UNIVERSIDADE ESTADUAL DE CAMPINAS
FACULDADE DE ENGENHARIA QUIMICA

Area de Concentracao:
SISTEMAS DE PROCESSOS QUIMICOS E INFORMATICA

MODELAGEM E SIMULACAO DE UM REATOR CATALITICO
DE MEMBRANA INERTE PERMSELETIVA A HIDROGENIO
COM TRANSFERENCIA DE CALOR E MASSA

Autor: Germano Possani

Orientadora: Profa. Dra. Teresa Massako Kakuta Ravagnani

Dissertacdo de Mestrado apresentada a
Faculdade de Engenharia Quimica como parte
dos requisitos exigidos para a obtengdo do

titulo de Mestre em Engenharia Quimica.

Campinas — Sdo Paulo

Fevereiro de 2011



Padgina

FICHA CATALOGRAFICA ELABORADA PELA
BIBLIOTECA DA AREA DE ENGENHARIA E ARQUITETURA — BAE — UNICAMP

Possani, Germano

P843m Modelagem e simulacdo de um reator catalitico de
membrana inerte permseletiva a hidrogénio com
transferéncia de calor e massa / Germano Possani. --
Campinas, SP: [s.n.], 2011.

Orientador: Teresa Massako Kakuta Ravagnani.
Dissertagdo de Mestrado - Universidade Estadual de
Campinas, Faculdade de Engenharia Quimica.

1. Modelagem e simulacdo. 2. Palddio. 3. Estireno.
4. Desidrogenacgdo. 5. Reator tubular. I. Ravagnani,
Teresa Massako Kakuta. II. Universidade Estadual de
Campinas. Faculdade de Engenharia Quimica. III.
Titulo.

Titulo em Inglés: Modeling and simulation of a catalytic reactor with a
permselective to hydrogen inert membrane with heat and
mass transfer

Palavras-chave em Inglé€s: Modeling and simulation, Palladium, Styrene,

Dehydrogenation, Plug-flow reactor

Area de concentracio: Sistemas de Processos Quimicos e Informatica

Titulacdo: Mestre em Engenharia Quimica

Banca examinadora: Nehemias Curvelo Pereira, Roger Josef Zemp

Data da defesa: 18/02/2011

Programa de Pds Graduagdo: Engenharia Quimica



Pagina |iii

Dissertacio de Mestrado defendida por Germano Possani e aprovada em

18 de fevereiro de 2011 pela banca examinadora constituida pelos doutores:

Bowse Ce R A
Profa. Dra. Teresa Massako Kakuta Ravagnani — UNICAMP

S——pfor. Dr. Nehemias Curvelo Pereira — UEM

7

¢ v

Prof. Dr. Roger Josef Zemp - UNICAMP

Campinas

2011



Pagina |iv

Este exemplar corresponde a versdo final da Dissertacdo de Mestrado em Engenharia
Quimica defendida por Germano Possani e aprovada pela banca examinadora em 18 de

fevereiro de 2011.

r‘ —
<IN L S (R & Yoo AT

W\

Profa. Dra. Teresa Massako Kakuta Ravagnani (Orientadora)



Pagina |v

Dedico esta dissertacdo a Gilmor, Ivanir e Glauber.



Pagina |vi

AGRADECIMENTOS

A Deus por todas as oportunidades de evolug@o constante em meu caminho e por todas
as béngaos derramadas sobre mim.

A minha familia, que sempre me incentivou, e mesmo & distdncia, sempre me deu
suporte para tudo, fazendo com que através de muito esfor¢o eu conseguisse chegar até aqui.

A professora Dra. Teresa Massako Kakuta Ravagnani por sua orientacdo,
disponibilidade e companheirismo nesta peleia, onde seus conhecimentos foram de grande valia.

Ao meu colega de laboratério Paulo Jardel, o qual teve grande contribuicdo no
desenvolvimento deste trabalho.

Aos meus amigos e companheiros de chimarrdo Leonardo, Jodo e Valter e demais
amigos da FEQ.

A minha amiga [vi por sua constante amizade e compreensdo nesta caminhada.

Aos meus amigos de republica Thiago (Gandhi), Daniel, Luiz e Rodrigo os quais
garantem bons momentos de diversdo e companheirismo.

Ao CNPq pelo apoio financeiro da bolsa.



Pagina |vii

RESUMO

Dentre os termoplasticos mais utilizados atualmente na indistria, pode-se mencionar o
estireno, principal responséavel pela produco de plasticos e borrachas. No processo de fabricagio de
estireno, a principal rota quimica é por meio da desidrogenacgdo de etilbenzeno, com o hidrogénio
como subproduto. A conversdo de etilbenzeno nesta reagdo € em torno de 50,0 %, devido ao
equilibrio termodinamico. Para deslocar esse equilibrio e aumentar a produtividade de estireno,
foram desenvolvidas novas configuragdes de reatores, tal como os reatores com membrana.
Reatores equipados com membranas de palddio fornecem uma seletividade mais alta ao estireno
quando comparados com reatores equipados apenas com membranas porosas. Para explorar o
potencial desse tipo de reator, modelagens mateméticas foram desenvolvidas a fim de determinar os
parametros cruciais que regem esses processos. O objetivo deste trabalho foi modelar e simular um
reator de leito fixo catalitico, envolto por uma membrana inerte permseletiva ao hidrogénio com
transferéncia de calor e massa, sendo composta por uma camada de aco inoxidavel de 1,6 mm de
espessura, a qual serviu de suporte para a deposi¢do de um filme de 20 pm de paladio. Para essa
modelagem foram utilizados os métodos de Runge-Kutta-Gill para o cilculo das varidveis no
sentido axial, tanto no retentato quanto no permeado, considerando no retentato um leito fixo
catalitico descrito pelo modelo Pseudo-homogéneo, e para os célculos das equacdes ndo lineares das
fracdes molares das espécies e do fluxo madssico de hidrogénio na dire¢do radial do reator foi
utilizado o método de Newton-Raphson. Foram analisados os perfis de temperatura, pressdo e
concentracdo dos componentes da reacdo axialmente, considerando a transferéncia de massa e
energia através da membrana, além dos valores para a conversdo do etilbenzeno e produtividade em
relacdo ao estireno. Como resultados das simulagdes foram obtidos valores para a conversdo e
produtividade de 50,3 % e 35,2 %, respectivamente, para o reator na condicdo de reator de leito fixo
catalitico convencional, e 71,2 % e 60,2 %, para o reator na condicdo de reator de leito fixo
catalitico envolto por uma membrana permseletiva ao hidrogénio, sendo estes valores 41,6 %
maiores para a conversdao do etilbenzeno e 71,0 % maiores para a produtividade em relagdo ao
estireno. Concluiu-se que com a implementacdo da membrana no reator em estudo, considerando
também a troca térmica na membrana, esta € uma boa op¢ao como nova alternativa para o processo

de fabricacdo do estireno.

Palavras chave: Modelagem e Simulagdo; Reator com membrana composta de palddio;

Desidrogenacio do etilbenzeno.
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ABSTRACT

Among the most widely used thermoplastics in the industry, styrene can be mentioned,
the main responsible for the production of plastics and rubbers. In the manufacturing process
of styrene, the principal chemical route is by means of dehydrogenation of ethylbenzene, with
hydrogen as a byproduct. The conversion of ethylbenzene in this reaction is around 50,0 %
due to thermodynamic equilibrium. To overcome this equilibrium and increase the
productivity of styrene, new reactor configurations were developed such as membrane
reactors. Membrane reactors equipped with a palladium membrane provide a higher
selectivity compared with reactors that are equipped only with a porous membrane. To
explore the potential of this type of reactor, mathematical models were developed to
determine the crucial parameters governing these processes. The aim of this study was to
model and simulate a fixed bed catalytic reactor, surrounded by a permselective to hydrogen
inert membrane with heat and mass transfer, composed by a layer of stainless steel of 1,6 mm
thickness, which served as support for deposition of a 20 um film of palladium. For this
modeling the Runge-Kutta-Gill method was used to calculate the variables in the axial
direction, both in tube side and in permeate side, considering in tube side a catalytic fixed bed
described by Pseudo-homogeneous model, and for the calculations of nonlinear equations of
the mole fractions of species and the mass flow of hydrogen in the radial direction it was used
the method of Newton-Raphson. Profiles of temperature, pressure and concentration of
reaction components on axial toward were analyzed considering the heat and mass transfer
across the membrane, besides the values for ethylbenzene conversion, selectivity and
productivity in relation to styrene. As the simulation results, values were obtained for the
conversion and productivity of 50,3 % and 35,2 %, respectively, putting the reactor on
condition of conventional catalytic fixed bed reactor, and 71,2 % and 60,2 % for the reactor
on condition of catalytic fixed bed reactor surrounded by a permselective membrane to
hydrogen, then , the obtained values were 41,6 % higher for the conversion of ethylbenzene
and 71,0 % higher for the productivity of styrene. It was concluded that with the
implementation of a membrane in reactor under study, also considering the heat transfer in the
membrane, this technology is a good option as new alternative to the styrene manufacturing

process.

Keywords: Modeling and Simulation; membrane reactor composed by Palladium; dehydrogenation

of ethylbenzene.
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1. INTRODUCAO E OBJETIVOS

O estireno é um dos mais importantes produtos quimicos orginicos, sendo amplamente
usado na produgdo de plasticos, borrachas sintéticas e resinas de poliéster segundo Teixeira
et al. (2007). Atualmente, mais de 90 % da producdo de estireno € feita por desidrogenacdo
catalitica de etilbenzeno (ABO-GANDER et al., 2008).

A reacdo de desidrogenacdo do etilbenzeno em estireno caracteriza-se por ser
reversivel, endotérmica e fortemente limitada pelo equilibrio termodindmico com uma
conversao maxima de etilbenzeno préxima de 50 % (ABASHAR, 2004).

Como essa reacdo requer grandes quantidades de energia, vapor d’dgua € adicionado
para supri-la, tornando importante a andlise da varidvel razdo de vapor adicionado por
etilbenzeno alimentado. Essa é uma razdo molar e € conhecida pela sigla S/O (do inglés Steam
to Oil), variando entre valores de 6 a 12. Assim, vapor € adicionado em grandes quantidades
para suprimir a reversibilidade da reagdo de desidrogenacdo do etilbenzeno, remover os
depdsitos por oxidacdo e estabilizar a fase ativa do catalisador (KOCHLOEFL, 1997).

