 & 14,38) 21 + (29, 782, +7,77)z]

(3.11)
+ (17,45 £ 8,12) 2 — (17,58 + 2,52) 212

Mot =[(2,22 £ 1,40) — (0,407 £ 0,14)2, — (0,271 £ 0,016) 27+
(0,364 £ 0,019)z5 — (0,361 £ 0,017)2125] x 10°

(3.12)
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Figura 3.20: Resultados obtidos com o modelo empirico do D, nas reagoes condu-
zidas no reator 3. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas; (b) represen-
tagao tridimensional do modelo com as variaveis manipuladas; e(c) Valores preditos
versus valores observados do Dp.

De forma semelhante & estratégia adotada nas outras escalas, foram conduzidas
investigagoes para determinar as condi¢oes operacionais necessarias na producao de
particulas reais de PMMA, com um didmetro médio de 150 um e uma massa molar
média ponderal de 486000 Da na escala piloto. Ao resolver o sistema nao-linear de
equacoes originado das equagoes empiricas estabelecidas para as reagoes ocorridas no
reator 3 (Equagoes (3.11) e (3.12)), concluiu-se que para atingir essas caracteristicas
desejadas, o reator deveria operar a uma frequéncia de agitagao aproximada de

1910 rpm e manter uma razao entre as fases organica e aquosa de 0, 31.
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Figura 3.21: Resultados obtidos com o modelo empirico do M,, nas reacdes condu-
zidas no reator 3. (a) Curvas de nivel entre as variaveis normalizadas; (b) Represen-
tagao tridimensional do modelo com as variaveis manipuladas. (c¢) Valores preditos
versus valores observados do M,,.

3.3.4 Influéncia da escala

Conforme visto nos resultados apresentados anteriormente, é notavel que as dis-
tribuicoes e propriedades médias finais do polimero podem variar de um reator para
outro. Por exemplo, nas reacgoes realizadas no reator 1, observa-se que os valores de
D, diminuem & medida que a frequéncia de agitagdo aumenta, enquanto nas rea-
¢oes conduzidas no reator 3, pouca ou nenhuma variabilidade no valor do diametro
médio foi observado. Além disso, constatou-se que para obter uma particula de
PMMA com caracteristicas idénticas em todas as trés escalas, diferentes condigoes
operacionais precisam ser empregadas.

Para que se entenda melhor a influéncia do volume nas propriedades do polimero,
foi construida uma matriz de correlagoes entre as variaveis respostas e manipuladas,
incluindo o volume. Na Tabela 3.11 observa-se que os valores de Dp sao inversamente
influenciados pelo volume, ou seja, nas reagoes realizadas em reatores maiores o D,
tende a ser menor que o obtido nas reagoes em escalas menores. A Figura 3.22
ilustra bem esse efeito. Acredita-se que isso ocorre devido as baixas frequéncias de
agitacao utilizadas nos menores reatores, as quais geram diametros maiores, como
ja foi reportado na literatura (SHINNAR, 1961).
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Tabela 3.11: Matriz de correlagoes entre as variaveis analisadas nas reagoes de po-
limerizacao em suspensao do MMA

Carga Agitacao Volume D, M.,
Carga 1 0 0 0,364890 -0,001671
Agitacao 0 1 0,446148 -0,401136 -0,776752
Vo[ume 0 0,446148 1 -0,548564 -0,481919
[)p 0,364890 -0,401136 -0,548564 1 0,216378
M, -0,001671  -0,776752 -0,481919 0,216378 1
600 :
® Reator 1
° ® Reator 2
500 ¢ Reator 3 | |
400 r B
€ .
3 300 - ,
DQ.
200 |3 i 1
100 - H |
0 1 1 1
1071 10° 101
Volume (L)

Figura 3.22: Variagdao do D, com o volume dos reatores.

Nas mesmas condigoes de frequéncia de agitagao e carga de monoémero, observa-
se que o diametro médio tende a aumentar & medida que o volume do reator diminui.
Essa tendéncia também é observada nas distribui¢oes de massa molar, como pode
ser verificado na Figura 3.23. A Figura 3.23 apresenta as curvas de distribuigao
de tamanho de particula e de massa molar obtidas nas reacoes de polimerizacao
conduzidas com as mesmas condigoes operacionais, variando, apenas, o volume do
reator.

Acredita-se que esse comportamento ocorre devido a uma série de fatores, in-
cluindo uma maior misturabilidade nos reatores maiores. Além disso, é interessante
notar que a razao entre as fases organica e aquosa parece ter o mesmo efeito na
polimerizagao, independentemente da escala do reator. Isso era esperado, ja que
essa varidvel é adimensional e parece influenciar de maneira consistente o processo
de polimerizacao em diferentes escalas.

Assim como foi feito para as escalas individuais, foi desenvolvido um modelo em-
pirico para os valores de D, e M, na faixa de operagao comum entre todas as trés

escalas (regido destacada na Figura 3.9), incorporando o volume do reator como
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108 10 10 108 108 10f 10°
Massa Molar(Da) Massa Molar(Da) Massa Molar(Da)

(d) S=900rpm e w, =0,2 (e) S=600rpm e w, =0,3 (f) S=900rpm e w, =0,4

Figura 3.23: Distribui¢oes de tamanho de particulas e de massas molares dos produ-
tos obtidos nas reagoes de polimerizacao em suspensao conduzidas nos trés reatores
em condi¢oes semelhantes. (a-c) DTPs e (d-f) DMMs.

uma nova variavel independente, z3. Seguindo o mesmo procedimento discutido
anteriormente na Se¢ao 3.2.6, obtiveram-se as equagoes 3.13 e 3.14 para os mode-
los empiricos de D, e M, respectivamente. Os dados gerados pelos modelos e a
precisao do ajuste podem ser observados nas Figura 3.24 e 3.25. Destaca-se o coefi-
ciente de determinagao (R?), que atesta a qualidade do ajuste do modelo aos dados

experimentais.

Dirotoeral —(134,95 4 33,45) + (28,84 + 8,32)2 + (3,882 £0,87)27
— (44 +£13,41) 23 + (25,84 & 10,12) 2023 + (5,86 £ 1,26) 2323 (3.13)
— (12,86 £ 2,52) 2 223

Motoeral =[(1,82 4 0,26) + (—0,186 £ 0,078)023+
[(—0,1292 4 0,029) + (0, 1764 4 0, 056) 23] 21
+ (=0, 5642 £ 0,023) + (=0, 1973 4 0, 015) 23] 20+ (3.14)
(0,7876 & 0,056)22 + [(1,39 £ 0,19) + (—0,9051 4 0, 017) 23] 22
+[(0,3894 £ 0,094) + (—0,4599 £ 0, 06) 23] 21 2] x 10°
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Uma vez mais, é clara a forte influéncia da frequéncia de agitagao no didmetro
médio das particulas. Em relacao a carga de monomero, observa-se que ela tem
um impacto mais pronunciado no diametro quando frequéncias de agitacao mais
baixas sao utilizadas. No que diz respeito a M, a analise da Tabela 3.11 revela que
o volume nio afeta tanto a massa molar quanto afeta o D,, apesar de haver uma
correlacdo positiva entre o volume e M,,. E interessante notar que as superficies de
resposta apresentam padroes semelhantes, assemelhando-se a parabolas. Em todos
os trés cenarios, a carga da alimentacao nao demonstra uma influéncia significativa
sobre M,,.

3.3.4.1 Analise do nivel de mistura

Tendo em vista, o comportamento observado nos resultados das reagoes em dife-
rentes escalas, pretende-se aqui mostrar como esse comportamento esté relacionado
ao nivel de mistura e capacidade térmica do sistema. Para isso, uma analise pre-
liminar baseada nos grupos adimensionais classicos (Reynolds (Re), Weber (We),
Froude (Fr) e Nusselt (Nu)) foi feita.

Em estudos de vasos de agitacao, o niumero de Reynolds é calculado em termos
do diametro do impelidor (D) e da velocidade de agitacao (S) na forma da Equa-
¢ao (3.15), na qual p e u s@o a densidade e viscosidade da mistura, respectivamente.
Assim, esse nimero mede a relagao entre as forgas inerciais e as forcas viscosas

(NOGUEIRA et al., 2012; PAUL et al., 2004a; SPOGIS, 2006).

_ pSD?
M

Re

(3.15)

J& o ntiimero de Weber mede a relacao entre as forgas inerciais e a tensao super-
ficial (o4n¢), sendo calculado pela Equagao (3.16) (NOGUEIRA et al., 2012; PAUL
et al., 2004a; SPOGIS, 2006).

_ pS*D?

Oint

We

(3.16)

O numero de Froude representa a relacao entre as forgas inerciais e gravitacionais,
sendo definido para os vasos agitados em termos da Equagao (3.17), na qual g
representa a aceleragao gravitacional (NOGUEIRA et al., 2012; PAUL et al., 2004a;
SPOGIS, 2006).

52D
9

Fr

(3.17)

Por fim, o ntimero de Nusselt relaciona as transferéncias de calor por convecgao e

conducao. Esse nimero adimensional é bastante usado para determinar o coeficiente
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de transferéncia de calor por convecgao e é definido pela Equagao (3.18), em que h

¢é o coeficiente de transferéncia de calor por conveccao em %; T é o diametro do
vaso em metros; k é a condutividade térmica do reator em % e Pr é o nimero de

Prandtl (NOGUEIRA et al., 2012; PAUL et al., 2004a; SPOGIS, 2006).

hT
Nu === =2+0, 6Re'/2Pri/3 (3.18)

Adicionalmente, o nimero de poténcia (INV,) de cada sistema foi calculado em
termos do ntiimero de Reynolds e das caracteristicas geométricas do sistema. Nesse
trabalho, correlagoes empiricas para o célculo do N, apresentadas no trabalho de

SPOGIS (2006) foram usadas na forma geral da Equagao (3.19):

P
A 10% + 0.6 f;, Re®
( 03 + 0.6 fmp Re ) (319

Np=-2+B
P~ Re TP\ 1091 16/,mpRen

em que A e B sao constantes, o e fj,, sao parametros geométricos relacionados ao
impelidor e P é um parametro que pondera os comportamentos do impelidor na
regiao de transi¢do entre o regime laminar e turbulento (NOGUEIRA et al., 2012).

A Figura 3.26 apresenta a variagao do nimero de poténcia dos sistemas com os
quatro grupos adimensionais apresentados anteriormente. E possivel verificar, nos
quatro graficos, que os dois reatores em escala de bancada (1 e 2) encontram-se em
uma regiao com menores valores Re, We, Fr e Nu, indicando que nesses reatores as
forgas viscosas sao mais significativas quando comparadas ao reator 3. Isto pode
justificar a maior variabilidade da DMM e da DTP dos reatores 1 e 2, uma vez que
a viscosidade do sistema influencia fortemente as taxas de quebra e coalescéncia das
gotas, e, consequentemente, as propriedades finais da particula de polimero obtida.

Além disso, pode-se inferir da Figura 3.27 que o reator 3 apresenta um maior
nivel de mistura e uma temperatura mais homogénea, quando comparado aos outros
reatores, pois ele apresenta os maiores valores de Re e Nu, os quais caracterizam o
sistema pelo grau de mistura e pela importancia da convecgao térmica, respectiva-

mente.

3.3.4.2 Escalonamento do reator versus regras de similaridade

No decorrer da Se¢ao 3.1, foi apresentado o uso comum de regras de similaridade
no escalonamento de misturadores industriais, conforme as regras mostradas na Ta-
bela 3.3. A maioria dessas regras tradicionalmente depende da igualdade de niimeros
adimensionais classicos para preservar as caracteristicas fisicas e operacionais dos sis-
temas em diferentes escalas, como documentado em estudos anteriores (MEYER e

KEURENTJES, 2005; NOGUEIRA et al., 2012). No entanto, ao analisarmos as
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reacoes de polimeriza¢do em suspensao do metacrilato de metila (MMA) realizadas
em escalas variadas, os dados apresentados na Tabela 3.12 revelam uma dinamica
surpreendentemente distinta. Neste contexto especifico, torna-se evidente que as re-
gras de similaridade tradicionais nao sao aplicaveis. Contrariamente as expectativas,
nenhum nimero adimensional se manteve constante ao buscar a producao da mesma
particula de PMMA em diferentes escalas. A obtencgao de particulas com propri-
edades consistentes em diferentes escalas, portanto, nao apenas exige uma revisao
cuidadosa das estratégias de escalonamento, mas também uma compreensao mais
aprofundada dos mecanismos especificos que governam as reagoes de polimerizagao
do MMA em suspensao.

Estes resultados nao apenas levantam questoes instigantes para pesquisas futu-
ras, mas também tém implicacoes praticas significativas. Os desafios identificados
neste estudo provocam uma reavaliacao critica das praticas industriais convencio-
nais, estimulando a exploragao de abordagens inovadoras e adaptadas para o escalo-

namento de processos complexos, como as reagoes de polimerizacao em suspensao.

Tabela 3.12: Resultados com os valores dos ntimeros adimensionais calculados em
cada escala para obtengao de uma particula real de PMMA com um didmetro médio
de 150 ym e uma massa molar média ponderal de 486000 Da.

Reator volume S (rpm)  w, Re We Fr Np
100ml 703 0,32 2,8109E+05 3,5116E+04 6,0475E+02 3,6949
1L 503 0,23 1,4256E+06 3,4673E-+05 8,2560E+02 1,1906
10L, 1910 0,31 3,3930E+09 7.7013E+10 2,9761E+05 1,1838

3.4 Conclusoes

Reagoes de polimerizagao em suspensao de MMA foram conduzidas em trés
reatores do tipo tanque agitado operados em batelada, com o propoésito de avaliar a
influéncia das condic¢oes operacionais, como a frequéncia de agitacao e a razao entre
as fases orgénica e aquosa.

Foi observado que o tamanho do reator exerce uma influéncia significativa nas
propriedades finais do polimero, assim como as condi¢oes operacionais empregadas.
Notou-se que a variacao na quantidade de mondémero introduzida nas reagoes pode
ter um efeito pronunciado nas caracteristicas do produto formado, especialmente
quando as reagoes sao conduzidas com frequéncias de agitacao mais baixas. Isso
resultou em uma maior variabilidade nas distribui¢oes de tamanho de particula
(DTPs) e nas distribuigoes de massa molar (DMMs) obtidas nas reagoes realizadas

nos reatores menores, que operam com uma frequéncia de agitagao inferior.
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Para uma compreensao mais aprofundada das causas dessa variabilidade, reali-
zamos uma analise com base em grupos adimensionais classicos. Constatamos que
as regioes de operagao dos reatores 1 e 2 estao significativamente afastadas da regiao
de operacao do reator 3, indicando que este tltimo operava em condigoes de maior
turbuléncia e, consequentemente, com uma melhor misturabilidade.

Além disso, observamos que os valores de Dp (didmetro médio de particula) sao
inversamente influenciados pelo volume do reator. Ou seja, nas reacoes realizadas
em reatores maiores, o D, tende a ser menor do que o obtido nas reagoes em escalas
menores. Acreditamos que esse fendomeno ocorre devido as baixas frequéncias de
agitacao utilizadas nos reatores menores, que geram didmetros maiores, como ja foi
relatado na literatura (SHINNAR, 1961).

Adicionalmente, notamos que a razao entre as fases organica e aquosa parece ter
um efeito consistente na polimerizagao, independentemente da escala do reator. Essa
observagao estava em conformidade com as expectativas, uma vez que essa variavel
¢ adimensional e parece influenciar de maneira uniforme o processo de polimerizagao
em diferentes escalas.

Por fim, foi visto que é impossivel usar as regras de similaridade tradicionais para
realizar o escalonamento do reator, pois nenhum ntmero adimensional se manteve
constante ao buscar a produgao da mesma particula de PMMA em diferentes escalas.

Em resumo, os experimentos de polimerizacao em suspensao de MMA em dife-
rentes tamanhos de reatores demonstraram claramente a influéncia do volume do
reator, das frequéncias de agitacao e da razao entre as fases orgéanica e aquosa nas
caracteristicas finais do polimero. Os desafios identificados neste estudo provocam
uma reavaliacao critica das praticas industriais convencionais, estimulando a ex-
ploracao de abordagens inovadoras e adaptadas para o escalonamento de processos

complexos, como as reagoes de polimerizacao em suspensao.
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Capitulo 4

O reator OCM

Diferentemente dos processos apresentados anteriormente, que ja contam com
aplicacoes industriais bem estabelecidas, a reacao de acoplamento oxidativo do me-
tano para a producao de eteno nao conta atualmente com plantas industrias em
operacao, uma vez que a complexidade do sistema reacional e as baixas conversao
e seletividade a eteno tém impossibilitado a aplicagao industrial. O problema de
escalonamento aqui torna-se ainda mais complexo do que aqueles ja mencionados,
pois aspectos relacionados as dimensoes do reator, como o formato e arranjo do ca-
talisador, por exemplo, variam inevitavelmente entre as escalas, trazendo limitagoes
de transporte de massa e energia aos fenomenos de transporte interno e externo de
reagentes e calor no catalisador, evidenciando fortemente a necessidade de uso de fer-
ramentas de modelagem e simulacao para a resolugao desse problema. Sendo assim,
faz-se uso neste capitulo de algumas ferramentas numéricas que podem ser utiliza-
das para possibilitar o desenvolvimento de projetos e o escalonamento de reatores

cataliticos, como os reatores de acoplamento oxidativo do metano.

