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O processo de desidratacao catalitica do etanol tem ganhado cada vez mais destaque
na atualidade em vista da possibilidade de producdo de eteno utilizando como matéria-
prima uma fonte renovavel, cujo processo tem maiores rendimentos e condi¢bes de
operacao mais brandas quando comparado a principal rota de obtencéo de eteno, a pir6lise
a vapor da nafta. No ambito nacional essa rota ganha um destaque ainda maior ja que o
Brasil € um grande produtor de etanol utilizando a cana-de-aglcar como matéria-prima.
Nesse contexto, a modelagem e a simulacdo da desidratacdo catalitica do etanol auxiliam
no desenvolvimento e na otimizacdo do processo. Esse trabalho tem como objetivo a
avaliagdo de um modelo bidimensional de um reator de leito fixo com transferéncia de
calor em escala industrial avaliando os diferentes tipos de condigdes de contorno na
coordenada radial comparando os resultados da simulagdo com dados de uma planta
piloto. Entre os resultados estdo a estimacdo de parametros que permitiu ajustar os dados
do modelo com os experimentos satisfatoriamente e a analise da condi¢do de contorno
com igualdade de fluxo que descreveu com coeréncia a troca térmica na camisa do reator.
Portanto, o modelo bidimensional é uma ferramenta importante no estudo de reatores de

leito fixo ndo-adiabatico e na avaliagdo da sua distribui¢do de calor radial.
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The process of catalytic dehydration of ethanol has gained highlight nowadays
considering the possibility of ethylene production using renewable source as raw material,
whose process has higher yields and softer operating conditions when compared to the
main route of production of ethylene, the steam cracking of naphtha. In the national scope,
this route gains an even greater highlight since Brazil is a major producer of ethanol using
sugarcane as raw material. In this context, the modeling and simulation of the catalytic
dehydration of ethanol help in the development and optimization of the process. The
objective of this work is the evaluation of a bidimensional model of a fixed bed reactor
with heat transfer on industrial scale, evaluating the different types of boundary
conditions in the radial coordinate and comparing the simulation results with data from a
pilot plant. Among the results are the parameter estimation that allowed fitting the data
of the model with experiments satisfactorily and the analysis of the boundary condition
with equal heat flow that coherently described the thermic exchange in the reactor jacket.
Therefore, bidimensional model is an important tool in study of non-adiabatic fixed bed

reactors and in evaluation of their radial heat distribution.
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1. INTRODUCAO

1.1. Motivagéo e Contextualizagéo

Com as constantes discussdes a respeito dos impactos dos gases de efeito estufa,
como as alteragbes climéticas, diferentes alternativas de combustiveis e produtos que
auxiliam na reducéo do efeito estufa tém ganhado destaque no mundo inteiro. No Brasil,
a producdo de etanol ganha cada vez mais importancia pelo seu elevado potencial como
fonte energetica renovavel. O etanol produzido no Brasil utiliza como insumo a cana-de-
acucar que é considerada uma das plantas que mais absorve CO2 durante 0 processo de
fotossintese (MOORE e BOTHA, 2014).

O Brasil é um pais com tradicdo no cultivo da cana e possui uma extensa area
disponivel para seu plantio. O etanol também pode ser utilizado como matéria-prima para
a producdo de diversos produtos utilizados pela inddstria de 3% geracdo da petroquimica,
fazendo do etanol um produto de destaque na producdo nacional com grandes

perspectivas futuras.

Na década de 70, a crise do petrdleo se instaurou e com isso o Brasil desenvolveu
0 Programa Alcool Brasileiro (PROALCOOL), cujo objetivo era substituir combustiveis
fosseis pelo etanol e consequentemente reduzir a dependéncias das importacdes. Atraves
disso, 0 pais apresentou avancos no cultivo da cana e na industria alcooleira
impulsionados por investimentos nesses setores (GOLDEMBERG, 2004). Logo, a cana-
de-acucar se tornou 0 insumo com maior aproveitamento na producao do etanol, além de
apresentar 0 menor custo de producdo entre as diversas matérias-primas, como

apresentado na Figura 1.1.
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Figura 1.1 — Custo de producéo do etanol em diversos paises com diferentes
insumos. Fonte: BASTOS, 2007 apud Silvério et al. (2008)

A demanda do etileno na industria de plastico € muito elevada, fazendo deste
composto o insumo mais utilizado por essas fabricas ja que eteno é intermediario na
produgdo de diversos polimeros (MORSCHBACKER, 2009). A principal rota de
producéo do etileno é a pirdlise a vapor que produz alquenos a partir do craqueamento de
fracOes leves presentes no petroleo, cuja operacdo se d& com elevadas temperaturas
(acima de 850°C) e com rendimento em torno de 55% (MATACHOWSKI et al., 2012).
Apesar de existir outras rotas de producdo de eteno, poucas das alternativas renovaveis
sdo viaveis, destacando-se a tecnologia de desidratacdo catalitica do etanol que possui
condicBes operacionais mais brandas e maiores rendimentos quando comparado a pirélise
a vapor (MORSCHBACKER, 2009).

O processo de desidratacdo catalitica do etanol utiliza catalisadores acidos,
tipicamente zeolitas, aluminas, aluminossilicatos, 6xidos metalicos, fosfatos e &cido
fosfdrico, em que a reacdo ocorre em sitios acidos moderados com a possibilidade de
reagdo intermolecular e intramolecular do etanol, originando olefinas e éter,
respectivamente (VARISLI et al., 2007). A desidrogenacdo do alcool também pode
ocorrer sobre sitios basicos formando aldeidos e cetonas (CHIMENTAO et al., 2007). A
alumina € o catalisador mais utilizado industrialmente dadas sua facilidade de preparo,
estabilidade e alta seletividade para eteno. A reacdo costuma acontecer na faixa de 150°C
a 500°C, em que a seletividade de eteno é maior para temperaturas superiores a 300°C. O
eteno pode ser obtido com seletividade de 95 a 99%, com conversao de etanol na faixa de
98% a 99%, dependendo das condi¢des operacionais (ZHANG et al., 2008). Em

temperatura menores, o éter etilico reduz a converséo de etanol em eteno, demonstrando



a importancia do conhecimento da cinética do processo, assim como a definicdo das
condigdes de operacdo (MORSCHBACKER, 2009).

A desidratacdo catalitica do etanol despertou o interesse de algumas empresas,
como € o caso da BRASKEM S.A. que possui uma planta com essa tecnologia desde
2010, cuja capacidade é de produzir 200 mil toneladas por ano de eteno utilizado na
unidade de polimerizacéo criando o polietileno verde que recebe essa denominacao ja que
os carbonos da cadeia polimérica provém do CO> da atmosfera absorvido pela cana-de-
acucar. A producdo do polimero verde tem um saldo positivo na absorc¢do de carbono, ou

seja, ao final do processo ha maior remogéo do que emissdo de gases estufa.

Diversos estudos referentes as condi¢des operacionais e cataliticas da reacdo de
desidratacdo do etanol séo apresentados na literatura, porém poucos trabalhos abordam a
area de modelagem e simulacdo do processo, destacando-se o artigo de
KAGYRMANOVA et al. (2011) e as teses de dissertacbes de MAIA (2015) e
DEMUNER (2016). O desenvolvimento da tecnologia de desidratag&o catalitica do etanol
pode ser auxiliado atraves de ferramentas computacionais utilizadas para simular e

otimizar, evidenciando a importancia de trabalhos nessa area.

1.2. Objetivo

Essa dissertacdo tem como objetivo a avaliagdo de um modelo bidimensional para
um reator de producéo de eteno através da desidratacdo do etanol em que a reacdo ocorre
num equipamento de leito fixo com transferéncia de calor baseado num processo em
escala industrial. A modelagem foi implementada e simulada no software MATLAB, cujo
intuito é a validacdo da modelagem através de dados reais de uma planta piloto
disponibilizados por uma empresa nacional, avaliando a influéncia da inclusdo da

dimensao radial. O resultado final foi pautado nos seguintes objetivos secundarios:

. Modelagem matematica e simulagdo de um reator de leito fixo né&o-

adiabatico levando em conta efeitos difusivos na diregéo radial;

. Implementagdo de diferentes tipos de condi¢bes de contorno radiais

analisando as solugdes das equacdes diferenciais parciais obtidas;



. Avaliacgdes dos perfis radiais das variaveis do processo e dos seus efeitos

no desempenho do processo;

. Estimacdo de parametros com os dados experimentais do reator piloto ndo-
adiabatico;
. Comparacdo entre o modelo bidimensional e modelos unidimensionais

presentes na literatura.



2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1. Matéria-Prima - Etanol

A producédo do etanol é feita principalmente a partir da fermentacdo de plantas
com elevado teor de agucares, como é o caso da cana-de-agUcar, milho e a beterraba.
Apesar da possibilidade de produzir etanol por outras rotas, a fermentacao se tornou a
principal alternativa para geracdo de etanol, portanto a viabilidade da industria alcooleira
esta associada ao desenvolvimento do setor agricola e da disposi¢éo de areas de plantios,

reduzindo seu impacto na geracao de alimentos.

Segundo Leite et al. (2009), o Brasil é responsavel por 33% da produ¢do mundial
de etanol com papel de destaque no atendimento da demanda futura desse produto.
Através de uma politica de desenvolvimento de biocombustiveis de 30 anos, o Brasil se
tornou referéncia em termos tecnologicos e de utilizacdo do etanol, cuja producdo é
baseada na utilizagdo da cana-de-actcar como insumo. Além das diversas vantagens
agricolas, o governo brasileiro estabeleceu o etanol como aditivo da gasolina e incentivou
a producdo nacional dos veiculos com motores flexiveis que permitem a utilizacéo tanto
de etanol quanto de gasolina, possibilitando a troca da utilizacdo do petrdleo pelo etanol
em 20% nos combustiveis (HIRA e DE OLIVEIRA, 2009).

No quesito ambiental, os biocombustiveis se tornam alternativas renovaveis que
podem substituir combustiveis fosseis, como é o caso do bioetanol que apresenta processo
energeticamente favoravel com producdo em larga escala viavel, sua matéria-prima €
capaz de fixar o dioxido de carbono da atmosfera e transforma-lo em carboidratos, além
da combustdo do bioetanol emitir menos CO2 que a queima de combustiveis fosseis,
fazendo com que o balango total de carbono esteja préoximo da neutralidade (DA COSTA
et al., 2010).

Em fungdo do potencial do bioetanol, algumas rotas alternativas estdo sendo
estudadas para mitigar efeitos indesejaveis da producdo convencional do etanol de
primeira geracdo em que seu principal dano se relaciona a utilizagdo de alimentos no
processo de fermentacdo alcoolica. Nessa linha de pesquisa, 0 bioetanol de segunda
geracdo seria produzido através de matéria-prima lignocelulosica obtida atraves de

residuos da agricultura e o bioetanol de terceira geragdo tem como insumo algas capazes
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de produzir biomassa, ambas tecnologias apresentam beneficios, porém ainda existem
alguns fatores limitantes que inviabilizam essas rotas economicamente, como por

exemplo os baixos valores de rendimento (JAMBO et al., 2016).
2.2. Producéo de Eteno e a Rota Petroquimica

Eteno € um dos principais insumos da industria petroquimica sendo utilizado na
producdo dos mais diversos produtos quimicos, como por exemplo o polimero
polietileno. A versatilidade do etileno possibilita sua reacdo com diferentes compostos,
originando diversos produtos quimicos, sua producdo tem numeros maiores quando
comparado a outros produtos bases da petroquimica, evidenciando sua importancia. A
pirdlise a vapor, também conhecida como craqueamento térmico, é a rota mais utilizada
atualmente para a producdo de etileno. Sua matéria-prima mais utilizada é a nafta que

pode estar acompanhada de etano, propano, butano e diesel (HAGHIGHI et al., 2013).

O cragueamento termico realiza a quebra de hidrocarbonetos produzindo olefinas,
essas reacOes acontecem em reatores tubulares inseridos em grandes fornos que utilizam
temperaturas bem elevadas, na faixa de 900 K a 1200 K, dado que o processo tem
comportamento endotérmico (CABALLERO et al.,, 2015). Os compostos quimicos
produzidos na pir6lise a vapor, constituem os produtos bases da 12 geracdo da industria
petroquimica que sdo utilizados como matérias-primas pela 22 geracéo, constituidas pelas
unidades de polimerizacdo que abastecem as industrias de transformacéo, 32 geracdo da
cadeia petroquimica (DEMUNER, 2016).

Motivados pela dependéncia do petrdleo e pelos impactos ambientais gerados pela
rota petroquimica convencional, tecnologias novas para a producéo de etileno estdo sendo
pesquisadas. A desidrogenacdo oxidativa do etano produz eteno a temperaturas mais
baixas quando comparada ao steam cracking, mas nesse processo hé a geragdo de diversos
compostos secundarios devido a presenca de oxigénio no meio reacional. Outra
alternativa é a oxidacdo seletiva do etanol que tem como principais produtos eteno e
etanal, porém seu principal catalisador tem pequena vida util (MATACHOWSKI et al.,
2012).

2.3. Tecnologia de desidratacgéo catalitica do etanol

A tecnologia da desidratacdo catalitica do etanol para obtencdo de eteno tem

ganhado cada vez mais destaque, principalmente no Brasil que possui a inddstria
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alcooleira de primeira geracdo consolidada. O processo de desidratacdo catalitica
apresenta diversas vantagens, incluindo a substituicdo de matérias-primas fosseis
utilizada pela petroquimica por insumos de fontes renovaveis capazes de fixar dioxido de
carbono da atmosfera, as condi¢Bes operacionais sdo mais brandas quando comparada ao
steam cracking, além das elevadas taxas de conversdes e seletividade em eteno
(MORSCHBACKER, 2009).

2.3.1. Historico

O processo de producéo de olefinas a partir de alcool teve seu inicio na década de
60, com algumas pequenas plantas de 2.000 a 10.000 ton/ano produzindo etileno a partir
de etanol. Com os avancos obtidos pela inddstria petroquimica, a producdo de etileno
passou a usar nafta como matéria-prima no cragueamento catalitico, elevando a producao
para escalas superiores, em torno de 100.000 a 500.000 ton/ano. A crise do petrdleo que
se instaurou a partir de 1973 demonstrou a fraqueza da industria petroquimica cuja
dependéncia do petrdleo impactou na producéo e preco do eteno. Com isso, a busca de
tecnologias alternativas se intensificou para atender a demanda do mercado por olefinas
(HERMAN, 1984).

Com a evolucdo da industria alcooleira, com destaque para o Brasil utilizando a
cana-de-acucar e 0s EUA usando o milho, o processo de desidratagdo catalitica do etanol
ganhou uma nova perspectiva. No Brasil, a BRASKEM S.A. se interessou pelo processo
e instalou uma unidade no polo petroquimico de Triunfo (Rio Grande do Sul) com
capacidade de produzir 200.000 toneladas de etileno por ano que é utilizado na planta de

polimerizagéo para produzir o polietileno verde.
2.3.2. Catalisadores e mecanismos reacionais

As condicBes operacionais e a selecdo do catalisador implicam diretamente na
eficiéncia da desidratagdo do etanol, influenciando na conversdo e seletividade do
processo. Entre os catalisadores mais utilizados, se destaca o 6xido de aluminio ou
alumina. Outros catalisadores tém aplicacdo na rota de desidratacdo como é o caso das
zedlitas, oxidos de cobalto, éxido de magnésio, éxido de manganés, 6xido de cromo,

fosfito de zirconio, sais de prata, entre outros (CHEN et al., 2007).

A desidratacdo de alcoois acontece predominantemente sobre catalisadores

acidos. Na alumina encontra-se sitios acidos e basicos em que os dois sitios estdo
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envolvidos na desidratacéo do etanol, mesmo assim, o carater basico do 6xido de aluminio
¢ muito baixo, logo a alumina possui caracteristicas preponderantemente acidas
(KNOZINGER, 1985). KNOZINGER e KOHNE (1966) observaram que na reagéo de
desidratacdo do etanol em alumina havia a producéo de éter etilico, eteno e agua. Abaixo
de 240 °C houve a formacéo preferencial de éter enquanto a formacdo de etileno ocorreu
com temperaturas maiores. Na condicdo de 270 °C o0s autores observaram ponto de
méaximo no perfil de éter etilico, demonstrando uma possivel decomposi¢cdo do éter
formando olefinas. KNOZINGER e KOHNE (1966) fizeram a proposta do seguinte
esquema reacional representado na Figura 2.1.
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Figura 2.1: Esquema de rea¢des definido por KNOZINGER e KOHNE (1966). (A

—alcool; E — éter; W — agua; O — olefina)

ARAI (1967) teve a intencdo de descrever da melhor forma o mecanismo
reacional da desidratacdo do etanol com catalisadores de alumina. A proposta envolveu a
identificacdo do comportamento do etdéxido (CHs-CH>-O-) na superficie catalitica. Os
principais componentes dessorvidos na superficie da alumina abaixo de 135 °C foram o
etanol e o dietil éter, enquanto o eteno foi obtido com temperaturas superiores. A
formacao de éter etilico foi favorecida pela maior concentracdo do ion etoxido, sugerindo
um mecanismo de Langmuir-Hinshelwood em que a molécula adsorvida pode reagir em
um sitio Gnico, mas também ocorre reacao com sitios vizinhos. O mecanismo da formacao

de etileno envolveria a geracdo do metil hidrogénio pela captacdo do ion oxido.

BREY e KRIEGER (1949) fizeram andlises da influéncia da temperatura de
aquecimento na preparacdo dos catalisadores de alumina utilizados em reacdes de
desidratacdo do etanol que ocorreram na faixa de 350 °C a 400 °C, além de estudar os
efeitos da presenca de 4gua. A atividade do catalisador diminuiu conforme a temperatura
de preparacéo foi superior & 600 °C, além da presenca de 4gua ndo interferir na atividade
especifica. O mecanismo reacional proposto envolve a formagdo de um carbanion que
pode reagir reversivelmente formando éter, considerando que a reacdo do carbanion

produzindo etileno é irreversivel. O mecanismo é representado pela Figura 2.2.
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Figura 2.2 — Mecanismo de reacdo segundo BREY e KRIEGER (1949)

SOLOMON, BLISS e BUTT (1967) avaliaram o desempenho da reacdo de
desidratacdo do etanol para diferentes condigdes de temperatura, pressao e concentragdo
na alimentacao, utilizando catalisadores de gama-alumina. A dependéncia da temperatura
foi evidente na seletividade e producéo de etileno, com alguns casos de elevada converséao
de etanol. O efeito da pressdo se mostrou desprezivel, enquanto a concentragéo inicial
interferiu em alguns resultados. O mecanismo da reacdo propde que o éter etilico é
formado a partir da reagdo do etoxido adsorvido na superficie catalitica com o etanol na
fase gasosa, enquanto a decomposi¢do do etoxido adsorvido produz eteno e um sitio Al-
OH.

CHEN et al. (2007) investigaram os efeitos da inclusdo de diferentes teores de
TiO2 em catalisadores de alumina, comparando o desempenho com catalisadores
convencionais e verificando diferentes condigdes operacionais para alcangar os melhores
resultados. No intervalo de temperatura estudado, os autores obtiveram elevados indices
de converséo, observando que a quantidade de 6xido de titanio influencia no carater acido
do catalisador. A atividade catalitica obteve melhores resultados para catalisadores com

teor de 10% de TiO», cuja seletividade em eteno atingiu valores satisfatorios.