Visando aumentar a conversdo de etilbenzeno em estireno além do equilibrio
termodindmico e tendo em vista que sua demanda mundial esta crescendo de 5 a 6% ao ano,
autores sugerem o uso de membranas permseletivas. A fun¢do dessas membranas seria a de
remover o hidrogénio gasoso do meio reacional e assim cessar a reacdo inversa (HERMANN,
QUICKER e DITTMEYER, 1997).

O emprego de membranas associadas a reatores caracteriza uma classe de reatores
denominados multifuncionais, ou seja, esses reatores além de comportarem as reacdes
quimicas também possuem a func¢do de separar um ou mais componentes do retentato
(KUMAR et al. 2006). O termo retentato se refere ao meio reacional e o termo permeado se
refere a regiio oposta ao meio reacional, ou seja, o outro lado da membrana para o qual o
hidrogénio permeou.

Dentre os diferentes tipos de membranas empregadas na industria, um deles em
especial ganha destaque no que se refere a seletividade a permeacgfo do hidrogénio de meios
reacionais, que sido as membranas de palddio. Membranas de paladio e suas ligas possuem a
propriedade Unica de serem somente permedveis ao hidrogénio (SHE, HAN e MA, 2001).

A partir dessa visdo, de explorar as potencialidades de diferentes configuracdes
operacionais para um reator multifuncional no processo de desidrogena¢do do etilbenzeno,
com um baixo custo e rdpida andlise, o emprego de simulacdes computacionais, fornecerd

respostas mais rdpidas e consequentemente mais econdmicas para futuras aplicacdes.
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Os objetivos deste trabalho foram:

i)

ii)

i)

Desenvolver um programa computacional para simular o processo da
desidrogenacdo do etilbenzeno em estireno em um reator de leito fixo catalitico

envolto por uma membrana composta de palddio;

Analisar a coeréncia dos resultados fornecidos por esse programa;

Encontrar condicdes operacionais dtimas dentro das faixas de andlise para

aumentar a produtividade do estireno.

Mediante tais objetivos, o presente trabalho foi organizado seguindo-se as seguintes etapas:

No Capitulo 2 se abordou uma revisdo da literatura procurando descrever os
tipos de membranas existentes, com €nfase nas membranas de palddio e no
suporte de aco inoxidavel, os quais foram considerados na modelagem do

programa computacional proposto;

No Capitulo 3 a modelagem matemaética envolvida foi abordada em seus
pormenores, onde a partir de consideracdes iniciais, foram apresentadas as
equacdes utilizadas para os calculos no sentido axial e radial do reator. Sdo
apresentadas também informagdes bdsicas para a solucdo numérica

computacional utilizada.

No Capitulo 4 foram apresentados os resultados do programa apds serem feitas
as simulagdes bem como o estudo de sensibilidade paramétrica das principais

variaveis do processo;

No Capitulo 5 foram feitas as conclusdes do trabalho além de sugestdes para

aperfeicoamentos futuros;

As duas ultimas se¢des apresentam as Referéncias Bibliogréficas utilizadas e o

Apéndice A.
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2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

Nas proximas se¢des do Capitulo 2 serd apresentada uma breve revisdo sobre os
diferentes tipos de membranas. Além disso, serdo detalhados neste trabalho dois tipos de
membranas individualmente: a membrana de paladio e o suporte de aco inoxidavel, os quais
serdo considerados na constituicdo da membrana composta modelada. E ainda, serd discorrido
nessa dissertagdo sobre: as formas de producdo do estireno na industria bem como seu status
atual, o modelo cinético utilizado e os trabalhos cientificos mais importantes considerados na
elaboracdo desta.

E importante mencionar que além do uso de membranas como forma de separar
hidrogénio de outros gases existe a destilacdo criogénica e a adsor¢do por ciclos de
pressdo (PSA) que, sdo os trés principais processos de separacdo do hidrogénio
(ADHIKARI e FERNANDO, 2006).

A destilagdo criogé€nica € um processo a baixa temperatura o qual se baseia na
diferencga entre as temperaturas de ebulicio dos componentes. Apesar de ser um método
tradicional e amplamente utilizado para separagio de misturas de liquido, é processo que
consome uma quantidade considerdvel de energia.

Ja a técnica PSA, segundo Neves e Schvartzman (2005), baseia-se na passagem
de uma mistura gasosa através de um meio que contém um adsorvente, este meio
estando sob pressdo faz com que o hidrogénio seja retido no adsorvente permitindo que
os demais componentes da mistura sigam com o fluxo sem serem adsorvidos,
posteriormente o meio € despressurizado e o adsorvente dessorve o hidrogénio, sendo
este um processo com um amplo campo de aplicacao.

Porém, algumas vantagens do processo de separagdo por membranas se
comparado aos processos mais consolidados e com tecnologias comercialmente mais
disponiveis, tais como PSA e destilagdo criogénica, sdo as seguintes: facilidade de
operagdo, baixo custo de investimento, baixo consumo de energia e tem baixa relacdo de

custo/eficiéncia.

2.1 Tipos de membranas

Uma membrana segundo a definicio de Coronas e Santamaria (1999) € “um

dispositivo que € capaz de impor certas restricdes ao fluxo de permeagdo de algumas
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substancias”. Assim, as caracteristicas como permeabilidade e seletividade s@o as mais
importantes de uma membrana, sendo o material com o qual sdo feitas um importante
requisito de suas caracteristicas desejaveis.

As membranas podem ser sintéticas, na maioria feitas a partir de materiais poliméricos,
ou ainda materiais inorganicos. Considerando que a membrana seja constituida por diferentes
tipos de materiais, ela serd dita composta (HABERT, BORGES e NOBREGA, 2006).

Elas podem ser classificadas em duas grandes categorias: densas ou porosas. Essa
classificagdo deve-se ao tamanho dos poros que elas terdo, uma vez que estes tamanhos de
poros sdo padronizados e apresentados na Tabela 2.1 de acordo com as defini¢des da IUPAC

(SING et al. 1985).

Tabela 2.1 - Terminologia dos didmetros dos poros de acordo com a [IUPAC e os tipos de filtragdo de acordo
com esses tamanhos de poro (SING et al. 1985).

Terminologia Diametro do poro da Tipo de filtracdo

membrana (nm)

macroporos d, > 50 microfiltra¢do
mesoporos 2<d, <50 ultrafiltracdo
microporos dy<2 nanofiltracdo/separacdo de gases
denso d,=0 solugdo/difusdo

Fonte: Adaptado de KEIZER, UHLHORN e BURGGRAAF (1995).

A permseletividade das membranas pode ser baseada no tamanho do poro pelo qual
alguns elementos permeardo e outros ndo — como € o caso das membranas macroporosas —
ou na solubilidade/difusividade dos elementos na membrana — como as membranas de
metal denso.

Para gases, as membranas permseletivas sdo tipicamente as membranas densas
(membranas ndo porosas) e seu transporte de componentes é governado pelo mecanismo
de solugdo-difusdo, enquanto que as ndo-permseletivas sdo tipicamente as membranas

macro e mesoporosas onde o transporte ¢ normalmente conduzido pelo mecanismo da

difusio de Knudsen (DITTMEYER, HOLLEI e DAUB, 2001).
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2.1.1 Membranas de paladio

Os primeiros estudos utilizando palddio para separar hidrogénio de misturas gasosas
foram feitos na segunda metade do século XIX por Graham (1866), no Reino Unido. Quase
meio século depois, nos Estados Unidos uma invencdo na qual o hidrogénio era removido
através de tubos de palddio e platina a partir de uma desidrogenacdo em um reator catalitico
foi patenteada por Snelling (1916). Na metade dos anos 1950 uma membrana de metal foi
inventada por Hunter (1956), o qual patenteou membranas de ligas de palddio e em 1960
desenvolveu um trabalho com um novo processo de separacdo do hidrogénio baseando se em
um conjunto de tubos feitos de uma liga de paladio (HUNTER, 1960).

Gryaznov menciona em seu artigo que em 1964 um método foi desenvolvido levando
em conta a producio e consumo de hidrogénio, a partir da desidrogenacdo de cicloexano em
benzeno, em um reator dividido por uma parede feita de um material seletivamente permedvel
somente ao hidrogénio e que servia também como catalisador. Este material era uma
membrana catalitica feita com palddio (GRYAZNOV, 1999).

Conceitos sobre membranas densas associadas a reatores surgiram em trabalhos na
década de 1970. Mas apesar disso, ha quase 50 anos atrds outro tipo de membrana ji era
utilizado em processos de separacdo: o UFg jd era separado por membranas inorganicas
porosas utilizando o mecanismo da difusdo em fase gasosa. A utilizacdo de reatores cataliticos
funcionais utilizando membranas porosas na separacdo de componentes sO comegou
posteriormente, na década de 1980 (BASILE, GALLUCCI e TOSTI, 2008)

Como as membranas de paladio e de ligas de palddio possuem a propriedade tinica de
serem somente permedveis ao hidrogénio elas vém ganhando destaque devido a esta
propriedade. Os reatores equipados com esse tipo de membrana fornecem uma
permseletividade mais alta quando comparados com reatores de membrana porosa, pois o
hidrogénio serd o tinico componente a permear através da membrana, caracteristica que nao
seria garantida por membranas porosas comuns. (SHE, HAN e MA, 2001).

Essa caracteristica do palddio puro de ser somente permedvel ao hidrogénio faz dele
um metal excepcional, mesmo assim novas tecnologias sdo desenvolvidas como as ligas de
palddio, j4 que o uso de palddio puro acarreta altos custos. Como materiais alternativos ao
paléddio puro e suas ligas, o niébio (Nb), tntalo (Ta), vanadio (V) e outros tem sido propostos
para o transporte de hidrogénio em membranas. Porém mesmo com essas opg¢des, o palddio

continua sendo o material dominante para esta finalidade. Isso é devido a sua alta solubilidade
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para o hidrogénio, pois o palddio puro absorve 600 vezes o seu volume, a temperatura
ambiente (HUGHES, 2001).

2.1.2 O mecanismo da difusao de H; no paladio

Uma questdo importante para o entendimento da remogdo exclusiva do
hidrogénio do meio reacional pela membrana é o seu mecanismo de permseletividade. O
mecanismo de difusdo do hidrogé€nio gasoso através da membrana de palddio estd

representado na Figura 2.1. e ocorre em cinco etapas (KARELLAS et al., 2008):

a) A molécula de hidrogénio gasoso € adsorvida na superficie da membrana
de paladio;

b) O hidrogénio gasoso entra em contato com a superficie do palddio e
dissocia em hidrogénio monoatdmico e passa para o interior da membrana;

c) No interior desta é ionizado — separado em um préton e um elétron;

d) O processo reverso ocorre no final da membrana fornecendo hidrogénio
monoatdmico novamente;

e) Um hidrogénio monoatdmico € recombinado com outro formando

hidrogénio molecular o qual é dessorvido da membrana de paladio.