4.1 Fundamentacao tedrica e revisao bibliografica

4.1.1 O acoplamento oxidativo do metano: Reacoes, meca-

nismos e cinéticas

A conversao do metano para a producao de eteno representa uma alternativa
interessante ao processo petroquimico convencional, em que o eteno é tipicamente
obtido a partir do craqueamento térmico da nafta ou etano. Em particular, o pro-
cesso de acoplamento oxidativo do metano (OCM) para produgao de eteno tem
despertado especial interesse da industria e da comunidade cientifica nos ultimos
anos, devido a descoberta de reservas de gés natural nos Estados Unidos, que le-
vou ao aumento da producao de gas natural e, consequentemente, a reducao do seu

preco. Assim, devido & disponibilidade de metano a baixo preco, o acoplamento oxi-
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dativo do metano representa uma potencial alternativa para a producao de diversos
produtos quimicos, usando eteno como intermediario (DA ROS et al., 2021).

O mecanismo que descreve o sistema de reagoes envolvidas no processo OCM é
constituido por uma rede complexa de reacoes homogéneas e heterogéneas, no qual
o metano ¢é transformado em etano e etileno de acordo com as reagoes globalmente

exotérmicas mostradas abaixo (OBRADOVIC et al., 2016).
20H, +1/205 — CoHg + H,O  AH® = —177k.J/mol (4.1)
20H, + Oy — CoHy +2H,0 A H® = —282k.J/mol (4.2)

A rede de reagoes envolve reagoes em ambas as fases, no catalisador e no gas,
o que dificulta a descricao do modelo cinético. Por isso, a maioria dos autores
concentra-se no desenvolvimento de mecanismos simplificados que consideram ape-
nas as reacoes estequiométricas entre macroespécies, ou seja, nao explicitando a
formacao de radicais ou espécies de superficie. Entre eles, o mecanismo de reagao
com 10 etapas desenvolvido por STANSCH e BAERNS (1997) tem sido amplamente
utilizado na literatura (ver Figura 4.1). Mecanismos de reagao microcinética que en-
volvem espécies de fase gasosa e de superficie foram desenvolvidos por ALEXIADIS

et al. (2014); COUWENBERG et al. (1996a); KECHAGIOPOULOS et al. (2014).

- - - - gas-phase
catalytic reaction

CO,

Figura 4.1: Principais etapas de reagao envolvidas no processo OCM (STANSCH e
BAERNS, 1997)

O etano pode ser desidrogenado em eteno via oxidagao catalitica heterogénea
ou em fase gasosa por via térmica (reagdes b e 7). As reagoes de oxidagao parcial
e completa do metano sao as principais vias competitivas que levam ao CO e ao
COg (reagoes 1 e 3). Reagbes consecutivas sao responsaveis pela conversao de CO

a CO, (reagao 4) e oxidagao do eteno a CO (reagao 6 e 8). Além disso, a reagao de
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deslocamento 4dgua-gas (em ambas as diregdes, reagoes 9 e 10) e a reforma a vapor
de eteno também foram relatadas como vias importantes (STANSCH e BAERNS,
1997).

Ja foi demonstrado na literatura que nenhum modelo cinético parece ser ca-
paz de descrever completamente os conjuntos de dados experimentais disponiveis,
indicando que os modelos propostos até agora podem estar incompletos (LOMONO-
SOV e SINEV, 2016; SINEV e GORDIENKO, 2009). Apesar disso, desenvolvimen-
tos pioneiros em modelos de cinética catalitica OCM fizeram uso de experimentos
realizados em regioes operacionais onde as reagoes em fase gasosa poderiam ser mi-
nimizadas e, portanto, negligenciadas (STANSCH e BAERNS, 1997). Da mesma
forma, a cinética de reacao em fase gasosa foi inicialmente investigada na auséncia
de catalisadores (CHEN et al., 1991, 1994a).

4.1.1.1 Cinética na auséncia de catalisadores

Um dos estudos pioneiros sobre a rede de reacao do OCM em fase gasosa na
auséncia de um catalisador heterogéneo foi descrito por ZANTHOFF e BAERNS
(1990). Esses autores fizeram um modelo envolvendo um conjunto de 164 reagoes
elementares em um mecanismo de radicais livres usando constantes cinéticas de
combustao disponiveis na literatura. Mais tarde, CHEN et al. (1994a), investigaram
as reagoes em fase gasosa do OCM a pressao atmosférica, entre 600 e 850°C, usando
razoes de alimentacdo de metano/oxigénio entre 4 e 10, com diferentes niveis de
diluicao de inerte e tempo de residéncia, e conseguiram reduzir a rede de reagoes
para 33 reacoes elementares em um mecanismo de radicais livres.

No entanto, a rede de reacoes composta por 33 etapas nao foi adequada para
descrever observagoes experimentais em condigdes de pressdes mais altas (proximas
de 1000 kPa), levando ao desenvolvimento de uma rede de reagbes modificada e
expandida onde algumas das reagoes foram substituidas e etapas adicionais foram
incluidas. As modificagoes e expansoes levaram em conta o efeito da pressao e a
producao de propano e propeno, resultando em um sistema de 38 reagoes elementares
em um mecanismo de radicais livres (CHEN et al., 1994b).

O modelo cinético atualizado para o sistema de reagao em fase gasosa do OCM
compreendia treze equagoes diferenciais, uma para cada molécula j (O , HyO, HyOy
, Hy ,CH, , CH,O, CO, COy , CyHy , CoHy , CoHg , C3Hg , C3Hg ) e admitiu que
o comportamento do reator pode ser descrito por um modelo de fluxo pistonado no
estado estacionario (Equagao (4.3)), em que os gradientes espaciais de temperatura
e pressao podem ser desprezados. Na Equagao (4.3), F; é a taxa de fluxo molar do
composto j, d; ¢ o didmetro interno do reator, v;; ¢ o coeficiente estequiométrico
do composto j na reacao i, e r; é a taxa de reagao da reacao i, descrita de acordo

com a Equagao (4.4). Na Equagao (4.4), k; e k_; sdo as constantes de velocidade da
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reacao direta e inversa, respectivamente, C; é a concentracao molar da espécie j e
a;; representa o fator estequiométrico dos reagentes. As concentracoes de radicais
foram definidas com a ajuda da aproximagao do quase estado estacionario (CHEN
et al., 1991).
. NR
aF;  pi() x &

= 1 Z v com Fiy(z = 0) = Fji (4.3)
i=1

ri =k H i — ke H c (4.4)
J J

A rede de reagoes usada para descrever a cinética do OCM na auséncia de cata-
lisador foi posteriormente modificada e expandida de 38 (CHEN et al., 1994a) para
39 (CHEN et al., 1994b) etapas de reagao, embora essas modificagoes nao mudassem
significativamente as interpretagoes anteriores do modelo. Esses estudos pioneiros
contribuiram para o entendimento dos efeitos das varidveis operacionais sobre os
valores alcancaveis de conversoes e distribuicao de produtos. Por exemplo, foi de-
monstrado que as conversoes de C'Hy chegam a aproximadamente 33%, dependendo
da composi¢ao da alimentagao de O,. No entanto, tempos espaciais maiores podem
levar a uma reducao nas seletividades de eteno e etano, enquanto as produgoes de
CO e COy podem aumentar consideravelmente. O efeito linear da temperatura,
por sua vez, também se mostrou positivo para aumentar as conversoes de C'H, e
O, e as seletividades de CO e CO,, enquanto as seletividades de eteno e etano sao
reduzidas.

Pressoes mais altas foram relatadas como promotoras de altas conversoes de
CH, e Oy, enquanto seu efeito sobre as seletividades de produtos carbonaceos foi
menos pronunciado e dependente da conversao de Oy (CHEN et al., 1994a). Esses
resultados sugerem que os rendimentos em C2 podem ser aumentados em pressoes
mais altas, pois conversoes de metano mais altas podem ser alcangadas, mantendo a
seletividade de C2 quase constante, pelo menos para condigoes de altas conversoes
de oxigénio. Um efeito semelhante da pressao foi relatado por EKSTROM et al.
(1990) e BECK et al. (2014), que mostraram o efeito benéfico da pressao para os

rendimentos de C2 e C3 na presenca de catalisador até 10 bar.

4.1.1.2 Cinética na presencga de catalisadores

Na presenca de catalisador, e admitindo que as reagoes em fase gasosa nao sao tao
significativas (como sugerido por experimentos realizados na auséncia de catalisa-
dor), um modelo unidimensional pseudo-homogéneo de fluxo pistonado abrangendo
10 etapas de reagao, conforme apresentado na Tabela 4.1, foi capaz de descrever ra-

zoavelmente bem os dados experimentais obtidos sobre um catalisador La;O3/CaO
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em um reator catalitico de leito fixo (STANSCH e BAERNS, 1997). O modelo foi
construido usando dados experimentais adquiridos sob pressao entre 1 e 1,3 atm,
temperatura méaxima do reator entre 700 e 955 °C, razao molar C H,/O, de alimen-
tacdo entre 5 e 10, conversao de C'H, entre 1 e 32% e conversao de O2 entre 15-100%.
O modelo completo continha 52 parametros que foram estimados com um total de
135 experimentos. Segundo os autores, a principal desvantagem desse modelo reside
na suposicao de que as reacoes em fase gasosa nao sao importantes, limitando sua
aplicacao a reatores com pequenos volumes de fase gasosa.

Na Figura 4.2 é possivel ver o efeito do tempo espacial sobre as conversoes de C'Hy
e Oy, e os rendimentos dos principais produtos contendo carbono, a 700 e 830°C,
usando um catalisador LayO3/CaO (STANSCH e BAERNS, 1997). Nenhum au-
mento adicional da conversao de C'H4 com tempo espacial foi observado quando O,
foi totalmente consumido. Além disso, o comportamento do rendimento de etano
apoiou a hipdtese de que o etano é um produto primério, conforme evidenciado
pela observacao de um méximo em funcao do tempo espacial. O eteno também foi
considerado como um composto intermediario, tendo em vista que seu rendimento
atinge um plateau. Finalmente, CO e C'O; também foram considerados como pro-
dutos primarios. O rendimento de C'O atinge um maximo em temperaturas mais
altas, indicando sua provavel conversao a COs. A conversao catalitica de CO a C'O,
também foi suportada por experimentos nos quais apenas esses compostos foram
usados na alimentagdo com um catalisador Li/MgO (AL-ZAHRANI et al., 1994).

Tabela 4.1: FEtapas de reagao consideradas no modelo cinético proposto por
STANSCH e BAERNS (1997) para descrever a reacao de OCM na presenca de
um catalisador LasO3/CaO.

Etapa Reacao
1 CH,+ 205 — COy+ 2H50
2 2CH,+ 0,509 — CyHg + H,O
3 CH,+ Oy — CO + Hy0O + H,
4 CO+ 0,505 = COy
5 CoHg + 0,505 — CyHy + H2O
6 CoHy + 205 — 2C0O + 2H50
7 CoHg — CoHy + Hy
8 CoHy +2H,0 — 2C0O + 4H,y
9 C0+ Hy0 — COy + Hy
10 CO; + Hy, —» CO + HyO

As reagoes de reforma a vapor de CHy e CyHg foram descartadas nos experi-

mentos realizados usando apenas metano e agua. Além disso, etano e agua foram
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Figura 4.2: Efeito do tempo espacial na:(a) conversao de CHy e O, (b) rendimentos
a CoHy e CoHg e (c¢) rendimentos a COy e CO (STANSCH e BAERNS, 1997).

alimentados quando o catalisador LasO3/CaO foi utilizado. Mesmo em altas tem-
peraturas (testadas entre 800 e 880°C) e tempos espaciais, a conversao do metano
foi muito pequena, enquanto o etano foi convertido principalmente em eteno, indi-
cando sua conversao a eteno via desidrogenacao. Por outro lado, uma alimentagao
composta apenas de eteno e agua produziu principalmente CO e C'O,, sugerindo que
o eteno pode ser convertido por reforma a vapor (Tabela 4.1, reacdo 8) e implicando
na importancia das reagoes de reforma a vapor no mecanismo (Tabela 4.1, reacao
9-10). Observou-se, também, que a taxa de formagao de C2 aumentou linearmente
com a pressao parcial de metano, enquanto passou por um méaximo em funcao da
pressao parcial de Oy. Por outro lado, o aumento das pressoes parciais de C'Hy
e Oy causou um efeito linear positivo na taxa de formagao de CO, (STANSCH e
BAERNS, 1997).

Seguindo o modelo cinético proposto por STANSCH e BAERNS (1997),
COUWENBERG et al. (1996a) propuseram um modelo estendido no qual a presenca
de reacoes em fase gasosa também foi considerada. Essa abordagem considerou ini-
cialmente 10 etapas de reagao catalitica, sendo posteriormente expandida para 14
(SUN, 2008) e finalmente para 26 (KECHAGIOPOULOS et al., 2014) etapas de
reacao catalitica, que foram acopladas ao sistema de 39 etapas de reacao em fase
gasosa descrito na Sec¢ao 4.1.1.1. De acordo com essa rede de reagoes, acredita-se que
a formagao de radicais metila ocorra de acordo com o mecanismo de Eley-Rideal,
em que o metano presente na fase gasosa reage com espécies ativas de oxigénio na
superficie do catalisador (COUWENBERG et al., 1996a; LUO, 2013; NIBBELKE,
1995; SCHWACH, 2017).

Por fim, a rede de reagoes acima foi apoiada por estudos experimentais conduzi-
dos a pressoes atmosféricas. Por exemplo, a degradacao de compostos C2 envolvendo

etapas de superficie catalitica esta de acordo com o efeito positivo que tempos es-
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paciais curtos apresentam nas seletividades de C2 (ARNDT, 2011; KUS, 2003). No
entanto, o tipo de reator dentro do qual a rede de reagoes acima ¢é considerada tam-
bém pode desempenhar um papel importante sobre os resultados obtidos. Abaixo

sao discutidas as principais abordagens adotadas para a modelagem para de reatores
OCM.

4.1.2 Modelagem matematica de reatores usados no OCM

Diferentes reatores foram considerados para o processo OCM, incluindo reato-
res de leito fluidizado (FBR do inglés Fluidized Bed Reactor) (JASO et al., 2010;
PANNEK e MLECZKO, 1996; SALEHI et al., 2016), reatores de membrana (MR
do inglés Membrane Reactor) (GODINI, 2014; HOLST, 2012; ONOJA, 2019) e leito
fixo (PBR do inglés Packed-Bed Reactor) (COUWENBERG et al., 1996b; KECHA-
GIOPOULOS et al., 2014; MANUNDAWEE, 2017; OBRADOVIC et al., 2016; SUN,
2020; SUN et al., 2018; VANDEWALLE et al., 2019a; YAGHOBI e GHOREISHY,
2008), com suas vantagens, desvantagens e desempenhos cataliticos tendo sido recen-
temente revisados por CRUELLAS (2017). Conforme enfatizado por esses autores,
PBR e FBR representam as configuragoes mais comuns usadas em estudos de OCM,
devido ao seu amplo uso na indistria quimica, facil escalabilidade, facil controle da
temperatura no caso de reatores de leito fluidizado e ampla disponibilidade em es-
cala laboratorial. Das publicag¢oes cientificas focada na modelagem e simulagao de
reatores OCM, a grande maioria (48% de uma amostra de 30 artigos) dos estudos
disponiveis foi dedicada ao PBR, enquanto 26 % foram para FBR, 9% para MR e os
17% restantes relacionados a outros tipos de reatores, incluindo reatores de vortice
gas-solido (GSVR) e reatores de leito de jorro (Figura 4.3).

Os modelos desenvolvidos utilizaram principalmente uma abordagem homogé-
nea (ou pseudo-homogénea) em seus estudos, considerando que esta abordagem é
mais simples para descrever reagoes OCM do que modelos heterogéneos mais com-
plexos. Também foi possivel verificar que a grande maioria desses trabalhos utilizou
o mecanismo cinético desenvolvido por (STANSCH e BAERNS, 1997) (Tabela 4.1),
devido & simplicidade e aplicabilidade, tendo sido considerado para diferentes tipos
de catalisadores. Com relacao ao balanco de energia, a maioria dos estudos con-
siderou que as reagoes sao adiabaticas ou isotérmicas, o que pode ser uma grande
desvantagem para a interpretagao de reatores industriais de maior escala e, de certa
forma, ocultar importantes efeitos de transferéncia de calor que ocorrem no leito do
catalisador. Nos proximos paragrafos, alguns desses modelos e caracteristicas sao

discutidos.
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4.1.2.1 Modelagem de reatores de leito fluidizado

Reatores de leito fluidizado (FBRs) foram propostos como uma alternativa de
reator OCM para facilitar o controle do calor produzido e evitar varia¢oes de tem-
peratura (DAUTZENBERG, 1992; JASO, 2011; PANNEK e MLECZKO, 1996).
Além disso, de acordo com PANNEK e MLECZKO (1996), conversoes de metano
comparaveis ou superiores e seletividades C2 podem ser alcangadas em uma confi-
guragao FBR quando comparada com a configuracao PBR mais usual, embora esses
resultados possam ser fortemente influenciados pelas condigoes operacionais.