Os catalisadores de silicoaluminofosfato conhecidos como SAPO-n podem ser
utilizados na desidratacdo do etanol e foram estudados por CHEN et al. (2010) cujo
escopo esteve pautado na modificacdo dos catalisadores comerciais SAPO-11 e SAPO-
34 inserindo Mn*2 e Zn*? para melhorar o desempenho dos catalisadores. Os melhores
indices de conversédo do etanol e seletividade do etileno foram obtidos para o0s seguintes
catalisadores respectivamente, Mn-SAPQO-34, Zn-SAPO-34 e SAPO-11, evidenciando
que os catalisadores sintetizados a partir do SAPO-34 possuem maior eficiéncia.

ZAKI (2005) utilizou diversos catalisadores sintéticos de Fe>O3, Mn.Oz e misturas

desses Oxidos com catalisadores de alumina e de aluminossilicatos, investigando a



atividade catalitica na desidratacdo do etanol. A eficiéncia dos catalisadores foi observada
através da seletividade em relacdo ao etileno, cujos melhores resultados foram
encontrados para os catalisadores de 6xido de ferro-manganés e o Oxido de ferro-

manganés-silica.

ZHANG et al. (2008) avaliaram quatro tipos de catalisadores utilizados para a
producdo de eteno a partir do etanol, para selecionar um catalisador adequado em termos
de atividade e estabilidade. A comparacdo envolveu dois catalisadores comerciais, a
gama-alumina e a zedlita HZSM-5 e dois catalisadores produzidos experimentalmente,
SAPO-34 e NiAPSO-34. Em termos de atividade catalitica, 0 HZSM-5 e NiAPSO-34
apresentaram maior acidez respectivamente, logo os melhores desempenhos nesse
quesito, porém os catalisadores mais estaveis foram feitos no laboratério. Dessa forma, o

NiAPSO-34 demonstrou maior eficiéncia com o par atividade e estabilidade.

ZHAN et al. (2010) focaram o trabalho na tentativa de aumentar a estabilidade
dos catalisadores de zedlitas HZSM-5 modificados com fdsforo através da insercéo de
pequenas quantidades de lantanio. Os catalisadores sintéticos PHZSM-5 com adi¢édo de
lantanio reduziram a formacéo de coque do processo de desidratacédo do etanol, elevando

sua estabilidade.

SOH et al. (2017) observaram o comportamento de catalisadores de ze6litas H-Y
convencionais e modificados com &cido fosférico na reacdo de desidratagdo do etanol. Os
catalisadores modificados tiveram reducdo na conversdo de etanol, porém a seletividade

de eteno se tornou maior e diminuiu a deposi¢do de carbono dos catalisadores.

BEDIA et al. (2011) estudaram a preparacdo de catalisadores de &cido carbono
produzidos através da ativacdo quimica de residuos lignocelulésicos com acido fosférico,
avaliando o seu comportamento como catalisador através do vapor de agua na conversao
e no produto, além da seletividade reacional do etileno. A desidratagdo do etanol
apresentou elevada seletividade em eteno em que a presenga de oxigénio auxiliou no

aumento da conversao e no controle da desativacao catalitica.
2.3.3. Reac0es presentes no processo

Diversas reacdes podem ocorrer durante o processo de desidratacdo do etanol e,
pautado nisso, MAIA (2015) realizou um levantamento das reacdes possiveis baseado em

alguns estudos tedricos e experimentais presentes na literatura que sdo apresentados na
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Tabela 2.1 (AVILA NETO, 2009; WANG e WANG, 2008; SILVA, MALFATTI e
MULLER, 2009; PORTUGAL JUNIOR, 1989; CHEN et al., 2007, VARISLI et al.,

2007; LIMA et al., 2009).

Tabela 2.1 — Reacdes possiveis na desidratacdo do etanol (MAIA, 2015).

TIPO

REACAO

Desidratacéo

C2HsOH = C2H4 + H20

2 C2Hs0H = (C2H5)20 + H20

(Csz)zO = 2 C2H4 + H20

3 C2Hs0OH = 2 CsHe + 3 H20

2 C2Hs0H = C4Hg + 2 H20

Desidrogenacao

C2HsOH = C2H40 + H»

Reforma do etanol

C2HsOH + 2H20 = 2CO + 4H:

Decomposic¢do do acetaldeido

C2H40 = CH4+CO

Reforma do metano

CHs4+ H,0 = 3H2 +CO

Reacdo water gas shift

CO + H.0 = H. +CO:;

Hidrogenagéo

C2Hs4 + Hz = C2Hs

CO + Hz=H20 +C

CsHg¢ + H2 = C3Hg

C4Hsg + Hz = C4H1o

Dimerizagao

2 C2Hs= C4Hs

Reacédo de Boudouard

2C0=CO:+C

Decomposigao

3C2HsOH = 2C3Hg + 3/20:

2C2HsOH = C4Hi0 + H2 + 02
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Tabela 2.1 — Reacg0es possiveis na desidratacdo do etanol (MAIA, 2015) (Cont.).

5C2HsOH= 2CsH12+3H2+5/20:

CHs= 2H; +C

C2Hs=2H, + 2C

C2H¢ = 3H, + 2C

CsHg=4H; + 3C

Formacéo de coque
C3He = 3H2+ 3C

C4sHg=4H, + 4C

C4H10= 5H2 + 4C

CsHi2 = 6H2 + 5C

. . 2CH4 = C2He + Hz
Polimerizacéo

2C2Hg = C4H10 + H2

C2HsOH + 302 = 3C0O; + 3H.0

C2H4 + 302 = 2C0. + 2H:0

CoHe + 7/202 = 2C0;+ 3H:0

Oxidacao
CsHe + 7/202 = 3C0. + 3H.0
CsHs + 502 = 3C0. + 4H.0
CH4 + 202 = CO: + 2H:0
Decomposicédo da agua H20 = H + 1/20,

2.3.4. Modelos Cinéticos

Apesar das diversas reagdes presentes no processo de desidratacdo catalitica do
etanol, os modelos cinéticos presentes na literatura consideram somente as principais
reacOes: a desidratacdo intermolecular e intramolecular do etanol; a desidrogenacéo do

etanol; a desidratacéo do éter etilico; a dimerizagéo do eteno.
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A proposta da modelagem cinética envolve o processo de estimagdo dos
pardmetros do modelo que € realizado a partir de dados experimentais das reacdes.
Anélises estatisticas referente aos erros experimentais devem ser feitas, garantindo que a

modelagem se aproxime cada vez mais da realidade.

A modelagem cinética da desidratacdo do etanol sobre catalisadores de alumina
proposta por AQUINO (1989) foi baseada em modelos heterogéneos de catalisadores,
levando em consideracdo a adsorcdo de diversos componentes na superficie catalitica. O
mecanismo reacional prevé a formagdo do intermediario etoxido adsorvido no
catalisador. O éter etilico é formado a partir da reacdo reversivel de dois sitios ocupados
com a espécie etdxido e o etileno produzido da reacao irreversivel do etdéxido. O modelo
considera a adsor¢cdo da &gua no catalisador de alumina (COBO, 1985). As taxas de
reacOes sdo apresentadas nas Equacdes 2.1 e 2.2, sendo k1 e ko as velocidades especificas,
Pi sdo as pressbes parciais, K € a constante de equilibrio da reagdo de desidratagdo

intermolecular e K; as constantes de adsor¢do de cada componente.

kZPEtanOlPAgua

TEteno = o5 (2.1)
PEtanOl+K1PAgua+K2PAgua ’ )
P P
Eter” Agua
klPEZTtanol<1_ 2 )
re _ KPEtanol (22)
Eter —

2
0,5
(PEtanol"‘KlPAgua"'KZPAgua )

BREY e KRIEGER (1949) também consideraram um modelo heterogéneo para a
desidratacdo do etanol em alumina cuja etapa limitante esta na reacdo na superficie,
porém o mecanismo reacional é diferente. O modelo ndo assume a adsorcdo dos
compostos etileno e éter etilico, apenas da agua e do etanol, além de determinar que
apenas um sitio ativo se envolve na reacdo irreversivel que forma etileno. A taxa de
producdo de eteno consta na Equacdo 2.3 em que k1 é a velocidade especifica, K; séo as

constantes de adsorgao e Pj séo as pressdes parciais.

_ k1KEtanolPEtanol
TEteno = (23)

KEtanolPEtanol+KAguaPAgua
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OSMARI (2015) prop6s trés modelos cinéticos para a reacdo de desidratacdo do
etanol em catalisadores de alumina. As reagdes consideradas para a modelagem sé&o
apresentadas nas Equacdes 2.4 a 2.6.

Reac&o de desidratacdo intramolecular do etanol

C2HsOH = C2Hs + H20 (2.4)

Reacdo de desidratacéo intermolecular do etanol

2 C2HsOH = (C2Hs)20 + H20 (2.5)

Reacdo de desidratacdo do éter etilico

(C2Hs)20 = 2 CoHs + H20 (2.6)

O primeiro modelo sugerido por OSMARI (2015) é o mais simples e que
considera as reacOes de cinética elementar e reversiveis, desconsiderando a adsor¢do dos
compostos. As taxas de reacoes sdo definidas pela lei de poténcias e apresentadas nas
Equacdes 2.7 a 2.9, cujas variaveis ki, k2 e ks s8o as velocidades especificas, Keg;i sdo as
constantes de equilibrio das reacGes e Pi sdo as pressdes parciais.

PEtenoPigua
T =kq (PEtanol - %qu) (2-7)
PirerPigua
T, =k, (PEtan012 - %) (2-8)
PEtenOZP'
1y = ki (Pgger — ione A0 (2.9)

A segunda modelagem de OSMARI (2015) incluiu a catalise heterogénea em que
0S componentes presentes na reacdo de desidratacéo do etanol se adsorvem na superficie
do catalisador. Para a formacéo de eteno, 0 modelo considerou a presenca de um sitio
ativo e que a agua ndo foi adsorvida, embora seja conhecido que sua presenca diminui a
atividade catalitica. As etapas limitantes foram consideradas as reacGes reversiveis na
superficie do catalisador. Dessa forma, nas Equacgdes 2.10 a 2.12, o K; representa a
constante de adsorcdo de cada componente.
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PEtenOPAgua> (210)

leEtanol(PEtanol_ Keqq

T‘l =
1+KEtan0lPEtanol+Kﬁterpﬁter+KEtenoPEteno

P P
Eter” Agua 211
kZKEtanolz<PEtanolz_ Keng ) ( )

T, =

2
(1+KEtanolPEtanol+KEterPEter+KEtenoPEteno)

2
PEteno PAgua
k3Kgrer| Perer— Keqs

(2.12)

T3 = 2
(1+KEtanolPEtan0l+Kﬁterp]§ter+KEtenoPEteno)

O terceiro modelo de OSMARI (2015) foi bem similar a segunda modelagem
considerando que a agua também se adsorve em um sitio ativo do catalisador. As taxas
de reagdes sdo apresentadas nas Equacfes 2.13 a 2.15.

PEtenoPAgua>

leEtanol(PEtanol_ Keqq

(2.13)

T1 = 2
(1+KEtanolPEtanol+KEt9rPEter +KEtenoPEteno +KAguaPAgua)

2 2 PEterPAgua
k2KEtanot”\ PEtanol _—Keqz

r = (2.14)

2
(1+KEtanolPEtanol+Kéterpéter+KEten0PEten0+KAguaPAgua)

2
PEteno PAgua
k3Kgrer| Phrer— Keqs

r3 = (2.15)

3
(1+KEtanolPEtanol+Kéterpéter+KEten0PEten0+KAguaPAgua)

KAGYRMANOVA et al. (2011) avaliou a cinética do processo de desidratacdo
do etanol em alumina. Além das reacBes descritas nas EquacBes 2.4 a 2.6, a
desidrogenacéo do etanol e a dimerizacao do eteno foram incluidas na anélise, Equacdes
2.16 e 2.17, incorporando sete componentes na modelagem cinética: etanol, eteno, agua,
éter etilico, hidrogénio, acetaldeido e buteno. As taxas das reagdes foram calculadas com
base na cinéetica elementar regida pela lei de poténcias considerando as reacfes

irreversiveis, nas Equagdes 2.18 a 2.22.
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Reacdo de desidrogenacao do etanol

C2HsOH = CzH40 + H2 (2.16)

Reacdo de dimerizagdo do eteno

2 CoHa= C4Hs (2.17)
11 = k1Cetanot (2.18)
r, = kZCEtanolz (2.19)
73 = k3Cirer (2.20)
13 = K4Crtanor (2.21)
s = KsCrteno (2.22)

MAIA et al. (2016) apresentaram uma modelagem cinética baseada no artigo de
KAGYRMANOVA et al. (2011), utilizando os mesmos compostos quimicos, mas
introduzindo a reversibilidade em todas as reacdes, obtendo um melhor ajuste aos dados

experimentais.
2.3.5. Descricao do Processo de Desidratagdo Catalitica do Etanol

O processo de desidratacdo catalitica do etanol € feito na fase vapor através de
reatores de leito fixo ou leito fluidizado com catalisadores de alumina ou silica-aluminia.
Reatores de leito fixo podem operar de forma isotérmica ou adiabatica, enquanto 0s
reatores de leito fluidizado operam em condic¢Bes adiabaticas (MORSCHBACKER,
2009).

Os reatores de leito fixo isotérmicos sdo 0s mais usuais cuja tecnologia consiste
numa disposigéo de leito fixo multitubular com os catalisadores inseridos no interior dos

tubos enquanto uma utilidade quente circula no casco para aquecer a rea¢do endotérmica.
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Os reatores de leito fixo adiabaticos séo alimentados por uma carga previamente aquecida
para garantir a quantidade de calor necessaria pela reagdo, seu arranjo costuma envolver
reatores em série com reposicao de etanol entre os equipamentos (MORSCHBACKER,
2009).

Depois da reacdo de desidratacdo, o efluente do reator passa pelo processo de
purificacdo de eteno. A primeira operacao envolve o resfriamento rapido do etileno bruto
seguido pela remocdo de agua e compostos condensaveis, como o etanol, pequenas
quantidades do acetaldeido e &cido acético. O etileno bruto sai pelo topo e é direcionado
até uma torre de lavagem com soda céustica para remocdo de tracos de dioxido de
carbono. O préximo destino do eteno é uma torre de secagem com peneiras moleculares
cujo efluente € o etileno em grau quimico com elevada pureza. Para obtencdo de eteno
grau polimérico, a carga que sai da torre de secagem deve ser direcionada até um processo
de destilagdo (MORSCHBACKER, 2009).

2.4. Modelagem do Processo de Desidratacdo Catalitica do Etanol

KAGYRMANOVA et al. (2011) realizaram a modelagem bidimensional de um
reator de leito fixo com transferéncia de calor em escala piloto. A respeito da modelagem
fluidodinamica foram considerados a modelagem bidimensional e heterogénea. O modelo
cinético levou em consideracdo cinco reac@es irreversiveis com sete espécies regido pela
lei de poténcias. Hipoteses simplificadoras fortes foram adotadas como velocidade axial,

pressdo e parametros fluidodindmicos e termodinamicos constantes.

MAIA (2015) implementou um modelo unidimensional do mesmo reator piloto
utilizado por KAGYRMANOVA et al. (2011), utilizando os dados experimentais do
primeiro trabalho para validar a modelagem. O trabalho de MAIA (2015) apresentou
algumas novas hipdteses mais adequadas como: a consideragdo da reversibilidade das
reacOes; variacdo da velocidade axial, pressdo e massa especifica da mistura reacional;
Propriedades termodinamicas e fluidodindmicas s&o funcGes das variaveis do modelo. Os
resultados de MAIA (2015) representaram melhor os dados experimentais do que o
modelo de KAGYRMANOVA et al. (2011).

A modelagem do processo de desidratacéo catalitica do etanol proposta por MAIA

(2015) é representada pelas seguintes equagdes:
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Balanco de massa global:

0pm , 9(pmVz) _
Jt 0z

Balanco de massa por componente:

NR

aCl' 6(Civz) 0 aCl

5t T oz ‘E[DME]JFZUURJ'
j:

Balango de energia:

aoT aT

[(1 - g)pscp,s + gmep,m] a_ + vzpmcp,m E =3

( +vZa) ZAHR+ T, —T)

Balanco de momentum:

v, v, (1 B 5)2 HmVUy
—= —=Z = 150 _
Pm o ¥ Pm¥z g, &3 D3
7(1-¢)(pnmv?\ 0P N
4 g3 D, 9z ' PmI

Condic0es de contorno para o balango de massa por componente:

z=0, Vvt

aCi(Z, t)
M

vr (€ (8) = v,(0,)Ci(0,8) — Dy ——

z=L,vt

aCi(Z, t)
M 9z

=0

z=L

0
0z

oT

—|+
Ly

(2.23)

(2.24)

(2.25)

(2.26)

(2.27)

(2.28)
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Condic0es de contorno para o balango de energia:
z=0, Vvt

Pr (v () Cp,r (DT () = p (0, )v,(0,8) 1 (0, )T (0, £)

dT(z,t) (2.29)
B 9z
z=0
z=L, Vvt
dT(z,t)
kT, =0 (2.30)
z=L
Condic0es de contorno para o balango de massa global:
z=0, Vvt
v,(0,t) = ve () (2.31)
Condic6es de contorno para o balango de momentum:
z=L, Vvt
P(L,t) = P.(t) (2.32)

Em que C;¢(t) é a concentragdo na alimentagdo do componente i, v¢(t) é a
velocidade na alimentacdo, Ty (t) € a temperatura da carga, p,(t) € a massa especifica

da mistura na alimentacdo e P, (t) é a pressdo na saida do leito catalitico.

As condicdes iniciais para as concentracdes e temperatura sdo apresentadas a

sequir:
Condicéo inicial para a concentragdo do componente i:

Ci(z,0) = Cy(2) (2.33)
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Condicao inicial para a temperatura:

T(z,0) =T;(z) (2.34)

DEMUNER (2016) apresentou a modelagem unidimensional de um reator de leito
fixo adiabatico em escala industrial com estudo da atividade catalitica, cujos os resultados
foram validados a partir de dados de uma unidade industrial. A abordagem de
DEMUNER (2016) teve como base a modelagem de MAIA (2015) em que algumas

modificagOes pertinentes foram implementadas no modelo:

e A equacdo do balanco de massa por componente foi modificada para atender as
defini¢cdes de velocidades médias molar e massica e dos fluxos difusivos molares,
dessa forma os efeitos difusivos passaram a ser descritos pela lei de Stefan-
Maxwell ja que a massa especifica da mistura ndo é constante no leito;

e A concentragdo do composto em maior quantidade na mistura foi determinada de
forma que a restricdo algébrica das composicGes fosse respeitada, evitando

problemas numéricos de fragcdes negativas:

2 7 =1 (2.35)

i=1

e Ascondigdes de contorno dos balancos de massa global, de massa por componente,

de energia e de momentum foram definidas pela igualdade de fluxo.
As equacbes do modelo de DEMUNER (2016) sdo exibidas a seguir:

Balanco de massa global é definido da mesma forma que a Equacéo 2.23 apontada
por MAIA (2015).

Balanco de massa por componente com a difusé@o definida por Stefan-Maxwell e

a inclusdo da atividade catalitica.

ac, (Cw) 9 <

a (G
= — Dy —|— o R .
ot oz z[p M 9z (pm)] * fpmz;vwa(z,t) j (2.36)
]:
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O balango de massa € feito para (n — 1) componentes, enquanto o Ultimo
componente é calculado através da restricdo algébrica de que a soma das composicdes

molares deve ser igual a um (Equacgéo 2.35).
Balanco de energia para o reator adiabatico.

aT oT o[ aT (2.37)
[(1 - g)pscp,s + gmep,m] E + vzmep,ma = & kH% +

oP  ap 3
(E + v, 5) + prprZ —AHja(Z, t)R]
j=1

Balanco de momentum ¢é representado da mesma forma que MAIA (2015)

descreveu (Equacdo 2.26).