Mistura Membrana de Pd H; puro

Figura 2.1 — Mecanismo de difusdo do H, gasoso através da membrana de palddio.
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2.1.3 O suporte de aco inoxidavel

Dentre os diferentes tipos de membranas, as de metal denso de Pd e ligas de Pd
suportadas em ago inoxiddvel poroso (PSS) sdo bem adequadas para purificacdo de Hj.

Dentre os diferentes tipos disponiveis para suporte a camada permseletiva de
palddio, o suporte PSS é um dos que mais se destaca, pois ele possui boa resisténcia
mecanica, opera sob altas temperaturas e pressdes, possui baixa fragilidade e é resistente ao
craqueamento. Além de todas essas qualidades ele € um material que é bastante comum na
industria, garantindo assim facil fabricacdo e manutengdo. Além disso, tanto o suporte de
PSS como os metais da membrana permseletiva de Pd ou ligas de Pd possuem coeficientes
de expansdo térmica semelhantes, o que lhes garante boas propriedades mecénicas para a
membrana em si. Porém a durabilidade dessas membranas € limitada pela difusdo
intermetdlica dos elementos do suporte (i.e., Fe, Cr e Ni) membrana densa adentro quando
operadas sob condi¢des de temperaturas maiores que 773 K (AYTURK et. al., 20006).

Com o intuito de se evitar este tipo de problema, alguns pesquisadores, como
Gryaznov et al. (1993), vém procurando desenvolver novas técnicas para prevenir a difusdo
intermetdlica, como a deposi¢do de uma camada intermedidria entre o suporte e a camada
de metal denso ou ainda a oxidagcdo do suporte antes da deposi¢do da camada de metal
denso. Ma et al. (2004) reportaram que a oxidagdo tem um pequeno efeito na média do
tamanho médio do poro do suporte, indicando que a oxidacdo nio contrai o tamanho
interno do poro mesmo a 1073 K, sendo uma boa alternativa na protecio da membrana sem
interferir em sua performance. Além disso, segundo Engwall, Mardilovich e Ma (2003)
existe uma queda de pressdo na membrana, porém apenas 1,9 % desta queda de pressdo é
devida ao suporte oxidado de PSS e que mesmo sejam utilizadas altas temperaturas de

oxidacdo do suporte isto ndo influenciaria na performance da membrana.

2.2 Sintese de estireno na Industria

O estireno pode ser produzido por dois processos: desidrogenagdo do etilbenzeno ou
como co-produto na epoxidagdo do propeno com hidroperdxido de etilbenzeno sobre um

complexo catalitico baseado em molibdénio. O primeiro processo mencionado ¢é
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responsavel por 90% da produgdo de estireno, sendo a sua produ¢do mundial superior a 25
milhdes de toneladas/ano (LIAO et al., 2008).

Como a rota de obtencdo do estireno € feita majoritariamente via desidrogenagdo do
etilbenzeno, ela serd a analisada em seus pormenores.

O processo de desidrogenacdo comum do etilbenzeno, no qual ele é alimentado em
um reator catalitico com fornecimento de energia através de vapor d’dgua, possui
problemas e solu¢des no mesmo estilo aos encontrados na desidrogenagdo de alcanos, tais

como:

» Reacdo altamente endotérmica (AHO 208 = 28,1 kcal/mol);

» Altas razdes S/O, resultado da caréncia de energia da desidrogenacio;

» Devida as limitacdes termodindmicas, é necessario que haja realimentagao

dos reagentes, resultado das baixas conversdes obtidas por ciclo;

De acordo com Cavani e Trifiro (1995), frente a esses problemas, alternativas foram
propostas para soluciond-los. Essas alternativas caracterizam-se nos métodos de obtengao
do estireno via desidrogenacgdo, as quais se apresentam sob a forma de trés diferentes

processos:

2.2.1 Processo 1 — Desidrogenacao do EB seguida por uma oxidacao do H;

Este processo consiste em oxidar o hidrogénio produzido na desidrogenacdo. Essa
oxidagdo pode ser feita injetando oxigénio junto com os componentes alimentados ou
posteriormente nos efluentes (para reatores em série).

As vantagens para esse tipo de processo sao: fornecimento de energia extra a reagao
endotérmica e fazendo com que haja uma reducio de custos com energia proveniente do
vapor d’dgua; outra vantagem importante ¢ o deslocamento do equilibrio termodindmico,
pois como existe um consumo de hidrogénio na oxidagdo, a reagdo é deslocada
aumentando a conversdo do etilbenzeno em estireno, e conseqiientemente garantindo uma

maior produtividade.
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Um esquema simplificado das reagdes quimicas envolvidas na desidrogenacdo do
etilbenzeno seguida pela oxidacdo do hidrogénio é apresentado na Figura 2.2 (ROMATIER
et al., 1992):

etilbenzeno +— estirenoy, + hidrogénio,
hidrogénio,) + % oxigénio —>  agua
etilbenzenoy, —  benzenoy,, toluenoy,), metanoy,, etilenoy,

Figura 2.2 — Esquema das reagdes para a desidrogenagdo do etilbenzeno seguida por uma oxidagdo do H2.

Fonte: Adaptado de Romatier et al., (1992)

Para esse tipo de desidrogenag@o podem ser utilizados dois catalisadores especificos,
um para a desidrogenagdo do etilbenzeno e outro para a oxidagdo do hidrogénio, ou apenas
um catalisador multifuncional.

As restrigdes para esse tipo de processo sdo que os catalisadores devem ser estaveis e
que ndo sejam envenenados na presenca de vapor. E ainda, mesmo que se consiga deslocar o
equilibrio termodindmico através do consumo do hidrogénio, usualmente sdo empregados
reatores em série o que faz com que seja necessdrio um espago maior disponivel no layout da

planta.

2.2.2 Processo 2 — Desidrogenacao oxidativa do etilbenzeno

A desidrogenacgdo oxidativa é uma das trés formas sugeridas como alternativa para
obtencdo de estireno a partir do etilbenzeno, conforme mencionado por Cavani e Trifird

(1995). Para esse tipo de desidrogenag@o uma reacdo fortemente exotérmica € usada:
CeHsC,Hs + %02 — C¢Hs;C,H; + H,0 (AH"305 = -29,7 kcal/mol);

O intuito dessa rota de desidrogenagdo € diminuir os custos de obtencao do estireno a
partir de um aumento de sua conversdo através do uso de catalisadores especificos. A partir
disto diminuir a quantidade necessaria da razdo de vapor S/O para o fornecimento de energia

da reacdo, evitando assim custos, e conseqiientemente garantindo seletividades mais altas, o
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que em conjunto com o aumento da conversdo proporcionard maiores produtividades de

estireno.

Belomestnykh et al. (1992) reportaram uma reacdo modelo, onde as reagdes paralelas
ocorrem por craqueamento e por reagdes de inser¢do de oxigénio no etilbenzeno e estireno.

Essas reacdes podem ser observadas em sua rota de acordo com a Figura 2.3:

OXito de

actirann

N\

Figura 2.3 — Esquema das reacdes para a desidrogenagdo oxidativa do etilbenzeno.

Fonte: Adaptado de Belomestnykh et al. (1992)

Esses dois processos apresentados nos itens 2.2.1 e 2.2.2 ndo serdo aqui detalhados,
pois a ideia aqui € apenas apresentar sucintamente as possiveis formas de obtencao de estireno
a partir do etilbenzeno apenas para fins de conhecimento e ndo com o intuito de serem
aprofundadas em maiores detalhes.

O préximo item 2.2.3 apresentard a forma de obtenc¢éo de etilbenzeno que se pretende
estudar neste trabalho, que € a terceira forma aqui apresentada para a obteng@o do estireno a

partir do etilbenzeno, que € usando reatores com membranas.

2.2.3 Processo 3 — Reatores com Membrana

Nas dltimas décadas a busca por melhores desempenhos visando aumentar os lucros das
empresas tem sido uma constante. Dentro desta visdo, qualquer ganho considerdvel na
produtividade de determinado produto, de forma que os custos compensassem ou até mesmo

processos onde através de novas tecnologias se conseguisse reduzir custos e aumentar a
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produtividade sempre estiveram na mira de qualquer industria, um exemplo disso foi o surgimento
de novas configuracdes de reatores quimicos, os quais vém ganhando atencdo dos meios
académico e industrial. Nesse contexto desenvolveram-se reatores quimicos, nos quais ocorrem
reagdes quimicas combinadas com processos de separacdo de seus produtos, onde emprego de
membranas associadas a eles caracteriza uma classe de reatores denominados multifuncionais, ou
seja, esses reatores além de efetuarem as rea¢des quimicas também exercem a funcdo de separar
um ou mais componentes do retentato. O principal uso deste tipo de reator estd em sistemas de
reagdes contendo hidrogénio (e.g., reacdes de hidrogenagdo/desidrogenacdo) ou oxigénio (e.g.,
sintese de compostos oxiorganicos) (KUMAR et al., 2006).

Nesses reatores, para as reacdes limitadas pelo equilibrio termodindmico (e.g., a
maioria das reacdes de desidrogenacdo) a remocdo dos produtos por um reator de membrana
pode melhorar a conversdo além do equilibrio termodindmico e a rea¢do pode tornar-se
limitada apenas pela cinética associada ao sistema de reacdo e ao catalisador (SHE, HAN e
MA, 2001).

Existem vdrias disposi¢cdes para um reator de membrana, sendo o conceito mais
comum o da remogdo seletiva dos produtos do meio reacional, alterando o equilibrio
termodindmico e visando cessar reacOes paralelas. Noutra maneira, somente reagentes
especificos sdo fornecidos ao meio reacional através da membrana. E uma terceira forma
refere-se a reagentes procedentes de correntes diferentes, os quais criam uma interface situada
numa membrana onde ocorrem as reacdes quimicas (DITTMEYER, HOLLEIN e
DAUB, 2001).