Para descrever este reator, conforme ilustrado na Figura 4.4, deve-se observar
que a corrente gasosa escoa pelo leito na emulsao e na forma de bolhas. PANNEK
e MLECZKO (1996) consideraram um modelo baseado na teoria bifasica da fluidi-
zagao e de acordo com o modelo de aglomerado de bolhas (BAM) (KATO, 1969),
admitindo uma porosidade de emulsao constante. A velocidade minima de fluidiza-
¢80 (Umy), a altura do leito na velocidade minima de fluidizacao (H,,f), o didametro
da bolha (dp), o crescimento da bolha e a velocidade da bolha foram calculados com
correlagoes empiricas. O leito fluidizado foi discretizado em véarios dominios ao longo
da distancia acima do distribuidor de gas, representado por h na Figura 4.4. Em
cada um desses dominios, as fases bolha e emulsao foram modeladas como reatores
de mistura perfeita. Para a rede de reacgoes, tanto a fase gasosa quanto as etapas
de reacao na superficie catalitica foram consideradas. As principais equacoes do
modelo s@o brevemente ilustradas pelas Equagdes (4.5) e (4.6), onde F' e f sao as
fragoes volumétricas do gas nas fases de bolha e emulsao, respectivamente; C; é a
concentracao do reagente na fase i; D; é o coeficiente de dispersao axial na fase i;

u é a velocidade superficial do gas; Fy é o coeficiente de troca gasosa por unidade
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de volume de bolha; F; é a fracao volumétrica do sélido na fase bolha; v é o fator
de vazao, que representa as vazoes na fase emulsao; u, é a velocidade superficial do
géas na fase emulsao; e os subscritos “b” e “e” representam as fases bolha e emulsao,

respectivamente.
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Figura 4.4: Representacao de um reator de leito fluidizado (PANNEK e MLECZKO,
1996).
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PANNEK e MLECZKO (1996) mostraram por meio de simulagbes que as sele-
tividades de C2 foram afetadas por limitacoes de transferéncia de massa entre as
fases e que, como esperado, as seletividades e rendimentos de C2 podem ser uma
funcao da temperatura e velocidade do gés.

Em outro estudo, ferramentas de modelagem e simulacao de fluidodinamica com-
putacional (CFD) foram usadas para estudar o desempenho do reator e as vias de
reagdo (SALEHI et al., 2016). Nesse caso, os autores associaram a descrigdo da
fluidodindmica do reator com a rede de reagoes cataliticas com dez etapas. As simu-
lagoes foram realizadas usando a abordagem do modelo Euler-Euler (EE) com base

na teoria cinética do fluxo granular. Na abordagem EE, as fases gasosa e solida sao
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fluidos interpenetrantes (UGLIETTI, 2018). Para cada fase gasosa e solida, o mo-
delo compreende equagoes de conservacao de momento; equagoes de conservacao de
energia, incluindo uma transferéncia de calor por radiacao entre a parede do reator e
a alimentagao; e equagoes de conservagao de massa para cada composto. Os autores
mostraram que seus resultados para a seletividade de C2 e conversao de metano
concordaram bem com os dados experimentais disponiveis e que as limitagoes de

transferéncia de massa entre as fases afetam as etapas de reacao.

4.1.2.2 Modelagem de reatores de membranas

As configuragoes do reator de membrana, que podem permitir a separagao das
correntes de alimentacao de C'Hy e O, atrairam muita atencao, pois o contato
limitado entre Oy e CH, e as baixas concentragoes de oxigénio podem limitar a
conversao de metano, aumentando a seletividade para etano e etileno (CRUELLAS,
2017; GODINI, 2014; HOLST, 2012; JASO, 2011; ONOJA, 2019). Neste caso, o
projeto do reator pode compreender dois tubos concéntricos que sao separados por
uma membrana, conforme apresentado na Figura 4.5. Os tipos mais comuns de
membranas utilizadas nos processos OCM incluem membranas porosas e densas.
Em alguns casos, um catalisador é revestido na parede da membrana e a reagao

ocorre na superficie da membrana, conforme ilustrado na Figura 4.6.

Membrane

0,

CH,, CH,, CoHy,
= co. o, 1.

—> 0,

;”“" /
Reactor tube Reactor shell

Figura 4.5: Representagao de um reator de membrana (adaptado deHOLST (2012)).

HOLST (2012) propuseram um modelo pseudo-homogéneo bidimensional para
descrever a reacao de OCM em um reator de membrana de leito empacotado
(PBMR), que usou uma membrana cerdmica genérica e um leito catalisador de
Las035/CaO. O modelo compreendia os balangos de massa, energia e momento
em estado estacionario, conforme ilustrado pelas Equagoes (4.7) a (4.9), em que as
condigoes de contorno representavam o fluxo através da membrana para o tubo e
o casco do reator. A rede de reacoes com dez etapas, conforme desenvolvido por
(STANSCH e BAERNS, 1997), foi usada para representar as taxas liquidas de rea-

¢ao. Nas Equagoes (4.7) a (4.9), C; é a concentragao do reagente i; u, é a velocidade
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Cross section area
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Figura 4.6: Representagao de um reator de membrana catalitica (adaptado deCRU-
ELLAS (2017)).

superficial no eixo z; D, ¢ o coeficiente de difusao efetivo no eixo r; R; ; é a taxa de
reacao do componente i na reacao j; 1" é a temperatura; ¢, ¢ a capacidade térmica;
A, € o coeficiente de transferéncia de calor na direcao radial; AHpg; ¢ a entalpia de
reacao da reacao j; P € a pressao; p, e €, sao a densidade do gas e a porosidade do

leito, respectivamente; Re é o nimero de Reynolds; e dj, é o tamanho do catalisador.

oC; 1 02C; 100,

0z . [DT( o v or ) + ;RM (4.7)
or 1 0*T 10T

0z ror —Ar Ry 1
0z Cicyu, [A’"< Or2 + , 8r> + z]:( R Ri (4.8)
opP pau? (1 —ep) | 150(1 — &)

=T 1,75 L9
0z di & Re (4.9)

Foi observada uma boa concordancia entre dados experimentais e simulacoes
(para razao molar de alimentagdo de CH4/O5 de 2 a 1,1 bar e temperatura de en-
trada de 750°C) e os autores concluiram que reagoes rapidas de OCM podem causar
gradientes espaciais de concentracao devido a redugao de oxigénio nas proximidades
da membrana (HOLST, 2012).

ONOJA (2019) propuseram uma abordagem diferente, em que a espessura axial
da membrana foi usada na otimizacao para maximizar a seletividade em C2. Um
modelo bidimensional no estado estacionario acoplado ao mecanismo cinético pro-
posto originalmente por STANSCH e BAERNS (1997) foi empregado para descrever
os balangos de massa e energia no tubo, de acordo com as Equagoes (4.10) e (4.11).
Além disso, foi considerado que nenhuma reagao ocorre na propria membrana. Ba-
seado na contribuicao inerente aos balangos de massa e energia por meio do fluxo
de permeagao, J;, podem ser formuladas as Equagoes (4.12) e (4.13), em que C; é a
concentracao do reagente i; U,_jupo € Us_casco SA0 as velocidades superficiais no tubo

e no casco, respectivamente; D,, ¢ a difusividade efetiva da mistura de gases; R, ; ¢
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a taxa de reagao do componente i na reacao j; 1" ¢ a temperatura; ¢, ¢ a capacidade
térmica; A, ¢ a condutividade térmica radial efetiva; AHpg; é a entalpia de reagao
da reagao j; d; é o didmetro do tubo; e Ua é o coeficiente global de transferéncia de
calor através da membrana.

aC(i—tubo a2C{i—tubo 1 8617, tubo
uz—tuboT - Der( Or2 + - ” ) + Z Rz tubo,j (410)

0z or? r Or

Z(_ARj Ritubo,j]

J

T yubo PTrupe 10T 00
(D) 5 = o (U« 1)

(4.11)

z—casco — T A — 7 Yi 4.12

aTycasco .
Uz—casco sz i—casco 9z = UCL sz i

Em uma primeira analise, os autores compararam um reator convencional de leito

Eubo - Tcasco) (413>

fixo (PBR) com um reator de membrana (MR) sem varia¢do da espessura da mem-
brana. Simulagoes realizadas a 1 bar e 800°C indicaram que comprimentos de leito
catalitico maiores podem ser necessarios em um MR para alcancar uma conversao de
metano semelhante quando comparado com um PBR. No entanto, um rendimento de
11,63% e uma seletividade C2 de 47,86% foram obtidos no MR em oposicao a 8,28%
e 29,86%, respectivamente, obtidos com o PBR. Usando a configuracao do reator de
membrana de espessura variavel (VTMR), seletividades C2 e rendimentos de quase
60% e 14% podem ser alcangados, respectivamente. Curiosamente, esses autores
também mostraram como o VI'MR poderia permitir a minimizacao da formacgao
de pontos quentes, pois o aumento da espessura da membrana ao longo da diregao
axial poderia contribuir para o gerenciamento do fluxo de permeacgao de Oy e sua
taxa de consumo, resultando em um perfil de temperatura axial mais suave quando
comparado para as configuragbes MR e PBR, conforme ilustrado na Figura 4.7. No
entanto, embora esses resultados parecam muito promissores, as simulagoes ainda

precisam ser validadas por observagoes experimentais.

4.1.2.3 Modelagem de reatores de leito fixo

Conforme apresentado na Secao 4.1.2, o PBR tem sido um dos tipos de reator
OCM mais investigados e suas abordagens de modelagem podem ser classificadas de

acordo com os fendmenos por escala do reator e do catalisador.
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Figura 4.7: Perfis de temperatura simulados para PBR, MR e VITMR em regime
adiabatico (adaptado de ONOJA (2019)).

Uma classificagao util de modelos para o projeto de reatores cataliticos de leito
fixo, distingue os modelos de reatores entre os fenémenos na escala do reator e do
pellet. Os termos unidimensional versus bidimensional geralmente se refere a
presenca de perfis significativos de temperatura radial. Para os casos com efeito de
calor pronunciado, sao necessarios modelos bidimensionais para direcionar o projeto
e evitar o descontrole de temperatura. Condutividade térmica efetiva e coeficien-
tes de difusao sao usados para descrever a dispersao radial de calor e massa, e um
parametro adicional é responsavel pela resisténcia extra a transferéncia de calor na
parede do reator (FROMENT et al., 2011). Os termos pseudo-homogéneo versus
heterogéneo estao relacionados a ocorréncia de perfis pronunciados de concentra-
gao e/ou temperatura dentro ou ao redor dos pellets de catalisador. Os modelos
pseudo-homogéneos sao mais simplificados e, por isso, mais faceis de resolver. En-
tretanto, existem limitacoes para o uso desses modelos; por exemplo, quando as
resisténcias ao transporte de calor e massa dentro e fora do catalisador nao podem
ser negligenciadas, o modelo deve ser heterogéneo (FROMENT et al., 2011).

Estudos pioneiros sobre a modelagem do processo OCM usando reatores de leito
fixo consideraram um modelo isotérmico e heterogéneo em estado estacionério, onde
os balancos de massa descreveram a fase gasosa externa e a fase gasosa contida
nos poros do catalisador (COUWENBERG et al., 1996b). Os autores mostraram
a importancia de considerar as limitacoes de transporte de massa para a descri¢ao
adequada dos eventos da reagao, mesmo quando nenhum gradiente de concentragao
significativo estava presente para compostos estaveis, como reagentes principais e
produtos. Devido a alta reatividade dos radicais intermediérios, pode-se esperar o
aparecimento de gradientes de concentracao significativos de espécies radicalares,

de modo que a negligéncia de gradientes pode resultar em previsoes errdneas de
seletividade de C2 (COUWENBERG et al., 1996b; OBRADOVIC et al., 2016). No
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entanto, gradientes de temperatura e quedas de pressao foram desconsiderados.

O modelo proposto por COUWENBERG et al. (1996a,b), brevemente ilustrado
pelas Equagdes (4.14) e (4.15), onde &y, F,, As, D;, D.; e €. representam a porosidade
do leito, taxa de fluxo volumétrico, area da secao transversal do reator, coeficiente de
difusao molecular, coeficiente de difusao interna efetiva e porosidade do catalisador,
respectivamente, representou um grande avanco em relacao a modelos anteriores.
Pela primeira vez, gradientes de concentragao de espécies moleculares e radicais entre
a particula interna do catalisador e a fase gasosa do reator foram explicitamente
considerados em um modelo, que acoplava simultaneamente as distintas redes de

reacoes que ocorrem ha fase gasosa, R, , , e superficie catalitica, R; .. Neste modelo,

i,
a rede de reacoes em fase gasosa foi considerada seguindo o mecanismo envolvendo
as 39 etapas da reagao, conforme descrito na Secao 4.1.1.2, enquanto a rede de
reacoes na superficie do catalisador foi descrita usando 10 etapas, para as quais
os parametros cinéticos foram estimados com dados experimentais disponiveis ou

calculados a partir de relagoes fisico-quimicas (COUWENBERG et al., 1996a).

F, 0Ciy D, 0| 9C;,

Ay 0z 1 Or " or + Hig (4.14)
De; 0| ,0C;.

_ ) ) — . . 4.1
& o § a€ Ri.+eRig (4.15)

No entanto, embora essa abordagem permitisse uma boa descricao das observa-
¢oes experimentais dentro da faixa de condigoes usadas na estimagao de parameros
(que envolvia pressoes entre 1,1 e 1,5 atm), o desempenho catalitico previsto nao foi
capaz de descrever os niveis de conversao em condi¢oes de pressao mais altas, con-
forme ilustrado na Figura 4.8. Conforme mencionado anteriormente, a descricao da
rede de reacgoes na superficie do catalisador foi posteriormente estendida de 10 para
14 (SUN, 2008) e posteriormente para 26 etapas elementares (KECHAGIOPOULOS
et al., 2014).

Outras melhorias no modelo incluiram a consideracao explicita dos efeitos da
temperatura, pressao e composicao do gas nos coeficientes moleculares e efetivo
de difusao interna mencionados anteriormente, D; e D, ;, conforme ilustrado pelas
Equagoes (4.16) e (4.17) (KECHAGIOPOULOS et al., 2014), onde D; ; é o coefici-
ente de difusao molecular do componente i em j; M; e M; sao os pesos moleculares
dos compostos i e j; > v; representa a soma dos volumes de difusdo atomica para
os dtomos da molécula i; z; é a fracao molar do componente i; N,,5 € Nyoq 880 0
ntmero total de moléculas e radicais, respectivamente, e 7, é a tortuosidade do pellet

de catalisador.
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Figura 4.8: Conversao experimental de C'Hy e Oy com as predi¢oes do modelo
(COUWENBERG et al., 1996a). As condigoes de reacao foram 712°C, razao molar
CH,/O, = 4 e tempo espacial igual a 1kg-s-mol~!, usando catalisador Sn/Li/M gO.
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E interessante notar que esta abordagem de modelagem, inicialmente construida
a partir de observagoes experimentais usando catalisadores Li/MgO e Li/MgO
dopado com Sn (COUWENBERG et al., 1996b), também foi capaz de explicar
os dados experimentais obtidos com S7/LasO3 (ALEXIADIS et al., 2014), La —
Sr/CaO e catalisadores Na—Mn—W/SiOy (ALEXIADIS et al., 2016). No entanto,
as condigoes de pressao investigadas limitaram-se a valores abaixo de 1,9 atm.

Outras abordagens de modelagem também foram relatadas. Por exemplo, VA-
LADKHANTI (2013) consideraram um modelo transiente pseudo-homogéneo unidi-
mensional com mistura axial para descrever os balancos de massa e energia, em que
a rede de reagoes envolvia até 10 passos, semelhantes aos propostos por STANSCH
e BAERNS (1997), e as equagoes de taxa de reagdo foram descritas por relagoes
de lei de poténcia. No entanto, embora tenha sido relatada uma boa concordancia
entre as simulagoes do modelo e os desempenhos cataliticos experimentais obtidos
sobre um catalisador Na — Mn — W/Si0Os, as condi¢oes de pressdo também foram
limitadas a valores abaixo de 2 atm. Em outro estudo MANUNDAWEE (2017), um
modelo pseudo-homogéneo bidimensional em estado estacionario com mistura axial
foi usado para descrever os balangos de massa e energia. Utilizando a mesma rede
de reacoes, os autores também conseguiram validar seu modelo com observagoes

experimentais, embora essa validacao tenha sido limitada as condigoes de pressao
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atmosférica.

Outros desenvolvimentos do OCM PBR exploraram experimentalmente a viabi-
lidade da operagao em condigoes autotérmicas, usando a alimentacao como refrige-
rante (SARSANTI et al., 2017b). O comportamento de ignigao-extingdo em reatores
OCM tem atraido bastante interesse na comunidade cientifica, pois abre caminhos
para um melhor aproveitamento de calor dos reatores OCM e uma melhor pro-
dutividade. A existéncia de comportamento de histerese para o reator OCM foi
confirmada pela primeira vez por ANNAPRAGADA e GULARI (1990). Outros
estudos experimentais nos quais foram observados multiplicidade de estados estaci-
onarios e histerese incluem o trabalho de ASEEM et al. (2017); LEE et al. (2013);
NOON et al. (2013); WANG et al. (2009).

Recentemente, SARSANI et al. (2017b) relataram a utilizacao dos efeitos tér-
micos e comportamento de bifurcacao para operar o reator OCM de forma auto-
térmica. Eles usaram a analise de bifurcacao em modelos cinéticos e de reatores
simplificados para explicar o comportamento de igni¢ao-extingao observado experi-
mentalmente para diferentes catalisadores e geometrias de reatores (VANDEWALLE
et al., 2019a). BALAKOTAIAH e WEST (2014) apresentaram o impacto de varias
condicoes de projeto e operacao sobre o rendimento e a seletividade de reatores
de oxidacao parcial, tanto em escalas laboratorial e industrial. Os autores forne-
ceram um conjunto de critérios simples que permitem prever o comportamento de
igni¢ao-extingdo (VANDEWALLE et al., 2019a).

Uma anélise de bifurcacao detalhada da reagao de OCM em fase gasosa foi apre-
sentada recentemente por SUN et al. (2018). Nesse trabalho, os autores utiliza-
ram uma rede de reagoes simplificada com cinética global em trés modelos pseudo-
homogéneos de reatores ideais adiabéticos: um reator de fluxo pistonado (PFR), um
reator continuo de mistura perfeita (CSTR) e um reator de mistura térmica (LTR).