Condic6es de Contorno para o balanco de massa por componente:

z=0, Vvt
d Ci (Z, t)
vp(0)Cip(t) = v,(0,8)C;(0,t) — Dy prm == (2.38)
0z Pm z=0
z=1L,vt
OCi (Z, t)
—Dy e =0 (2.39)
z=L
Condicdes de Contorno para o balango de energia:
z=0, Vvt
pr (v ()b () — Pr()vr (8) = pm (0, ), (0,0) Ry (0, 1) —
T (z,t) (2.40)

P(0,t)1,(0,t) — ky

z=0
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z=L, Vvt

PAC) 0 (2.41)
— H = .
0z L

Condic6es de contorno para o balango de massa global:
z=0, Vvt

pm(0,8)v,(0,t) = pp(O)vs(t) (2.42)

Condic6es de contorno para o balango de momentum:

z=0, Vvt

P(0,t) + pm(0,)v2(0,t) = Pr(t) + pr()vf (D) (2.43)

2.5. Reatores Catalitico de Leito Fixo

Os reatores de leito fixo possuem estrutura cilindrica ocupada por grandes
quantidades de particulas de catalisadores em que durante sua operagdo 0s reagentes
escoam pelo leito catalitico compacto e imével sendo convertidos em produtos. Esses
reatores tém diversas vantagens quando comparados a outros tipos de reatores cataliticos
heterogéneos, logo, sdo utilizados amplamente na industria quimica. Entre suas vantagens
estdo: unidades de elevada capacidade com construcdo simplificada; reatores de facil
operacdo e manutencdo; diversas pesquisas no projeto e desenvolvimento desses
equipamentos (HILL, 1977).

H& duas grandes categorias para os reatores de leito fixo: adiabatico ou com
transferéncia de calor. O modelo adiabatico é a melhor opgéo desde que alcance valores
aceitaveis de conversdo e seletividade para o produto desejado. Seu projeto € mais simples
e requer menor custo ja que ndo existe necessidade de troca térmica. Geralmente, 0
modelo com transferéncia de calor é constituido por um reator multitubular, cujo intuito
é facilitar a troca térmica do meio reacional, localizado no interior dos tubos, com a

utilidade, presente no casco do reator (RASE, 1990).

22



O arranjo do leito catalitico pode ser estruturado nas seguintes configuracdes:

e Em um Unico grande leito;

e Em mudltiplos leitos dispostos horizontalmente em uma pilha vertical,

e No projeto de um reator multitubular;

e Na estrutura de multiplos leitos em que cada um possui 0 Seu casco

(reatores em série).

O uso da configuragdo de multiplos leitos é feito quando existe a necessidade de
manter controle da temperatura do processo, ou outros fatores limitantes como queda de
pressdo e distribuicdo adequada do fluido reacional. Além da configurag¢do casco-tubo,
existem outras possibilidades para reatores de leito fixo com troca térmica, como a

utilizacdo de trocadores de calor interno ou espaco de resfriamento anular (HILL, 1977).

A alimentacdo do reator de leito fixo geralmente € realizada por cima, de forma que
o fluxo descendente garante a estabilizacdo do leito, minimizando o desgaste e arraste de
catalisadores. O uso do fluxo descendente é obrigatdrio para condi¢Bes operacionais com
grandes variacdes de fluxo na alimentacdo ou quando a carga reacional é composta por
um fluido denso. A desvantagem desse modo de operacdo esta na compressao e desgaste
do catalisador ocasionando aumento da queda de pressdo e a formacdo de caminhos
preferenciais no leito. O fluxo ascendente apresenta a vantagem de levantar os finos de
catalisador, consequentemente evitando a canalizacdo e blogueio do leito, com a
desvantagem de instabilizar o reator com altas vazdes, podendo provocar a fluidizacédo
(HILL, 1977).

A transferéncia de calor para um grande leito catalitico usualmente caracteriza um
problema significativo visto que a taxa energética da reacdo ndo apresenta distribuicdo
uniforme ao longo do reator porque geralmente grande parte da reacdo acontece na
entrada do leito. Essa dificuldade na distribuicdo uniforme do fluxo energético pode
acarretar na formacdo de regifes quentes ao longo do comprimento do reator,
possibilitando a desativacdo local dos catalisadores e a condugdo de possiveis reacoes
indesejadas. O problema de controle de temperatura nos reatores de leito fixo pode ser
contornado através de algumas técnicas operacionais como o uso de diluentes inertes na

alimentacdo moderando as mudancas de temperatura (HILL, 1977).
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2.5.1. Modelagem Pseudo-homogénea de Reatores de Leito Fixo

Os modelos de reatores de leito fixo podem ser agrupados em duas grandes
categorias: pseudo-homegéno e heterogéneo. A modelagem pseudo-homegénea nédo leva
em conta explicitamente a presenca de catalisadores, enquanto os modelos heterogéneos
consistem em calculos de conservacéo distintos para fluidos e particulas solidas. Dentro
de cada grupo os modelos apresentam uma elevacdo da sua complexidade, comecando
com a modelagem unidimensional pseudo-homegénea considerando apenas o transporte
advectivo na direcdo axial em que os efeitos de mistura podem ser adicionados elevando
a dificuldade do modelo e finalmente com a avaliacdo dos gradientes radiais, a
modelagem torna-se bidimensional. O modelo heterogéneo mais simples também sé
considera o efeito advectivo diferenciando as condic¢Ges no fluido e no catalisador, cujo
préximo passo é calcular os gradientes no interior das particulas e, por fim, a modelagem
mais abrangente, a heterogénea bidimensional (FROMENT e BISCHOFF, 1990).

Para as velocidades de fluxo aplicadas na pratica industrial, o efeito da difuséo
axial de calor e massa se tornam insignificante quando comparados ao transporte
advectivo. CARBERRY e WENDEL (1963) definiram o critério de que a dispersao axial
em reatores industriais pode ser desprezada desde que o comprimento do reator seja maior
que 50 diametros de particulas de catalisador, enquanto HILL (1977) estabeleceu um
critério de que o comprimento do reator de escala industrial deve superar 100 diametros

da particula de catalisador.

YOUNG e FINLAYSON (1973) apresentaram critérios, para desconsiderar 0s
efeitos de mistura axial, baseados na premissa de que como a taxa reacional diminui ao
longo do leito, a posicdo critica para a avaliacdo se da na entrada do reator. Dessa forma,

a difusdo axial é negligenciavel quando as seguintes desigualdades sdo respeitadas:

Taodp

ool < Peg (2.44)
_AH)10d (2.45)
(ZAH)Ta0dy & Pep,

(TO - Tw)uspg Cp
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Em que r,, é a taxa da reacdo por unidade de volume de leito na entrada do reator,
d, € o didametro da particula de catalisador, u, € a velocidade de escoamento no inicio do
reator, C, € a concentracao no inicio do leito, AH é o calor da reacéo, T, é a temperatura
na entrada do reator, T, € a temperatura da parede do leito, p, € a massa especifica do
gas e C, € a capacidade calorifica do fluido, Pe,,, € 0 nimero de Peclet massico baseado

no diametro do catalisador e Pey,, € 0 nimero de Peclet térmico utilizando a dimenséao do

catalisador como referéncia.

Gradientes radiais ndo sdo pronunciados em reatores industriais adiabaticos uma
vez que ndo existe troca térmica e os efeitos de parede envolvem uma parte pequena da
secdo transversal total. Reatores com transferéncia de calor podem promover gradientes
de temperatura radiais, consequentemente criando gradientes de concentragfes na mesma
dimensdo. Assim sendo, o projeto de reatores ndo adiabaticos tende a minimizar os efeitos
radiais através da escolha de tubos com didmetros pequenos com a implementagdo de

altas velocidades de escoamento para facilitar a troca térmica (RASE, 1990).

Efeitos radiais de temperatura e concentracdo podem ser ignorados desde que néo
haja geracdo de erros maiores que 5-10% na taxa de reacdo. Segundo MEARS (1971), o
erro ao desconsiderar gradientes radiais estaria na faixa de 5-10% desde que a seguinte

desigualdade seja respeitada:

|AH,|r,D?> 1.6RT,,

(2.46)
AerTw Eal

Em que 4H, corresponde ao calor de reacdo, r; é a taxa da reacdo por unidade de
volume de leito, D € o diametro do reator, A, € a condutividade efetiva, T, é a
temperatura interna da parede, R é a constante universal dos gases e E,; € a energia de

ativacdo da reacdo envolvida.

MEARS (1971) também apresentou a inequac&o a ser atendida para desconsiderar
os efeitos radiais nos reatores com multiplas reacdes, utilizando a energia de ativacao da

reacao mais intensa (E,) e a soma das contribuicGes dos calores de reaces:

S(\4Hy|r) D? _ 16RTy,

2.47
AETTW Ea ( )
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A modelagem unidimensional pseudo-homogénea de reatores de leito fixo
desconsidera a resisténcia ao calor e a transferéncia de massa na direcédo radial, logo, a
predicdo das temperaturas e a conversfes sdo uniformes em uma secdo transversal.
Quando ha reacdes com altas taxas de calor envolvidas, essa simplificacdo pode trazer
erros consideraveis ao modelo. Nesses casos, existe a necessidade do detalhamento da
temperatura e da conversdo no reator com o intuito de evitar pontos de temperaturas
elevadas, justificando a utilizacdo de duas dimensdes. Quando a condutividade efetiva,
Xer, € calculada através de experimentos de transferéncias de calor, constata-se que seu
valor diminui bastante na proximidade da parede do reator, como se houvesse uma
resisténcia secundéria atuando sobre o fluxo energético, provavelmente produzido pelas
variagcBes no empacotamento catalitico e velocidade do fluxo. Esse fenbmeno é descrito
através da troca térmica na parede do reator, em que a Equacdo 2.48 representa a
igualdade de fluxo térmico nesse contorno (FROMENT e BISCHOFF, 1990).

oT
aw(Te = Tw) = ~Aer (37) 248)

Em que Ty é a temperatura do fluido adjacente.

HILL (1977) apresentou um modelo bidimensional estacionério com as equacdes da
continuidade para um componente “A” e da conservagdo da energia. A dispersdo axial
foi desconsiderada e os numeros de Peclet méassico e térmico foram considerados
constantes para todo o setor transversal, assim como a velocidade de escoamento massica.

As equac0es diferenciais parciais sdo apresentadas nas Equaces 2.49 e 2.50:

O(CAuz) . aZCA 10Cy
—T-F R IR? +§6—R +VATA—O (249)

(2.50)

a(GT) ., (62T 10T
er

4= |+ AH =0
NP 6R2+R6R>+r‘4

Em que C, corresponde a concentragdo do componente “A”, u, € a velocidade de
escoamento axial, Dy € a difusividade massica efetiva, A}, € a condutividade térmica

efetiva, v, € 0 coeficiente estequiométrico do composto “A” na reacao.
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Como condicdes de contorno referente a coordenada axial € necessario conhecer
a temperatura e a concentracdo na entrada do reator (Problema de Valor Inicial). Além
disso, a solugdo da equacdo deve atender os requisitos da simetria cilindrica (HILL,
1977):

Em R=0 para todo z

(Z%)H =0 (2.51)
(Z_DR:() =0 (2.52)

As outras duas condicbes de contorno sao definidas pela impermeabilidade da
parede do reator, logo ndo ha fluxo massico, e pela igualdade de fluxo térmico na lateral

do reator, expressa na Equacéo 2.48:

Em R=RO0 (parede do tubo)

(aﬁ) _ (2.53)
OR /r=ro

aT ay q

(aR)RzRO Aer ( K W) /16'7' ( )

Essas equagdes diferenciais parciais acopladas sao resolvidas para qualquer ponto
no leito catalitico atraves de métodos numéricos de resolucdo de equagdes diferenciais
(HILL, 1977).
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3. METODOLOGIA

3.1. Modelagem Cinética

As reacOes consideradas estdo contidas no artigo de KAGYRMANOVA et al.
(2011) que destacou as reagdes baseado nos compostos quimicos com maior destaque no
processo de desidratacdo catalitica do etanol. Os principais produtos sdo eteno, éter

etilico, acetaldeido, hidrogénio e butenos que sao obtidos através das seguintes reacoes:

C2HsOH = CzHq + H20 (3.1)
2 C2Hs0H = (C2Hs)20 + H20 (3.2)
(C2Hs)20 2 2 CzH4 + H20 (3.3)
C2HsOH = C2H40 + Ha (3.4)
2 CoHa= C4Hs (3.5)

MAIA (2015) introduziu o efeito da reversibilidade das reacdes em sua
modelagem cinética e obteve bons resultados com seu modelo reversivel baseado na
cinética elementar da lei de poténcias. Para facilitar a notacdo, as rea¢fes acima foram
numeradas respectivamente e representadas pelo indice “j 7. As espécies quimicas foram

numeradas de acordo com a Tabela 3.1.
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Tabela 3.1 — indice dos componentes quimicos

indice i

Compostos

1

2
3
4
)
6
7

Agua
Eteno
Etanol
Eter Etilico
Etanal
Hidrogénio

Butenos

As reacOes podem ser representadas através da matriz de coeficientes

estequiometricos (v; ;) conforme Tabela 3.2, em que valores negativos correspondem aos

reagentes e valores positivos aos produtos.

Tabela 3.2 — Matriz de coeficientes estequiométricos

Espécie i

~N oo o A oW DN B

|

-1

o O o o

Reacdo j
2 3

1 0

0 O
2 -1
1 0

0 1

0 1

0 0

4 5
1 0
2 -2
0 O
-1 0
0 O
0 O
0 1

Para calcular as taxas cinéticas é necesséria a defini¢do da ordem das rea¢des que

séo representadas pelas Equagdes 3.6 a 3.8.

AU]’ = Z vi,j

lenj

(3.6)
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Vip = z Jvi | (3.7)

ua= Y vy (38)

A variavel Av; representa a variacdo de numero de mols da reacdo em questéo,
np, € 0 conjunto de reagentes na reacao direta <, Ng; € 0 conjunto de reagentes na reacao
reversa “j”, n; € 0 conjunto unido dos reagentes nas reagGes diretas e reversas “j”, v; p €
a ordem direta da reacdo calculada a partir dos coeficientes estequiométricos dos
reagentes e v;z € a ordem reversa da reacdo obtida a partir dos coeficientes

estequiométricos dos produtos.

A Tabela 3.3 apresenta os valores dessas defini¢fes para cada reacdo considerada

no modelo.

Tabela 3.3 — Valores das ordens das reacoes

Reacdo j Vjp ViR Av;
1 1 2 1
2 2 2 0
3 1 2 1
4 1 3 2
5 2 1 -1

O modelo genérico da taxa de reacdo proposto por MAIA (2015) regido pela
cinética elementar da lei de acdo das massas considerando o efeito da reversibilidade da

reacao e expresso pela Equacéo 3.9.

= k. Jvigl _ ; vl
R] - kaD Cl / I{] (CO)AU]' Ci (39)
]

iGTlD . lenR]
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Na Equacdo 3.9, a variavel k; , representa a velocidade especifica da reagéo
direta, C; € a concentragdo molar do componente i, K; € a constante de equilibrio da reagdo

e C° é a concentracéo de referéncia utilizada para calcular a constante de equilibrio.

A concentracdo de referéncia C° é determinada como a concentragédo padrdo
correspondente ao gas ideal na pressao de referéncia de 1 atm e temperatura de referéncia
de 298.15 K.

A velocidade especifica da reacdo direta € definida pela lei de Arrhenius. Em
funcdo das reacdes ocorrerem no meio poroso € necessario definir a taxa das reacdes por
unidade de volume do leito catalitico o termo pg (1 — &) € inserido na equacdo da
velocidade especifica. A divisao pela porosidade € define a taxa da reagdao por unidade
volumeétrica. Essas modifica¢fes foram propostas por DEMUNER (2016) para que a taxa
cinética estivesse em conformidade com a equacgdo da continuidade molar, conforme

Equacéo 3.10.

—E_ 1—¢
kpj = ko ;TP exp( S )ps ( . ) (3.10)

Na Equacdo 3.10, k, ; € o fator pré-exponencial da reagéo, E, ; € a energia de
ativacdo da reacdo em questdo, R é constante universal dos gases, p, € a massa especifica

do catalisador e € é a porosidade do leito catalitico.

A constante de equilibrio termodindmico € calculada a partir da equagdo de Van’t
Hoff, Equacdo 3.11, que relaciona a variacdo da constante de equilibrio com a variacdo
de entalpia. Por esse motivo, a concentracdo de referéncia C° é escolhida através das
condicBes em que ha informacdes a respeito das entalpias de formagdes dos compostos

envolvidos na reacao.

0 0 0
AHj,To - AG],TO _ AH],TO _ i fT
RT

AC dT+1fTAC ar (3.11)
RT, RT 2 R pT '

To To

K;(T) = exp(

Em que AH]-OT é a variacdo da entalpia da reacdo j na condicdo de referéncia,
1o

AGJ-OT € a variagdo da energia de Gibbs da reacdo “j” na condicdo de referénciae AC, ; €
1o ’
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a variacao do calor especifico a pressdo constante da reacdo “j” que ¢ calculado através

da Equacéo 3.12.
NC NC NC NC
ACp,j = Z vi‘jai + Z Ui,jBi T + z Ui’j)/iTZ + Z vi‘jé'l-TS (312)
i=1 i=1 i=1 i=1

Em que NC é o numero total de espécies envolvidas na modelagem cinética.
a;, Bi, Vi, 0; sdo constantes do calor especifico a pressdo constante caracteristicas de cada

substancia.

O célculo das taxas cinéticas para cada componente é expresso pela Equacéo 3.13,
cuja taxa reacional de cada componente corresponde a soma da taxa de consumo e

producdo nas reacdes estudadas. A varidvel nR corresponde ao nimero de reagdes da

modelagem.
nR

Ai = Z vi,jRj (313)
j=1

Apesar desse modelo ndo representar de forma completa a taxa de reacdo na
presenca de catalisador, ndo levando em conta as etapas de adsorcdo e dessorcdo na
superficie do catalisador, pode ser observado nos trabalhos de KAGYRMANOVA et al.
(2011), MAIA (2015) e DEMUNER (2016) que a abordagem cinética simplificada

fornece a descricdo da taxa de forma confiavel.

3.2. Modelagem do reator catalitico de leito fixo com transferéncia de calor

O desenvolvimento do modelo matematico para o processo de desidratacdo do
etanol é baseado num reator catalitico de leito fixo ndo-adiabatico com dispersdo massica
e térmica nas coordenadas axial e radial. A deducdo do modelo é caracterizada para
avaliar a dindmica do processo, enquanto o padrdo estacionario é utilizado para
comparacao e validagdo do modelo através de dados de uma planta piloto. Tanto o modelo
dindmico quanto estacionario é constituido por um sistema algebrico-diferencial formado

por equacgOes diferenciais parciais, resultantes dos balancos de massa, energia e
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momentum, além das equacdes algébricas, como a restricdo do somatorio da composicao

e a equacao de estado.