Para o caso da remog¢do do hidrogénio do meio reacional, existem diferentes

formas de criar uma for¢ca motriz para deslocé-lo:

» Fazer com que o lado do permeado esteja sob vicuo, fazendo com que o

hidrogénio seja obtido puro no outro lado da membrana;

» Fazer com que o hidrogénio seja consumido no outro lado da membrana de

forma a diminuir a sua pressao parcial do lado do permeado;

» Utilizar um gas de arraste inerte o qual removerd o hidrogénio do
permeado garantindo assim que se estabeleca uma diferenca de potencial

quimico entre ambos os lados da membrana.
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Essas sdo formas de remocdo o hidrogénio do retentato de um reator, segundo Itoh

(1995), utilizando uma membrana de palddio. Todos esses métodos almejam reduzir a pressao

parcial do hidrogénio no permeado a fim de criar um gradiente de pressdo parcial do

hidrogénio, assim a principal vantagem de um reator com membrana é deslocar o equilibrio

termodindmico visando aumentar a conversao do reagente.

Quanto a configuracdo do reator, para o local onde ocorrera a remogdo dos produtos

desejados do meio reacional, dois arranjos tipicos podem ser utilizados:

¢ Um médulo de membrana € conectado depois de um reator de leito fixo convencional, apds

a reacao ter atingido a conversdo de equilibrio (também conhecido como sistema hibrido);

® A reacdo ocorre completamente em um reator com membrana (reator multifuncional).

No que se referem a disposicdo dos catalisadores para reatores com membrana, duas

configuracdes sdo elaboradas: o uso de um reator com uma membrana catalitica (RMC) e um

reator com membrana inerte (RCMI). A Figura 2.4 mostra essas duas configuracoes:

(a) Reator RMC

etilbenzeno

gas de gas de
arraste arraste

lado do
permeado

membrana
catalitica

lado do
retentato

(TA2Z212 1 XXX X 11 X1/
BeDSOGG G GROEDES

gas . gas

ge estireno S
arraste arraste
+ Hp + Hz

(b) Reator RCMI

efilbenzeno

gas de gas de
arraste arraste

lado do
permeado

membrana

: inerte
catalisador

lado do
retentato

gas . gas

ge estireno "o
arraste arraste
+ Hp + Hz

Figura 2.4 — Configuragdes de (a) um reator RMC e (b) um reator RCMI.
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Um reator do tipo RMC contém uma membrana impregnada com componentes
cataliticos ativos ou o material do qual é feita a membrana ja € o proprio catalisador enquanto
um reator RCMI possui particulas de catalisador preenchidas no lado da alimenta¢do do reator
e a membrana inerte constitui a parede do reator que efetua a separagao seletiva.

Em um exemplo de desidrogenacdo de etilbenzeno, o trabalho experimental para um
reator com membrana utilizando catalisadores de Fe/K/V/Li/Cr/O, a temperatura de 625°C e
com velocidade espacial liquida de 0,65 h', alcangcou uma conversdo de 65% e uma
seletividade de 94%, enquanto para 0 mesmo processo porém sem a membrana, a conversao
foi de somente 50,7% (BITTER, 1986).

De acordo com Hermann, Quicker e Dittmeyer (1997), dentre as configuracdes
caracteristicas para reatores de leito fixo catalitico, a localizagdo do catalisador pode ser ou (a)

dentro do tubo, ou (b) no casco do reator. A Figura2.5 mostra essas duas possiveis

configuragdes:
(a) Configuracao para (b) Configuracao para
o lado do casco o lado do tubo
etilbenzeno  etilbenzeno efibenzeno
gas de

gas de gas de

arraste
arraste arraste

& . lado do lado do
- ~ retentato permeado
- e
ARk
e
- b mgmbrana mgmbrana
@ @ inerte inerte
E E
Y o
® !
& @ lado do lado do
® E
permeado retentato
gas
de 35 .
as . as
arraste gde estireno gde
+ H» arraste arraste
estireno estireno + Ha + Ha

Figura 2.5 — Esquema das configurac@o do reator quanto ao local do catalisador.
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A fim de se ter uma visdo global das diferentes tecnologias mencionadas acima sera

apresentada a Tabela 2.2, a qual mostrara as performances de cada processo:

Tabela 2.2 — Comparacio entre diferentes métodos de sintese de estireno a partir do etilbenzeno

Configuracao Conversao (%) Seletividade (%) T (°C) Catalisador Status
Desidrogenacao 60-65 90 600- Fe/K/Cr/O industrial
650

Desidrogenacio 80 90 - Tecnologia disponivel
e Oxidacdo do H; SMART comercialmente
Desidrogenagio 76 90 605  Fosfato de Ce pesquisa
Oxidativa
Desidrogenagio 80 90 350 Peneira pesquisa
Oxidativa molecular

de carbono
Desidrogenacao 72 90 480 V/Mg/O pesquisa
Oxidativa
Reator com 65 94 625 Fe/K/V/Li/Ct/O pesquisa
membrana

Fonte: Adaptado de Cavani e Trifird (1995).

7z

Conforme apresentado na Tabela 2.2 a desidrogenagdo comum é o Unico processo

comumente empregado em nivel industrial, porém o valor da conversdo informado refere-se a

conversdo final de uma série de reatores, e ndo a apenas um reator como o modelado neste

trabalho. Pois, para esse processo na industria, os sistemas envolvendo reatores adiabéticos,

normalmente consistem em unidades de dois ou trés reatores ligados em série, segundo James

e Castor (1994). Mesmo que um grupo de reatores em série consiga atingir uma conversao

entre 60-65 %, isso custa um grande espago no layout da fabrica, o que néo seria um problema

para o caso de um reator multifuncional como o aqui estudado.
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A tecnologia SMART ja estava comercialmente disponivel em 1995, mas até a data de
publicacdo do trabalho de Cavani e Trifird (1995) ela ndo havia sido encontrada em
aplicagdes industriais. Os demais métodos foram encontrados apenas em nivel de pesquisa.

Atualmente, segundo informado no site da Chemsystems (NEXANT, 2009), que é
uma das empresas produtoras de estireno com filiais nos Estados Unidos, Europa e Asia,
existem duas principais formas de producdo de estireno. A principal delas continua sendo
a desidrogenacdo convencional do etilbenzeno. Como processo alternativo € mencionado
o processo POSM (Propylene Oxide/Styrene Monomer) o qual estd ficando em evidéncia
ja que o estireno obtido € um subproduto. Nessa rota, jd em utilizacdo pelas empresas
Arco, Shell e Repsol, obtém-se 2,5 toneladas de estireno para cada 1 tonelada de 6xido de
propeno, porém menos de 10% da oferta mundial de estireno é oriunda desse processo
(MONTENEGRO e SERFATY, 2002).

Tendo em vista que a produgdo de estireno continua sendo predominantemente
feita via desidrogenacdo do etilbenzeno, este trabalho seguird esta rota em sua
modelagem. No entanto serd feito baseando-se em uma desidrogenac@o ocorrendo em um

reator com membrana.

2.3 Modelo cinético

Sheel e Crowe (1969) propuseram um modelo cinético para a desidrogenacdo do
etilbenzeno, onde consideraram seis reagdes, sendo que a reacdo principal constava da
conversdo do etilbenzeno em estireno e hidrogénio seguida de outras cinco reacdes
secunddrias; este modelo tem sido usado recentemente, conforme o trabalho desenvolvido por

Abo-Ghander et al., (2008), de acordo com as Equacdes 2-3.1 a 2-3.6:

CsHsCH,CH3; «<» CsHsCHCH, + H» (2-3.1)
CsHsCH,CH3; — CHg + CoHy (2-3.2)
CeHsCH,CH; + H, — C¢HsCH3 + CHy (2-3.3)
2H,0 + C,Hsy — 2CO + 4H, (2-3.4)

H,O + CH; — CO + 3H, (2-3.5)

H,0+CO - CO, + H, (2-3.6)
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A reagdo de desidrogenagdo do Etilbenzeno em estireno € acompanhada pela formacao
de subprodutos das reagdes paralelas formando benzeno, tolueno, etileno, metano e 6xidos de

carbono, conforme representada na Figura 2.6:

31,
etilbenzeno <« > estireno
+H2
-l—I—I2
benzeno + (32H4 CH4+ tolueno
+2H,0 +H,O
4H,+2CO CO+ 3H,

+H2C\1 /+HZO
CO,+H,

Figura 2.6 — Modelo cinético adotado na desidrogenagdo do etilbenzeno em estireno

Fonte: adaptado de Assabumrungrat et al. (2002).

2.4 Principais trabalhos desenvolvidos dentro do tema desta dissertacao

Dentro dos diferentes projetos desenvolvidos sobre desidrogenag¢do do etilbenzeno
usando reatores com membrana ¢ importante mencionar alguns trabalhos desenvolvidos.

Wu e Liu (1992) desenvolveram uma modelagem matematica para a desidrogenagao
do etilbenzeno considerando um reator com um leito catalitico seguido por um reator com
uma membrana de ceramica, simulando assim um sistema hibrido. Eles afirmaram que tanto a
seletividade do estireno quanto a conversdo do etilbenzeno se elevam, além de que a
produtividade do estireno aumenta 5 % além do equilibrio termodinamico.

Cinco anos depois, Hermann, Quicker e Dittmeyer (1997) modelaram um reator de
leito fixo, com o catalisador carregado no lado do tubo (retentato) e considerou uma
membrana composta por trés camadas, uma camada macroporosa (de PSS), uma camada
microporosa e o filme de palddio. Além disso, eles simularam diferentes tamanhos para a
camada de palddio e relatam que n@o houve grandes diferencas, pois, variando sua espessura

de 1 a 50 um a convers@o do etilbenzeno caiu de 86,2 % para 80,7 %, respectivamente.
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Outro trabalho importante ainda dentro desse contexto foi o trabalho experimental
apresentado por She, Han e Ma (2001), o qual avaliou a desidrogena¢do do etilbenzeno em
um reator de leito catalitico com uma membrana constituida de um suporte de PSS com
1,6 mm de espessura e didmetro médio dos poros de 3 um. A protecdo contra difusdo
intermetdlica foi uma oxidacdo nesse suporte PSS para posterior aplicacdo de palddio através
de deposicdo autocatalitica. O reator por eles avaliado forneceu resultados 10 % mais altos
para os valores da conversdo do etilbenzeno do que em um reator de leito fixo convencional.

Kumar et al. (2006) desenvolveu um modelo, considerando a desidrogenacdo do
etilbenzeno, para um reator tubular com membrana de palddio suportada em uma camada de
cerdmica, onde o catalisador poderia ser usado no tubo ou no casco do reator, com variagao na
pressdo, podendo operar sob condicdo isotérmica ou adiabatica e considerou a existéncia de
um filme de gis em ambos os lados da membrana. Para as temperaturas de 875 e 900 K as
produtividades de estireno foram de 59,07 e 66,61 %, respectivamente.