Recentemente, o mesmo estudo foi realizado por VANDEWALLE et al. (2019c),
mas usando um modelo cinético mais detalhado. Alguns resultados deste ultimo
artigo sao apresentados na Figura 4.9 2. Nenhuma histerese foi observada no PFR
adiabatico, porque nao ha mistura na direcao do fluxo e, portanto, é necessaria alta
temperatura de entrada e tempo de residéncia para atingir o regime operacional do
OCM. Os autores descobriram que o rendimento de produtos intermediérios como
etileno ou acetileno em um CSTR é muito menor do que em um PFR, mas que

o regime operacional vidvel da reagao ¢ muito maior devido ao comportamento da

1O reator de mistura térmica, ou lumped thermal reactor (LTR), representa o caso ideal entre
os dois reatores PFR e CSTR. Ou seja, sem mistura perfeita para as espécies (Pe,, — 00), porém
com mistura perfeita de energia (Pep, — 0) (GU e BALAKOTAIAH, 2016)

2Reprinted from Catalyst ignition and extinction: A microkinetics-based bifurcation study
of adiabatic reactors for oxidative coupling of methane, 199, Laurien A. Vandewalle,Istvan
Lengyel,David H. West,Kevin M. Van Geem,Guy B. Marin, 635-651, 2019, with permission from
Elsevier. License number 5693080420369
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histerese. Além disso, o reator LTR pode expandir a regiao de multiplicidade de
estado estacionario para temperaturas mais baixas de extingao, além de levar a uma

maior seletividade ao etileno e acetileno.
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Figura 4.9: Analise de bifurcacao de reatores de OCM do tipo PFR, CSTR e LTR
adiabaticos sem catalisador. (a) Temperatura de saida, (b)conversao de metano, (c)
seletividade em Cy e (d) seletividade em CyHy + CyHg como fungao da temperatura
de entrada (P = lbar, CH,/Oy = 4, V/Feu, 0 = 0,255s). (e) Temperatura de
saida e (f) seletividade em CyH, + CoHg como fungao do tempo de residéncia (P =
Lbar, CHy/O4 4, T 900K). Usando a rede de reagoes com 57 espécies
do trabalho de LENGYEL e WEST (2018). Graficos retirados do artigo Catalyst
ignition and extinction: A microkinetics-based bifurcation study of adiabatic reactors
for ozidative coupling of methane, 199, Laurien A. Vandewalle,Istvan Lengyel, David
H. West,Kevin M. Van Geem,Guy B. Marin, 635-651, 2019, com a permissao da
Elsevier, License number 5693080420369.

Concluiu-se que o modelo do reator LTR é o reator ideal para OCM sem catali-
sador e que o melhor ponto de operagao para obter alto rendimento de etileno é no
ramo préoximo ao ponto de extincao, tanto ao usar a temperatura de entrada quanto
o tempo de residéncia como variavel de bifurcagdo (VANDEWALLE et al., 2019c).
Os mesmos autores também descobriram que, para OCM catalitico em comparagcao
com OCM sem catalisador, a faixa para operagao autotérmica é muito mais ampla,
sendo portanto mais facil encontrar condigoes operacionais viaveis. Embora os resul-
tados apontem para a utilizacao de um reator LTR para otimizar o processo OCM,
a realizacao pratica de um reator desse tipo requer um comportamento oposto a
dispersao de calor e massa, o que na maioria do reatores existentes nao é possivel

de ser feito. Uma possibilidade seria utilizar um catalisador de alta condutividade
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ou material de suporte para obter a mistura térmica perfeita, enquanto preserva a
mistura méssica limitada de espécies (VANDEWALLE et al., 2019a).

Com base nesses trabalhos fica evidenciada a importancia de caracterizar o com-
portamento dindmico de um reator industrial visando a otimizar a sua producao.
No caso no reator de OCM, esse ponto é necessario para viabilizar sua operagao

comercial.

4.1.2.4 Abordagem envolvendo fluidodindmica computacional (CFD)

Projetar e controlar um reator catalitico requer uma compreensao de seu com-
portamento qualitativo, o que geralmente se traduz na necessidade de um modelo
matemaético adequado para o reator. Os modelos matematicos mais detalhados con-
sideram explicitamente todos os processos de transporte e reagao. Os reagentes na
fase gasosa precisam atingir os sitios ativos no catalisador, o que envolve varios pro-
cessos de transporte fisico. Uma vez que todas essas etapas ocorrem a uma taxa
finita, podem surgir gradientes de concentragao, tanto na fase gasosa proxima a su-
perficie do catalisador quanto dentro do catalisador (VANDEWALLE et al., 2019a).

As limitagoes de transporte interno sao atribuidas a gradientes de concentragao
e de temperatura no catalisador, significando que os sitios ativos estao trabalhando
em condigoes diferentes, o que pode exercer uma forte influéncia nas taxas de reagao
observadas. Isso é especialmente importante durante o acoplamento oxidativo do
metano, pois as espécies quimicas também reagem na fase gasosa. O transporte de
massa tridimensional na fase gasosa e as reagoes quimicas sao, portanto, adicionadas
a difusdo das espécies e a reacao no interior do catalisador (VANDEWALLE et al.,
2019a).

Além disso, a distribuigao de temperatura no reator depende da interagao entre
a liberacao de calor devida a reagoes quimicas (em ambas as fases), transporte de
calor através do catalisador, convecgao de calor na fase gasosa, condugao térmica
efetiva, ocorréncia de transporte de calor por radiacao e o modo de troca e resfria-
mento externos. Uma descrigao tao detalhada de um reator catalitico s6 é possivel
usando uma abordagem de fluidodindmica computacional (CFD). De fato, o melhor
entendimento dos fendmenos envolvidos em reatores quimicos tem sido objeto de
estudo de varios pesquisadores. No entanto, a simulacao em CFD de reatores catali-
ticos ainda constitui um campo de pesquisa emergente, com apenas uma quantidade
limitada de estudos disponiveis na literatura (DEUTSCHMANN et al., 2014; MAES-
TRI e CUOCI, 2013a,b; MAFFEI et al., 2016; RAJA et al., 2000; SCHLICHTING
e GERSTEN, 2017).

Para a simulagao de reatores cataliticos monoliticos, o grupo de DEUTSCH-
MANN et al. (2014) desenvolveu o cédigo de computador DETCHEMMONOLITH
(DEUTSCHMANN et al., 2014). O codigo combina uma simulagao dindmica tridi-
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mensional de um monolito catalitico com um modelo 2D do campo de fluxo de canal
tinico com base na aproximagao da camada limite (RAJA et al., 2000; SCHLICH-
TING e GERSTEN, 2017). O simulador utiliza modelos detalhados para as reagoes
quimicas em ambas as fases e contém um modelo para a descricao da difusao nos
poros. Para reatores de leito fixo, o entendimento da fluidodinamica computacional
e seu impacto na conversao e seletividade é mais desafiador.

Varias tentativas foram feitas para estudar o efeito do arranjo local de pellets
de catalisador e o campo de fluxo correspondente sobre a transferéncia de massa e
calor. MAFFEI et al. (2016) propuseram uma abordagem multi-regido para realizar
simulagoes de CFD de reatores de leito fixo com uma descrigdo de micro-cinética
na superficie do catalisador, levando em consideragao o transporte entre as fases.
Este trabalho é uma extensao do codigo catalyticFOAM (MAESTRI e CUOCI,
2013a,b), desenvolvido anteriormente, no qual o transporte interno é negligenciado
(VANDEWALLE et al., 2019a).

Para contabilizar os efeitos da complexa geometria dos pellets de catalisador
durante simulagoes de reatores industriais de reforma do vapor de metano, ALBER-
TON et al. (2009) propuseram uma metodologia hibrida, a qual utiliza a modelagem
convencional acoplada a metamodelos empiricos gerados por simulagoes em CFD,
evitando a necessidade de resolver simultaneamente as equagoes de equilibrio do pel-
let e do reator. Os resultados obtidos mostraram que os fatores de efetividade das
reacoes analisadas sdo proporcionais a razao area/volume do pellet de catalisador,
o que caracteriza a reforma do vapor de metano como um processo controlado por
difusao (ALBERTON et al., 2009).

Com relacao ao reator OCM, poucos estudos estao disponiveis atualmente.
SEYEDNEJADIAN et al. (2011) usou um codigo de CFD para investigar o com-
portamento de um tinico pellet de catalisador usado para promover o acoplamento
oxidativo do metano em um catalisador de titanio. O termo de reacao foi imple-
mentado em uma sub-rotina externa (UDF) e acoplado ao codigo CFD. Os autores
compararam os resultados obtidos com os dados experimentais disponiveis e con-
clufram que a temperatura era o parametro mais sensivel na rede de reagoes OCM
analisada e mostraram que nao eram esperados gradientes de temperatura signifi-
cativos dentro de um unico pellet (MAGHREBI et al., 2013; SEYEDNEJADIAN
et al., 2011). E importante notar que as interacoes entre a fase gasosa e a fase solida
nao foram consideradas. SALEHI et al. (2016) investigou o efeito das condigbes
de operacao no desempenho de reatores de leito fluidizado OCM e observou que a
seletividade méxima para Cy poderia ser alcancada em temperaturas em torno de
800°C, sendo menor em pressoes por volta de 3 bar.

VANDEWALLE et al. (2021b) desenvolveram um c6digo baseado na representa-
¢ao Euler-Euler, Catalytic Chemistry FOAM (catchyFOAM), para simular reatores
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de leito fluidizado gas-sélido usando modelos de micro-cinética para a fase gasosa e
catalisador heterogéneo. Inicialmente, o cdédigo foi validado e comparado com simu-
lagoes pseudo-homogéneas de um PFR. Em seguida, o modelo foi testado em um
reator de vortice gas-solido (GSVR) para o acoplamento oxidativo de metano, com
e sem resisténcia a transferéncia de massa nos pellets e em condigoes isotérmicas e
adiabéticas. Estas simulagoes mostram que o catchyFOAM ¢é uma boa ferramenta
para projetar novos reatores de leito fluidizado e otimizar as condigoes de proces-
sos envolvendo reagoes cataliticas, como o OCM (VANDEWALLE et al., 2019b,
2021a,b). Apesar disso, os modos de mistura muito intensos em reatores de leito
fluidizado tratam as particulas como isoladas, nao contabilizando as interagoes entre

os pellets de catalisador.

4.1.3 Design e escalonamento do reator OCM

O processo de OCM sofre com problemas de seletividade e de conversao tipicos
de muitos processos de oxidagao, devido a oxidagao dos produtos C5 em reagoes
secundarias, ou seja, altas conversoes de metano correspondem a baixas seletividades
de C5 e a uma grande geracao de produtos indesejados como C'O,. Esse equilibrio
entre conversao e seletividade em (5 é a principal razao pela qual a OCM atualmente
¢ incapaz de atingir os rendimentos em Cy superiores 35%, necessarios para tornar
o processo rentavel (DA ROS et al., 2021; JASO et al., 2010; KARAKAYA e KEE,
2016; KONDRATENKO e SEEBURG, 2017).

Atualmente, acredita-se que conversoes mais baixas (20%) sejam economica-
mente viaveis, desde que a seletividade em Cj seja superior a 80% (VANDEWALLE
et al., 2019c). Por isso, muito autores tém pesquisado diferentes tipos de catali-
sadores capazes de aumentar o rendimento em Cy (HINSON e LUNSFORD, 1991;
ITO et al., 1985; LEE, 1989; LUNSFORD, 1990, 2000; OTSUKA e HATANO, 1988;
OTSUKA et al., 1986; VOSKRESENSKAYA e ROGULEVA, 1995; WOLF, 1992).
Um diagrama de conversao versus seletividade em Cy é apresentado na Figura 4.10
3 na qual é possivel ver a barreira de rendimento de C5 superior a 30%. No entanto,
a escolha do catalisador nao é o tnico fator que afeta o desempenho do processo
OCM. O design do reator é igualmente importante, pois a interacao do catalisador
com a fase gas afeta fortemente o rendimento da reacdo (VANDEWALLE et al.,
2019a).

Outro detalhe muito importante, apontado por VANDEWALLE et al. (2019a),
¢ a forte exotermicidade do processo. O design do reator é crucial para lidar com

esse aspecto do OCM. Ao selecionar um conceito de reator que inclua a reciclagem

3Reprinted from The role of mass and heat transfer in the design of novel reactors for oxidative
coupling of methane, 198, Laurien A. Vandewalle,Ruben Van de Vijver,Kevin M. Van Geem,Guy
B. Marin, 268-289, 2019, with permission from Elsevier. License number 5693090583550
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Figura 4.10: Diagrama de conversao de C'H, versus seletividade em C; do OCM
com diferentes catalisadores. Figura adaptada do NATIONAL ACADEMIES OF
SCIENCES MEDICINE AND ENGINEERING (2016) com dados de ZAVYALOVA
et al. (2011) e retiradas do artigo The role of mass and heat transfer in the design of
novel reactors for oxidative coupling of methane, 198, Laurien A. Vandewalle, Ruben
Van de Vigver,Kevin M. Van Geem,Guy B. Marin, 268-289, 2019, com a permissao
da Elsevier, License number 5693090583550.

(interna) dos reagentes, rendimentos mais altos podem ser obtidos em comparagao
com processos de passagem unica. A alta exotermicidade e o grande aumento da
temperatura adiabatica associado ao OCM resultam em efeitos térmicos que podem
ser explorados para obter um melhor desempenho do reator (LIU et al., 2022).
Os efeitos térmicos resultam na existéncia de varios estados estacionarios, os quais
dependem da forma como o reator ¢ inicializado (VANDEWALLE et al., 2019c¢).

Como ja comentado anteriormente, a configuracao mais aplicada para OCM é
do tipo reator de leito fixo, no qual o catalisador esta presente na forma de pellets
solidos. Em unidades em escala de bancada, é possivel operar o reator em condicoes
isotérmicas. Por outro lado, em unidades de escala industrial sao esperados grandes
gradientes de temperatura devido as reagoes muito exotérmicas e a pequena area
de superficie disponivel para troca de calor e resfriamento (VANDEWALLE et al.,
2019a).

Atualmente, a tinica planta piloto de OCM existente foi projetada e demonstrada
pela Siluria Technologies para atingir uma capacidade de producao de uma tonelada
por dia de etileno. Os autores empregaram um reator adiabatico de leito fixo e um
catalisador de nanofios no formato de pellets (ver Figura 4.11(a)). Acredita-se que
esse catalisador é capaz de promover a reacao do OCM em temperaturas de 400
a 500°C e pressoes de 0,5 a 1,0 MPa. Mais de 20 testes de demonstracao foram
projetados e conduzidos com sucesso em diferentes temperaturas, pressoes, taxas
de alimentacdo e composicoes de gas de alimentacao (LIU et al., 2022; SILURIA,
2022). Na Figura 4.11(c) apresentam-se imagens da planta piloto da Siluria.
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Methane 1‘

OCM Reaction Section:
2CH, +0, & C,H, + 2H,0 + heat

Ethane Conversion Section:
C,H, + heat & C,H, + H,

0 Ethylene
(b)

Figura 4.11: Imagens da (a) do catalisador, (b) do reator e da (c) planta piloto, da
Siluria (SILURIA, 2022).

Na tentativa de melhorar o rendimento a etileno, a proposta de reator usada na
planta piloto da Siluria consiste em duas se¢oes tubulares preenchidas com pellets
de catalisador, onde ocorre o acoplamento oxidativo do metano, seguido de uma
segunda se¢ao tubular sem catalisador onde ocorre o craqueamento do etano. Nessa
configuracao, o calor gerado na reagao de OCM pode ser utilizado para no craque-
amento do etano, aumentando assim o rendimento da rea¢do (ALKATHIRI et al.,
2022; LIU et al., 2022).

De acordo com a PATENT US2016,/0272557A1 (2016), o processo OCM consiste
de trés principais unidades (ver Figura 4.12): reagao de OCM, purificacdo para

separagao do C'Oy e demetanizadora para reciclo de metano.

4.1.4 Consideragoes finais

Nesta segao, foram abordados os aspectos cruciais relacionados ao processo de

acoplamento oxidativo do metano, com especial atencao as suas particularidades e
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Figura 4.12: Fluxograma de blocos do processo de acoplamento oxidativo do metano
(PATENT US2016,/0272557A1, 2016).

desafios, especialmente no contexto dos reatores empregados. E importante ressaltar
que, no estudo de caso especifico do reator de OCM, h& uma escassez de pesquisas
dedicadas ao dimensionamento do reator. Isso se deve ao fato de que o processo
ainda estda em estagio de desenvolvimento, e os intimeros problemas previamente
mencionados impedem sua aplicagao industrial direta.

Um dos problemas cruciais que precisa ser resolvido é o do escalonamento do
reator. Este desafio consiste em adaptar o processo das etapas laboratoriais para
uma escala industrial viavel. No entanto, devido as complexidades inerentes ao
processo e aos obstaculos encontrados durante o desenvolvimento, encontrar solugoes
para esse problema de escalonamento tem se mostrado particularmente dificil.

E relevante observar que o uso de regras de similaridade ndo é aplicavel neste
cenario, uma vez que os numeros adimensionais nao consideram o formato e a dispo-
sicao do catalisador. Ademais, o design do reator e as condigdes operacionais podem
variar consideravelmente, exercendo impactos diversos sobre o processo. Nesse con-
texto, torna-se essencial recorrer a ferramentas avancadas de modelagem e simula-
¢ao. Tais ferramentas desempenham um papel crucial ao extrapolar as compreensoes
obtidas em escala de bancada para escalas piloto e industrial. Elas também sao fun-
damentais no desenvolvimento do design e na otimizacao de processos que tornam
viavel a aplicagao pratica deste método. Dessa forma, nas proximas segoes, serao
apresentados os modelos mateméaticos que foram desenvolvidos. Estes modelos vi-
sam compreender os efeitos de transferéncia de calor e massa em ambas as fases do
reator, bem como encontrar o estado estacionéario que possibilita a operacao eficaz

deste reator.