As hipoteses adotadas na modelagem sdo baseadas nos trabalhos de MAIA (2015)
e DEMUNER (2016) e definidas a seguir:

e Modelo bidimensional: as variaveis de estado se modificam ao longo das

direcOes axial (z) e radial (r), desprezando as variagdes angulares;

e Modelo pseudo-homogéneo: sem distincdo entre fases sélida e gasosa,

utilizando parametros massicos, térmicos e cinéticos efetivos;
e Disperséo radial e axial,

e Difusdo massica representada pela lei de Stefan-Maxwell e conducéo de

calor expressa pela lei de Fourier;

e Coeficiente efetivo de difusdo massica (D,,), de condutividade térmica
(ky) e viscosidade dinamica da mistura (u,,) calculados por correlagdes

semi-empiricas;
e Viscosidade do fluido reacional depende exclusivamente da composicao;

e Gas ideal: condi¢cbes operacionais com baixas pressdes e temperaturas

elevadas;
e Fluido newtoniano;
e Dissipacdo de calor pelas forcas viscosas despreziveis;
e Calor gerado pela difusdo méssica é desprezivel;

e A permeabilidade do meio e a fungdo geométrica do meio poroso séo

calculados pelas relagdes da equacao de Ergun;
e Porosidade do leito é uniforme;

e Atividade catalitica variavel e representada pelo modelo proposto por
DEMUNER (2016).
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As equacdes dos balancos de massa global, material por componente, de energia

e quantidade de movimento sdo definidas a seguir:

Balango de massa global:

Jt 0z

Balanco de massa por componente:

+a(vC) 16[ a(ci)]+
ot T oz PmDuT

az[pm Ma( )] zvua(z)R

(3.15)

Assim como DEMUNER (2016), o balanco material por componente é feito para
(NC — 1) componentes, enquanto o ultimo componente é definido pela satisfacdo da
restricdo algebrica que a soma das fracdes molares deve ser igual a 1. Essa restricao foi
utilizada para o calculo do componente em maior teor na mistura reacional para que erros

numericos com composicdes negativas sejam evitados.

D=1 (3.16)

Balanco de energia:

oT 6T
[(1 - g)ps st Epm pm] + vzmepm 9z

16<k6T+6<k aT +<ap 6P> f:AH R
rarrHar) oz ”az) at 29 a(z)

j=1

(3.17)
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Balanco de momentum:

v, v, (1—e)? (uyv,
Pm oy ¥ PmVz g, 150 &3 D3
(3.18)
7(1—¢) (pnv2Z\ 0P
13 ———+pmg
€ D, 0z

Para a resolucdo do sistema algébrico-diferencial, a equacdo de estado

considerando gés ideal é uma das equacdes algébricas a serem resolvidas na modelagem.
Equacdo de Estado — Gés Ideal:

)2 (3.19)
Ct - ﬁ

As equacOes da massa especifica da mistura, da massa molar da mistura e da
fracdo molar sdo utilizadas para escrever a equacao de estado em funcédo das variaveis do

modelo.
Massa especifica da mistura reacional:

pm = CMy (3.20)

Massa molar do meio reacional:
NC (3.21)

MM = ZZiMi

i=1

Fracdo molar do componente i:

C; (3.22)

Zi = —

O termo de geragédo nos balancos de massa e energia dependem da atividade do
catalisador que é representado pela Equacdo 3.23. Como o escopo do trabalho ndo € o
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estudo catalitico e o tempo de operacdo simulado néo sera grande, o modelo de atividade
selecionado apresenta dependéncia exclusiva da posi¢do axial, visto que leitos cataliticos
raramente apresentam completa atividade ao longo de seu comprimento, mesmo nos
processos de partida (DEMUNER, 2016).

G+ tanh[k(z — 1)]

a(z) = 1 (3.23)

A Equacéo 3.23 representa um comportamento ondulatério proximo de um degrau
cujo intervalo é determinado pelos limites superior e inferior da fungdo tangente
hiperbolica. O pardmetro G determina a atividade do catalisador na entrada do reator, o
valor de A desloca o perfil de atividade na dire¢do axial e a constante x indica a taxa de

crescimento da atividade catalitica.

A resolucdo das equacdes diferenciais parciais necessita das condicBes de
contorno nas coordenadas radial e axial. As dispersfes massica e térmica ocorrem tanto
na direcdo radial quanto na direcdo axial, e a ordem diferencial para cada dimensdo é
igual a dois, o que implica no estabelecimento de duas condig¢des de contorno.

As condicdes de contorno radiais para 0 balan¢co de massa por componente séo
definidas pela condi¢do de simetria do reator tubular e pela condicdo de impermeabilidade

massica da parede do reator.

r=0, v(tz):

aCi(z,1,t)

Q0 =0 (3.24)
r=0

=R, v(tz):

dC;(z,1,t) (3.25)

s =0

or

r=R

As condicOes de contorno radiais para o balango de energia séo definidas pela
condicdo de simetria do reator tubular e a condigdo de contorno na extremidade vai ser

definida de duas formas, uma solucéo com a temperatura da parede do reator especificada
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(Tipo 1 — Condigdes de contorno de Dirichlet) e a outra solugdo com igualdade de fluxo

térmico (Tipo 2 — Condig&o de contorno de Neumann).
r=0, v(tz):

T (z,1,t) (3.26)
= =0
ar

r=0

r=R, V(tz):
Tipo 1 - Temperatura especificada

T =T, (3.27)

Tipo 2 - Igualdade de Fluxo

dT(r,z,t) (3.28)
ky —6 - q

As condicOes de contorno para a dimensdo axial na entrada do reator (z=0) véo
ser definidas através da igualdade de fluxo das variaveis levando em consideragdo a
contribuicéo dos efeitos advectivos e difusivos (Tipo 3 — Condicao de contorno de Robin).
Na saida do reator (z=L), as condi¢cdes de contorno axiais sdo determinadas pela

inexisténcia da dispersdo massica e térmica.
Condicéo de contorno axial para o balango global:
z=0, Vv(tr):

Pf(t)vf (t) = Pm (T', O, t)vz (7", O, t) (329)

CondicGes de contorno axiais para o balan¢o de massa por componente:
z=0, V(tr):

Gzt t)) (3.30)

Pm

o
o ©07 () = Ci(r, 0,00,(1,0,6) = puDi 5
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ac(r,zt) (3.31)

Condic0es de contorno axiais para o balango de energia:

z=0, Vv(tr):
pf(t)vf(t)hf(t) - Pf (t)vf(t) = pm(r) 0' t)UZ(T', 0' t)hM (T', 0' t) (332)
P(r 0 0 I 0T (r,z,t)
—P(r,0,t)v,(r,0,t) — L e
z=L, Vv(tr):
dT(r, z,t) (3.33)
i St =0
0z 2=L

Condicéo de contorno axial para o balanco de momentum:
z=0, V(tr):

Pe(t) + pr()vp2(t) = P(r,0,t) + py (r, 0,)1,%(r, 0, 1) (3.34)

A variavel C;; € a concentracdo do componente i na alimentagdo, T; € a
temperatura da mistura na entrada do reator, v € a velocidade de escoamento na
alimentacdo, h € a entalpia especifica do fluido na alimentacdo, P € a presséo na entrada

do reator e p, & a massa especifica da mistura na carga.

Admite-se para as equacdes do balango de massa global e o balanco da quantidade
de movimento a hipétese de quase estado estacionario, dessa forma, as derivadas do
tempo das variaveis p,, e v, sdo desconsideradas. Essa hipotese implica na resposta
instantanea dessas variaveis quando sdo comparadas as respostas das variaveis T e C;.
Como a ordem diferencial da derivada temporal é igual a um e foram adotadas a hipétese

de quase estado estacionario para as variaveis p,, € v,, 0 sistema necessita da condicao

38



inicial para os sete componentes e para a temperatura. Essas condigdes iniciais
correspondem a todos 0s pontos axiais e radiais determinados para a resolucao do sistema
de equacdes algébrico-diferencial, cujas condi¢bes devem respeitar todas as equagoes

diferenciais e algébricas para inicializar o modelo de forma adequada.

Condic0es iniciais:

t=0, V(zr):
Ci (Z, r, 0) = CiO (Z, T') (335)
T(zr,0) = Ty(z,7) (3.36)

MAIA (2015) utilizou a correlacdo semi-empirica de CHAPMAN e COWLING
(1961) para representar o coeficiente efetivo de difusdo massica (D,,) para gases em
meios porosos e a correlacdo de FROMENT e BISCHOFF (1990) para descrever o
coeficiente efetivo de condutividade térmica (ky), obtendo bons resultados descrevendo
o fendmeno da difusdo méassica e térmica na modelagem do processo de desidratacdo do

etanol. Essas correlagOes sdo definidas por:
Coeficiente efetivo de difusdo méssica:

T15 (3.37)
Dy = Duo P

Condutividade térmica:

kH = kHoTO'S (338)

A viscosidade da mistura é utilizada no balanco de momentum e seu calculo €
baseado em uma regra de mistura ponderada pela fracdo molar e a viscosidade de cada
componente, cuja equacdo foi utilizada nos modelos de MAIA (2015) e DEMUNER
(2016).
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Viscosidade da mistura reacional:

NC (3.39)

Uy = Z Zili

i=1

O calor especifico da mistura é usado no balango de energia e 0s seus coeficientes
sdo ponderados pela fragdo molar. O C, ., precisa ser dividido pela massa molar da

mistura para que esteja coerente com o balanco de energia descrito em termos de fluxo

de massa.
Calor especifico da mistura:

i= lzlal +Zl 1ZLBIT+ZL 1Zl)/l TZ +Zl 1216 T3 (3'40)
Com = .,

A variacdo de entalpia da reacdo é calculada utilizando a equacéo da variacéo do
calor especifico para cada reacdo (Equagéo 3.12). O AH; é¢ empregado na taxa de geragao

de energia do balanco energético e na constante de equilibrio das reaces.
Variacdo da entalpia de reacao:

o (" (3.41)

O célculo da entalpia especifica da mistura é necessario para a expressdo da
condicdo de contorno na coordenada axial da entrada do reator, Equacéo 3.32. A entalpia
especifica da mistura de referéncia é calculada através da ponderacdo das entalpias de

formag0es pela fragdo molar dos compostos.
Entalpia especifica da mistura:

T (3.42)
hy = hyeg + f CpmdT
TO
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Entalpia especifica da mistura de Referéncia:

NC (3.43)

href = z 4 HZ’?S

i=1

A porosidade do leito catalitico é determinada através da equacdo empirica de
Haugley e Beveridge (FROMENT e BISCHOFF, 1990) e definida a seguir:

Porosidade:

o=

1

£=0,38+0078|1+————]|

| @)
(o)

Algumas constantes foram estimadas por MAIA (2015) que simulou um reator de
leito fixo ndo-adiabatico unidimensional. Em vista da quantidade limitada de dados
disponiveis, esse trabalho ndo estimou todos os parametros, portanto, a energia de

ativacdo de cada reagdo (E, ), o fator de difusividade massica efetiva (D) € o fator de

condutividade térmica efetiva (ky,) utilizados foram os mesmos estimados no trabalho
de MAIA (2015).

3.3. Adimensionamento do modelo

Adimensionar equacfes podem trazer diversas vantagens para a resolucdo dos
problemas, entre esses beneficios estdo a identificacdo de relacGes entre os principais
parametros de um determinado problema dando origem aos famosos ndmeros
adimensionais que auxiliam na inspecdo desses fendmenos fisicos. O adimensionamento
também simplifica as equagdes envolvidas visto que o nimero de parametros nos
problemas adimensionais € menor do que o nimero de pardmetros nas equagdes originais,
facilitando a notacéo e a realizacéo de experimentos. Outra utilidade interessante esta na
possibilidade de extrapolacdo dos valores para diferentes escalas do problema, sendo

muito utilizado em pesquisas de processos quimicos. Por fim, o adimensionamento traz

41



beneficios para os métodos numéricos, reduzindo erros de arredondamento e truncamento

e proporcionando maior estabilidade numeérica.

A homogeneidade dimensional assegura que cada item aditivo da equagéo
apresente a mesma dimensdo, consequentemente, a divisdo dos termos por variaveis ou
constantes de mesma unidade assegura o adimensionamento do problema. As variaveis
adimensionais que possuirem o intervalo entre zero e um podem ser chamadas de
variaveis normalizadas, tornando a normalizagdo um conceito mais restritivo que o
adimensionamento (CENGEL e CIMBALA, 2007).

As variaveis dependentes, independentes e alguns parametros adimensionais sao

definidos a sequir:

Tempo adimensional (dividido por um tempo de residéncia caracteristico do

reator):
_t (3.45)
T T e——
L/vRef
Comprimento adimensional:
_Z (3.46)
=1
Raio adimensional (adimensionado considerando a simetria da coordenada
radial):
r\? (3.47)
u=(5)

Concentracdo adimensional:

_ G (3.48)
CRef

Vi
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Temperatura adimensional:

T
TRef

0

Pressdo adimensional:

P

Il =
PRef

Velocidade axial adimensional:

Uz

w =
URef

Massa especifica da mistura adimensional:

_ Pm
pRef

Massa especifica do solido adimensional:

Ps
¢ =
* pRef

Calor especifico da mistura adimensional:

(3.49)

(3.50)

(3.51)

(3.52)

(3.53)

(3.54)

(3.55)
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Entalpia especifica da mistura adimensional:

hy (3.56)

===
M Cp,RefTRef

Taxa de energia adimensional:

wo__ 1 (3.57)
kH,RefTRef

Através das varidveis e dos parametros adimensionais descritos, a modelagem do
reator foi redefinida em termos adimensionais, sendo representados nas seguintes

equacoes:

Balanco de massa global:

0p  a(pw) _ (3.58)
E-'_ 0x =0

Balanco de massa por componente:

6w+aww)_ 1 9 [6%: 6<%)+
ot dx  Pep,0x| I ?ox )
5 s (3.59)
1 9o E)(yl-)_l_z Da,a(x)
Pey,pou| Il ¢”au ) .1Vi,j G
]:
Balanco de energia:
oy + (1 — )b 2+ wopr, 20 = 6[91/269+
=Pl sl gr T @bl g = Pey; 0x dx
5 (3.60)
1 6[91/269 +CE(6H+ 6H>+Z Da,a(x)
Pep p 0u v ou ot ‘“ax . lﬁj AL
]:
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Balanco de momentum:

W Jdw afn ¢
g o 2 I 3.61
¢ 5o+ wpo— = —wBK — W $BP — EU——+ - (3.61)

Equacdo de estado adimensional:

1 Z
M,Ref =1

Restricdo Algebrica:

CrorTror RO
“Ref Ref TV zyl—l (3.63)
Pro 11

i=1

Durante o adimensionamento das equacdes, algumas propriedades foram

definidas em funcdo das variaveis de referéncia. Essas propriedades sdo citadas nas
Equacdes 3.64 a 3.66.

Coeficiente efetivo de difusdo massica de referéncia:

T3/2
R
Dtrer = Do S ef (3.64)
Ref
Coeficiente efetivo de condutividade térmica de referéncia:
ki rer = ku,oT, Re/f (3.65)
Massa molar da mistura de referéncia:
Pr
My rer = 7 (3.66)
Ref
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Todas as condi¢cbes de contorno também séo utilizadas na forma adimensional,

conforme descritas a seqguir.
CondicGes de contorno radiais para o balango de massa por componente:
u=0, v(t,x):

dy;(x,u, 1)

T = finito (3.67)

u=0

u=1, v(t,x):

dy;(x,u, 1)

- =0 (3.68)

Condicdes de contorno radiais para o balango de energia:
u=0, v(t,x):

20 (x,u,1)

7u = finito (3.69)

u=0
u=1, v(t,x):
Condicdo de contorno do tipo 1:

0 = 0,5, (3.70)

Condicdo de contorno do tipo 2:

, 00 (x,u, 1)

1 _
2uf 7u =y (3.71)

u=1
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CondicGes de contorno axiais para o balanco de massa por componente:

x=0, V(t,u):

o . $0°2 9 (y,(x,u,D) 27
a)f(T)yi,f(T) —(l)( :u'T)yl'( 'u'T)_Pem,LHa (,b(x,u,‘r) i ( . )
x=1, Vv (t,u):
0y (x,u, )|

o =0 (3.73)
x=1
Condicdes de contorno axiais para o balango de energia:
x=0, V(t,u):
¢r(Dws (N, (1) — CE M (T (1) = ¢(0,u,7) w(0,u, 7)1y (0,u,7)
6'/2 96(x,u, (3.74)
—CEII(0,u,7)w(0,u,1) — 2 060w D)
ep,  0x =0
x=1, V(t,u):
00 (x,u,1) B
e =0 (3.75)
x=1
Condicéo de contorno axial para o balango de massa global:
x=0, V(t,u):
wr(T)Pr (1) = w(0,u, 7)p(0,u,T) (3.76)
Condicéo de contorno axial para o balanco de momentum:
x=0, V(t,u):
EU Hf(r)+¢f(r)w]§(r) =EUI(0,u,7) + w?(0,u,7)¢(0,u, 1) (3.77)
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A taxa cinética adimensional utilizada nos balancos de massa e energia €

representada pela Equacéo 3.78.

AVL"]'

1_[ yi|Vi,j| (3.78)

iEng.
R;

K\ CO

i€Enp .

[vijl 1 CRf
([T
j

No processo de adimensionamento das equacdes do modelo, pardmetros foram
agrupados dando origem a numeros adimensionais conhecidos que fornecem
interpretacdes fenomenoldgicas do processo. Esses grupamentos adimensionais e seus

significados fisicos sdo apresentados e discutidos a seguir.

O numero de Peclet é um grupamento adimensional que aparece nas equacdes de
fendmenos de transportes e indica a relagdo entre a taxa de advec¢do de uma grandeza e
a taxa difusiva da mesma grandeza. Valores elevados do nimero de Peclet representa
predomindncia do transporte advectico, enquanto os valores baixos demonstram
predominancia do fluxo dispersivo. Pode ser utilizado tanto no transporte de massa

guanto na transferéncia de calor.

NUmero de Peclet axial méssico:

Lv
Py, = — (3.79)
DM,Ref
NUmero de Peclet axial térmico:
Lv C
Peh,L — RefPref Up Ref (380)
kH,Ref

O Numero de Peclet radial massico: relaciona o fluxo de massa advectivo na

direcdo axial com a transferéncia de massa por difusdo na direcéo radial.

DzvRef

pe, = — R
M2 = 4T Dyt rer

(3.81)
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O Numero de Peclet radial térmico: relaciona o fluxo de energia advectivo na

direcdo axial com a conducéo de calor na direcao radial.

D?v C
Repref p,Ref (382)

Pe, » =
®h.p 4L Ky ey

O numero de Damkdhler relaciona a taxa da reacdo quimica com o fluxo de massa
que ocorre no sistema. Na forma mais comum, o numero de Damkdhler utiliza a taxa de
fluxo advectivo de massa, porém nos reatores que consideram a transferéncia de massa
entre as interfaces, o nimero de Damkohler se relaciona com o transporte de massa

difusivo.
O NuUmero de Damkohler desse modelo é baseado no fluxo advectivo de massa

visto que ndo ha distingédo entre as fases (modelo pseudo-homogéneo):

Daj =

¥in (1—¢) _
ko ;j0°PTR,y exp (—]) ps——C ,gg? 2 (3.83)

VRes 0 €

O numero de Froude é representado pela razéo entre as forgas de inércia e a forga
gravitacional presentes no escoamento. Essa relacdo também pode ser interpretada como
a razao entre a energia cinética e a energia potencial do fluido. O nimero de Froude €
muito utilizado em hidraulica de escoamento para classificar os diferentes regimes de

escoamento quanto aos aspectos energéticos.