Em 2008, Abo-Ghander et al. (2008), desenvolveu uma modelagem para um reator
com membrana para a desidrogenacio do etilbenzeno ocorrendo no casco do reator, com o
detalhe de possuir outra reacdo ocorrendo no permeado, se tratava da hidrogenagdo do
nitrobenzeno em anelina. Ele também considerou o modelo Pseudo-homogéneo que
basicamente considera o catalisador e o fluido como uma fase homogénea (ABO-
GHANDER, 2008).

O trabalho de Aratjo (2007) merece destaque, pois modelou e simulou um reator
semelhante ao modelado neste estudo, com a diferenca de que o trabalho de Aradjo (2007)
ndo considerou a troca térmica transmembrana e possuia uma camada microporosa entre o
suporte e camada permseletiva de paladio.

Esses trabalhos sejam feitos experimentalmente ou através de modelagens e
simulagdes sobre a reacdo aqui estudada, testaram indmeras configuracdes de reatores desse
processo bem como 0s pardmetros cruciais e seu impacto em fatores como conversdo do
etilbenzeno e produtividade de estireno.

Portanto, este trabalho procura criar um modelo ainda ndo desenvolvido considerando
um reator com uma membrana composta de uma camada macroporosa de aco inoxidavel que
servird como suporte para um filme palddio. Considerando também a forma de remocgdo do
hidrogénio do permeado através do arraste por gds inerte com N, além de levar em conta

tanto a troca térmica como a massica através da membrana.
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3. MODELAGEM MATEMATICA

Para descrever este reator de leito fixo catalitico serd considerado o modelo pseudo-
homogéneo que, de acordo com Hill (1977), assume que o fluido dentro do elemento de
volume associado a uma particula ou grupo de particulas de catalisador pode ser caracterizado
por uma dada temperatura total, pressdo, composicdo e que essas quantidades variam
continuamente com a posi¢do no reator. Na prdtica significa que ndo ha resisténcia a
transferéncia de massa no interior do catalisador.

Conforme indicamos na revisdo bibliogréfica, existem trés formas de estabelecer um
gradiente de potencial quimico através da membrana. A utilizagdo de uma reacdo quimica no
permeado exigiria o conhecimento de outra cinética quimica além de gastos com reagentes.
Ja a aplicag@o de baixa pressdo no lado do permeado € 1til somente nos processos a altas
pressdes. No caso do processo de desidrogenagdo do etilbenzeno, que acontece a pressdo
préxima da atmosférica, o estabelecimento de uma elevada pressdo transmembrana implica na
aplicagdo de vicuo no lado permeado, o que origina um aumento considerado do custo
associado ao processo. Uma opgao mais rentdvel de remog¢do do hidrogénio permeado através
da membrana é o arraste por inerte. Neste trabalho nitrogénio (N;) serd utilizado como gas de
arraste inerte no permeado.

As etapas feitas pelo programa estdo estruturadas de forma a realizar os célculos
primeiramente no sentido axial, em ambos os lados do reator, ou seja, no retentato € no
permeado, e sequencialmente realizar os cdlculos no sentido radial, ou seja, na membrana.

Como os objetivos deste trabalho sdo modelar e simular um reator de membrana,
conforme mencionado anteriormente, o modelo de configuracio de reator escolhido € o
modelo RCMI com o catalisador carregado no tubo. Além disso, o sistema serd considerado
adiabdtico com as vizinhancas do reator.

Quanto a2 membrana utilizada nesta modelagem, serd considerado o uso de uma
membrana permseletiva ao hidrogénio que serd constituida por um filme de palddio, elemento
este que permite que apenas o hidrogénio permeie. O palddio serd suportado em aco
inoxidavel garantindo assim maior resisténcia fisica no processo da desidrogenacdo do
etilbenzeno, conforme discutido na Revisdo Bibliografica. Para facilitar o entendimento, a
Figura 3.1 visa elucidar o reator que se deseja modelar em detalhes assim como a Figura 3.2

visa apresentar uma visdo das dimensdes do reator:
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- Y Meio reacional z Produtos: estireno e subprodutos
EB + H:0 produzindo estireno e ' —*i"dlﬂ"d" o hidrogénio que
liberando hidrogénio néo permeou a membrana

Nz o 2 b + o @ aN+H

Legenda

.Reagentes: etilbenzeno (EB) e vapor d'agua
' Nitrogénio gasoso (N:) .Produtos: estireno, hidrogénio e subprodutos
ﬂ Hidrogénio gasoso (H:) nCataIisador

mTroca térmica entre o retentato e Permeagéo do H. através da membrana
0 permeado através da membrana . Gas de arraste

Figura 3.1 — Representacio do reator que se deseja modelar neste trabalho.

dz

Gds de arraste (N, ?/]
(a_) Permeado  d, |

|

Alimentacido
(EB+H,0) -
—_—

Retentato

[ zf |

Figura 3.2 — Dimensdes do Reator com membrana modelado.

3.1 Consideracoes

As equagdes deste sistema modelado levam em conta as seguintes consideragdes:

» As equagdes tanto no retentato quanto no permeado sdo consideradas sob

condig¢des de estado estaciondrio;

» Existéncia apenas do fluxo de hidrogénio através da membrana;
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» E levada em consideragdo a existéncia de um filme de gas estagnado em

ambos os lados da membrana;

» A temperatura ndo € considerada constante na membrana, mas sim calculada;

» Em ambos os lados do reator, retentato e permeado, o comportamento do gas

no seio da fase gasosa é considerado ideal;

» No retentato € considerado um escoamento empistonado enquanto que no

permeado o escoamento € laminar e € descrito pela equagdo de Hagen- Poiseuille;

» Fluxo no permeado é co-corrente;

» O suporte de PSS serd considerado oxidado, o que néo influenciara nos célculos;

» As dispersdes massica e térmica no sentido axial sdo desprezadas;

» A espessura das membranas € muito menor que o didmetro do reator, de modo que

as equacdes no sentido radial serdo descritas em coordenadas cartesianas (€ixo r);

» Qualquer termo que nas equagdes representasse um gradiente de pressdo na

membrana foi desprezado.

3.2 Calculos Axiais

Os célculos desenvolvidos no sentido axial servem como base para todos os demais
célculos efetuados radialmente, pois seus resultados s@o utilizados como as condi¢des iniciais
para os cdlculos na membrana. A resolugdo dos célculos radiais esta mais bem detalhada no

item 3.3 deste trabalho.
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3.2.1 Temperatura

A temperatura dentro do reator foi calculada, primeiramente, no sentido axial. O sistema
foi considerado sem desenvolver troca térmica com o exterior do reator, porém com troca
térmica entre ambos os lados (retentato e permeado). Os célculos efetuados para a temperatura

em ambos os lados da membrana estdo mais bem detalhados nos itens 3.2.1.1 € 3.2.1.2.

3.2.1.1 Temperatura no retentato

Como o sistema foi considerado adiabético em relacdo a parte externa do reator, mas
com troca térmica na membrana, a equacdo que descreve a temperatura ao longo do eixo do

reator, no retentato é:

dTR . Z](AH] r]) AR Pp + FIXQT[ D

dz nR, CpR

(3-2.1)

A Equacdo 3-2.1 representa a variacdo da temperatura no retentato em funcdo do
comprimento z do reator. O primeiro termo do numerador refere-se a variacdo de Tr que
depende das reacdes quimicas no seio da fase gasosa, em que AH; representa as entalpias das
reagdes e r; € as taxas de cada reacdo j, ambas calculadas no Apéndice A. Ag € a drea da secio
transversal do reator e py, € a densidade do leito catalitico.

J4 o segundo termo do numerador refere-se ao calor trocado com o permeado através
do fluxo térmico FIxQ entre os dois lados da membrana, sendo D o didmetro do tubo do

reator, n R, é a vazdo molar total no retentato e CpR, é a capacidade calorifica média do

retentato que é calculada no Apéndice A.

3.2.1.2 Temperatura no permeado

Para se calcular a temperatura no permeado, utilizou-se a Equagdo 3-2.2:

dT® —FlxQm D
dz N for Cphy

(3-2.2)
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Como pode ser visto na Equacdo 3-2.2, a variacdo da temperatura no permeado sé
depende do fluxo térmico FIxQ que é trocado com o retentato através da membrana, uma vez que

ndo ha reacdo quimica entre o hidrogénio que a permeou e o nitrogénio do gis de arraste.
3.2.2 Pressao
A queda de pressdo serd descrita axialmente em ambos os lados do reator, tanto no retentato
quanto no permeado, sendo cada uma delas descritas nos itens 3.2.2.1 e 3.2.2.2.

3.2.2.1 Pressao no retentato

Para o célculo da queda de pressdo no lado do tubo, ou seja, no retentato serd utilizada a

equacdo de Ergun, que segundo Wu e Liu (1992) € aplicada para reatores tubulares de leito fixo:

dpR Ry (1 —€,)? vi(1—¢€
_=_150TI ( b) _1,750_( b)
dz dz €3 d. €2

(3—2.3)

3.2.2.2 Pressao no permeado

Para o célculo da queda de pressdo no permeado (o lado do casco), serd utilizada a

equacdo de Hagen-Poiseuille modificada (WU e LIU, 1992):

dp? B —8nPvIn(Rg/Rp)
dz — [In(Rg/Rp). (R} + RR)] + (R} — R})

(3—2.4)

R P = . . .
Os termos n € mn Ssao as viscosidades das misturas gasosas no retentato € no

permeado, respectivamente, e seus cdlculos sdo apresentados no Apéndice A.



Pagina |23

3.2.3 Vazao molar

A vazdo molar assim como nos célculos da temperatura e pressdo serd dividida em
duas partes, os itens 3.2.3.1 e 3.2.3.2 para descrever a vazdo molar dos componentes no lado

do retentato e do permeado, respectivamente.