148



4.2 Modelagem matematica

Serao apresentados nessa Secao os modelos mateméticos desenvolvidos para en-
tender os efeitos de transferéncia de calor e massa em ambas as fases do reator, bem

como encontrar o estado estado estacionario que viabilize a operacao do reator.

4.2.1 Fluidodindmica computacional

Como ja comentado anteriormente na Secao 4.1.2.4, os modelos CFD desenvolvi-
dos até agora para descrever os reatores OCM nao consideraram as complexas trocas
de calor e massa que ocorrem dentro dos tipicos reatores OCM. Por esta razao, o
presente trabalho investigou os efeitos da transferéncia de calor e massa no interior
dos pellets do catalisador e entre a particula do catalisador e a fase gasosa em con-
digoes que caracterizam o acoplamento oxidativo do metano realizado em reatores
de leito fixo.

Para isso, foram realizados dois tipos de simulagoes CFD. Primeiramente, o mo-
delo CFD foi implementado e validado para um tnico pellet com mecanismos de
reacao simples, que facilitam a avaliacao critica dos resultados numéricos obtidos.
Em seguida, simulacoes de CFD foram realizadas para a rede de reagao OCM rea-
lizada para varios arranjos de pellets e condigoes de alimentacao. Para um melhor
entendimento das técnicas utilizadas, o Apéndice B apresenta de forma resumida os
conceitos fundamentais da modelagem de fluidodinamica computacional.

O modelo CFD foi desenvolvido e implementado usando o software ANSYS
(ANSYS, 2020). Ambas as fases foram consideradas na modelagem. Apos a discre-
tizagao, a fase gasosa e o pellet de catalisador foram resolvidos sequencialmente para
cada ponto, considerando varias geometrias e mecanismos de reagao detalhados nas
fases heterogénea e homogénea. As equagdes governantes sao resumidas nas segoes

a seguir.

4.2.1.1 Equagoes governantes

Modelo cinético
O mecanismo de reacao OCM e suas respectivas expressoes de taxa cinética usa-
das neste modelo sao baseadas em um modelo mecanistico adaptado de STANSCH
e BAERNS (1997). Um resumo e respectivos parametros do modelo sao apresenta-
dos em Tabela 4.2, enquanto a equacao geral da taxa cinética pode ser escrita pela
Equagao (4.18).
r; = ko, e /BT e oML O (4.18)

J 7

O mecanismo proposto considera a conversao do metano em etano na presenca
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Tabela 4.2: Etapas do modelo cinético e constantes cinéticas utilizados no mo-
delo (Adaptado de STANSCH e BAERNS (1997)). ko, — |4 (525)™ "™ |iEa, —

s \kmol KK
J VA [k
|:kmol:|’AH37 |:mol]

N© Reaction ko, E,, a m; n; AH;
1 CHy+ 209 — CO9 + 2H50 6.35 4.80-107 1.00 0.24 0.76 -802
2 2CH;+0,505 — CoHg + H,O  3.80-10%® 1.32:10% 1.40 1.00 0.40 -176
3 CHs+0y— CO+HyO+ H, 7.31-10°% 6.80-10" 1.42 0.57 0.85 -277
4  CO+0,509 = COs 4.99-10° 1.04-10®° 155 1.00 0.55 -283
5 CyHg + 0,509 — CoHy + HyO 9.69-10° 1.57-10® 1.32 0.95 0.37 -210
6 CoHy+ 209 — 2C0 +2H50 1.10-10% 1.66-10®° 1.96 1.00 0.96 -652
7 CoHg+ 209 — CoHy + Hy 9.97-10°7 2.22.10% 1.00 1.00 — 31
8  CoHy+2H50 — 2C0O + 4H, 2.25-10'° 3.00-10% 0.97 0.97 0.00 315
9 CO+ HyO — COy+ Hy 5.01-10° 1.73-108 2.00 1.00 1.00 -41
10 COy+ Hy — CO + HyO 6.86-10% 2.20-10® 2.00 1.00 1.00 41
11*  CHy 4+ 205 — COy + 2H>0 2.12-10%  2.03-108 — 020 1.30 -802

12*  2CH4+ Oy — CyHy 4+ 2H20 2.30-10%  1.82-10° 2.00 1.00 1.00 -387

* Gas phase reactions.

de oxigénio e um catalisador heterogéneo mantido a alta temperatura (reagao 2, Ta-
bela 4.2). O metano também pode ser convertido em etileno através do acoplamento
oxidativo (reag@o 12, Tabela 4.2). O etano pode ser desidrogenado a etileno por oxi-
dagao catalitica heterogénea ou fase gasosa térmica (reacoes b e 7, Tabela 4.2). As
reagoes de oxidacao parcial e completa do metano sao as principais vias competiti-
vas, levando a CO e COy (reagdes 1,3 e 11, Tabela 4.2). As reagdes consecutivas
representam a conversao de CO para C'O; (reagao 4, Tabela 4.2) e a oxidagao do
etileno para CO (reacdo 6, Tabela 4.2). Além disso, a reagao de deslocamento de
agua-gas (em ambas as diregoes, reagoes 9 e 10, Tabela 4.2) e a reforma a vapor
de etileno (reacao 8, Tabela 4.2) também sao consideradas vias importantes nas
condigoes de reagao do OCM (STANSCH e BAERNS, 1997).

Fase sélida

Supoe-se aqui que o pellet de catalisador tenha a forma cilindrica com diametro
de 1cm e altura de 1cm, de acordo com os catalisadores reais usados para reali-
zar a reacao OCM em planta piloto (SILURIA, 2022). O pellet de catalisador é
considerado como poroso, de modo que ele é constituido por duas regioes distintas:
um espago vazio ocupado pelo fluido gasoso e a regiao solida ocupada pelo material
solido. O balanco de energia e massa no pellet catalitico pode entao ser escrito como

mostrado nas Equagoes (4.19) e (4.20)
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NR
DINPCE 4+ vt + Ko Ay(C? — CF) = 0 (4.19)
=1
NR
KPVATP + Y P AH; + hA, (TP — T9) =0 (4.20)

j=1

em que D; ¢é a difusividade efetiva da espécie ¢ dentro do catalisador, C; é a concen-
tracao da espécie 4, v;; ¢ o coeficiente estequiométrico associado & espécie 7 na reagao
j, k & a condutividade térmica efetiva do pellet, T' é a temperatura local do pellet,
AH; é o calor da reacao j, K. e h sao a massa efetiva e coeficiente de transferéncia
de calor para troca entre o gas e as fases solidas e A é a area da superficie externa.
Os subscritos p e g referem-se as fases de particula e gas do reator.

Fase gas

O modelo da fase gasosa compreende as equagbes de conservagao de massa,
energia e quantidade de movimento. O fluido foi considerado newtoniano e em um
campo de fluxo turbulento. O modelo de turbuléncia utilizado foi o modelo de
turbuléncia tipo K-epsilon (k — ¢), que fornece uma descrigao geral da turbuléncia
por meio de duas equagoes de transporte? (ANSYS, 2020). Um resumo das equagoes

na fase gas pode ser visto Equagoes (4.21) a (4.23).

NR
— V(Cv) + DIVZCI + > vygrd — KiAy(CP — CF) =0 (4.21)
=1
) NR
— V(pCpoT?) + kIVT? + > " rIAH; — hA, (TP — T%) = 0 (4.22)
j=1
2
— V(pvv) + VP — V[u(Vo + Vol) — g,u(Vv)I} —pg=0 (4.23)

em que v representa o vetor velocidade, p é a densidade, C),, é o calor especifico a
pressao constante, P é a pressao, i ¢ a viscosidade , I é o tensor identidade e g é o

vetor aceleragao devido a gravidade.

4.2.1.2 Abordagem numérica

As Equagoes (4.19) a (4.23) foram resolvidas numericamente com a ajuda de
um software comercial (FLUENT) (ANSYS, 2020), usando um esquema numérico
de volumes finitos (MALALASEKERA ¢ VERSTEEG, 1995). A malha numérica

gerada foi hibrida e composta por elementos hexaédricos no pellet (representado

4Equacoes de transporte: p2k o k. pU; gf =Ti;j 836 L —pe+ 50— am
<#+ “T> aé] :
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pelo cilindro ao centro) e elementos tetraédricos no resto da geometria, como pode
ser visto ver na Figura 4.13. Um refinamento préximo a parede do cilindro foi
realizado conforme recomendado nos livros didaticos padroes (MALALASEKERA e
VERSTEEG, 1995; MALISKA, 2004a) e o tamanho do elemento foi controlado em
regides especificas da geometria. Todos os célculos foram realizados em ANSYS®
v.R19.1 em um PC equipado com intel core i7-8770K 3,5 GHz e 8 GB de RAM
rodando Windows10.

Inlet

0000 5000 10000 (nm) Outlet

Figura 4.13: Malha utilizada na simulacao da rede de reagoes OCM no reator de
leito fixo.

Os parametros relacionados a geometria, condi¢oes de operagao e propriedades
do catalisador estao resumidos na Tabela 4.3, e correspondem as condi¢oes usuais
de operacao de um reator OCM (KECHAGIOPOULOS et al., 2014; OBRADOVIC
et al., 2016; STANSCH e BAERNS, 1997; VANDEWALLE et al., 2019a). Para
iniciar a simulagao, as condigoes iniciais foram consideradas iguais as condig¢oes de

alimentacao, representando a inicializagao do processo.

4.2.2 Modelagem fenomenolégica do reator OCM

Com o objetivo de complementar as analises de CFD, pretende-se nesta secao
propor um modelo fenomenologico para o reator de leito fixo do OCM, capaz de
representar os fendomenos envolvidos nas reagoes e no transporte de calor e massa
dentro do reator, como também, utilizar tal modelo para estudar seus estados esta-
cionarios.

Para descrever o reator OCM foi proposto um modelo matematico dindmico uni-
dimensional heterogéneo de um reator de leito fixo. Equagoes diferenciais parciais
nao-lineares, provenientes de balancos de massa e energia, além de equacoes consti-
tutivas, compoem o modelo final (Equagoes (4.24) a (4.31)). Para esta elaboragao

as seguintes hipoteses foram adotadas:
e Sistema distribuido: as varidveis de estado variam com o tempo e o espaco;
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Tabela 4.3: Condigoes de operagao, geometria do reator e propriedades do catalisa-
dor

Condicgoes de operagao

Velocidade 0,5m/s
Temperatura 600 — 1000 K
Pressao latm
CHy/Os 2-8
Geometria do Reator
Volume 1000 cm?
Raio do pellet lem
Altura do pellet lem
Propriedades do catalisador
Porosidade 0,3
Densidade 3690 kg/m?
Capacidade térmica 830J/(Kg- K)
Condutividade térmica 1I8W/(m - K)

e Modelo heterogéneo: existem duas fases, gés e solida (catalisador), dentro do

reator;
e Difusao méssica é do tipo lei de Fick e a térmica do tipo lei de Fourier;

e A reacao ocorre em ambas as fases, e o modelo cinético utilizado foi o mesmo
da modelagem CFD e suas respectivas constantes cinéticas estao resumidas na
Tabela 4.2;

o Gas ideal,;

e Queda de pressao do tipo lei de Ergun.

Balango de massa na fase gas:

ac?  I(wCY) e (1=9) o s

S o = R - = ha(CF - ) (4.24)
oct  0(vCY) B , (1—¢) » .

= _.glf@ -—zj—-glf{aay 03) (4.25)

Balanco de massa na fase sélida:

aCs
ot

= R} + Ha(C* — CY) (4.26)
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Balango de energia na fase gas:

cga(p;tTg) N 5(p;2;Tg) — S (~AH)R! — (1 - €) S ha(T*—T9)  (427)

=1 =1

Balango de energia na fase sélida:

. .ar
C
P ot

= (=AH;)R; — ha(T* — T7) (4.28)

=1

Balango de momento:

dP (1—¢e)? p9vy  T1—¢/pi0v?

— = 150—(—) - < ) 4.29

dz @ \a) i g, (4.29)
Equacgoes constitutivas:

P = CYRTY (4.30)

p? =CIMM (4.31)

Nas equagoes acima, C’ij representa a concentracao do componente ¢ na fase j,
sendo j = g, s; Cf representa a concentragao total na fase gas; CF* representa con-
centragao do componente ¢ no filme em equilibrio com a fase sélida; Rf representa a
taxa de reacao do componente ¢ na fase j; ¢ é a porosidade do leito; h e H represen-
tam os coeficientes de transferéncia de massa e calor, respectivamente; a representa
a area especifica do catalisador; d, ¢ o diametro da particula de catalisador; v ¢é a
velocidade do gas; ¢, j, p/, 17 representa a capacidade calorifica, massa especifica e
viscosidade da fase j, respectivamente; AH; é o calor de reagao; e M M representa
a massa molar da mistura.

O modelo foi implementado e resolvido no MATLAB®. Os parametros utilizados
nas simulagoes do modelo proposto estao resumidos na Tabela 4.4. Para integragao
do modelo, a rotina ODE15i do MATLAB® foi utilizada, a qual é baseada em um
método implicito BDF, (do inglés Backwards Differentiation Formulas) com tole-
rancia absoluta de 107%. Algoritmos baseados em 4lgebra esparsa também foram
utilizados para aproveitar as caracteristicas de esparsidade do sistema devido a dis-
cretizagao por diferengas finitas (SOARES e SECCHI, 2012). Todos os célculos
foram realizados em um PC equipado com intel core i7-8770K 3,5 GHz e 8 GB de
RAM rodando Linux.
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Tabela 4.4: Parametros de simulagao.

Parametro Descrigao Valor Unidade

T Atim Temperatura de alimentagao ~ 774 K

v Velocidade ~ 2,8 m/s

€ Porosidade do leito 0,3 —
xé’iﬁ"‘ Fracao massica de metano na alimentacao 0, 86 —
xéfjm Fracao massica de oxigénio na alimentagao 0,087 —

L Comprimento do reator ~ 0,76 m

D Diametro do reator ~ 0,40 m

P Pressao do reator ~ atm

4.3 Resultados e discussoes

Apresentam-se nessa se¢ao os resultados referentes as simulagoes do modelo CFD
do OCM, incluindo convergéncia de malha, valida¢gao numérica do modelo para casos
extremos e analise de sensibilidade em diferentes condigoes de operacao. Além disso,
apresentam-se também os resultados obtidos com a modelagem fenomenolégica do

reator OCM e um estudo a respeito da multiplicidade de estados estacionéarios.

4.3.1 Resultados da modelagem CFD do OCM

Apresentam-se nesta se¢ao as principais simulacoes de CFD realizadas. Como
ja comentado anteriormente, as simulagoes em CFD objetivaram o entendimento
dos efeitos de transferéncia de calor e massa no pellet de catalisador no processo de

acoplamento oxidativo do metano.

4.3.1.1 Convergéncia de malha

Para avaliar o erro numérico associado ao método de discretizacao, foi realizado
um estudo de convergéncia de malha. Portanto, o tamanho da malha foi manipulado
de acordo com o raio e a altura do pellet e o tamanho do reator, até atingir valores
de residuo nos balancos de massa e energia de, no minimo, 1 x 107!°. Com base nos
resultados apresentados na Tabela 4.5, para garantir a precisao numérica desejada,

foi necesséaria a malha final composta por 66.566 nos e 363.144 elementos.

4.3.1.2 Validagao numeérica

E importante observar que simulacdes benchmark nao estdo disponiveis para o
sistema analisado. Por este motivo, para avaliar a consisténcia do modelo proposto,
foram realizadas simulagoes para condigoes de reagoes simples: (i) com ko, = 0, o
que implica auséncia de reagdo em ambas as fases; e (ii) com ko, # 0 e ko,, # 0,

o que implica a ocorréncia da reacao de combustao em ambas as fases. Para estas
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Tabela 4.5: Estudo de convergéncia de malha

Qualidadde da malha

Grossa Média Fina Muito fina
N° de elementos 89.385 144.963 363.144 707.769
N° de nos 15.776 26.080 66.566 135.042

Residuo massa  4,3256 x 107 3,6798 x 10™® 6,2785 x 10711 1,5736 x 10~'2
Residuo energia 1,4563 x 107% 4,8531 x 107 5,3876 x 10713 8,4798 x 1014

simulacoes foi utilizada uma corrente de alimentacao com 80% de oxigénio e 20%
de metano a 870 K e a 0,5m/s. Os perfis de temperatura obtidos sao apresentados
na Figura 4.14. Pode-se verificar em Figura 4.14(i) que a temperatura permaneceu
constante e igual ao valor inicial quando kg, = 0, como esperado. Por outro lado,
quando ko, # 0 e ko,, # 0, pode-se observar em Figura 4.14(j) que a temperatura
de ambas as fases aumentou, indicando que a reagao ocorreu e que os componentes
presentes na fase gasosa se difundiram para o catalisador e entao reagiram, conforme
mostrado na Figura 4.14, em que sao apresentados os perfis de composi¢cao molar
de metano, oxigénio, didéxido de carbono e agua.

E importante notar que, no segundo caso, as temperaturas nao foram as mesmas
porque as taxas de reagao foram diferentes em cada fase. No entanto, os valores de
temperatura ficaram proximos da temperatura adiabéatica da reagao de combustao
(cerca de 900 K'), mostrando, mais uma vez, a consisténcia das simulagoes realizadas.
Além disso, é possivel observar na Figura 4.14 que as quantidades de CO5 e H50
produzidas s@o consistentes com a estequiometria da reacdo (ALBERTON et al.,
2009).