NUmero de Froude:

vRefZ
FR =2 (3.84)
gl

O numero de Euler apresenta a relacdo entre as forgas de pressao e as forgas de
inércia, sendo usado no estudo de fluidodindmica através da descricdo das perdas

energéticas no escoamento de fluidos.
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NuUmero de Euler:

P
EU = Ref

pRerI%ef

(3.85)

O ndmero de Blake-Kozeny e o0 nimero de Burke-Plummer estdo relacionados
aos parametros presentes na equacdo geral de Ergun. O grupamento adimensional
referente ao regime laminar da equacdo de Ergun corresponde ao numero de Blake-
Kozeny, enquanto o nimero de Burke-Plummer representa o regime turbulento da mesma
equacao.

NUmero de Blake-Kozeny:

Uy L (1-¢)?

BK = 150 3.86
pRevaepo2 & ( )
NuUmero de Burke-Plummer:
7L (1—-¢)
P = ZD_,, 3 (3.87)

O numero adimensional CE descreve a razdo entre as forcas de pressdo e a energia
relacionada a capacidade térmica do sistema.

P
CE = Ref

=— 7 3.88
PRef Cp,RefTRef ( )

A energia de ativacdo adimensional corresponde ao termo exponencial da equacgéo
de Arrhenius calculado na temperatura de referéncia.

= Loy 3.89
Y1 Rlpey (3.89)
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A entalpia da reacdo adimensional representa a razao entre a energia proveniente

da reacdo quimica e a energia relacionada a capacidade térmica do sistema.

B; = ﬁ (3.90)
Ref “p,Ref ! Ref

3.4. Discretizagao das variaveis espaciais

A modelagem do reator € composta por um sistema de equacfes diferenciais
parciais, originada de equacfes de conservacdo de massa, energia e quantidade de
movimento. Esse tipo de problema é conhecido como um sistema distribuido em que
existem diversos métodos numericos utilizados para obter a solug¢ao dessas EDP’s. Entre
0s métodos mais conhecidos estdo o método das diferencas finitas, métodos de
aproximacao polinomial, método dos elementos finitos e 0 método dos volumes finitos.
Essas técnicas se baseiam na discretizacdo do dominio do problema cuja determinacdo

das variaveis ¢é feita sobre os pontos da malha que forem selecionados.

Neste trabalho foi utilizado o método da aproximacdo polinomial para discretizar

tanto o dominio da coordenada axial quanto o dominio da coordenada radial.

Uma forma utilizada para descrever polindmios é através dos interpoladores de

Lagrange, definidos pela Equacéo 3.91, para um polinémio de grau n + 1.

n+1 _ (3.91)
-] |(5=%)

k=0 \J
k#j

Através dos interpoladores de Lagrange, o polindmio apresenta o seguinte

formato:

n+1 (3.92)
Pn+1(2) = Z i(2) y
j=0
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A solucdo do problema e suas derivadas sdo aproximadas por um polinémio de

grau n+1.

nt1 (3.93)
Y0 =yt = Y L@y

]

G B (3.94)
i,j — 0z i
_9%1(2) | (3.95)
LT gz A
n+1
Y@ | :ZA” © (3.96)
0z i L i,jYj
j:
azyn+1(z’ t) ntl (3.97)

572 |Zi = Z B;;yi(t)
j=0

O residuo associado a equacdo diferencial indica a qualidade da aproximacao
feita. Sua quantificacdo é dada através da integracdo do residuo em todo o dominio com
ponderacdo dada por um peso caracteristico wj. Os pesos w; definem as variantes dos
métodos dos residuos ponderados, destacando o Método da Colocacdo Ortogonal, o

Método dos Momentos, o Método dos Minimos Quadrados e o Método de Galerkin.

O método da colocagéo se baseia em anular o residuo em cada um dos pontos z;,

sendo de facil implementacéo j& que ndo ha necessidade de calcular integrais.

O método da colocacdo ortogonal foi desenvolvido para alcancar resultados
equiparado aos métodos de Galerkin e dos momentos inserindo a simplicidade do método
da colocagéo, visto que os polindmios selecionados sdo ortogonais e ndo mais escolhidos

de forma aleatéria. Sendo assim, a ortogonalizacdo do erro presente nos métodos de
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Galerkin e dos momentos ¢ compensada pela selecdo de polindmios ortogonais com

residuo nulo nos pontos de colocacao.

A aproximac&o polinomial no método da colocagdo ortogonal € feita através dos
polindmios ortogonais de Jacobi, com os parametros o ¢ B a serem determinados

dependendo do problema envolvido.

Neste trabalho, o efeito de mistura na direcdo axial foi considerado no modelo
transiente, enguanto no modelo estatico, utilizado na estimacdo dos parametros, a
dispersdo axial foi negligenciada visto que essa consideracdo simplifica o problema de
otimizagao sem representar um erro significativo, uma vez que as condigdes operacionais
e estruturais do reator piloto favorecem o transporte advectivo de massa e energia. O
modelo estacionério, considerando os efeitos de mistura axial, foi determinado através do

tempo final em que o sistema alcanca o regime permanente.

A resolucdo do problema transiente foi feita através da aplicacdo da integracéo
numérica para a variavel temporal, utilizando o método da aproximagao polinomial tanto

para a coordenada radial quanto para a coordenada axial.

Na direcdo axial, a condicdo de contorno ndo apresenta simetria e seu residuo
quantificado pelo método dos momentos pode ser calculado através da quadratura de
Gauss com o polinémio de Jacobi de a=0 e f=0. Esse método é equivalente ao método da
colocacdo ortogonal cujos pontos nodais sdo determinados pelo mesmo polinémio de

Jacobi.

Métodos de residuos ponderados tem bom desempenho em problemas com
simetria, por este motivo, 0 método da colocacdo ortogonal foi escolhido para a
coordenada radial. A condicdo de contorno de simetria indica que a funcdo estudada é
uma funcdo par na direcdo radial. Com essa afirmativa, a variavel independente radial

pode ser substituida e representada na seguinte forma adimensional:

"= (T)z (3.98)

A mudanca de variavel proposta e a escolha do polinémio ortogonal de Jacobi
com o=0 e B=0, para geometria cilindrica, tornam o método da colocagdo ortogonal

equivalente ao método dos momentos para o problema simétrico.
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A consideracdo da dispersdo axial no modelo estacionario resultaria num
problema de valor de contorno que deveria ser adaptado para um problema de valor inicial
através da mudanca de varidvel das derivadas parciais axiais. Esse procedimento
corresponde a um método de resolucdo iterativo que aumentaria o custo computacional
da estimacao dos parametros. Por essa razdo, desconsiderar os efeitos difusivos na diregcdo
axial permite utilizar a integracdo numerica para essa coordenada enquanto a colocagao

ortogonal continua sendo aplicada a diregdo radial.

3.5. Integracdo Numérica

Tanto para o modelo dindmico quanto para 0 modelo estacionario foi utilizado um
algoritmo de integracdo numeérica desenvolvido para resolucdo de equacgdes algébricas
diferenciais (EADs). O sistema de equac0es diferenciais parciais, apos discretizacao, foi
implementado no software MATLAB com utilizacao do algoritmo de resolucao de EADs,
0del5i.

O solver ode15i resolve sistemas de equacgdes algébrico-diferenciais de indice um
através de um método completamente implicito, calculando os residuos das equagdes
envolvidas até que se alcance a tolerancia desejada. Esse algoritmo emprega a variacédo
do passo e a variacdo da ordem baseado nas formulas de diferenciacéo regressiva (método
BDFs) com o coeficiente principal fixo fundamentado nos interpoladores polinomiais de
Lagrange (SHAMPINE, 2002).

No modelo dindmico o algoritmo foi aplicado na variavel temporal enquanto no
modelo estacionario a integracdo numérica foi implementada na coordenada axial com
ordem diferencial igual a 1 j& que a dispersdo axial foi desconsiderada na simulagéo

estacionaria.

3.6. Estimacdo de parametros

A estimacdo de pardmetros é fundamental na etapa de correlacdo dos dados
experimentais com a modelagem proposta, visto que os valores dos pardmetros

desconhecidos sdo determinados através da aproximacéo entra a solu¢do do modelo e os
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dados de determinado experimento. Dessa forma, a estimagdo de parametros conecta a

teoria por tras da investigacao cientifica com a realidade dos experimentos.

Nessa etapa do trabalho sdo apresentadas todas as estratégias e procedimentos
utilizados na estimacdo dos pardmetros desconhecidos do reator piloto ndo-adiabatico. A
limitacdo dos dados experimentais ndo permite a determinacéo de todos esses parametros,
consequentemente, alguns dados foram coletados dos trabalhos de MAIA (2015) e de
DEMUNER (2016). Os parametros estimados s&o os fatores pré-exponenciais das rea¢ées

envolvidas no processo e a taxa de troca termica da camisa do reator.
A formulacdo de um problema de estimacgéo depende de alguns fatores como:

e A existéncia de um modelo de referéncia em que os dados experimentais

estejam correlacionados;

e Os parametros sdo as variaveis no problema de estimacdo enquanto as

variaveis dependentes e independentes sdo definidas pelos experimentos;

e A determinacdo de uma funcédo objetivo que define a métrica do problema
de otimizacdo, medindo a distancia entre os dados do modelo e os

experimentos;

e Inferéncia de uma regido de confianga em que 0s parametros estejam

incluidos, respeitando as incertezas presentes nos dados experimentais.

A resolucdo do problema de estimacgdo envolve a definicdo da funcdo objetivo
adequada, seguido do processo de otimizagdo para encontrar o ponto 6timo e por fim o
tratamento estatistico dos pardmetros estimados com a avaliagdo da qualidade da

predicao.

3.6.1. Definicdo da funcéo objetivo

A fungdo objetivo pode ser descrita por qualquer métrica que determine a distancia
entre o valor da variavel do modelo com sua respectiva quantificagdo experimental,

porém a necessidade da interpretacdo estatistica restringe a escolha dessa métrica.
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A funcéo objetivo de minimos quadrados compreende a métrica mais simples
com interpretacdo estatistica visto que as hipoteses de experimento bem feito (erros
experimentais sdo equivalentes ao minimo erro presente no processo de aferi¢cdo) e do
modelo perfeito (0 modelo descreve o fenémeno estudado de forma perfeita) sdo
atendidas. No fim das contas, a equacdo dos minimos quadrados representa uma métrica
que tem interpretacdo estatistica precisa (SCHWAAB e PINTO, 2007).

NE (3.99)
Fopj = Z(Yf —yM)?
i=1

Outra forma usual para determinar a funcdo objetivo é utilizando o método da
méaxima verossimilhanca como interpretacdo estatistica para a métrica. Esse método tem
hipbteses simples e possibilita avaliar qualquer problema experimental de forma rigorosa,
desde que haja conhecimento dos erros de medicao dos pontos experimentais. O primeiro
pressuposto é a definicdo da distribuicdo de probabilidade dos erros experimentais ser
representada pela curva normal (SCHWAAB e PINTO, 2007).

1 1
p(y%, 9, V) = ——=¢€xp [—5 (ye
/271 det(V;,)

Em que p corresponde a probabilidade do erro experimental, y¢ é o valor da

-y - y)] (3.100)

variavel experimental, y representa a variavel tedrica e V, € a matriz de covariancia

experimental.

Com a validade do pressuposto de modelo perfeito, o valor de y tedrico é
representado pelo y™ do modelo, enquanto a hip6tese de experimento bem feito permite
considerar que os dados experimentais obtidos tém maxima probabilidade de ocorrer. A
combinacdo dessas hipoteses demonstra que a maximizagdo da distribuicdo normal de

probabilidades se dd com a minimizacao do seguinte termo:

arg Max [p(ye,y, Vy)] =arg Min [(y® —y) "V, 1 (y® —y)] (3.101)
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Ou seja, o valor dos parametros sao 0s mesmos, mas as funcdes objetivos sdo

diferentes.

Ao se considerar a hipdtese de que as varidveis independentes nao estao sujeitas
a erros e que todos os erros experimentais sdo independentes entre si, a matriz de
covariancia se torna diagonal contendo apenas as variancias experimentais e o termo do
somatorio referente as variaveis independentes € removido. A equacdo dos minimos

quadrados ponderados com a adigdo desses pressupostos é definida por:

NE NY 2
_ (v — i) (3.102)
Fonj = Z Z o2
i=1j=1 Yij

Se escrevermos a funcao objetivo da equacdo dos minimos quadrados ponderados

em termos de pesos, o quadrado do residuo teria como peso o inverso da variancia.

NE NY (3.103)

Fopj = Z Z wii (vf — yi’?)z

i=1j=1

3.6.2. Modelagem do processo para a estimacado de parametros

O modelo do reator compreende um equipamento piloto industrial e os parametros
sdo estimados através de dados experimentais referente a triplicata na condicdo de saida
desse reator.

A quantidade de parametros estimados é igual a seis, cinco fatores pré-
exponenciais e a taxa de transferéncia de calor. Entre os dados experimentais disponiveis
estdo a composicdo (sete componentes) e a temperatura na saida do reator, totalizando
sete pontos experimentais ja que um dos compostos é definido pela restricdo algébrica da

Composigéo.
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A modelagem dinamica apresentada na Secao 3.2 traz uma complexidade elevada
para ser utilizada na estimagdo dos pardmetros do problema, portanto algumas

simplificagbes foram adotadas:

e Modelo estacionario — Nenhum dos parametros de interesse possuem uma

conexdo direta com a dinamica do processo;

e Efeitos da dispersdo axial desprezivel — Os efeitos difusivos axiais ndo sao
pronunciados nas condi¢fes operacionais do reator piloto, facilitando a
modelagem estacionéria pois a equacao diferencial na dimenséo axial tem

sua resolucdo dada por um problema de valor inicial.

As simplificagBes removeram a varidvel independente tempo e a ordem
diferencial da coordenada axial se tornou igual a um, porém o termo de dispersao radial
ainda foi considerado. O sistema de equacdes algébrico-diferencial é constituido pelas

seguintes equacoes:

Balanco de massa global:

0(pm¥z) _ 0 (3.104)
0z

Balanco de massa por componente:

O(Civz) _ 10
oz 1 Or

NR
d (C;
[meMr F (—l)] + Z v;;a(z, t)R; (3.105)
pm/l L

Balango de energia:

oT 16[ oT <6P

NR
opP
Uzpmcp,ma—z = ; a HT'E + E + v, E) + Zl —AHja(z, t)R] (3106)
]:

Balango de momentum:

v, (1-8)? (uyv,\ 7 —¢&) (pnv;\ 0P
pmvzg = —150 83 < Dg - Z 83 Dp - E + PmY (3107)
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Para a resolucédo desse modelo basta incluir as equacdes das condigcdes de contorno

radiais, a equacao de estado e a restricdo algébrica, todas descritas na Se¢éo 3.2.

Esse modelo necessita apenas de uma condigé@o de contorno na coordenada axial,
tornando-se, ap0s discretizacdo do dominio radial, em um problema de valor inicial (PV1).

Os limites na fronteira sdo definidos pelas condic¢des da alimentacdo na entrada do reator.
Condicéo de contorno para o balango de massa global:
z=0, Vv(r):

pm(0,7) = py (3.108)

Condicéo de contorno para o balango de massa por componente:
z=0, Vv(r):

C:(0,7) = Cy (3.109)

Condicéo de contorno para o balanco de energia:
z=0, Vv(r):

T(0,7) =Ty (3.110)

Condicéo de contorno para o balango de momentum:
z=0, V(r):

v,(0,1) = vf (3.111)

Esse modelo é resolvido no software Matlab utilizando o solver odel5i para
integrar numericamente na dire¢do axial enquanto o método da colocagédo ortogonal foi

aplicado na direcéo radial.
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3.6.3. Procedimento numérico para estimacao de parametros

A resolucdo numeérica de um problema de estimacdo de parametros constitui um
problema de otimizacao cujo objetivo é a minimizacdo da funcdo objetivo que relaciona

0 modelo com 0s experimentos.

O método de otimizagdo tem como propésito descobrir o minimo global do
problema de estimacgdo, porém esta tarefa nem sempre é simples: a quantidade de
experimentos pode ser elevada, a modelagem pode ser complexa, o problema de
estimacao pode ter diversos minimos locais, grande quantidade de parametros entre outras
dificuldades. Por esses motivos, a escolha do método numérico de otimizagdo ndo é uma

tarefa trivial, exigindo uma avaliacdo importante da estrutura do problema de estimacéo.

O problema de estimagéo de parametros descrito foi implementado no software
MATLAB utilizando a ferramenta fmincon, aplicada na otimizacdo de problemas com
restricdo. No fmincon ha a possibilidade de escolher quatro algoritmos de otimizacéo,

apresentados a seguir:
e Interior point (default) (BYRD, HRIBAR e NOCEDAL, 1999);
e SQP (NOCEDAL e WRIGHT, 2006);
e Active set (GILL, MURRAY e WRIGHT, 1981);
e Trust Region Reflective (COLEMAN e LI, 1996).

O algoritmo trust region reflective precisa da fungédo objetivo e do seu respectivo
gradiente. O método dos conjuntos ativos (active-set) € utilizado para problemas de
dimensGes inferiores, em que a cada iteracdo as restri¢cbes ativas sdo adicionadas as
restricdes de igualdade e as inativas sdo removidas. O método do ponto interior € eficiente
para otimizacdes de dimens@es elevadas, porém apresenta limitacbes de acurécia, seu

algoritmo se baseia na determinacéo de direcdes de busca dentro da regido viavel.

O método selecionado para a resolucdo da estimacdo de parametros foi o
algoritmo SQP (Programacdo Quadratica Sequencial) que € utilizado para otimizagdes de
média escala, apresentando tempos de execu¢do menores, boa acuracia e garantia de
solucBes presente no espaco de solucdes viaveis, j& que o SQP resolve as equagOes de

Karush-Kuhn-Tucker (KKT), utilizando aproximacfes da Hessiana da fungdo de

60



Lagrange. A presenca de restricdes fornece informacdes que séo aplicadas para definir

adequadamente uma direcdo de busca e o tamanho do passo.

A Programacéo quadrética sequencial apresenta algumas desvantagens como a
dependéncia de uma boa estimativa inicial, a existéncia de diversos minimos locais, além
do seu algoritmo utilizar o calculo da segunda derivada que em problemas de grandes

escalas dificulta a eficiéncia do método.

A dependéncia de estimativa inicial adequada pode ser contornada através da
utilizacdo de um método de otimizacdo nao deterministico que ajude na busca pelo
minimo global pois a fung&o objetivo é avaliada diversas vezes em toda a regido de busca,
aumentando a chance de encontrar o minimo global. Dessa forma, a combinacdo de um
método de busca local com um método de busca global possibilita 0 aumento da eficiéncia
do problema de minimizacdo. Devido a elevada complexidade do sistema de equacdes
algébrico-diferencial do modelo, o uso de método ndo deterministicos resultaria num

esforco computacional muito grande, inviabilizando a utilizagdo dessa estratégia.

Como alternativa para contornar o problema com a determinacdo de minimos
locais neste trabalho, diversas estimativas iniciais sdo testadas baseado nas solucGes

obtidas e na distancia que os dados do modelo estdo dos pontos experimentais.