3.2.3.1 Vazao molar no retentato

Aqui serd apresentada a Equacdo 3-2.5 para representar a vazdo molar individual dos

componentes no seio da mistura da desidrogenag@o do etilbenzeno em estireno.

dnR
—L = AR
dz Pb

-

Ui]'r]' ,i * HZ (3 - 25)
j=1

A variagdo do nimero de mols das espécies i € controlada segundo Hermann, Quicker
e Dittmeyer (1997) pela cinética da reacdo. Como neste trabalho foi desconsiderada a
existéncia dos fluxos das demais espécies da mistura gasosa do retentato, exceto o hidrogénio,
a variacdo do nimero de mols para o caso do hidrogénio é controlada pela cinética da reacdo e

pela taxa de transporte dos componentes através da membrana, conforme a Equagéo 3-2.6:

- R
dig,

dz

= ARpy ) vy, r; — D]y, (3 —2.6)

-

j=1

3.2.3.2 Vazao molar no retentato

No lado do permeado (no casco, onde ocorre o arraste por gds inerte) o mesmo tipo de
equacdo do item 3.2.3.1 descreve o sistema, porém como o processo modelado utiliza o
arraste por gés inerte, o termo da reacio ¢ descartado, assim a equacdo que descreve a vazao

molar no retentato para o hidrogénio é:

- P
dng

dz

2 — mD]y, (3-2.7)
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3.3 Calculos Radiais

Como os cdlculos radiais dependem dos resultados dos cdlculos axiais, todas as

equacdes de alguma forma estardo ligados com as condi¢des iniciais fornecidas pelo item 3.2.

3.3.1 Fluxo massico na membrana

Para o fluxo de massa dos componentes através da membrana, as etapas de cédlculo foram
divididas de acordo com cada parte da membrana, onde cada uma delas envolve um mecanismo
diferente. Considerando que no lado do tubo, entre o seio da fase gasosa e a membrana haja um
filme de gas estagnado; que logo depois desse filme comece a membrana em si, mais precisamente
o suporte de PSS dela, seguida pela camada de palddio e que apds esta camada haja novamente um
filme de gas estagnado entre o metal e o seio da fase gasosa do lado do gas de arraste, totalizando
assim quatro regides distintas. Para cada uma dessas regides, os mecanismos de permeacdo dos

componentes sdo descritos detalhadamente nos tdpicos deste item.

3.3.1.1 Filme de gas estagnado

Para o transporte maéssico radial serd considerada a existéncia de um filme de gés
estagnado antes e depois da membrana, ou seja, tanto no lado da reacdo quanto no lado do
permeado. A difusdo multicomponente através desse filme serd descrita pela equagdo de

Maxwell-Stefan (DECKMAN et al., 1995):

dyi _ fRTki]jYi = Yjli
dr = Pk Dﬁ

,k=R,P (3-3.1)
=1

Sendo que a temperatura e pressdo serdo consideradas constantes no filme. A espessura do

filme de gds estagnado ¢ serd estimada pela Equagdo 3-3.2 (King, 1980):
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dp, <

k k .k
0,0668 <dL) <dh Y >
z DK
5+

2/3
dhk dhk. vk
1+ 00s|(4°) (B

Esta espessura serd empregada nos célculos envolvendo as diferengas finitas que serdo

8% =

k=RP (3-3.2)

)

utilizadas no método de Newton-Raphson no item 3.4.2. Além disso o valor para a espessura
dos filmes de gis estagnado em ambos os lados da membrana serd apresentado nos resultados
como forma de analisar a coeréncia dos dados fornecidos pelo programa, ou seja, se a

espessura do filme € calculada dentro das dimensdes do reator.

3.3.1.2 Suporte macroporoso

Para descrever a difusdo multicomponente das substincias apds terem passado pelo
filme, conforme a difusio efetiva de Knudsen, e seu escoamento viscoso através do
suporte macroporoso, o modelo Dusty Gas é aplicado. Este modelo inclui a formulacdo de
Maxwell-Stefan e leva em conta a difusdo de Knudsen. Ele assume que os poros os quais
as espécies encontrardo (no caso, os poros da membrana) sdo como moléculas gigantes
(poeira, no inglés dusty) que se distribuem uniformemente no espago, além dessas
moléculas gigantes serem consideradas espécies falsas na  mistura

(SUWANWARANGKUL et al., 2003). A forma geral do modelo Dusty Gas é:

n
%ZQTR yi—yili i (3-33)
dr P = (e/OD]  Dik '

Sendo o termo Dk da Equagdo 3-3.3 é a difusividade efetiva de Knudsen, que

segundo Sloot et al. (1992) é representado pela Equagio 3-3.4:

€ p
e =— 2 | 3-3.4
ik T3 ( )
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3.3.1.3 Camada de metal denso

Para descrever o fluxo de hidrogénio gasoso H, permeando através do filme de metal

denso serd usada a Lei de Sieverts para descrevé-lo, assim o fluxo de H, serd (SHU et al., 1991):

1
I, = Ds o [of, = [oh,) (3-35)

O termo Dg da Equacdo 3-2.5 refere-se a difusividade do hidrogénio, Dy, e a
concentracdo de hidrogénio dissolvido no metal, Cp, e de acordo com Abdalla e

Elnashaie (1994) é:

Dy, Co
Dg = —1n(re/2ri) N (3 -3.6)
Sendo:
Dy, =2,30.1077.¢(721700/%D) (3-13.7)
(5]
Co = 3,03.102, T~1,0358 (3-3.8)

3.3.2 Fluxo térmico na membrana

Para a transferéncia de energia na membrana, o fluxo de calor FIxQ para o filme de

gds estagnado entre o leito catalitico e a membrana sera:

(7= %)

FIXQ - RESIST

(3—3.9)

O denominador da Equacdo 3-3.9 representa a resisténcia térmica ao fluxo de calor no

sentido radial e é expresso pela Equacgéo 3-3.10:

1 Ac Pd 1
RESIST = — + — + — +

— 3—-3.10
e icae T ipg Ty ( )
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O termo hy € o coeficiente de transferéncia de calor entre o leito empacotado e a parede
interna da membrana e foi determinado através de correlacdes empiricas, as quais posteriormente

foram escolhidas, sendo a primeira delas a de Calderbank e Pogorski (1957):

hrdc _ (dc G)0'365 (3-3.11)

A Nép

A varidvel 1 representa a condutividade térmica do fluido e seu método de obtencdo
encontra-se em maiores detalhes no Apéndice A.

Também se testou a correlacdo para leitos empacotados de Jakob (1957):
0.83
hRTD — f* D0.17 (d:]_G) NPr (3 - 312)

O termo f da Equacdo 3-3.12 é determinado em razdo entre o didmetro da particula do
catalisador e do didmetro do tubo do leito do reator (JAKOB, 1957).

No Capitulo 4 foram testadas ambas as correlacdes a fim de analisar a influéncia da
correlacdo escolhida sobre os resultados da simulacdo. Assim como para os valores de hg
foram testadas duas correlacdes, também para o coeficiente de transferéncia de calor hp entre
a parede externa da membrana e o seio da fase gasosa do permeado foram testadas duas
correlacdes para posterior escolha.

Ambas as correlagdes para a determinacdo do coeficiente de transferéncia de calor
entre o lado externo da membrana e o gis de arraste no permeado foram feitas baseando se no

ndmero de Nusselt, o qual estd representado na Equagio 3-3.13:

Nyu A
hp = Z—E (3-3.13)

O ndmero de Nusselt para este caso, onde o arraste se dd no casco do tubo, ou seja,
para o anulo por onde escoa o gis de arraste, foi testado pela correlagdo de Chen, Hawkins e

Solberg (1946) para escoamentos laminares verticais em anulos:

Nyu = 1,02NO25NGS (2)0'4 (E—j)o's (%)0'14 NS (3—3.14)
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Outra correlagcdo proposta como alternativa para se determinar o nimero de Nusselt foi

a de Hausen (1959):

Nyu = 3,66 +

0,19Nge”® ( 1 )0'“ (3 —3.15)

1+ 0,117Ng, %% \n,,

Esta correlacdo de Hausen € aplicada para tubos horizontais e temperatura constante

na parede da troca. Além de ser vilida para a faixa do nimero de Graetz de 0,1 < Ng;, < 104,

0,14
sendo o termo (nl) serd desprezado nos célculos. Para Ng, > 100 € indicada a correlagdo
w

de Sieder e Tate (1936):

n 0,14
Njy = 1,86Ng, 3 (—) (3 — 3.16)

w

As correlagdes 3-3.15 e 3-3.16 sdo indicadas para escoamento no interior de tubos,
mas ela pode ser aplicada para dutos ndo circulares, bastando para tal, substituir na correlacio

o didmetro de tubo pelo diametro hidraulico.

3.3.3 Polarizacao da membrana

Polarizag¢do ocorre quando ha um actimulo de espécies ndo permedveis na membrana
devido a superficie da membrana e diminui¢do na performance da separacdo. Para isso serd
utilizado um coeficiente da polarizacdo da concentragio (CPC) que € definido segundo
Caravella, Barbieri e Drioli (2009) conforme expresso pela Equacdo 3-3.14; os sobrescritos m

e b representam na parede da membrana e no seio da fase gasosa, respectivamente:

Rm Pm

sz - sz
cPC=1-Y1— Y — (3 —3.14)

/ Rp ’ Pp

sz - sz

O coeficiente CPC assume valores entre 0 e 1, sendo 1 a completa polarizacio e 0 a ndo-

polarizagdo. Ele depende das propriedades da membrana e da dindmica do fluido do sistema.
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3.4 Métodos numéricos empregados

Os métodos numéricos empregados neste trabalho se distinguem de acordo com o
sentido do célculo a ser efetuado.
A linguagem de programacdo utilizada no desenvolvimento deste trabalho foi a linguagem

FORTRAN devido a sua reconhecida aplicagdo no meio cientifico além de ser de facil acesso.

3.4.1 Runge-Kutta-Gill

No sentido axial do reator, as equagdes que descrevem as varidveis que se desejam
analisar s@o equacdes do tipo diferenciais ordindrias (equacdes do item 3.2, ao longo do eixo
z). Portanto, dentre os métodos numéricos para resolucio de equacdes diferenciais ordinarias,
o escolhido foi 0 método numérico de Runge-Kutta-Gill, o qual € uma modificagdo do
método de Runge-Kutta de 4* ordem cléssico. Esse método reorganiza o método de cléssico
de modo que os erros de arredondamento sdo reduzidos sensivelmente (BLUM, 1962).

O tamanho do passo € fundamental para a qualidade dos resultados, quanto menor o
seu valor, maior a precisdo dos resultados, mas maior serd o esforco computacional. Apds
diversas execucdes do programa, foi possivel definir um passo fixo igual a 0,001 m. A

diminuicdo deste valor ndo resultou em ganhos nos resultados.