Para analisar a consisténcia do modelo em relagao aos mecanismos de transfe-
réncia de massa e calor, foram realizadas simula¢oes com taxas de reacao nulas no
pellet. E possivel ver na Figura 4.14(k) que o pellet age como um material inerte,
sem interferir na fase gasosa. Além disso, a temperatura do pellet manteve-se igual
a temperatura da fase gasosa, conforme esperado. Com base nos resultados obtidos,
admitiu-se que os resultados apresentados na presente secao sao consistentes e ade-
quados quando comparados com o comportamento esperado, de forma que o modelo

foi considerado adequado para realizar anélises mais complexas.
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4.3.1.3 Reagoes OCM

A Figura 4.15 apresenta os resultados obtidos para as simulagoes realizadas com
as reagoes da rede OCM. Pode-se observar que os perfis obtidos estao de acordo com
os resultados esperados, pois a temperatura aumentou e componentes como etileno
e etano foram formados. Deve-se ressaltar que o perfil de temperatura apresentado
na Figura 4.15(a) é quase homogéneo, indicando que a resisténcia a transferéncia de
calor interna das particulas pode possivelmente ser negligenciada para descrever os
fenomenos no interior do pellet, conforme proposto originalmente por KECHAGIO-
POULOS et al. (2014). No entanto, deve-se observar também que ha uma diferenga
expressiva entre as temperaturas de ambas as fases, pois o catalisador é muito mais
quente que a fase gasosa, indicando que pode ser importante considerar explicita-
mente a existéncia de duas fases ao representar a reacao do OCM em ambientes
industriais reais.

Além disso, esses resultados sugerem o comportamento de auto-igni¢ao do cata-
lisador, que tem chamado a atencao da comunidade cientifica devido as intimeras
vantagens atribuidas a esse comportamento, incluindo a operagao em temperaturas
mais baixas do reator e a obten¢ao de maiores conversoes de metano (=~ 20%), tor-
nando o processo OCM mais atrativo economicamente (KECHAGIOPOULOS et al.,
2014; SARSANT et al., 2017a; SUN et al., 2018; VANDEWALLE et al., 2019a,c).
O comportamento de autoignicao do catalisador se deve a alta exotermicidade do
sistema reacional estudado, que envolve a igni¢ao espontanea dos reagentes devido a
liberacao de calor, o que eleva a temperatura da mistura a um ponto onde ocorre a
autoigni¢ao. A fim de ilustrar este fendémeno e fornecer alguma validagao experimen-
tal independente para estes resultados de simulagao, experimentos foram realizados
em um tipico reator de leito fixo em escala de laboratério usado para caracterizar
o desempenho do catalisador, indicando que os perfis de temperatura para o leito
do catalisador e a corrente gasosa de saida eram de fato diferente e que a ignigao
ocorreu quando a temperatura da parede do reator atingiu 700°C' (LAGE et al.,
2023).

Deve-se ressaltar também que o aumento de temperatura observado nas reagoes
do OCM foi muito maior do que o observado na reacao de combustao, pois a razao
de alimentacao imposta na simulagao favorece as reacoes de oxidagao do metano. De
acordo com a razao estequiométrica da reacao 12, por exemplo, apenas um mol de
oxigénio é necessario para converter dois mols de metano. Na reagao de combustao,

a proporc¢ao ¢ oposta.
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4.3.1.4 Efeito do arranjo de pellets

O arranjo dos pellets influencia varios aspectos em reatores industriais de leito
fixo, incluindo queda de pressao, transferéncia de massa e calor, e atividade cata-
litica. Particularmente, o arranjo dos pellets afeta a distribuicao de calor e massa
dentro do reator. Além disso, o arranjo ideal do pellet depende da reacao especifica,
das propriedades do catalisador e das condi¢oes do processo. Portanto, a intengao
aqui é utilizar o modelo CFD para compreender como o arranjo dos pellets pode
impactar a transferéncia de calor e massa entre as fases. Para conseguir isso, foram
realizadas simulagoes com varios arranjos de pellets e avaliadas as temperaturas
e concentracoes de cada fase independente. Inicialmente foi avaliado o posiciona-
mento do pellet em relagao a entrada do reator, conforme ilustrado na Figura 4.16.
As hipéteses e condicoes de alimentacao empregadas nesta simulagao sao as mesmas

apresentadas na Tabela 4.3.

Inlet Outlet

~

| Inlet

¥

0.070(m) Z/R .

Outlet

0.070 ',L
A k2 x

| Inlet

Outlet /k
0.00 50, " 100.00 (mm)

Figura 4.16: Diferentes arranjos de pellets usados nas simulagoes do reator OCM:
(a) pellet na horizontal; (b) pellet na vertical; (c) conjunto de pellets.

As Figuras 4.17 e 4.19(b) mostram os perfis de temperatura e composi¢ao no
plano de simetria zy obtidos nas simulagoes com configuragao do pellet na vertical
em relacao a entrada da alimentagao. Pode-se observar que diferentes perfis de

temperatura e composicao foram alcancados para esta configuracao. Neste caso, a
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conversao do metano foi 2 a 3% maior que a primeira. Além disso, a diferenca de
temperaturas entre as fases foi ainda maior do que na primeira configuragao.

O mesmo foi observado para o terceiro arranjo avaliado, um conjunto de pel-
lets dentro do reator (representando um reator de leito fixo estruturado), conforme
Figura 4.16(c). As Figuras 4.18 e 4.19(c) apresentam os perfis de temperatura e
composicao no plano de simetria zy obtidos para simula¢oes com esta configuragao.
Pode-se verificar que os resultados sao diferentes dos descritos anteriormente. Par-
ticularmente, o aumento de temperatura nos pellets neste arranjo foi ainda maior,
mostrando um possivel desenvolvimento de hot-spot dentro do reator. Esses resulta-
dos mostram que o arranjo do pellet e as resisténcias adicionais de transferéncia de
calor e massa associadas ao empacotamento do catalisador podem afetar fortemente
o desempenho do reator e, consequentemente, o comportamento de auto-ignicao do

catalisador, que é representado pela grande diferenga de temperatura entre as fases.

contour- 1
Mass fraction of ch4

7.00e-01

contour-1
Mass fraction of 02

4.00e-02
2.00e-02
0.00e+00

5.91e-01

contour-1

Mass fraction of c2h6 2

ontour-1
Mass fraction of c2hd

:

() (d)

Figura 4.17: Perfis de composic¢ao no plano de simetria zy obtidos com a configuragao
em vertical: (a) metano, (b) oxigénio, (c) etano, (d) etileno.

4.3.1.5 Efeito das condicoes de alimentacao

Para avaliar o impacto das condic¢oes de alimentacao sobre o desempenho do
reator, uma analise de sensibilidade foi realizada variando a composicao da alimen-
tacao. Para isso, foram utilizadas as trés geometrias estudadas e as hipoteses e
condigoes de contorno foram as mesmas utilizadas anteriormente (Tabela 4.3). Os
resultados obtidos neste estudo estao resumidos na Tabela 4.6. Pode-se observar

que a disposicao dos pellets impacta na conversao do metano.
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contour-1 contour-1

Mass fraction of ch4 Mass fraction of 02
6.70e-01 3.30e-01
6.54e-01 2.97e-01
6.38e-01 2.64e-01
6.22e-01 2.31e-01
6.06e-01 1.98e-01
5.90e-01 1.65e-01
5.75e-01 1.32e-01
5.59¢-01 9.90e-02
5.43e-01 6.60e-02
5.27e-01 3.30e-02
5.11e-01 0.00e+00

contour-1

contour-1 Mass fraction of c2h4

Mass fraction of c2h6 5.58e-02
1.25e-02 5.02e-02
1.13e-02 4.47e-02
1.00e-02 3.91e-02
8.78e-03 3.35e-02
7.53e-03 2.79%e-02
6.27e-03 2.23e-02
5.02e-03 1.67e-02
3.76e-03 1.12e-02
2.51e-03 5.58e-03
1.25e-03 0.00e+00
0.00e+00

()

Figura 4.18: Perfis de composi¢ao no plano de simetria zy obtidos com o conjunto
de pellets: (a) metano, (b) oxigénio, (¢) etano, (d) etileno.

contour-1
Total Temperature

9.22e+02

9.19e+02
9.17e+02 contour-1
9.14e+02 Total Temperature
9.12e+02 1.07e+03
9.09e+02 1.05e+03
9.06e+02 1.04e+03
9.04e+02 1.03e+03
9.01e+02 1.01e+03
8.99e+02 1.00e+03
8.96e+02 9.88e+02
9.75e+02
88?2185 9.622:02
8.88e+02 9.49¢+02
8.86e+02 9.350+02
8.83e+02 9.226+02
8.80e+02 9.096+02
8.78e+02 8.96e+02
8.75e+02 8.83e+02
8.73e+02 8.70e+02
8.70e+02
[k]
(a)
contour-1
Total Temperature
1.58e+03
1.51e+03
1.44e+03
1.37e+03
1.30e+03
1.23e+03
1.16e+03
1.08e+03
1.01e+03
9.41e+02
[ 8.70e+02

()

Figura 4.19: Perfis de temperatura para diferentes configuragoes de pellets: (a)
pellet na horizontal; (b) pellet na vertical; (c¢) conjunto de pellets.
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Adicionalmente, pode-se observar na Tabela 4.6 que 4 medida que a razao meta-
no/oxigénio aumenta, a temperatura do sistema diminui, pois a estequiometria da
reacao nao favorece as reagoes OCM. Contudo, é importante ressaltar que a produ-
¢ao de eteno se beneficia dessa maior rela¢do metano/oxigénio, o que esta de acordo
com a literatura. DA ROS et al. (2021) observaram o mesmo comportamento ao
conduzir uma analise termodinamica da rede OCM. Os autores mostraram que os
rendimentos de etileno aumentam com um aumento continuo da temperatura de
alimentagao e da razdo molar CH,/Os. Para melhor ilustrar esta semelhanga, Ta-
bela 4.7 mostra a comparagao entre o modelo e os dados apresentados por DA ROS
et al. (2021).

Tabela 4.6: Resultados obtidos na anélise de sensibilidade variando as condi¢oes de
alimentacao e arranjo de pellets.

Totim CH, /O, 2 4 8 10

T,[K] 901 886 872 870

. T, K 922 899 883 878
Pellet na horizontal 870 [K] XC}E [(]%] 9167 1875 1550 14.08
Rendimento a C2 [%] 1,74 1,95 219 249

T,[K] 922 889 876 874

. T,[K] 1005 928 895 882
Pellet na vertical 870 [K] X [%] 93.60 1950 18.80 18,56
Rendimento a C2 [%] 148 1,65 1,98 2,32

T,[K] 1160 927 898 876

. T,[K] 1440 1261 956 884
Conjunto de pellets 870 [K] Xen, %] 26,08 2192 1087 18.97

Rendimento a C2 [%] 1,61 1,82 212 257

Tabela 4.7: Comparagao do modelo com dados da literatura para uma temperatura

de alimentagao de 870°C' e CH4/Oy = 8 (DA ROS et al., 2021).

Modelo Dado Erro relativo

X, %] 1987 2169  839%
Rendimento a C2 [%] 2,12 2,00 5,66%

4.3.2 Resultados da modelagem fenomenolégica do reator
OoCM

Apresentam-se nesta se¢ao os principais resultados do modelo unidimensional
e heterogéneo do reator tubular de leito fixo usado no processo de acoplamento

oxidativo do metano, assim como uma analise de sensibilidade dos parametros do
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modelo (atividade do catalisador, temperatura e pressao de alimentagao, razdo me-
tano/oxigénio de entrada e tempo de residéncia), com o objetivo de entender o
comportamento dindmico do reator, permitindo encontrar uma regiao de operagao

que melhore a conversao e seletividade do reator.

4.3.2.1 Validacao tedrica

Para avaliar a consisténcia do modelo, simulac¢oes no estado estacionario, com as
mesmas condi¢oes de alimentacao mostradas na Tabela 4.4, foram realizadas.

As Figuras 4.20(a) a 4.20(d) apresentam os perfis axiais dos componentes em
ambas as fases no estado estacionario. Verifica-se que as resposta do modelo estao
condizentes com o esperado, pois é possivel observar a transferéncia de massa entre
as fases, seguida de reagao. Os resultados de pressao, velocidade e temperatura
sao apresentados nas Figuras 4.20(e) a 4.20(g), respectivamente. Observa-se que as
temperaturas das fases entram em equilibrio no estado estacionario, o que condiz
com o esperado.

Com base nos resultados obtidos, admitiu-se que os mesmos sao consistentes e
adequados quando comparados com o comportamento esperado, de forma que o mo-
delo foi considerado adequado para realizar analises mais complexas. Inicialmente,
a atividade do catalisador foi avaliada. Em seguida, o comportamento dinamico do

reator foi testado. Tais analises serao apresentadas nas proximas segoes.

4.3.2.2 Atividade do Catalisador

Para avaliar a influéncia da atividade do catalisador nas resposta do modelo,
foram feitas simulacgao variando a atividade do catalisador de 0 a 100%. Como ja
esperado, & medida que a atividade catalitica aumenta, mais rapidamente a reagao
ocorre, o que pode ser visto na Figura 4.21(a), a qual apresenta o perfil axial de
temperatura ao longo do reator para diferentes atividades cataliticas. Em todas as
curvas é possivel verificar um salto na temperatura de saida por volta de 900°C'.
Porém, esse pico acontece mais proximo da entrada do reator, & medida que a
atividade catalitica aumenta (ver curva com marcador quadrado). Essa influéncia
na dindmica da rea¢do também é evidenciada na Figura 4.21(b), que apresenta o
perfil axial da concentragao de eteno no reator. Em relagao ao perfil de pressao no
reator, é possivel verificar que o mesmo sofre pouca influéncia da atividade catalitica
(ver Figura 4.21(c)).

4.3.2.3 Andlise de sensibilidade

Para avaliar o comportamento do modelo em diferentes condi¢oes de operacao,

foi proposto um conjunto de simulagoes com combinacoes de parametros do mo-
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Figura 4.20: Perfis axiais obtidos com a simulagao do modelo proposto. (a-b) Fragoes
molares na fase gés; (c-d) Fragoes molares no catalisador; (e) Pressao; (f) Velocidade

e (g) Temperaturas.

delo formando um planejamento experimental fatorial a 15 niveis. Os parametros

escolhidos e suas respectivas faixas foram:

e Tempo de residéncia: 2 a 20000s
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Figura 4.21: Perfis axiais de (a) temperatura, (b) concentragao de eteno e (c) pressao.

e Razao CH,/Oy: 2 a 12
e Pressao de alimentacao: 0 a 15 atm

e Temperatura de alimentacao: 100 a 800°C

Com base nos resultados apresentados na Figura 4.22, observa-se que para longos
tempos de residéncia é possivel reduzir a temperatura de alimentacao do gas e ainda
assim, haver a igni¢ao do catalisador. Também foi observado que o teor de eteno
aumenta com maiores razoes de metano/oxigénio, corroborando os resultados vistos
nas simulagoes em CFD. Em relagao a influéncia da pressao, nota-se que a mesma
sO exerce uma influéncia significativa na reagao com tempos de residéncia pequenos.
Porém, quando combinada com a razdo metano/oxigénio, apresenta uma relevancia

maior.
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4.3.2.4 Analise de dinamica

Analisando o modelo no estado estacionéario, ou seja, excluindo os termos de

acimulo, as equagoes de balanco ficam na forma apresentada nas Equagdes (4.32) a

(4.39).

Balango de massa na fase gas:

9 _
0z €

0z €

owCy) _ ZRf ) ZH‘L(OZ‘S* e
i=1 i=1
Balango de massa na fase sélida:
R} = —Ha(C" - C7)
Balango de energia na fase gas:

% _ ;(—AHZ-)RZ? - (15;5) ; ha(T* — T9)

Balanco de energia na fase sélida:

> (~AH)R; = ha(T* - T9)

=1

Balango de momento:

4 &3

- () ()

dz g3
Restrigoes algébricas:

P = CYRT?

p? =C{MM

(4.32)

(4.33)

(4.34)

(4.35)

(4.36)

(4.37)

(4.38)

(4.39)

Observa-se que para a fase sélida ha uma igualdade de fenémenos, ou seja, a

taxa de reagao na fase solida tem que ser igual ao que foi transferido para essa fase

(ver Equacao (4.34)). O mesmo se aplica para os termos do balango de energia (ver

Equagcao (4.36)), ou seja, o calor gerado na fase solida tem que ser igual ao calor

trocado. Entao, no estado estacionario existem essas duas restri¢oes fenomenologicas

que devem ser satisfeitas para resolver o modelo. Deve ser observado que nesse ponto

nos deparamos com um problema classico de multiplicidade de estados estacionarios,
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um reator CSTR, em que o que entra menos o que sai deve ser igual ao que reage e
o calor gerado deve ser igual ao calor trocado. Entao o calor gerado tem a forma de
um “S”, representado na Figura 4.23 pela curva azul, e o calor trocado tem a forma
de uma reta, representada pela curva laranja, que aumenta com a temperatura do
solido. Essas curvas podem se encontrar em até trés pontos, gerando os multiplos
estados estacionarios (FROMENT et al., 2011).

A
Calor Transferéncia de calor
Reacao
TS

Figura 4.23: Exemplo de curvas de solugoes estacionérias para um reator CSTR.

Deve ser observado que a reta depende da temperatura do gés, a qual a posiciona
no grafico; e do coeficiente de troca térmica, o ha, que é coeficiente angular da reta.
No caso do reator OCM, em que se deseja operar a baixas temperaturas de alimen-
tagao do gas (= 25°C') para obter melhores conversoes e seletividades, a variavel de
projeto que vai possibilitar esse tipo de operagao é o coeficiente de troca térmica
entre o gas e o catalisador. Nas Figuras 4.24(a) e 4.24(b) é possivel ver respostas do
modelo para diferentes temperaturas de alimentacao do gas e coeficientes de troca

térmica.