3.6.4. Interpretacao estatistica da estimacdo de parametros

A avaliacdo do valor minimo da funcdo objetivo é feita através da comparacéo
desse resultado com os valores minimos e maximos determinados pela distribuicio 2.
Essa distribuicdo tem relacdo direta com os erros experimentais dos dados utilizados na
funcao objetivo, ou seja, a analise da fungio objetiva pautada na distribui¢io %> sé pode
ser realizada se a métrica utilizada no problema de minimizacdo for a equacdo dos

minimos quadrados ponderados.
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A partir do numero de grau de liberdade do problema e do nivel de confianca pré-
determinado, a distribuigdo y? fornece o intervalo de confianca para o valor da fungdo
objetivo no ponto étimo. Para grau de liberdade igual a 1 e intervalo de confianga de 95%,
a funcao objetivo deve estar dentro do seguinte intervalo, segundo SCHWAAB e PINTO
(2007):

0.00098 < F,,; < 5.024 (3.112)

Para calcular a correlacdo e o intervalo de confianca dos parametros é necessario

definir a matriz de covariancia dos parametros:

V, =2 H;! (3.113)

Em que V, é a matriz de covariancia dos parametros e H, ! € a inversa da matriz

Hessiana do problema de otimizacao.

A correlacdo paramétrica indica a influéncia que um par de parametros possui
sobre 0 modelo, ou seja, essa avaliacdo da incerteza paramétrica indica se variagdes de
um parametro podem ser acopladas pelas variagdes do outro parametro, ocasionando a
reducdo no nimero de parametros do modelo (SCHWAAB e PINTO, 2007). A correlacdo

paramétrica € calculada segundo a Equacéo 3.114:

L] (3.114)

p. . =
L] O_lo_]

Em que pij ¢ a correlagio paramétrica, cij2 é a covariancia dos pardmetros e Gi

corresponde ao desvio padrdo do parametro.

Valores de correlagdo paramétrica proximo de zero indicam bons resultados no
procedimento de estimacgdo, enquanto valores de correlacdo superiores a 0,9 podem
indicar a necessidade da reparametrizacdo do modelo (SCHWAAB e PINTO, 2007).

Através da matriz de covariancia dos parametros é possivel determinar os seus

respectivos desvios padrdes a partir da Equacdo 3.116:
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o, = |d? (3.115)

Em que oii é 0 valor da variancia do pardmetro e determinado pela diagonal

principal da matriz de covariancia.

Com os dados de desvio padréo, o intervalo de confianga de cada parametro pode

ser definido através da distribuicédo t de Student:

a;, —to; <a; <a; +to; (3116)

Em que t é obtido através do grau de confian¢a desejado e do nimero de graus de

liberdade da estimacdo.

Por fim, o grau de significancia do parametro € avaliado conforme o intervalo de
confianca. Caso o parametro assuma o valor nulo dentro do intervalo, seu baixo grau de

significancia indica que o parametro ndo possui importancia para o modelo.
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4. RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1. Parametros do processo

A realizacdo da simulacdo dos modelos propostos exige o conhecimento dos
parametros envolvidos no processo. Por motivos de confidencialidade industrial, os
parametros referentes ao reator piloto sdo apresentados na forma de ndmeros
adimensionais. Todos esses parametros sdo definidos de acordo com a Secéo 3.3 e séo

descritos a sequir.

4.1.1. Dados Termodinamicos

Os parametros termodinamicos utilizados na simulacdo e modelagem do reator

sdo apresentados na Tabela 4.1, cujos dados sdo referéncia de POLING et al. (2000).
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Tabela 4.1 — Parametros Termodindmicos

Parametro Descricéo Unidade Agua Eteno Etanol Eter Etilico Acetaldeido Hidrogénio  Butenos
Mi Massa Molar g/mol 18,01528 28,05366 46,0644 74,1216 44,05256 2,01588 56,10632
Primeiro Coeficiente do
i » J(mol K)  3,224x10! 3,806 9,014 2,142 x10* 7,71 3,474 x10*! 5,2235
Calor Especifico
Segundo Coeficiente do
Bi » Ji(mol K?)  1,924x10%  1,566x10% 2,141 x10 3,359x10!  1,82x10% 3,067 x10! 3,46 x10*
Calor Especifico
Terceiro Coeficiente do
Yi » J(mol K3  1,055x10°  -8,348x10° -8,39x10®° -1,035x10*  -1,0x10*  -6,418 x10° -1,27 x10*
Calor Especifico
Quarto Coeficiente do
di i Ji(mol K%  -3,596x10°  1,755x10® 1,373 x10° -9,357x10° 2,38x10® 5,753 x10® 1,30 x10°
Calor Especifico
Entalpia Molar de
AH%® 3 J/mol -241765 52403 -234811 -252088 -166244 0 -6448,75
Formacéao
Energia de Gibbs Molar
AGP® y J/mol -228600 68000 -167910 -120700 -129000 0 66853,2
de Formagéo
pi Viscosidade Dinamica Pa.s 2,59x10° 1,51x10° 1,96 x10° 1,76 x10° 2,11 x10°3 6,99 x10°  1.68 x10°
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4.1.2. NUmeros Adimensionais

Nem todos os numeros adimensionais sugeridos na Secdo 3.3 sdo dependentes

exclusivamente das variaveis de referéncia. Tanto o nimero de Damkohler (Da;), quanto
a entalpia da reagdo adimensional (8;) variam ao longo das posi¢Ges do reator. Com o

intuito de facilitar a apresentacdo dos nimeros adimensionais que representam o modelo,

dois grupamentos adimensionais constantes foram criados a partir das variaveis de

referéncia.
L (1-9) _ (4.1)
Da;® = ——Tg5 p, Crop ™V
Ref
e Crer (4.2)
pRef Cp,RefTRef

O numero de Damkohler e a entalpia da reacdo adimensional sdo reescritos da

seguinte forma:

Da; = Da;“kq p;6°P exp (— %) (4.3)
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Os nameros adimensionais referentes ao modelo do reator piloto sdo definidos na

Tabela 4.2.

Tabela 4.2 - NUmeros adimensionais

NUmero Adimensional Valor
Pem,.L 1,4789 x10*2
Pemr 1,1514
Pen.L 6,0897
Penr 4,7400 x1072

FR 1,0938 x10*
Da:© 1,8557 x10*’
Dax® 1,9699 x10*?
Das® 1,8557 x10"’
Das© 1,8557 x10"’
Das® 1,9699 x10*1?

EU 3,0984 x10*8

BK 2,2311 x10%®

BP 1,5667 x10*3

CE 4,321 x101

Bc 1,3987 x10*

Y1 2,3904 x10™t
Y2 1,6346 x10™
¥3 2,2399 x10™!
Y4 2,1849 x10™!
vs 1,8401 x10*

4.2. Analise da convergéncia das malhas

O sistema de equac0es algébrico-diferencial deste trabalho ndo apresenta solugéo

analitica, logo, a resolucdo do problema é dada por uma solugdo numérica aproximada.

Nesse resultado existem trés erros diferentes, o erro de arredondamento, o erro de

truncamento e o erro herdado.
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O erro de arredondamento representa a imprecisdo nos numeros ja que 0S
computadores ndo possuem precisdo infinita. O tamanho desse erro € desprezivel quando

comparado aos outros tipos de imprecisao.

Problemas de valores iniciais acumulam erros no processo de integracao numeérica
porque essas imprecisdes se propagam nos pontos subsequentes utilizados nas derivadas
numericas. Esse erro herdado precisa ser controlado por meio das toleréncias do algoritmo

para ndo influenciar de forma pronunciada na solucgéo do problema.

Nas solucBes numéricas de equacOes diferenciais, os termos diferenciais séo
aproximados através de metodos de discretizagBes. Essas derivadas numéricas dao
origem ao erro de truncamento cuja influéncia pode ser reduzida com utilizacdo de

diversos pontos nodais que aumentardo o custo computacional da solugdo numeérica.

Avaliar a convergéncia das malhas das dimensdes radial e axial tem como objetivo
identificar a quantidade de pontos necessaria para a discretiza¢cdo do modelo de forma

que a acurdcia esteja em equilibrio com o recurso computacional.

A andlise da convergéncia da malha teve como base o maior erro relativo entre a

malha avaliada e a solugéo com a discretizacdo mais refinada, conforme a Equacao 4.5.

v, -y
|E| = max % 100 (4.5)
R

Em que E é o erro relativo percentual, Wr corresponde ao valor de qualquer
variavel na malha mais refinada, Wn € 0 valor da varidvel na discretizacdo a ser

comparada.

4.2.1. Convergéncia da malha na direcao radial

A convergéncia da malha na direcdo radial foi avaliada através de dados do
modelo no estado estacionario. A malha mais refinada de colocagdo teve 30 pontos,
comparando as discretizacdes com 5, 10, 15, 20 e 25 pontos. Na Tabela 4.3 os erros
relativos das varidveis sdo apresentados e mostram a tendéncia de reduzir quando o

namero de pontos de discretizacdo aumenta.
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Variavel
y1
y2
ys3
Y4

Tabela 4.3 - Erros relativos das variaveis na direcéo radial

30 Pontos
0,8780
0,0987
0,0185
0,0027
0,0009
0,0009
0,0002
0,8654
0,9608
0,9802
1,0408

Erro relativo (%)

5 Pontos
0,0022
0,1225
0,5691
0,0029
0,1156
0,1156
0,5638
0,0313
0,0414

1,83x10°
0,0399

10 Pontos
0,0004
0,0410
0,2002
0,0195
0,0351
0,0351
0,2051
0,0098
0,0141

6,33x107
0,0131

15 Pontos
0,0002
0,0126
0,0727
0,0085
0,0081
0,0081
0,0377
0,0019
0,0033

1,43x1077
0,0026

20 Pontos
9,83x10°
0,0114
0,0666
7,53x10°
0,0077
0,0077
0,0346
0,0010
0,0030
1,23x107
0,0022

25 Pontos
6,93x10°
0,0110
0,0490
2,13x10°
0,0072
0,0072
0,0312
0,0005
0,0023
8,63x10®
0,0017

O erro relativo se mostrou mais acentuado no centro do reator para a concentragdo

de etanol, por essa razéo nas Figuras 4.1 e 4.2 esse composto foi usado como base. Na

Figura 4.1 foram calculados o residuo ao longo do perfil radial de etanol. Na Figura 4.2

observa-se que o impacto dos erros na direcdo radial € pequeno, logo a malha néo precisa

ser muito refinada para essa dimensdo, reduzindo 0s custos computacionais da

modelagem.

Erro relativo {%)

5 Pontos

= == 10Pontos

......... 15 Pontos

- 20 Pontos

— — 75 Pontos

0,6

Raio Adimensional

Figura 4.1 — Erro relativo da composicgéo de etanol na direcéo radial em z=1.
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£
£ 00176 — =730 Pontos
g
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& 0,0174
-
0017 \\«
T — —
0,017
0 02 04 06 08 .

Raio Adimensional

Figura 4.2 — Fracdo molar de etanol na direcdo radial em z=1.

O custo computacional de cada malha no modelo estacionério é apresentado na
Tabela 4.4. Utilizar muitos pontos de discretizacdo na dire¢do radial no modelo dindmico
pode levar a instabilidade numérica, além de aumentar excessivamente o dispéndio
computacional. Por esse motivo, o nimero de pontos selecionado para a coordenada
radial corresponde a cinco pontos, pois os erros relativos dessa malha sdo inferiores a 1%.
Esses resultados foram obtidos num computador com processador Intel Core i17-4510
2,00GHz, memdria RAM 16GB e SO W10 64 bits.

Tabela 4.4 — Custo computacional das diferentes malhas no estado estacionario

Discretizacéo

5 Pontos 10 Pontos 15 Pontos 20 Pontos 25 Pontos 30 Pontos
Tempo

) 14,48 33,62 64,18 107,09 117,81 128,65
Computacional (s)

4.2.2. Convergéncia da malha na dire¢édo axial

A anélise da convergéncia da malha na direcdo axial foi realizada com dados do
modelo dindmico. A malha mais refinada de colocagédo teve 50 pontos na coordenada
axial e 5 pontos na coordenada radial, comparando as discretizagdes com 20, 25, 30, e 40
pontos, mantendo a quantidade de pontos na direcéo radial. As malhas com quantidades

de pontos impares apresentaram instabilidades na modelagem dinamica, por essa razao,
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as discretizagbes com 35 e 45 pontos ndo foram utilizadas. Nos problemas de colocagéo
é comum o desempenho do método apresentar diferencas para quantidade de pontos pares
e impares. Nos problemas com simetria essa diferenca ndo é pronunciada desde que a

mudanca de variavel da Equacdo 3.98 seja proposta.

Na Tabela 4.5 os erros relativos das variaveis sdo apresentados e mostram a
tendéncia de reduzir quando o nimero de pontos de discretizacdo aumenta, evidenciando

a convergéncia da malha axial.
Tabela 4.5 — Erro relativo das variaveis na direcdo axial

Erro relativo (%)

Variavel 50 Pontos 20 Pontos 25 Pontos 30 Pontos 40 Pontos

y1 0,8871 0,0021 0,0002 1,03x10° 3,33x10®
y2 0,0115 0,2193 0,0175 0,0011 4,13x10°®
y3 0,1269 0,0223 0,0018 0,0001 4,33x107
ya 0,0003 0,2330 0,0207 0,0014 5,63x10°®
ys 0,0001 0,1981 0,0153 0,0010 3,73x10°®
Y6 0,0001 0,1981 0,0153 0,0010 3,73x10°®
y7 0,0001 3,7730 0,0823 0,0065 2,53x10°
0 0,9750 0,0017 0,0001 7,93x10°® 2,43x10®
o) 0,9860 0,0008 7,33x10° 4,73x10° 2,33x108
I 1,0000 1,3x10°® 2,33x1077 1,13x107 2,13x108
¢ 1,0100 0,0008 7,33x10° 4,73x10° 2,33x10°®

A variavel da composicao de butenos apresentou o maior valor de erro relativo ao
longo das malhas, por esse motivo, utilizou-se esse componente como base para avaliar

o erro relativo ao longo do comprimento do reator.

Os erros sdo mais pronunciados na entrada do reator, em razdo das altas taxas de
difusdo que modificam abruptamente as varidveis do sistema, consequentemente, essas

modificagdes bruscas elevam o erro de truncamento do processo de discretizagéo.
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Erro Relativo (%)

20 Pontos

— = =25Pontos
......... 30 Pontos
- - -+ 40 Pontos
2 0,4 0,6 0,8 1

Comprimento adimensional

Figura 4.3 — Erro relativo da composi¢do de butenos na direcao axial em u=0.

Como os erros se concentram na entrada do reator, o perfil de butenos foi definido

para as diferentes discretizacbes somente no inicio do equipamento. Na Figura 4.4,

constata-se que a diferenca entre os perfis na regido de maior erro nao é tao relevante,

demonstrando que ndo hé necessidade da utilizacdo de malhas extremamente refinadas

para a simulacgdo dinamica.

Composi¢do adimensional - Butenos

0,0000035

0,000003

0,0000025

0,000002

0,0000015

0,000001

0,0000005

20 Pontos
= = = 75 Pontos
......... 30 Pontos

- 40 Pontos

0,005 0,01 0,015 0,02
Comprimento adimensional

Figura 4.4 — Composicédo de butenos na direcdo axial em u=0 para diferentes malhas.

72



O custo computacional dos modelos dinamicos para as diferentes malhas axiais é
apresentado na Tabela 4.6. O esfor¢co computacional do modelo dindmico é bastante
elevado e por essa razdo torna-se inviavel a utilizacdo de muitos pontos de discretizacao.
Com o mesmo critério utilizado na analise de convergéncia da malha radial, optou-se pela
malha com erros relativos inferiores a 1% e com nimero par de pontos, selecionando a
malha de 30 pontos. Esses resultados foram obtidos num computador com processador
Intel Core i7-4510 2,00GHz, memoéria RAM 16GB e SO W10 64 bits.

Tabela 4.6 — Custo computacional das diferentes malhas axiais

Discretizagdo
20 Pontos 25 Pontos 30 Pontos 40 Pontos 50 Pontos

Tempo
) 3936,54 4825,02 5719,16 1159296  26622,73
Computacional (s)

4.3. Avaliacéo dos diferentes tipos de condicédo de contorno

Nas equagOes diferenciais, as condi¢cdes de contorno definem a solugdo do
problema. Essas restricdes devem ser assumidas de forma coerente, visto que a
determinacdo das condicBes nas fronteiras do problema influenciara diretamente na

resposta do sistema de equacges diferenciais.

Como apresentado na Sec¢do 3.2, diferentes condi¢bes de contorno na direcdo
radial foram analisadas para o balanco de energia. A primeira considera a condicdo de
contorno de Dirichlet (primeiro tipo) que determina o valor da fungédo na fronteira do
dominio do problema. Nesse caso, a temperatura na parede do reator foi especificada e

considerada constante ao longo de todo o comprimento.

Outra forma de avaliar o problema de contorno se da através da condicdo de
contorno de Neumann (segundo tipo) que determina a derivada como solucdo na fronteira
do dominio do problema, ou seja, as condi¢fes de contorno de segundo tipo especificam
o fluxo na regido limite. Diante disso, o fluxo térmico, dado pela transferéncia de calor

no reator, foi estabelecido como condicédo de contorno.

A investigacdo dos diferentes tipos de condi¢Ges na fronteira do problema foi

explorada através da simulagdo de um reator hipotético em que o perfil radial de
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temperatura tem influéncia pronunciada. Conforme apresentado na revisdo bibliogréfica
da Secdo 2.5.1, o estudo bidimensional se destaca em reatores com diametros extensos e
velocidades de escoamento reduzidas. Sendo assim, as condi¢Ges operacionais e

estruturais do reator hipotético sdo encontradas na Tabela 4.7.

Tabela 4.7 — Condicdes estruturais e operacionais da entrada do reator hipotético

Pressao (Pa) 101325
Temperatura (K) 743,15
Vazédo Massica (Kg/s) 2,0
Fracdo Molar Agua 0,55
Fracdo Molar Etanol 0,45
Diametro (m) 1,5
Comprimento (m) 2,0
Taxa de calor (kW)
C.C. Tipo 2 2013

Os parametros da modelagem se basearam no trabalho de MAIA (2015) e o
modelo proposto corresponde ao modelo bidimensional estacionario sem dispersdo axial,
considerando diferentes tipos de condicdo de contorno na parede do reator dada pelas
Equac0es 3.27 e 3.28.

Na Figura 4.5 é apresentado o perfil de temperatura na parede do reator para as
condigdes de contorno distintas, evidenciando que dependendo da condic¢éo na fronteira
do problema, existem solugdes diferentes para 0 mesmo sistema de equagdes diferenciais.

A condicdo de contorno de primeiro tipo exige um sistema complexo de
fornecimento de calor para que haja a manutencao da temperatura constante na parede do
reator, uma vez que a taxa de troca térmica da camisa devera acompanhar a taxa reacional
ao longo de toda a parede do equipamento. Esse efeito pode ser observado na Figura 4.5b,
pois o calor fornecido ao reator € maior nas posi¢des iniciais, onde se encontram taxas de

reacao elevadas.

A condicdo de contorno de Neumman representa um sistema de abastecimento de
calor mais simplificado, ja que a taxa de troca térmica se mantém constante ao longo de

todo o reator, enquanto a temperatura na parede do reator se altera conforme a reacéo se

74



sucede ao longo do equipamento. Por essa razdo, a proposta de condigdo de contorno
radial de segundo tipo é usualmente utilizada nos balancos de energia, como sugerida na
bibliografia da Secdo 2.5.1. A igualdade de fluxo térmico na camisa do reator indica o
fendmeno fisico plausivel, como exibido na Figura 4.5a, em que no inicio do reator o
calor da reacdo absorvido supera a transferéncia de calor, mas com a diminuigéo da taxa

reacional a troca térmica passa a elevar a temperatura do fluido reacional.