3.4.2 Newton-Raphson

No sentido radial do reator as equacdes que descrevem as varidveis que se desejam
analisar sdo equagdes do tipo diferenciais ordindrias e algébricas ndo lineares (equagdes do
item 3.3, ao longo do eixo r). As equagdes diferenciais ordindrias foram transformadas em
equacdes algébricas ndo lineares utilizando o método das diferencas finitas, resultando assim
um sistema de equagdes ndo lineares. Para resolver sistemas de equagdes néo lineares usa-se a
versdo multidimensional do método de Newton-Raphson, em que cada equacdo é escrita
como uma expansdo em série de Taylor, onde elas s@o organizadas de forma a representar um
conjunto de equagdes lineares, sendo este conjunto de equagdes resolvido por eliminacgdo de
Gauss com pivotagido de linha de acordo com o algoritmo apresentado em Fredenslund,

Gmehling e Rasmussen (1977). O método de Newton-Raphson necessitard de boas
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estimativas iniciais para conseguir convergir e em geral as estimativas iniciais precisam ser
obtidas por tentativa e erro e no conhecimento do sistema fisico a ser modelado. Porém o
método de Newton-Raphson independe da forma como as equagdes sdo formuladas, ja que ele
se baseia na derivada das funcdes para fazer uma estimativa de sua intersec¢do com o eixo das
varidveis independentes. Assim o método de Newton-Raphson serd escolhido para a resolucio
das equagdes ndo lineares desta modelagem (CHAPRA e CANALE, 2008).

O nimero de pontos utilizados no método de diferengas finitas foi analisado e definido
como sendo 9 (3 para cada uma das camadas de gés estagnado e 3 para suporte macroporosa).
Estudos anteriores mostram que o aumento no nimero de pontos ndo resultou em ganho de
qualidade de resultados (Aratjo, 2007). Isto se deve ao equacionamento, da maior resisténcia
(camada densa) a transferéncia de massa, ser do tipo algébrico néo linear.

Como os demais métodos de localizagdo das raizes, segundo Chapra e Canale (2008), a

Equacao (3-4.1) pode ser usada como critério de convergéncia para o Método de Newton-Raphson:

aproximacao atual — aproximacao anterior

£, 100 (3 —4.1)

aproximacao atual

O termo & € o erro relativo percentual, cujo qual foi fixado como tolerdvel para

valores menores que 0,5%.

3.5 Diagrama de blocos do programa desenvolvido

O programa desenvolvido para este trabalho seguiu a sequencia apresentada na Figura 3.3.
Nela o diagrama de blocos do processo indica que primeiramente sio inseridas as condi¢des de
entrada do processo, especificagdes geométricas do reator bem como dados necessdrios para
predicdo de propriedades fisicas e de transporte dos componentes envolvidos no processo.
Posteriormente € iniciado um bloco de repeticdo para os célculos ao longo do comprimento z do
reator. Dentro deste bloco de repeti¢do axial sdo desenvolvidos os cdlculos no sentido radial que,
por sua vez, possui um comando de repeticio para a convergéncia dos valores estimados e
calculados pelo programa. Apds a convergéncia o programa imprime os resultados parciais e retorna
os cdlculos no bloco de repeticdo para um novo z até atingir o final do reator, imprimindo os

resultados finais.
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Figura 3.3 — Diagrama de blocos do programa desenvolvido para o reator com membrana com transferéncia de
calor e massa
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4. RESULTADOS E DISCUSSAO

A partir do modelo matematico desenvolvido para a representacdo do processo de
desidrogenacdo do etilbenzeno em um reator de leito fixo catalitico envolto por uma
membrana permseletiva ao hidrogénio descrito no capitulo anterior, realizou-se a
implementa¢do de um aplicativo computacional, baseado em linguagem Fortran, utilizando-se
o compilador do ambiente de programacao disponibilizado pelo software Salford Plato v2.20.

Os resultados apresentados nesta parte do trabalho referem-se as simulacdes de
operacdes feitas a partir do programa desenvolvido em Fortran para a modelagem de um
reator de leito fixo catalitico envolto por uma membrana permseletiva ao hidrogénio.

As caracteristicas do catalisador no leito catalitico empregadas neste trabalho foram
utilizadas de acordo com as utilizadas por Hermann et al. (1997), com a fracdo de vazios no
leito catalitico empacotado de 0,5; o tamanho das particulas do catalisador com didmetro de
3 mm, e a massa especifica do catalisador com 2150 kg/m”.

Também foi considerado que o gis de arraste que escoou no lado do casco do reator —
pois a reacdo se deu no lado do tubo — atravessava o permeado em co-corrente com a
alimentag@o, sendo este gas de arraste o nitrogénio gasoso.

Para as dimensdes do reator foi considerado que o reator tivesse 0,5 m de comprimento,
que o didmetro do tubo fosse de 2,54 cm e a distancia entre a parede externa da membrana e o
casco do reator com uma largura de 5 mm.

Foi considerado que a membrana tivesse o suporte de PSS com 1,6 mm, tendo este
suporte um tamanho de poro de 3 um e que a camada de paladio tivesse 20 pm.

Quanto as condi¢des de operagdo do processo, considerou-se que sua velocidade
espacial madssica hordria (WHSV) tivesse 1h™, ou seja, que a quantidade em massa de
alimentacdo fosse igual a massa de catalisador carregado no reator, e que essa quantidade
fosse alimentada em lhora, este valor varia comumente entre 1 hle2hn' segundo Quicker,
Héllein e Dittmeyer (2000), para a desidrogenagdo do etilbenzeno.

A temperatura foi considerada como sendo de 893 K e que essa temperatura na
alimentacdo do retentato fosse a mesma do gas de arraste que entra no permeado.

Foi definida uma varidvel denominada razdo de arraste (Razido N,/EB) como sendo a
razdo entre a vazdo volumétrica de nitrogénio no casco e a vazdo volumétrica de etilbenzeno
alimentada, sendo ela considerada 200 para as condi¢des padrdo. A pressdo padrdo no

retentato foi considerada igual a 250 kPa e no permeado de 110 kPa.



Pagina |33

O ultimo parametro que deve ser mencionado € a razdo de S/O molar alimentada, que

foi de 12.

Essas foram as condi¢des e pardmetros padrdo do processo e estdo representadas na

Tabela 4.1, podendo ser alteradas conforme a variavel que se deseje analisar.

Tabela 4.1 — Condig¢des e parametros padrio do processo estudado

Dimensoes do reator
Comprimento (zf)
Diametro do tubo (D)

Diametro Hidraulico do permeado (th)

Propriedades da membrana
Porosidade do suporte (€)
Poro do suporte PSS (dp)
Tortuosidade do suporte (T)
Espessura do suporte (Ac)

Espessura da camada de Pd (Pd)

Propriedades do catalisador
Diametro do catalisador (dc)
Massa especifica do catalisador (pc)

Fragdo de vazios no leito (eb)

Condicoes operacionais
Temperatura de entrada (T)
Pressdo no retentato (P®)
Pressdo no permeado (PP )

S/O0
Razao de arraste (Razao N,/EB)

WHSV

0,5m
2,54 cm

5 mm

0,5

3,0 pm

1,6 mm

20 um

3 mm
2150 kg/m’
0,5

893 K
250 kPa
110 kPa
12

200
1h'

Fonte: Adaptado de Hermann et al. (1997)
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4.1 Conversao, Seletividade e Produtividade

Uma das formas de se analisar os resultados fornecidos pelas simulagdes sera
analisando a conversdo do etilbenzeno, a seletividade da reacdo em relacdo ao estireno e a
produtividade (também conhecida como rendimento) de estireno, sendo que as férmulas para

a conversdo, seletividade e produtividade, respectivamente, sao:

Ngp; — Ngpy

CVSEB = nEB (4’ - 11)
ﬂ'STf
SLTqp = ——F — (4—1.2)
Ngp; — Ngpy
7;LSTf
NEg;

Para as proximas andlises, as Equagdes 4-1.1, 4-1.2 e 4-1.3 serdo utilizadas como
parametro para se comparar diferentes condicdes do processo da desidrogenagdo do

etilbenzeno em estireno e também para diferentes configura¢des do reator.

4.2 Filme de gas estagnado

E importante aqui avaliar a espessura da camada de gds estagnado calculada pelo
programa, pois ela é uma das partes utilizada para o cdlculo da transferéncia de massa
radialmente e deve ser coerente, ndo ultrapassando o didmetro da prépria tubulacdo em si,
pois caso isso acontecesse os cdlculos internos do programa estariam errados, gerando uma
informag@o que na realidade ndo existiria. Tanto a espessura da camada de géds estagnado
como o teste das correlagdes utilizadas para o cdlculo do coeficiente de transferéncia de calor
no filme de gas estagnado apresentado no item 4.3, ambos sdo de grande importancia para a
utilizacdo dos resultados nos itens seguintes.

Essa camada estagnada depende da velocidade de escoamento do fluido no reator,
assim como da geometria do reator e das condi¢cdes do meio e é apresentada na Figura 4.1

para o retentato e na Figura 4.2 para o caso do permeado:
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Figura 4.1 — Espessura da camada de gds estagnado no retentato

A espessura do filme de gas estagnado apresenta-se com um tamanho consideravel em

relacdo ao raio do tubo, conforme visto na Figura 4.1.

0.005

0.004 |
E ooozp | e Raio equivalente do lado do permeado
fu
= I
)
o 000z |
% — Eepessura do filme
LlJ =

0.001 F

|:||:||J|:| L 1 1 1 E I I 1 1

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 05

Z{m}

Figura 4.2 — Espessura da camada de gés estagnado no permeado
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Assim como na Figura 4.1, na Figura 4.2 os valores para a espessura do filme de gis
estagnado no lado do permeado mantiveram-se menores que a metade do didmetro hidraulico,
a espessura da camada de gas estagnado ndo resultou em nenhum valor matematicamente
absurdo, como por exemplo possuir uma espessura maior que o didmetro da secdo, garantindo
assim coeréncia nos célculos.

O conhecimento do valor da espessura do filme de gis estagnado € necessario para os

calculos no sentido radial do reator.