2 108 50 x10°

—Reaction
- - -Heat-transfer - TS, = 526°C

Heat-transfer - T3, = 426°C
- - -Heat-transfer - T9 = 326°C

- - -Heat-transfer - TS = 226°C

-
«

=
)

w

Heat (J/(m>. s))
5 B
Heat (J/(m>- s))

——Reaction
- - -Heat-transfer -

Heat-transfer -
- - -Heat-transfer -
- - -Heat-transfer -

4 -5
100 200 300 400 500 600 700 800 100 200 300 400 500 600 700 800
Catalyst inlet temperature (°C) Catalyst inlet temperature (°C)

(a) (b)
Figura 4.24: Solucoes estacionarias do modelo para diferentes valores de parame-

tros. (a)variando o coeficiente de troca térmica e (b) variando a temperatura de
alimentacao do gas.
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Conforme descrito, observou-se que o modelo fenomenologico bifasico para o rea-
tor de OCM possui a capacidade de descrever com precisao os fenoémenos envolvidos,
além de confirmar os resultados previamente obtidos nas simula¢oes de CFD. Além
disso, uma anélise detalhada do modelo revelou que, em condigoes de estado estaci-
onario, as equacoes que descrevem a fase solida apresentam multiplas solugoes, ou
seja, existem diversos estados estacionéarios possiveis.

Foi também constatado que os parametros que controlam essa multiplicidade de
estados estacionarios sao a temperatura de entrada do gas e o coeficiente de transfe-
réncia de calor e massa do catalisador. Isso ressalta a importancia desses fatores na
determinacao do comportamento do sistema. Além disso, os resultados da anélise
indicaram que é viavel operar o reator de OCM com temperaturas de alimentagao
do gés relativamente baixas, desde que o projeto do catalisador leve em considera-
¢ao o seu formato e propriedades especificas, permitindo assim a operacao eficiente
nessas condicoes. Esse achado representa um avanco significativo na compreensao e
otimizacao do processo de OCM, abrindo caminho para um potencial aumento na

eficiéncia e sustentabilidade da producao de olefinas.

4.4 Conclusoes

Neste capitulo foi apresentado o desenvolvimento de dois modelos matematicos
para descrever o processo de acoplamento oxidativo do metano em reatores de leito
fixo. Inicialmente, simulagoes de CFD em duas fases foram conduzidas para fornecer
novos insights sobre a dindmica da taxa de transferéncia de calor e massa entre as
fases nas reagoes de OCM. Em seguida, um modelo unidimensional, heterogéneo e
dindmico do reator foi desenvolvido.

Os resultados das simulacoes de CFD destacaram a interacao das trocas de calor
e massa entre as duas fases como um determinante fundamental do comportamento
do sistema de reagao. Esta interagao permite observar diferencas substanciais nas
temperaturas entre as duas fases, levando potencialmente & autoignicao do catalisa-
dor. Significativamente, a disposi¢ao dos pellets dentro do leito do reator prova ser
um fator sensivel nos perfis de temperatura e no desempenho do reator. A introdu-
¢ao de restrigoes adicionais de transferéncia de calor e massa devido a um arranjo
de pellets empacotados parece facilitar a autoignicao do catalisador. Este efeito
contribui para maiores diferencas de temperatura entre as fases gasosa e catalitica.

Uma observacao importante decorrente das simulagoes é a correlagao entre a
razao CHy /O3 e o teor de etileno. Confirmando pesquisas anteriores, um aumento
na proporgao CH4 /Oy produz um maior teor de etileno. Esta tendéncia consistente
sublinha a fiabilidade dos resultados da simulagao. Conclusivamente, os resultados

das simulagoes de CFD indicaram claramente que ambas as fases gasosa e catalitica
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devem ser consideradas explicitamente na modelagem e simulacao de reagoes OCM.
Em esséncia, esta pesquisa defende uma abordagem integrada que leva em conta a
intrincada interacao da transferéncia de calor e massa, arranjo do reator e proporgoes
de reagentes para alcancar uma compreensao abrangente da dinamica da reacao
OCM.

Em relagao ao segundo modelo, foi visto que o mesmo é capaz de descrever
corretamente os fendémenos envolvidos, como também corroborar os resultados en-
contrados anteriormente nas simulagoes de CFD. Além disso, uma andlise feita no
modelo mostrou que no estado estacionario as equagoes da fase solida apresentam
mais de uma solugao, ou seja, varios estados estacionarios. Foi visto ainda, que os
parametros que controlam essa multiplicidade de estados estacionéario sao a tem-
peratura de entrada do gas e o coeficiente de transferéncia de calor e massa do
catalisador. Destaca-se ainda que, a partir dessa andlise, ficou comprovado que
é possivel operar o reator OCM com baixas temperaturas de alimentagao do gés,
sendo necessario que o design do catalisador, formato e propriedades, sejam tais que

permitam a operagao.
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Capitulo 5
Conclusoes

Com base nas diversas dificuldades enfrentadas no processo de escalonamento de
processos, tais como a manutenc¢ao da qualidade e produtividade em todas as escalas,
a garantia de que as taxas de transferéncia de calor e massa sejam consistentes,
a seguranca do processo e a viabilidade técnica e econdmica sejam garantidas, o
presente trabalho teve como objetivo apresentar e analisar o uso de ferramentas de
modelagem e simulagao para superar esses desafios. Para isso, trés estudos de caso
em que as regras de similaridade nao sdo aplicaveis foram apresentados: i) separacao
de gases por membranas em espiral; ii) reator de polimerizagdo em suspensao do
MMA; iii) reator de acoplamento oxidativo de metano.

No primeiro estudo de caso avaliou-se o aumento de escala por meio da multiplica-
¢ao do numero de equipamentos. Para isso, foi desenvolvido um modelo matematico
bidimensional nao isotérmico para descrever o processo de separacao de gases por
meio de membranas em espiral. O referido modelo apresentou adequada descrigao
do processo de permeacao por membranas de uma planta industrial offshore com
boa concordancia. Além disso, o modelo exibiu desempenho e robustez satisfatorios
diante das mudancas nas condi¢oes operacionais, tal fato confirmado por meio de
analises de sensibilidade.

O moédulo completo de membrana foi implementado em Python por meio de
programagcao orientada a objetos, o que incluiu, pela primeira vez, os diferentes ni-
veis da unidade: estéigios, trens, bancos, tubos, elementos e folhas. Dessa forma,
o procedimento proposto constitui uma ferramenta valiosa para o projeto e escalo-
namento de processos de separacao por membrana, em razao de sua flexibilidade
e facilidade em simular diferentes cenarios, bem como para modificar os atributos
geométricos da membrana. A partir do modelo é possivel obter o nimero de niveis
necessarios para atingir a pureza desejada do processo, bem como prever possiveis
problemas operacionais. O procedimento proposto pode ser estendido a outros pro-
blemas relacionados ao aumento de escala por meio da multiplicacao das unidades

de transformacao e proposicao de arranjos em série e paralelo.
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O segundo estudo de caso teve como objetivo mostrar como as mudancas de
escalas podem afetar as propriedades finais do produto. Para isso, reacoes de poli-
merizagao em suspensao do metacrilato de metila (MMA) foram realizadas em trés
escalas distintas de reatores de mistura em batelada, variando a frequéncia de agi-
tagao e a razao entre as fases organica e aquosa. Foi visto que o tamanho do reator
influencia fortemente as propriedades finais do polimero, assim como as condigoes
operacionais empregadas.

Os resultados revelaram que tanto o tamanho do reator quanto as condigoes ope-
racionais desempenham papéis cruciais nas propriedades finais do polimero produ-
zido. Quando as reagoes ocorreram em frequéncias de agitacao mais baixas, houve
uma variacao significativa nas caracteristicas do produto formado, especialmente
nos reatores menores, resultando em distribuigoes de tamanho de particula (DTPs)
e distribuigoes de massa molar (DMMs) mais variaveis.

Uma analise aprofundada, baseada em grupos adimensionais classicos, foi re-
alizada para entender as razoes por tras dessa variabilidade. Ficou evidente que
os reatores 1 e 2 operavam em condigoes substancialmente diferentes do reator 3.
Este tdltimo, notavelmente, operava em condigoes de maior turbuléncia e, portanto,
apresentava uma melhor misturabilidade. Além disso, observou-se que o didmetro
médio de particula (D,) era inversamente influenciado pelo volume do reator. Em
outras palavras, nas reagoes conduzidas em reatores maiores, o D, tendia a ser me-
nor do que nas reagoes em escalas menores. Esse fendmeno foi atribuido as baixas
frequéncias de agitagao nos reatores menores, que levavam a formagao de particulas
maiores, um resultado ja documentado na literatura (SHINNAR, 1961).

Além desses achados, ficou claro que a razao entre as fases orgénica e aquosa
tinha um efeito consistente no processo de polimerizacao, independentemente do
tamanho do reator. Esta observacao era esperada, dado que essa varidvel é adimen-
sional e, portanto, influencia uniformemente a polimerizacao em diferentes escalas.
Foi visto também, que as regras tradicionais de similaridade nao se aplicavam a este
sistema. Ao tentar escalonar o reator para produzir a mesma particula de PMMA
em diferentes escalas, nenhum nimero adimensional permaneceu constante. Esse
resultado desafiador destaca a complexidade do processo de polimerizagao em sus-
pensao e sugere que as praticas industriais convencionais precisam ser reavaliadas.
Isso nao apenas sublinha a necessidade de uma compreensao mais profunda dos
processos envolvidos, mas também incentiva a exploragao de abordagens inovadoras
e adaptadas para o escalonamento de reagoes poliméricas complexas. Em suma,
este estudo nao apenas oferece insights valiosos sobre a influéncia de diferentes va-
riaveis nas reacoes de polimerizagao em suspensao, mas também levanta questoes
importantes sobre as estratégias tradicionais de escalonamento industrial.

Por fim, apresentou-se no terceiro estudo de caso um exemplo de como as taxas
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de transferéncia de calor e massa podem ser diferentes nas diferentes escalas. Para
isso, foram desenvolvidos dois modelos mateméticos para descrever o processo de
acoplamento oxidativo do metano em reatores de leito fixo. Inicialmente, um mo-
delo de fluidodindmica computacional foi considerado para entender as limitagoes
as transferéncias de calor e massa no pellet de catalisador. Em seguida, um modelo
unidimensional, heterogéneo e dinamico do reator foi desenvolvido.

No que diz respeito as simulagoes de CFD, os resultados obtidos indicaram que
a troca de calor e massa entre as duas fases pode controlar o sistema de reagao,
de modo que as temperaturas de operacao de ambas as fases podem ser significa-
tivamente diferentes e levar a auto-igni¢ao do catalisador. Além disso, os perfis de
temperatura e desempenho do reator podem ser sensiveis ao arranjo dos pellets no
leito.

Em relagao ao segundo modelo, foi visto que o mesmo é capaz de descrever
corretamente os fenémenos envolvidos, como também corroboraram os resultados
encontrados anteriormente nas simulagoes de CFD. Além disso, uma analise feita
no modelo mostrou que no estado estacionéario as equagoes da fase solida apresen-
tam mais de uma solucao, ou seja, varios estados estacionarios. Foi visto ainda
que os parametros que controlam essa multiplicidade de estados estacionario sao a
temperatura de entrada do gés e o coeficiente de transferéncia de calor e massa do
catalisador. Destaca-se ainda que ficou comprovado que é possivel operar o reator
OCM com baixas temperaturas de alimentacao do gés, sendo necessario que o design
do catalisador, formato e propriedades, sejam tais que permitam a operagao.

Com esses exemplos fica claro que cada processo tem suas particularidades, e de-
vem ser tratados como tnicos. Infelizmente, nao é possivel propor uma metodologia
de escalonamento s6 para todas as operacoes, de forma que a ideia de que o esca-
lonamento de processos consiste em manter um conjunto de niimeros adimensionais
constantes constitui uma hiper-simplificagao dos problemas reais de escalonamento

de processos.
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Apéndice A

Modelagem cinética da polimerizacao

em suspensao do MMA

A cinética de polimerizagao em suspensao do MMA foi amplamente estudada
na literatura (ACHILIAS e KIPARISSIDES, 1988; KALFAS e RAY, 1993; PINTO
e RAY, 1995). Como ja comentado na Secao 3.1, a reagao de polimeriza¢ao em
suspensao via radicais livres ocorre em cada gota de monoémero seguindo mecanismo
similar ao da polimerizacao em massa. As principais etapas desse mecanismo sao:
a inicia¢ao, a propagagao e a terminagao (MACHADO et al., 2007; ODIAN, 2004).

Na etapa de iniciacdo ha a formacao de dois radicais livres (R) oriundos da
decomposi¢ao térmica, quimica ou fotoquimica do iniciador (/) . Em seguida, uma
molécula de mondmero (M) reage com um radical livre, rompendo a ligacao dupla
entre os carbonos e originando um radical polimérico de tamanho unitario (P),
caracterizando o inicio da etapa de propagacao. Durante essa etapa hé o crescimento
da cadeia polimérica através da adi¢ao de uma molécula de monoémero a um radical
de tamanho ¢ (P;) adicionando assim mais um mero & cadeia polimérica. Em seguida,
a cadeia viva com dois meros reage com mais uma molécula de monémero, formando
uma molécula de polimero vivo de tamanho i+ 1 (P;y1), para dar prosseguimento a
propagacao.

Na etapa de propagacao pode ocorrer ainda reacoes de transferéncia de cadeia,
que caracterizam-se pela perda de reatividade do radical polimérico causada por
outra molécula presente no meio, que pode ser o mondémero, o solvente, um agente
de transferéncia de cadeia ou até uma molécula de polimero morto. Resultando em
uma molécula de polimero morto (A;) e um radical polimérico de tamanho unitario.

Por fim, acontece a terminacgao. Ela pode suceder-se por desproporcionamento
ou combinacao. No desproporcionamento, duas moléculas de polimero vivo, de ta-
manho i (P;) e j (P;), interagem através da transferéncia de um atomo de hidrogénio
de uma cadeia para a outra, gerando os respectivos polimeros mortos A; e A;. Uma

das moléculas mortas, nesse caso, apresenta uma insaturacao. Ja na combinacao,
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ocorre a reagao entre os radicais livres dos polimeros vivos F; e P; , gerando uma
cadeia de polimero morto de tamanho ¢ + j(A;;).
A Tabela A.1 apresenta um resumo das etapas do mecanismo cinético descrito e

suas respectivas taxas de reacao.

Tabela A.1: Etapas do mecanismo de polimerizagao do MMA.

Etapa Reacao Taxa

Iniciagao:

Decomposicao JRIND Y= Rig = kgl

Iniciacao de cadeia R+ M LN P R;. = k;.RM
Propagacao: P+ M LN Py 1>2 Rp=kpPM
Transferéncia

de cadeia:

Monémero P+ M o prgop, Rim = kum P;M
Terminacao:

Combinagao P+ P 5 Ay Ry = ki P;P;

Desproporcionamento  P; + P, LiZN A+ A Riq = kP P;

A partir do mecanismo cinético descrito a cima é possivel elaborar um modelo
matematico para a polimerizagao em suspensao do MMA, o qual é baseado nas equa-
¢oes fundamentais de balancos de massa. Para essa elaboracao algumas hipoteses

sao consideradas, as quais serao apresentadas a seguir:

1. Estado quase-estacionario: essa hipotese leva em consideracao que os radicais
livres, por serem altamente reativos, desaparecem logo apos se formarem, ou
seja nao ha acimulo de radicais livres no sistema, isto ¢ as derivadas em relagao

a esses constituintes sera zero;
2. Todas as reagoes sao irreversiveis e elementares;

3. Cadeia Longa (LCA): a hip6tese enuncia que para um certo tamanho de cadeia
(1 > 10) a difusdo translacional perde importéancia frente a difusao seguimental,
ou seja, o sistema perde sua mobilidade fazendo com que todas as cadeias
tenham a mesma velocidade de reagao independente do tamanho. Sendo assim
as constantes das taxas de reagao sao consideradas independentes do tamanho

da cadeia;

4. Ha existéncia de efeito gel e vitreo;
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5. O sistema de reacao é constituido por um tanque de mistura nao homogéneo,

operando em regime de batelada.

6. Ha existéncia de reacoes de transferéncia de cadeia, porém a taxa para o

mondmero ocorre preferencialmente em relagao as demais;

7. Gotas homogéneas: considera-se que a concentracao dos reagentes dentro das

gotas sao iguais;

8. Modelo é a parametros concentrados, ou seja, nao ha dependéncia espacial das

variaveis dependentes(concentragao, temperatura e pressao) dentro do reator;

9. Equilibrio térmico entre as fases;

A.1 Balancos de massa

Definem-se abaixo as expressoes para os balancos de massa individuais para cada

componente considerando as hipoteses citadas acima.

1. Iniciador (I):

O =~ FhalVo (A1)
2. Radical (R):
O afhalllVo — kil RIIM] (4.2)

3. Monoémero (M ):

dM =
— = ~2fkulllVo — ZP + ki [M] Y P (A3)

4. Cadeia polimérica ativa (B;):

Para i=1:

dpP;

7 =2fkal1Vo = ky[M][Pr] = b [M][P1] + ki [M Z P

(A4)

o0

—(kte + kia)[P1) Y P

i=1

198



Para i=1:

db;
o K IMIR]+ K MP] ~ ke[ MI[P)
(A.5)
— (kte + kua) [P, Z P;
5. Cadeia polimérica desativada(A;)
dAz o ktc - =
= k[ M][P] = =5 > PP + kulP) Y P, (A.6)
7j=1 j=1

As equacOes de taxas para as cadeias cadeias poliméricas vivas e mortas, P;
e A;, respectivamente, constituem um numero virtualmente infinito de equagoes
diferenciais a serem resolvidas. No entanto, a partir da técnica dos momentos é
possivel calcular propriedades como massa molar média e indice de polidispersao,
com apenas os momentos de ordem 0, 1 e 2, reduzindo assim o namero de equagoes
a serem resolvidas. Os momentos vivos e mortos sao calculados de acordo com as

Equagoes (A.7) e (A.8), respectivamente.