35000

L i A —— - = =CCTipol
30000 .

—C.C.Tipo 2

I
I
7 25000 1'
|
E I
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|
)
15000 |
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= ==CCTipol

N
1<)
=
=1
=
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—C.C.Tipo 2

Taxa de troca térmica (J s™ m~3)

5000

1 :
Comprimento do reator {m) Comprimento do reator {m)

(a) Perfil de temperatura na parede (b) Perfil de troca térmica do reator
do reator

Figura 4.5 — Anélise energética para as diferentes condicGes de contorno.

Simular a modelagem bidimensional se mostrou importante no projeto de reatores
de leito fixo com transferéncia de calor porque o modelo com duas dimensdes permite
avaliar a distribuicdo e a eficiéncia do calor fornecido ao reator pelo trocador de calor. Na
Figura 4.6 percebe-se que o aquecimento dado pela troca térmica ndo atinge todas as
regides do reator, por este motivo os reatores de leito fixo ndo-adiabaticos geralmente sdo
constituidos de equipamentos multitubulares, com o intuito de aumentar a eficiéncia da

distribuicédo de calor ao longo do raio.

A utilizacdo da condigdo de contorno de Dirichlet também trouxe algumas
instabilidades para a simulagéo do reator quando a temperatura especificada na parede do

equipamento se afastava muito da temperatura do fluido reacional na alimentacao.

Como a troca térmica no reator piloto é realizada através de uma resisténcia
elétrica, resultando num aquecimento com taxa de transferéncia de calor constante, a
condigdo de contorno do segundo tipo foi escolhida para determinar as solugfes dos
modelos subsequentes.
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Figura 4.6 — Perfil de temperatura radial na saida do reator hipotético.

4.4. Estimacdo dos parametros do modelo estacionario

Os pardmetros estimados compreendem os cinco fatores pré-exponenciais das
reacoes (ko ;) e a taxa de troca térmica fornecida ao reator (q) ja que no reator piloto o

aquecimento do processo é realizado por uma resisténcia elétrica com informacdes

desconhecidas.

Os dados experimentais utilizados na estimacdo abrangem uma triplicata das
composicdes e temperatura na saida do reator, como uma das composi¢oes esta definida
pela restricdo algébrica, 0 namero de pontos experimentais é igual a sete. O célculo do
grau de liberdade é feito através da diferenca entre 0 nimero de pontos experimentais e 0
namero de parametros estimados, consequentemente o grau de liberdade do problema de
estimacdo é igual aum (SCHWAAB e PINTO, 2007).

GL = NE — NP (4.6)
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Como a funcdo objetivo do método de estimacdo de pardmetros compreende a
métrica dos minimos quadrados ponderados, o processo de otimizacéo pode ser avaliado
através do teste x> (SCHWAAB e PINTO, 2007). Dado grau de liberdade igual a um e
intervalo de confianca de 95%, a funcdo objetivo do problema de minimizacdo se

encontrou dentro do intervalo proposto, atestando a eficiéncia da estimacao.

0,00098 < Fy; = 0,1065 < 5,024 4.7)

A matriz de covariancia dos parametros é importante na analise estatistica da
estimacdo. Seu célculo é gerado através da matriz Hessiana (determinada através da
aproximagdo quasi-newton) do procedimento de otimizagdo, da mesma forma
apresentada na Secdo 3.6.4 através da Equacdo 3.113. O resultado desse calculo esta

apresentado na Tabela 4.8.

Tabela 4.8 — Matriz de covariancia dos parametros.

ko1 ko2 ko3 koa kos q
ko1 0,00055 -0,00082 0,00090 0,00016 0,00239 -0,00083
ko -0,00082 0,00336 -0,00178 0,00041 0,00141 0,00166
ko3 0,00090 -0,00178 0,00252 0,00066 0,00200 -0,00150
koa 0,00016 0,00041 0,00066 0,00087 0,00335 -0,00007
kos 0,00239 0,00141 0,00200 0,00335 0,06551 -0,00342
q -0,00083 0,00166 -0,00150 -0,00007 -0,00342 0,00186

Com a matriz de covariancia, calcula-se os desvios padrdes dos parametros através

da raiz quadrada da diagonal principal dessa matriz e define-se a matriz de correlacao dos

parametros segundo a Equacéo 3.114.

A matriz de correlacdo de parametros indica as influéncias que os parametros
possuem entre si. Caso o indice seja superior a 0,9, talvez a reparametrizacdo do modelo
seja necessaria, reduzindo a quantidade de parametros. Quanto mais proximo de zero,
menor € a interferéncia entre os parametros e mais confidvel se torna o processo de
estimacdo (SCHWAAB e PINTO, 2007).
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A Tabela 4.9 apresenta a matriz de correlagdo paramétrica do processo de
estimacdo, mostrando que os parametros ndo estdo correlacionados entre si e que 0
processo de estimacdo de parametros atingiu resultados satisfatérios. A correlacao
paramétrica de maior magnitude esta relacionado ao fator pré-exponencial da reacdo 1
(ko,1) e ataxa de troca térmica (q) porque os impactos desses parametros no modelo sdo
significativos, kg, pertence a principal reagéo do processo de desidratacéo catalitica do
etanol e a taxa de troca térmica influencia na temperatura de uma reacdo altamente

endotérmica.

Tabela 4.9 — Matriz de correlacdo paramétrica.

ko1 ko2 ko3 koa kos q
ko1 1,00 -0,60 0,76 0,23 0,40 -0,82
ko> -0,60 1,00 -0,61 0,4 0,10 0,67
ko3 0,76 -0,61 1,00 0,45 0,16 -0,69
koa 0,23 0,24 0,45 1,00 0,44 -0,05
kos 0,40 0,10 0,16 0,44 1,00 -0,31
q -0,82 0,67 -0,69 -0,05 -0,31 1,00

Para calcular o intervalo de confianca dos parametros, utiliza-se o desvio padrao
correspondente e o t da distribuicdo t de Student de acordo com a Equacdo 3.116. O grau

de liberdade para o teste t de Student € calculado através da Equacéo 4.8.

GL' = NE -1 (4.8)

O valor de t considerado foi de 2,447, determinado para um intervalo de confianca

de 95% e grau de liberdade igual a seis.

Na Tabela 4.10 estdo os valores dos parametros estimados e seus respectivos

intervalos de confianca.
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Tabela 4.10 — Parametros estimados e seus intervalos de confianga.

Parametro Unidade Limite Inferior ~ Valor médio  Limite Superior
ko1 m3/(kg s K) 1,172x10% 1,230x10* 1,287x10*
ko m®/(kg mol s K?) 1,160x10° 1,302x10° 1,444x10°
ko3 m3/(kg s K) 2,058x10*! 2,181x10*! 2,303x10*!
koa m3/(kg s K) 1,139x107? 1,211x107? 1,283x107
ko s m®/(kg mol s K?) 4,366x10° 4,992x10° 5,618x10°

q J/(s m3) 1,324x10*? 1,430x10"? 1,535x10*?

Todos os parametros estimados sao significativos uma vez que nos intervalos de

confianca ndo ha a presenca do valor nulo para nenhum parametro, ou seja, tanto o limite

superior quanto o inferior apresentam sinal positivo. O intervalo de confianga com maior

variacdo corresponde ao fator pré-exponencial da reacdo 5 (Dimerizacdo do eteno) com

12% de diferenca entre o valor médio e as extremidades.

Na Tabela 4.11 ¢ feita a comparacao do resultado da simulacdo com os parametros

estimados e a condicdo na saida do reator piloto. Todos os dados do modelo estdo

inseridos no intervalo de confianga dos valores experimentais.

Tabela 4.11 — Comparacdo do modelo com os dados experimentais.

Variavel Modelo Limite Inferior ~ Experimento  Limite Superior
4\ 0,8780 0,8745 0,8774 0,8803
22 0,0988 0,0984 0,0988 0,0992
Z3 0,0185 0,0168 0,0190 0,0212
24 0,0027 0,0025 0,0027 0,0029
Zs 0,0009 8,4x10* 0,0009 9,6x10*
Zs 0,0009 8,4x10* 0,0009 9,6x10*
Z7 0,0002 1,9x10* 0,0002 2,1x10*
0 0,8654 0,8554 0,8654 0,8754

A anélise de sensibilidade dos pardmetros tem como objetivo identificar o nivel

da influéncia que os parametros estimados possuem sobre o modelo. Com exce¢do do
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parametro k, 4, todos os outros parametros reacionais foram avaliados através do perfil
axial de algum produto envolvido em sua reacdo, enquanto o fator pré-exponencial da
reacdo 4 utilizou como referéncia o comportamento axial de um reagente porque o

impacto da reagdo 4 no éter etilico é visualmente melhor que nos produtos dessa reagéo.

O fator pre-exponencial kq;com um aumento de 50% elevou a composi¢do do
eteno na saida do reator em 5%, enquanto a reducdo de 50% do parametro resultou na
reducdo de 10% da fracdo molar desse componente, como observado na Figura 4.7a.

Assim como o esperado, o fator pré-exponencial k, , tem uma relagdo diretamente
proporcional ao produto de sua reagdo. A perturbacdo positiva e negativa de 50% do
pardmetro impactou, respectivamente, no aumento de 45% e na reducdo de 48% de éter
etilico na saida do reator como observado na Figura 4.7b. Da mesma forma, na Figura
4.8a, o fator pré-exponencial k, 5 influenciou na composicéo do acetaldeido no final do
reator, elevando em 49% e reduzindo em 50% de acordo com as perturbacbes no

parametro.
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-k

k=)
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Comprimento adimensional Comprimento Adimensional

(@) Anélise de sensibilidade do (b) Anélise de sensibilidade do
parametro k ;. parametro kg ;.

Figura 4.7 — Analise de sensibilidade dos parametro kg ; € kg ,.

O comportamento da composicdo do reagente com o fator pré-exponencial é
inversamente proporcional, por essa razdo, o aumento do parametro ko, implicou na
reducdo do perfil da fracéo de éter. O fator pre-exponencial k, , também apresentou a
menor sensibilidade paramétrica, visto que altas interferéncias no valor do parametro
promoveram pequenas diferengas no resultado do modelo. Na Figura 4.8b, comprova-se

gue o aumento em cinco ordens de grandeza do parametro resultou na queda de apenas
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11% na concentragdo de éter na saida do reator, enquanto a reducéo significativa de kg 4

sequer influenciou na modelagem do processo.
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Figura 4.8 — Analise de sensibilidade dos parametros kg 5 € kg 4.

Na Figura 4.9a, o fator pré-exponencial k 5 seguiu a tendéncia dos trés primeiros

parametros analisados, cuja elevacao do seu valor em 50% significou o aumento de 50%

na producdo de butenos, enquanto a reducdo do parametro pela metade diminuiu a

formacdo do alceno em 50%. A taxa de calor fornecida ao reator é diretamente

proporcional a temperatura do sistema, como constatado na Figura 4.9b em que a

temperatura na saida do reator variou em 1,2% para as duas modificacbes na taxa de

transferéncia de calor.
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Figura 4.9 — Analise de sensibilidade dos parametros kg s € q.
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4.5. Simulagdo do processo

Nessa secdo sdo apresentados os resultados da simulacdo do reator de leito fixo
com transferéncia de calor. Esses resultados comparam o estado estacionério para duas
condicdes distintas, a primeira desconsidera a difusdo axial, enquanto a segunda
pressupde a presenca dos efeitos de mistura ao longo do comprimento do reator, além

disso, avalia-se a dindmica das variaveis do reator.

Para justificar a necessidade da discretizacdo radial, o critério de MEARS (1971),
apresentado na Secdo 2.5.1 na Equacéo 2.47, afirma que as imprecisfes da taxa sdo
despreziveis desde que a seguinte desigualdade seja verdadeira:

_ 2(|4H;|R;) p* (4.9)
FMl(Z) - kHT(Z, 1)
1.6RT(z,1 4.10
Fy(2) = E (12 ) ( )
Fyi < Fyp (4.11)

O critério de MEARS (1971) foi calculado ao longo do comprimento do reator
piloto e apresentado na Figura 4.10. As elevadas taxas reacionais no inicio do reator
superam o efeito de difusdo térmica radial (Fy;; > Fy2), consequentemente desprezar os

efeitos radiais pode resultar em erros consideraveis nos comprimentos iniciais do reator.

Critério de MEARS (1971)-F_; < F.»

Fm1

- = =Fm2

0 0,2 0,4 0,6 0,8 1
Comprimento adimensional

Figura 4.10 — Critério de MEARS (1971) ao longo do reator piloto.
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45.1. Modelo estacionério

Nessa parte sdo avaliados os perfis axiais e radiais do reator em que o estado
estacionario sem difusdo axial corresponde ao modelo utilizado na estimacdo dos
pardmetros e o0 estado estacionario com a dispersdo axial é obtido através do modelo

dindmico proposto na Secéo 3.2.

No processo de desidratacdo do etanol a reacdo 1, de desidratacdo intramolecular
do etanol, ocorre de forma mais pronunciada quando comparada as outras reacdes
consideradas no modelo, justificado pelos valores superiores do numero de Damkohler e
da constante de equilibrio termodinamica, nas Figuras 4.11a e 4.11b respectivamente. O
aumento da temperatura no reator favorece a reacdo 1, através da contribuicdo cinética
dada pela equacdo de Arrhenius e da contribuicdo termodinamica em que a elevacao da
temperatura favorece a reacao no sentido endotérmico. Por essa razdo, o carater global do
processo é caracterizado como endotérmico nas condi¢Ges operacionais estabelecidas.
Em funcdo do alto valor da constante de equilibrio da reacdo de desidratacdo

intramolecular, essa reacdo também pode ser considerada praticamente irreversivel.

Basicamente o que difere os nimeros de Damkdhler para cada reacdo sao as
constantes cinéticas: o fator pré-exponencial e a energia de ativacdo. Na Figura 4.11a,
percebe-se que o0 nimero de Damkdler da reacdo 4 representa a menor contribuicdo
cinética entre as reacdes envolvidas, mesmo sua reacdo sendo a mais espontanea nas
condicdes operacionais. Por essa razdo o fator pré-exponencial ko,p4 apresentou a menor
sensibilidade entre os parametros, mostrando que o fator cinético da reacédo 4 é limitante
no processo de desidratacdo do etanol. O nimero de Damkdler também mostra como a
velocidade reacional € superior na entrada do reator, justificado pelas condigtes

favoraveis ao processo no inicio.

O aumento da constante de equilibrio para a reacdo 2 e 5 com a diminui¢do da

temperatura ao longo do leito indica o carater exotérmico dessas reacoes.
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Figura 4.11 — Anélise cinética — termodinamica do processo.

Na Figura 4.12a é apresentado o perfil de concentracdo adimensional da 4gua ao
longo do comprimento do reator em que 0 aumento da quantidade de agua é ocasionado
pela reacdo 1 visto que a desidratacdo intramolecular do etanol gera como produtos o

etileno e agua.

Embora o nimero de Peclet massico axial possibilite a desconsideracdo dos
efeitos dispersivos axiais, o reator de leito fixo do processo possui alta taxa reacional na
entrada do reator que garante um gradiente de concentracdo consideravel na fronteira.
Portanto, ha uma diferenca consideravel entre as concentracdes iniciais dos modelos
avaliados. A concentracdo da agua do modelo com difusdo na entrada do reator teve

diferenca relativa positiva de 2,7% quando comparado ao modelo sem disperséo.

O perfil radial da concentracdo de agua no final do reator é apresentado na Figura
4.12b cuja tendéncia de reducgdo da concentracdo € justificada pela diminuicdo da taxa
reacional e aumento da temperatura proxima a parede do reator que faz com que a
concentracdo total do sistema diminua. A diferenca relativa ao longo do raio para a

concentracdo de agua ndo ultrapassa 1% para os dois modelos.

O modelo estacionério considerando a difusdo axial alcancou 87% de conversao
do etanol e 0 modelo estatico sem dispersdo axial atingiu 84% de conversdo, indices
baixos quando comparados aos processos industriais que alcangam niveis proximos da

conversdo completa do alcool etilico.
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Figura 4.12 — Perfis de concentracdo da agua.

Na Figura 4.13a, observa-se que grande parte do etanol é consumido antes de 20%
do comprimento do leito. Como o consumo do etanol pela reagdo 1 € muito grande na
entrada do reator, a queda da temperatura, caracteristica do processo endotérmico,

provoca a diminuicdo da taxa reacional que depende de elevadas condi¢des energéticas.

No caso do etanol, a diferenca relativa na entrada do reator entre os modelos com
e sem dispersdo apresentou indice de 7,5%, utilizando o modelo sem dispersdo como
referéncia. O gradiente de concentracdo no inicio do reator faz com que a concentracdo
de etanol diminua na alimentacdo porque parte € transferida para dentro do vaso por

difusao.

O perfil radial de concentracao do etanol apresentado na Figura 4.13b mostra ter
um consumo levemente maior que no centro do reator ocasionado pelo aumento da taxa
da reacdo 1 ao se aproximar da parede, consequentemente, o perfil de eteno vai apresentar

uma elevagéo da producdo na mesma regido.

Como a reacdo 1 se destaca no processo de desidratacdo catalitica do etanol, o
perfil de producéo do etileno vai acompanhar o consumo de etanol, Figuras 4.14a e 4.14b.
Embora o eteno é reagente para a formagéo de butenos, a producéo de etileno através da

desidratacdo intramolecular do alcool etilico é a reacgéo preferencial.
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Figura 4.13 — Perfis de concentragdo do etanol.

O éter etilico é formado pela reacdo 2 com o segundo maior nimero de Damkdhler

e com constante de equilibrio que aumenta ao longo do leito, visto que a reagdo é

exotérmica. Além disso, o etoxietano € consumido pela reacdo 4, porém essa reacdo tem

limitacBes cinéticas. Por essas razdes, verifica-se na Figura 4.15a, a producdo do éter

etilico
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Figura 4.14 — Perfis de concentragdo do eteno.

Novamente a consideracédo do efeito difusivo na entrada do reator estabeleceu uma

diferenga significativa entre a concentracdo do composto no contorno. Nesse caso, a

formacao de éter etilico no inicio do reator gerou um gradiente de concentracao no sentido

contrério ao fluxo advectivo, logo, parte do éter produzido se mistura com a alimentacao.
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O perfil radial da concentracdo de éter na saida do reator teve modificacdes bem

infimas com uma distribuicdo radial quase que uniforme, sendo representado pela Figura

4.15b.
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Figura 4.15 — Perfis de concentragdo do éter etilico.

O acetaldeido e o hidrogénio compartilham
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Seus perfis axial e radial sdo representados respectivamente pelas Figuras 4.16a e 4.16b.
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Figura 4.16 — Perfis de concentracdo do acetaldeido/hidrogénio.
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A distribuicdo axial da concentracdo de butenos, representada na Figura 4.17a,
apresenta uma tendéncia linear que cresce conforme a concentragdo de eteno aumenta,
visto que a formacdo desses alcenos é dada através da reacdo 5 com o etileno como
reagente. Na Figura 4.17b, a concentracdo adimensional de butenos apresenta um
comportamento radial suave para os dois modelos estaticos, praticamente constante ao

longo do raio do reator.

Os efeitos difusivos na entrada do reator ndo sao pronunciados para 0s compostos

formados em pequenas quantidades, como os butenos, o acetaldeido e o hidrogénio.