= iikPi (A7)
=1

= i i* P, (A.8)
=1

Para que os momentos aparecam na equagoes dos balancos é necessario multi-
plicar as Equacdes (A.4) a (A.6) por i* e depois aplicar o somatoério, resultando

em:
1. Momento vivo de ordem zero (\g):

(kie + kia)

d\
2 = 2 fkiI)Vo — 7

- A (A.9)

2. Momento vivo de ordem um (A;):

dX
dtl =2 f kil I)Vo + kp[M] Ao + K [M] (Mo — A1)
A.10
B (ke + ktd))\ A\ ( )
VO 0Nl
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3. Momento vivo de ordem dois (A2):

d\
d—; =2fkig[I1Vo + kp[M] (Ao + 2M1) + ke [M] (Ao — Xo)
All
B (ke + ktd))\ A\ ( )
VO 0/\2

4. Momento morto de ordem zero (p):

n (kte/2 + ktq)

= =k [MX A2 A.12
B0 — nlipg + B2 ) (A12)
5. Momento morto de ordem um (p;):

d e + k

% = K[ MMy + %)\0)\1 (A.13)
6. Momento morto de ordem dois (ps):

d/L k d k c

d_tl = kim[M] X2 + V—ZAW + V—;()\O)\g +22) (A.14)

O tamanho médio da cadeia por nimero (i), o tamanho médio por peso (i)
e o indice de polidispersao (IPD) podem ser calculados por meio dos momentos de

ordem 0, 1 e 2, como é mostrado a seguir:

At
" N+ o
At
YT
IPD =iy /in

w

Logo, a massa molar numérica média (M,,) e a massa molar ponderada média

(M,,) podem ser obtidas através da seguinte equagao:

M, = MM ero * in;
My = MM pero * )

Com a defini¢ao de todos os balancos de massa, é possivel calcular a variacao de

volume da fase organica por meio das Equagoes (A.15) a (A.17)

MM M
Vira = TMMATE <A15)
PMMA
MM A
Vemma = unala + ) (A.16)

PPMMA
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Vo = Virma + Veuma (A.17)

A.1.1 Efeito gel e vitreo

Os sistemas de polimerizagao sao muito susceptiveis a efeitos difusionais, como
o efeito gel (g;) e vitreo (g,). Devido a exotermicidade das reagoes de polimeriza-
¢ao, principalmente a etapa de propagacao, a temperatura do meio reacional cresce
consideravelmente intensificando a taxa de reacao que por consequéncia aumenta a
viscosidade do meio. Esse fendmeno é conhecido como efeito gel (MACHADO et al.,
2007).

Também conhecido como autoaceleragao ou efeito Trommsdorff-Norrish, este
fenébmeno esta relacionado ao processo de difusao das espécies moleculares, que é
dificultado pelo aumento da viscosidade do meio durante as reagoes de polimerizagao.
Esse fenomeno influencia as propriedades finais do produto, gerando distribuigoes
de tamanhos de particula e de massas molares mais largas. Geralmente, o efeito gel
ocorre quando as conversoes de monomero atingem a faixa de 20 a 40% e causa o
aumento da temperatura do meio reacional, podendo levar ao descontrole térmico
do reator (KIPARISSIDES, 1996; MACHADO et al., 2007).

Além do efeito gel, outro fendmeno ocorre durante a polimerizacao, o efeito vi-
treo. Ele é caracterizado pela perda de mobilidade translacional do sistema, devido
a elevada viscosidade do meio. Esse cenério ocorrer exatamente na temperatura
vitrea (7};) do meio. A perda de mobilidade deve-se ao fato da reducéo da constante
cinética de propagacao, kp. A T, do meio reacional tende a aumentar com a con-
versao de monomero e a polimerizagao tende a cessar se a T, da solu¢ao polimérica
exceder a temperatura da reacao, pois a mobilidade molecular no meio reacional
fica muito baixa. Uma consequéncia desse fendmeno é o congelamento da mistura
reacional em conversoes superiores a 90% . Além disso, esse efeito faz com que a
quantidade de monémero residual aumente, influenciando negativamente as proprie-
dades mecénicas do polimero final (KIPARISSIDES, 1996; MACHADO et al., 2007;
SANTOS JR., 2012).

Dessa forma, para um total entendimento da polimerizagao, fica evidente a neces-
sidade de alguma correcao para as constantes cinéticas de propagacao e terminacao,
uma vez que ambas podem mudar ao longo da reacao. Existem na literatura alguns
trabalhos sobre os efeitos gel e vitreo que propoem correlagbes para essas fungoes.
Dentro desse contexto, pode-se destacar a Teoria do Volume Livre. O volume livre
(vg) € definido como o espago vazio nao ocupado por moléculas no meio. Trabalhos
baseados nessa teoria descrevem de forma satisfatoria os efeitos gel e vitreo em siste-
mas usuais de polimeriza¢ao (KIPARISSIDES, 1996; SANTOS JR., 2012). Abaixo

apresentam-se as correlagoes para os efeitos gel e vitreo descritas por PINTO e RAY

201



(1995).

B 0,10575 - exp(17,5vy — 0,01715(T — 273,15)), para vy > vy (A18)
gt 2,310 %exp(T5vs), para vy < Ve '
1, para wv¢ > vy
g = . fo (A.19)
7,1-10%exp(171,53v¢), para  vf < Ugpe

em que, Vg € Vppe Sa0 0 volume critico para a terminagao e para a propagacao,

respectivamente, calculados da seguinte forma:

Ve = 0, 1856 — 2,965 - 10~4(T — 273, 15)
Vipe = 0,05
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Apéndice B

Fundamentos de CFD

Resumidamente, a solu¢ao do problema de escoamento de fluidos pela técnica
de CFD envolve a solugao de um conjunto de equagdes diferenciais parciais (EDPs)
nao-lineares, em um volume de controle, com condi¢oes de contorno e iniciais bem
definidas. Esse sistema de equagoes representa as leis de conservacao de massa,
da quantidade de movimento e da energia. Essas EDPs sao resolvidas por meio
de métodos numéricos, dentre os quais destacam-se o método dos volumes finitos
(MVF), o método das diferencas finitas (MDF) e o método dos elementos finitos
(MEF). Nessa formulagao, o dominio fluido é dividido em um determinado nimero
de elementos computacionais e a solucao é obtida para cada um desses elementos.
Como resultado, uma aproximacgao do valor de cada uma das variaveis, velocidade
e pressao, por exemplo, em pontos especificos ao longo do dominio pode ser obtida.
Desta forma, obtém-se uma imagem completa do comportamento do fluido, como
pode ser observado na Figura B.1, que mostra a solucao para o campo de velocidade
do ar passando em um cilindro (SIQUEIRA, 2014).

Veloeity ANSYS
Streamiine 1 R18.2
1.531e+002 y T

0 4500 G000 (m}

22580 BT50

Figura B.1: Campo de velocidades do gas que atravessa um cilindro.
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B.1 Equacao de conservagao da massa

A equagao de conservacao de massa, ou equacao da continuidade, como também
é conhecida, é definida pela Equacao (B.1), na qual o primeiro termo da esquerda
refere-se & taxa de variacao da massa especifica no tempo e o segundo descreve o
fluxo liquido de massa no elemento (TU et al., 2008).
dp

52+6-@m=o (B.1)

B.2 Equacao da conservacao de quantidade de mo-

vimento

A lei de conservagao da quantidade de movimento é um enunciado da segunda
lei de Newton que estabelece que a taxa de variacao da quantidade de movimento
em uma particula de fluido é equivalente & soma das forcas que atuam sobre essa
particula. Essas forcas podem ser divididas em forcas externas f; e forgas internas
ﬁ-, dependendo da natureza do problema estudado. A equacao de conservagao da
quantidade de movimento transiente é descrita pela Equagao (B.2), em que I é o
tensor unitario, p é a pressao e 7 é o tensor de tensoes cisalhantes viscosas (TU

et al., 2008).

opy = 5
L4V (pu T+ pL—7) = o] (B.2)

B.3 Equacao da conservacao da energia total

A quantidade de energia conservada é a energia total E, definida como a soma
entre a energia interna e cinética por unidade de massa conforme descrito na Equa-
¢ao (B.3).

—

E:U+% (B.3)

As fontes de calor que podem ocasionar variagao na energia total do sistema
podem ser o trabalho das forcas sobre o sistema, Q:, e o calor transmitido para o
sistema, (),. As fontes (), consistem na soma do trabalho realizado pelas forgas
de volume f, e das fontes de calor, definidas por qgm. Desta forma, as fontes @),
sao definidas conforme mostrado na Equacao (B.4). Ja as fontes Q. consistem no

trabalho realizado no fluido pelas tensoes cisalhantes internas que agem na superficie

204



do volume, dadas pela Equacao (B.5) (TU et al., 2008).
Qu=pfe T+aqn (B.4)

Q=0 -T=—pi+1-7 (B.5)

O calor adicionado a particula de fluido devido & conducao térmica molecular é
definido pela lei de Fourier (condugao de calor), definida pela Equagao (B.6), em
que Fp refere-se ao fluxo difusivo de calor, T' é a temperatura absoluta e k é a
condutividade térmica do fluido (TU et al., 2008).

Fp=—kVT (B.6)

Aplicando a primeira lei da termodindmica e as definigoes apresentadas ante-
riormente, a equacao de conservacao de energia transiente pode ser escrita, como
mostrado na Equac@o (B.7), em que o termo Wy se refere ao trabalho das forgas
externas descrito pela Equagao (B.8).

opE =

W+v-(pﬁE):ﬁ-(WT)+6-(<7.z7)+wf+qH (B.7)

Wy =pfe- ¥ (B.8)

B.4 Turbuléncia

Um conceito muito importante e necesséario para a modelagem CFD é o da Tur-
buléncia, que pode ser compreendida como um conjunto complexo de fendémenos
fisicos simultaneos de dificil definicao. A turbuléncia é um fenémeno tridimensio-
nal, dissipativo, rotacional, aleatorio e irregular, para o qual solugoes analiticas das
equacoes de Navier-Stokes sao raramente obtidas, devido principalmente as fortes
nao linearidades introduzidas pelos termos advectivos (NOGUEIRA, 2011).

De acordo com a Teoria de Kolgomorov, as escalas de turbuléncia se desenvolvem
em trés intervalos: o intervalo das grandes escalas, o intervalo inercial e o intervalo
das pequenas escalas ou dissipativo. Na pequenas escalas ha a dissipacao de ener-
gia em calor independente da geometria do sistema e fortemente influenciada pela
viscosidade, como por exemplo as reagoes quimicas. J& nas grandes escalas, ocorre
o transporte das propriedades do escoamento e de energia. Elas ocorrem em escoa-
mentos com nimeros de Reynolds superiores a 10*, apresentam dimensoes na mesma
ordem de grandeza do sistema e sao praticamente independentes da viscosidade. E
o intervalo inercial, ou escalas médias, é responsavel pelo transporte de propriedades
das grandes para as pequenas escalas (MALISKA, 2004b).
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Para representar o comportamento turbulento do escoamento, existe uma série
de modelos matematicos, utilizados em complemento das equagoes apresentadas
anteriormente. Os métodos mais utilizados para a resolucao desses problemas sao
os métodos por médias de Reynolds ( Reynolds Averaged Navier-Stokes , RANS), a
simulagao de grandes escalas ( Large Edge Simulation , LES) e a simula¢do numérica
direta ( Direct Numerical Simulation , DNS), as quais serao apresentadas a seguir.

No método DNS as equacoes de Navier-Stokes sao resolvidas na sua forma com-
pleta, em todos os pontos da malha e para todas as escalas temporais e espaciais
do escoamento, sem recorrer a qualquer tipo de modelo de turbuléncia. Apesar da
grande precisao dos resultados obtidos, trata-se de uma técnica de alto custo com-
putacional. Ja no método LES, as equagoes de Navier-Stokes sao filtradas no espaco
fisico e/ou no espectro de frequéncia. As estruturas turbulentas responsaveis pelo
transporte de quantidade de movimento e de energia sao determinadas diretamente.
Assim, as equagoes que governam as grandes escalas dos escoamentos turbulentos
sao obtidas com auxilio de uma operacao de filtragem espacial das equacgoes de con-
tinuidade e quantidade de movimento linear. Posteriormente, a equacao resultante
apresenta termos nao resolvidos pela malha (escalas menores), que sao denomina-
dos de tensoes de Reynolds de sub-malha (Sub Grid Scale Reynolds Stress - SGS) e
devem ser modelados (TU et al., 2008).

Por fim, tem-se 0 método RANS no qual as propriedades do escoamento podem
ser decompostas em uma quantidade média e uma flutuagao associada a turbuléncia.
Utilizando esta operagao de decomposic¢ao em todas as propriedades do escoamento,
obtém-se uma equagao para solucao do escoamento médio através de uma média tem-
poral das equagoes de Navier-Stokes. Este ¢ o método mais utilizado nas analises de
CFD, produzindo bons resultados com baixos custos computacionais (NOGUEIRA,
2011; SIQUEIRA, 2014; TU et al., 2008).

No que diz respeito ao modelo matemético utilizado na formulagao do modelo de
turbuléncia, os mesmos podem ser classificados em: (i) algébricos; (ii) de duas equa-
goes e (iii) de tensoes de Reynolds. A abordagem mais utilizada para a modelagem
da turbuléncia é a técnica de RANS com o uso de modelos de duas equacoes, princi-
palmente os modelos k — ¢ e suas variantes. O modelo k — ¢ envolve a modelagem de
duas equacoes diferenciais de transporte, a energia cinética turbulenta, k, e a taxa de
dissipac@o de energia cinética turbulenta, ¢ (NOGUEIRA, 2011; SIQUEIRA, 2014;
TU et al., 2008).

B.5 Método de discretizacao

Para resolver as equacoes dos problemas de mecéanica dos fluidos, comentadas

anteriormente, métodos numéricos sao necessarios. Os mais utilizados sao o método
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das diferengas finitas (MDF), o método dos elementos finitos (MEF) e o método dos
volumes finitos (MVF), sendo este dltimo o utilizado pelo FLUENT para discretizar
as equagoes governantes.

No MVF o dominio do problema ¢ dividido em pequenas sub-regioes chamadas
volumes de controle. As equacoes sao discretizadas e resolvidas iterativamente para
cada volume, de acordo com as etapas listadas abaixo. Como resultado, uma apro-

ximagcao do valor de cada varidvel é obtido para cada ponto especifico da regiao de
interesse (MALISKA, 2004b).

B.6 Malha

Outra etapa importante na resolugao de problemas de mecénica dos fluidos com
auxilio de técnicas de CFD ¢é a defini¢ao e parametrizacao da malha a ser utilizada,
pois é com esse processo que se garante que os mesmos parametros computacionais
vao ser utilizados nas diferentes condicoes fisicas do problema. A malha é a repre-
sentacao discreta do dominio fisico e a parametrizagao da mesma é a determinacgao
de parametros geométricos e de refinamento que impactam na solugao numérica.
Essa etapa constitui a tarefa mais complicada do processo de simulacao, pois requer
muito trabalho e dedicacao, uma vez que a malha precisa respeitar a geometria do
problema fisico, evitando elementos distorcidos (MALALASEKERA e VERSTEEG,
1995).

As malhas sao classificadas de acordo como os elementos que sao gerados, po-
dendo ser: (i) malha estruturada ortogonal, a qual ¢ caracterizada pela or-
togonalidade perfeita e pela conectividade regular dos seus elementos; (ii) malha
nao estruturada, a qual possui uma conectividade irregular dos seus elementos;
(iii) malha estruturada nao ortogonal, a qual varia a ortogonalidade de seus
elementos ao longo da regiao de interesse; e (iv) malha hibrida, que possui re-
gioes do dominio com uma malha estruturada e outras com a malha nao estrutu-
rada(SIQUEIRA, 2014).

Além da classificacdo em relagao a geracao dos elementos, a malha também é
classificada em fungao da geometria dos elementos, sendo os tipos mais comuns, os
elementos tetraédricos e hexaédricos. Um exemplo de malha hibrida com elementos

tetraédricos utilizada nas simulagoes desse trabalho é apresentada na Figura B.2.
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Figura B.2: Exemplo de malha do tipo hibrida, com elementos tetraédricos.

Em relagao a qualidade da malha, alguns parametros sao utilizados para avaliar

esse ponto, como por exemplo:

o Assimetria (Skewness): mede o quao proximo do ideal o elemento se encontra.
Ela é definida pela Equagao (B.9) e seu valor ¢ considerado aceitéavel quando

¢ menor ou igual a 0, 75.

tamanho ideal do elemento - tamanho real do elemento
Skewness = , (B.9)
tamanho ideal do elemento

e Qualidade Ortogonal: mede a ortogonalidade do elemento e seu valor varia
entre 0 e 1, em que o valor 0 representa um elemento imperfeito e 1 representa

um elemento perfeito.

e Razao de aspecto: mede a razao entre a base e a altura do elemento.

B.7 Convergéncia

O critério de convergéncia é o valor de residuos abaixo do qual a solu¢ao numérica
obtida é considerada satisfatoria. Para isso, deve-se estabelecer algum critério para
avaliar esse feito, como, por exemplo, especificar que o residuo global da simulagao
deve ser inferior a um valor especificado (da ordem de 1073, por exemplo) ou que
uma variavel especifica tenha uma variacao inferior a um determinado limite ( 1075,
por exemplo) entre duas iteragoes sucessivas. Apesar de conceitualmente simples,
alcancar a convergéncia em um determinado sistema de equagdes nao constitui tarefa

facil e, na maioria das vezes, requer muito tempo de simulagdo (NOGUEIRA, 2011).
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