Na Figura 4.18a, verifica-se que o processo global tem carater endotérmico ja que
ambos os modelos apresentaram reducdo da temperatura ao longo do reator, sendo que 0
modelo com difusdo axial teve queda de temperatura ao longo do reator de 11%, enquanto
0 modelo sem dispersdo axial reduziu a temperatura em 13%. A transferéncia de calor
fornecida ao reator piloto pela resisténcia elétrica ndo atingiu valores aceitaveis, afetando
inclusive na conversdo do etanol. Para fazer uma comparagdo, o reator adiabatico do
trabalho de DEMUNER (2016) apresentou uma queda de temperatura percentual de 15%,
ou seja, a taxa de troca térmica do reator piloto é tdo baixa que o0 equipamento se equipara

a um reator adiabatico.
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Figura 4.17 — Perfis de concentracédo de butenos.

A distribuicao radial de temperatura é adequada visto que toda a secéo transversal
possui influéncia do fluxo térmico radial, verificado na Figura 4.18b. O baixo valor do

namero de Peclet térmico radial indica que o reator terd uma boa distribuicdo de calor. A

88



diferenca relativa entre temperatura na parede e a temperatura no centro do reator foi de
aproximadamente 5°C.,
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Figura 4.18 — Perfis de temperatura.

A maior diferenca de temperatura entre os dois modelos se encontra na entrada do
reator com valor aproximado de 20°C, ou seja, a consideracdo da dispersdo térmica para
esse reator é fundamental. O nimero de Peclet térmico axial, Tabela 4.2, também é um

indicio de que ndo se deve desconsiderar os efeitos de mistura na coordenada axial.

A velocidade e a massa especifica, apresentados nas Figuras 4.19a e 4.19b
respectivamente, possuem perfis inversos, justificado pela equacdo do balanco de massa
global em que o produto dessas variaveis deve ser constante ao longo do comprimento do
reator. O comportamento dessas varidveis esta ligado a variacdo de volume, em que no
inicio do reator a queda de temperatura diminui o0 volume reacional, reduzindo a
velocidade axial e aumentando a massa especifica. Conforme a taxa reacional diminui, 0s
efeitos da queda de pressao elevam o volume da mistura, invertendo o comportamento da

velocidade e da massa especifica.

Os perfis radiais das variaveis velocidade, pressdo e massa especifica

apresentaram valores despreziveis e ndo foram incluidos.

A pressdo do sistema, mostrada na Figura 4.19c, diminuiu de forma
aproximadamente linear devido a queda de pressdo e a expansao volumétrica da mistura

que ocorre no leito catalitico.

89



Com difusdo axial

0985 N = = = Sem difusio adal

Com difuséo axial

Velocidade adimensional
Massa Especifica Adimensional
o = -
2

1
: = = = Sem difusdo axial
[}

1 0 0.2 04 06 08 1

Comprimento adimensional Comprimento adimensional

(a) Perfil axial da velocidade (b) Perfil axial da massa
no centro do reator. especifica no centro do reator.

1,1

7

Com difusio axial

= = = Sem difusdo axial

=4 2
w ©

Pressdo Adimensional
=
=

Comprimento adimensional

(c) Perfil axial da pressao no centro
do reator.

Figura 4.19 — Perfis axiais da velocidade, massa especifica e pressao.

A taxa de troca térmica fornecida ao reator piloto no experimento ndo atingiu
valores de conversdo de etanol satisfatorios, com queda de temperatura atingindo indices
de reatores adiabaticos. Com o intuito de melhorar a conversédo do reator, foi realizada
uma otimizagédo para descobrir a taxa de troca térmica necesséria para que a conversao do

etanol alcangasse o valor de 99%.

O problema de otimizacédo foi estruturado de forma bem simples, em que a fungéo
objetivo corresponde a conversdo reacional de 99% do etanol com a restricdo de que a
carga térmica ndo deve ser inferior a taxa encontrada para os dados experimentais.
Utilizando o modelo estacionario sem difusdo axial com o algoritmo fmincon do matlab

foi encontrado o valor de 938 W/m? para a taxa de fornecimento de calor adequada.

A taxa de troca térmica Otima resultou numa queda de temperatura no reator de
aproximadamente 6%, em que na parte final do equipamento, a carga térmica da camisa

conseguiu superar a taxa reacional, resultando num aumento de temperatura. Esse
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comportamento pode ser observado na Figura 4.20a, enquanto a Figura 4.20b apresenta

os perfis de conversao de etanol para os dois casos.
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Figura 4.20 — Comparacéo entre a simulagdo experimental e a condi¢ao 6tima.

4.5.2. Modelo dindmico

Com a utilizacdo do método da colocacdo ortogonal para a direcdo axial, a
resolucdo do modelo dindmico convergiu, porém existe uma dependéncia muito forte das

condicdes iniciais selecionadas.

Como previsto nos resultados anteriores, o modelo sem dispersdo axial nao
representa bem as condicdes na entrada do reator, e apresenta algumas diferencas do
modelo com a difusdo ao longo do comprimento do reator. Essas diferencas afetam a
condic&o inicial do problema dindmico e traz oscilagdes para a simulagdo. Para obter uma
boa aproximacdo das condicdes iniciais consistentes, 0 modelo estacionario sem difusao
axial foi utilizado e, na sequéncia, determinou uma estimativa para a condi¢do inicial do
reator e foi dado um degrau na temperatura na alimentacdo. A dinamica com essa
estimativa inicial apresentou instabilidade e oscilagbes nos tempos iniciais, porém a
simulacdo atingiu o estado estacionario e com esses dados uma nova simulagao dindmica

foi inicializada com condigdes consistentes.

O estado estacionario do modelo com difusédo axial foi determinado através do

tempo em que o0 modelo dindmico alcangou o estado estacionario com um degrau positivo

91



na temperatura na entrada do reator, correspondente a 20 unidades de tempo

adimensional.

A dindmica de todas as varidveis foi avaliada em z=1 para a coordenada axial
(final do reator) e u=0 para a coordenada radial (centro do reator). Na simulacdo
transiente, o degrau positivo da temperatura na alimentacdo do reator demora
aproximadamente uma unidade de tempo adimensional para influenciar nas condigdes de
saida do processo, constatando que o tempo de residéncia do reator foi utilizado para

adimensionar a variavel temporal.

Apesar do aumento da temperatura na entrada do reator favorecer o sentido de
formacdo de agua, o comportamento transiente observado na Figura 4.21a mostra o
contrario. Esse fenémeno € justificado pela forte dependéncia da concentragéo do sistema
com a temperatura, estabelecida pela equacéo de estado. Nas condic¢des operacionais do
reator, a composi¢do da agua supera 80%, consequentemente esse composto acompanha

o perfil da concentracao total do sistema, cuja relacao € inversa com a temperatura.

A concentracdo da agua apresentou um pico para baixo nos tempos iniciais porque
existem dois fatores que influenciam em sua concentracdo de forma inversa. Como
descrito anteriormente, a concentracao da agua tem forte influéncia com a temperatura
dada sua elevada composicdo e ao mesmo tempo é produto de trés reaces do processo.
Consequentemente, existe uma disputa entre os efeitos de formacéo de 4gua no processo

e de reducdo de temperatura.

A elevacdo da temperatura na entrada do reator favorece a producéo de eteno, em
vista do carater endotérmico do processo de desidratacdo catalitica do etanol, como
constatado na Figura 4.21b. A dindmica do eteno também é mais rapida, atingindo o

regime permanente com dez unidades de tempo adimensional.

Se temperaturas mais altas favorecem a formagéo de eteno, o consumo do etanol
tambeém serd superior. Portanto, o perfil transiente da concentragdo de etanol, na Figura
4.22a, sera aproximadamente o comportamento inverso do perfil dindmico do eteno, pois
0s subprodutos do processo séo produzidos em niveis inferiores quando comparados ao

etileno.
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Figura 4.21 — Dindmica das concentragdes de agua e eteno em z=1 e u=0.

O éter etilico é o subproduto com maior formacédo, afetando diretamente na
producdo de eteno. Na Figura 4.22b, verifica-se a diminui¢do da concentracdo de éter
etilico com o degrau positivo da temperatura, comportamento esperado ja que houve

elevacdo na concentracdo de eteno na saida do reator.
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Figura 4.22 — Dinamica das concentragdes de etanol e éter etilico em z=1 e u=0.

A Figura 4.23a mostra o comportamento dindmico da concentracdo dos
compostos produzidos na reacdo de desidrogenacdo do etanol (reacéo 3). Por essa reacdo
ser endotérmica, o aumento da temperatura favorece a formacdo do etanal e do

hidrogénio.
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Conforme Figura 4.23b, a modificacdo da temperatura na entrada do reator
aumentou a producéo de butenos, pois 0 degrau positivo na temperatura resultou em uma

maior concentracao de etileno, deslocando a reacédo 5 no sentido de formacéao de butenos.
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Figura 4.23-Dinamica das concentrac@es de acetaldeido e butenos em z=1 e u=0.

O perfil dindmico da temperatura, apresentado na Figura 4.24, atinge o estado
estacionario em torno de quinze unidades de tempo adimensional, em que a resposta é

coerente com a perturbacgéo na entrada do reator.
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Figura 4.24 — Dindmica da temperatura em z=1 e u=0.

Os compostos envolvidos no processo de desidratacdo catalitica do etanol
apresentaram dindmicas rapidas, alcangando o estado estacionario em aproximadamente
dez unidades de tempo adimensional, com excecdo da agua que possui dindmica mais

lenta, assim como a variavel temperatura.
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4.6. Comparacao do modelo bidimensional com modelos presentes na literatura

Os trabalhos de KAGYRMANOVA et al. (2011) e MAIA (2015) foram utilizados
como referéncia para a comparacdo com a modelagem bidimensional.
KAGYRMANOVA et al. (2011) apresentaram dados experimentais e propds um modelo
heterogéneo bidimensional com reacdes quimicas irreversiveis, considerando massa
especifica da mistura, velocidade axial, pressdao e parametros fluidodindmicos e
termodinamicos constantes ao longo do reator, enquanto MAIA (2015), baseado no reator
anterior, utilizou um modelo pseudo-homogéneo unidimensional com reacfes quimicas
reversiveis, levando em consideracdo as variacbes na coordenada axial dos termos
invariantes de KAGYRMANOVA et al. (2011).

O modelo bidimensional utilizado nas comparagfes corresponde a modelagem
estacionaria sem dispersdo axial. Na Figura 4.25 é apresentado a diferenca de temperatura
entre a parede e o centro do reator piloto, no modelo bidimensional proposto neste
trabalho. A diferenca maxima se aproxima de 2°C, mostrando que o perfil radial de
temperatura ndo possui um contraste acentuado, justificando a utilizacdo da modelagem
unidimensional para esse reator. O tamanho do didmetro do reator, cujo valor é de 4 cm,
facilita a distribuicéo radial de calor, corroborando com a utilizag&o de reatores de leito

fixo ndo-adiabaticos multitubulares.

2,5
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Figura 4.25 — Diferenca de temperatura entre a parede e o centro ao longo do reator.

No experimento de KAGYRMANOVA et al. (2011), o perfil axial de temperatura
no regime permanente é dado por 13 pontos experimentais. A Figura 4.26 compara o
modelo bidimensional sem dispersao axial deste trabalho com o experimento e modelo
heterogéneo obtido por KAGYRMANOVA et al. (2011). Os dados empregados na
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simulacgdo do reator estdo presentes nos trabalhos de KAGYRMANOVA et al. (2011) e
de MAIA (2015), e para cada comparacdo foi utilizado os parametros estimados nas
respectivas pesquisas.

E importante ressaltar que a posicéo radial dos termopares pode gerar erros dentro
da faixa de 2°C, caso ndo exista precisdo na instalacdo dos mesmos, ou seja, a abordagem
bidimensional também auxilia na identificagdo e avaliacdo de possiveis erros sistematicos
experimentais.

Na Figura 4.26, o modelo bidimensional deste trabalho é representado pelo perfil
axial nas fronteiras da coordenada radial. Os dados experimentais estdo incluidos dentro
dessa regido delimitada, mostrando a eficiéncia da modelagem mesmo com os parametros
de KAGYRMANOVA et al. (2011). Os resultados também sdo satisfatérios quando
contrastados com a modelagem heterogénea da literatura, em que a Tabela 4.12 fornece

uma comparacdo quantitativa na métrica dos minimos quadrados.
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Figura 4.26 — Comparagao com o perfil de temperatura de KAGYRMANOVA et al.
(2011).
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Tabela 4.12 — Residuo da temperatura (KAGYRMANOVA et al., 2011).

Variavel Experimento Modelo - Modelo Modelo
emu=0 emu=1 (KAGYRMANOVAetal.)
T(0) 427,84 -0,10 -0,10 +0,69
T(0,1) 389,35 -1,91 -0,18 -2,10
T(0,2) 386,33 -0,70 +1,26 +0,37
T(0,3) 387,94 -0,41 +1,56 -0,09
T(0,4) 390,96 -0,29 +1,68 -0,80
T(0,5) 394,70 -0,36 +1,60 -0,54
T(0,6) 398,89 -0,62 +1,33 -0,73
T(0,7) 403,32 -1,01 +0,95 +0,97
T(0,8) 407,78 -1,35 +0,60 +2,45
T(0,9) 412,08 -1,49 +0,45 +3,76
T(1,0) 416,08 -1,31 +0,63 +3,42
T(1,1) 419,73 -0,77 +1,16 +6,07
T(1,2) 422,38 +0,77 +2,70 +6,77
13
NGRSO 0 1288 21,71 121,98
k=1

Com os parametros estimados por KAGYRMANOVA et al. (2011), a modelagem
bidimensional proposta neste trabalho apresentou melhor ajuste tanto para o perfil de
temperatura axial no centro, quanto na parede do reator piloto, evidenciando que as
hipbteses dos termos constantes de KAGYRMANOVA et al. (2011) sao simplificactes

inadequadas.

O modelo unidimensional de MAIA (2015) foi comparado com o modelo
bidimensional deste trabalho e conforme a Figura 4.27, o perfil de temperatura do modelo
unidimensional se encontra entre a regido demarcada pelos graficos da temperatura axial
nos contornos da coordenada radial do modelo bidimensional. Embora todos os dados
experimentais estejam incluidos na regido demarcada pelas fronteiras da coordenada
radial do modelo bidimensional, a modelagem de MAIA (2015) teve resultados mais
eficientes, como apresentado pela funcdo objetivo dos minimos quadrados presente na
Tabela 4.13.
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O modelo unidimensional adotou a hip6tese de difusdo axial, enquanto o modelo
bidimensional desconsiderou o efeito de mistura axial. Dada as condicGes estruturais e
operacionais do reator piloto, o fenémeno da dispersdo possui efeitos consideraveis,
justificando o melhor desempenho do modelo de MAIA (2015). Embora o modelo
unidimensional represente bem os dados experimentais, essa abordagem néo deixa de
representar um perfil médio da temperatura axial, uma vez que ha uma diferenca de

temperatura na coordenada radial.
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Figura 4.27 — Comparacdo com o perfil de temperatura de MAIA (2015).
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Tabela 4.13 — Residuo da temperatura (MAIA, 2015).

Variavel Experimento Modelo - Modelo Modelo

emu=0 emu=1 (MAIA)
T(0) 427,84 -0,10 -0,10 -0,03
T(0,1) 389,35 -1,82 -0,01 -0,30
T(0,2) 386,33 -0,68 +1,28 +0,68
T(0,3) 387,94 -0,44 +1,563 +0,09
T(0,4) 390,96 -0,34 +1,62 +0,17
T(0,5) 394,70 -0,42 +1,55 -1,05
T(0,6) 398,89 -0,68 +1,28 +0,02
T(0,7) 403,32 -1,06 +0,90 +0,42
T(0,8) 407,78 -1,40 +0,56 +0,10
T(0,9) 412,08 -1,53 +0,41 +0,18
T(1,0) 416,08 -1,35 +0,59 +0,14
T(1,1) 419,73 -0,80 +1,13 -0,25
T(1,2) 422,38 +0,74 +2,67 -0,60
0 13,17 20,70 2,35

13 5
S e -y
k=1
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5. CONCLUSOES

A modelagem bidimensional de reatores de leito fixo tem muita utilidade no
projeto de reatores com transferéncia de calor, pois a distribuicdo de calor eficiente em
reatores com altas taxas reacionais envolve a analise dos perfis transversais e das
condiges estruturais e operacionais do reator. Por essa razdo, a simulagdo e modelagem
estacionéaria bidimensional de reatores de leito fixo representam uma boa prética de

projeto.

Na convergéncia das malhas axiais e radiais, os erros relativos diminuiram
enquanto as malhas foram refinadas. O modelo estacionario ndo apresenta esforco
computacional excessivo, porém os calculos da dindmica do processo bidimensional
inviabilizam a utilizacdo desse modelo em problemas de otimizacdo e controle de

processos.

A condicdo de contorno radial de segundo tipo, para o balanco de energia,
representa de forma mais coerente o fenémeno fisico da troca térmica com resisténcia
elétrica, principalmente para reatores com grandes variacbes de temperatura no seu
interior. A utilizagdo da condicéo de contorno de Dirichlet, especificando a temperatura
na parede de reatores de leito fixo ndo-adiabaticos implica num sistema complexo de

troca térmica.

Com a utilizacdo do método dos minimos quadrados ponderados, foi possivel
avaliar a funciio objetivo minimizada através do teste 2, cujo valor esta inserido dentro
do intervalo aceitavel. Os parametros ndo estdo correlacionados e apresentaram indices
significativos, pois em seus intervalos de confianga, os limites superiores e inferiores
apresentaram mesmo sinal. Além disso, todos os valores preditos pelo modelo estdo

dentro da faixa aceitavel dos dados experimentais do reator piloto.

Considerar o fenbmeno da dispersao axial em reatores de leito fixo com altas taxas
reacionais no inicio, mesmo com numero de Peclet significativo, pode evitar erros
causados pela difusdo na entrada do reator, visto que os gradientes de concentragéo e de
temperatura desses reatores interferem diretamente na carga reacional e modificam as

variaveis no contorno.
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Nas condic¢des operacionais do experimento, o reator tem queda de temperatura
equivalente a um reator adiabético, diminuindo a conversdo do etanol. Para aumentar a
eficiéncia do processo de desidratacdo catalitica do etanol no reator piloto em questéo, a
carga térmica fornecida deve ser 938 W.m=, reduzindo a diferenca de temperatura do

reator e aumentando a conversédo de etanol para 99%.

A distribuicdo radial das variaveis ndo foi pronunciada no reator em estudo, porém
avaliar o perfil radial também auxilia na verificacdo das melhores condi¢des para que a

transferéncia de calor ocorra de forma efetiva, em toda a regido transversal.

O modelo dindmico bidimensional tem uma forte dependéncia das condigcdes
iniciais, dificultando o processo de convergéncia. Mesmo com a utilizacdo do modelo
estacionario sem difusdo axial para calcular o ponto inicial, as diferencas entre os modelos

foram suficientes para implicar na oscilacdo inicial do resultado dindmico.

5.1.1. Sugestdes para trabalhos futuros

Um dos trabalhos interessantes é a modelagem heterogénea do processo de
desidratacdo catalitica do etanol, visto que essa abordagem traz a distin¢do entre as
particulas sélidas e o fluido, cujas interacBes sdo feitas através dos fendbmenos de

transferéncia de calor e massa entre as fases e da adsorcao no catalisador.

Avaliar diferentes tipos de resolu¢cdo numeérica para a modelagem bidimensional
em busca do método numérico mais eficiente que traga estabilidade e custo

computacional inferior.
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