4.3 Correlacoes usadas para troca térmica na membrana

Como mencionado no Capitulo 3, foram a principio escolhidas duas correlacdes para
cada lado da membrana para se encontrar os valores dos coeficientes de transferéncia de calor.
No lado do retentato foram testadas as correlagdes de Jakob e de Calderbank para leitos
empacotados. A comparacdo entre essas correlacdes foi escolhida em termos de conversdo e
produtividade ao longo reator considerando o reator com membrana, sendo apresentadas nas

Figuras 4.3 e 4.4:

g0

70 | :

60 |- ety

40 - &

30

Conversio (%)

W0/ Correlagao de Calderbank e Pogorski

---------- Correlagao de Jakob

10

0.0 0.1 0.2 0.3 0.4 05
Z{m)

Figura 4.3 — Comparagao para as correlacdes de hg em termos de conversio no retentato
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De acordo como as Figuras 4.3 e 4.4, para ambas as correlagdes os valores dos termos
conversdo e produtividade se mantiveram proximos, ficando com diferencas menores que

3,0 % entre si, tanto para conversdo e produtividade.

T0

a1
[
1

€N
o }
]

=
=]
I

2]
o
T

Correlagao de Calderbank & Pogorski
------- Carrelagao de Jakob

Produtividade (%)
I

—
=
S

n.a 01 nz 0.3 0.4 0.5
Z{m)

Figura 4.4 — Comparacio para as correlagdes de hg em termos de produtividade no retentato

Em relagdo ao coeficiente de transferéncia de calor hp utilizado no filme de gis
estagnado no lado do permeado, o programa foi executado uma vez para a correlagdo de Chen
et. al. (1946) e outra para a correlacdo de Hausen (1959), onde os resultados para conversao e
produtividade encontram-se na Figuras 4.5 e 4.6. Em relagdo & conversdo, ambas as
correlacdes apresentam um comportamento semelhante.

No inicio do reator, o emprego de ambas resulta em valores muito préximos para a
conversdo, no entanto a medida que o grau da reacdo endotérmica aumenta e comega a
transferéncia de energia entre os lados da membrana a correlagdo de Hausen decai um pouco
em relacdo a correlagdo de Chen. Do meio do reator até sua saida, as os valores para a
conversdo voltam a se aproximar fazendo que o valor da conversdo para cada uma das
correlacdes tenha uma diferenga de 1 %.

Para a produtividade acontece o mesmo que na conversdo, os valores inicialmente

muito préximos comegam a se afastar um do outro até que voltam a se aproximar novamente
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onde no final do reator, independente da correlagdo usada, seja a correlacdo de Chen ou de

Hausen, o valor da produtividade € praticamente o mesmo.

80

70 |
60 |-
50 |-
a0 -

30+ _:i"

Conversao (%)

]Vl S

10 K
Ir

-Correlagdo de Chen et. al.
- Correlaggo de Hausen

0.1 0.2 0.3 0.4
Z{m)

Figura 4.5 — Comparacdo para as correlacdes de hp em termos de conversdo no permeado
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0.1 nz 03 0.4
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0.5

Figura 4.6 — Comparacao para as correlagdes de hp em termos de produtividade no permeado
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Assim o uso de ambas as correlacdes para escoamento laminar resultou em valores

finais praticamente iguais, portanto a correlacdo escolhida foi a de Chen por ser especifica

para anulos e a de Calderbank e Pogorski por ser mais conhecida e empregada nos softwares

comerciais tais como Aspen.

4.4 Temperatura

A temperatura ao longo do comprimento do reator, no lado do retentato, deveria

diminuir constantemente até a saida do reator caso ndo houvesse troca térmica com o lado do

permeado, porém como neste caso considerou-se a troca térmica, ¢ de se esperar que a

temperatura ao longo do retentato caia e posteriormente aumente devido a esta troca térmica,

ao passo que a temperatura do permeado, devido a energia fornecida ao retentato, deva

diminuir, porém, mais lentamente ji que sua vazdo é, para valores tipicos, 200 vezes a vazio

de alimentacdo de etilbenzeno. Os resultados estdo expressos na Figura 4.7:

0.5
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Figura 4.7 — Temperaturas das misturas gasosas no retentato e no permeado

Como se pode perceber, o programa desenvolvido fornece dados de acordo com a

expectativa inicial, onde a temperatura no retentato deveria diminuir abruptamente em funcio
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da reacdo da desidrogenagdo ser fortemente endotérmica e posteriormente voltar a crescer
gradativamente em funcdo do calor trocado com o lado do permeado. Da mesma forma como
a temperatura no permeado cai mais suavemente, tendo em vista que o gas de arraste para o
H, € usualmente 200 vezes a vazdo volumétrica de alimentagdo de etilbenzeno, essa queda
mais ténue € resultado desta alta vazdo de gds de arraste fornecendo calor para o lado do

retentato.

4.5 Pressao

Para a pressdo em ambos os lados do reator, entrou-se com valores maiores que a
pressdo atmosférica, no comego do reator, para que ao final dele ndo houvesse uma pressao
subatmosférica devido a queda de pressdo. Espera-se que a pressdo em ambos os lados do
reator caia gradativamente ao longo do eixo do reator. A Figura 4.8 mostra o perfil de pressao

ao longo do eixo do reator em ambos os lados do reator:

250020
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0.0 0.4 0.z 0.3 0.4 0.5
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Figura 4.8 — Pressoes no diferentes lados do reator

E visivel a queda continua e decrescente da pressdo, como era de se esperar. Seja a
Equacdo 3-2.3 para a variagdo de pressdo no leito catalitico quanto a equagdo 3-2.4 da
variagdo da queda de pressdo no casco do reator (permeado), ambas descrevem o mesmo

perfil de comportamento em ambos os lados da membrana.
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4.6 Perfil axial dos principais componentes na desidrogenacao

Aqui serd apresentada a vazdo de cada um dos componentes da reacdo de
desidrogenacdo do etilbenzeno ao longo do eixo axial do reator. Como o etilbenzeno é
basicamente o elemento a ser consumido, a ideia é que ele diminua até atingir um valor
constante que este serd o seu limite para conversdo mesmo com o uso da membrana,
lembrando que ela desloca o equilibrio termodindmico, porém até determinado valor. O
hidrogénio deverd ser produzido rapidamente e em seguida comegar a ser removido do
retentato, podendo ou ndo diminuir a sua concentracido, ou seja, isso dependerd do quanto a
membrana permitird remover este hidrogénio do meio reacional. E o estireno assim como o
hidrogénio devera ter sua vazdo aumentada, podendo ou ndo diminuir, isto dependerd da

dindmica da reacdo. Os resultados fornecidos pelo programa estdo exibidos na Figura 4.9:

ZA0E-DOT =
—— Etilbenzeno
2 00E-007 - - - -Esfireno
------ Hidrogénia

1 60E-007

1.20E-007

E00E-DDE

Vazdo molar (kmol/s)

4 DOE-DDE

0.00E+000 L L L L " 1 i 1 i
0.0 0.1 0.2 0.3 04 0.3

Z{m)

Figura 4.9 — Vazio dos principais componentes no retentato

Conforme o esperado os resultados fornecidos pelo programa também mantém uma
coeréncia ao descrever a vazdo dos componentes ao longo do eixo axial do reator. A vazio
para o etilbenzeno decaiu assim como para o estireno e hidrogé€nio ela aumentou. Em relacio
ao hidrogénio, percebe-se que hd um crescimento repentino em sua produgdo, porém em

aproximadamente 0,025 m a sua vazdo diminui a velocidade de crescimento, isto se deve ao
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fato de que o hidrogénio comega a permear a membrana permseletiva, porém nido permeia

tanto a ponto de voltar a cair em sua vazio.

4.7 Perfil de hidrogénio no permeado

Como foi visto na Figura 4.9, o hidrogénio produzido ndo é retirado o suficientemente
através membrana para que sua vazdo decaia. Assim, se faz necessdrio observar se o
hidrogénio permeou através da membrana para o lado do permeado a fim de ver se ele foi
removido do meio reacional (retentato), como é o propésito deste trabalho. A Figura 4.10

ilustra o perfil de hidrogénio no permeado:

1.2x107

Vazéo de H, no permeado

1.0x107 |

8.0x10° |

6.0x10° |-

4.0%10° |-

2 0x10® b

Vazao molar de H, (kmol/s}

0.0 L | . | . | . ! .
0. 0. 0z Nz 0.4 0%

Z (m)

Figura 4.10 — Perfil da vazdo de hidrogénio no permeado

Como pode ser visto pela Figura 4.10 existe permeacdo de hidrogénio através da
membrana, sendo uma permeagdo existente ao longo de todo o comprimento do reator,
uma vez que a vazdo de hidrogénio aumenta no permeado. Assim pode-se afirmar que o

hidrogénio permeou através da membrana e que estd sendo removido do retentato.
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4.8 Desempenho da membrana

Ao se observar a Figura 4.9, percebe-se que o hidrogénio gasoso produzido no
retentato sofre certo acimulo em sua quantidade ndo conseguindo ser removido além da
sua taxa de producdo dentro do leito fixo catalitico. Uma das causas dessa baixa
permeacido através da membrana pode ser explicada pelo fendmeno da polarizacdo. Para
isso serd analisado o coeficiente CPC ao longo do comprimento do reator para verificar
se ha a polarizacao, lembrando que, como mencionado anteriormente, o coeficiente CPC
assume valores entre 0 e 1, em que 1 significa completa polarizacdo e O representa a

ndo-polarizacdo. A Figura 4.11 exibe os valores para a CPC ao longo do reator:

N

0o 0. 0z 04 0.5

zZ (m)

Figura 4.11 - Coeficiente de polarizacdo da membrana

Os dados apresentados na Figura 4.11 para o coeficiente de polarizacdo da
concentragdo de H, na membrana, aproximadamente 0,14, deixam clara a existéncia do
fendmeno da polarizag@o, sendo este um efeito negativo para o fluxo de hidrogénio. Como o
fluxo de H, através da membrana é desejavel para se deslocar o equilibrio termodindmico da
reacdo de desidrogenacdo, o fendmeno da polarizagdo pode ser um dos principais motivos

para um baixo desempenho da membrana, ou seja, uma baixa remocdo do hidrogénio
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produzido no retentato. Como pode ser observado na Figura 4.12 esse valor de 0,14 de CPC
significa que a membrana estd tendo uma permeacgdo 14 % menor do que o potencial quimico

total entre os dois lados do reator:
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Figura 4.12 — Representacdo da polarizagdo na membrana

4.9 Produtividade em funcao de diferentes condicoes operacionais

Nesta sessdo serd analisada a influéncia de vdarios pardmetros do processo, como
influéncia da pressdo, razdo do gas de arraste, razdo S/O, temperatura, velocidade espacial,
diametro do reator e espessuras das camadas da membrana sobre a produtividade de estireno,
que € o produto de interesse desta simulacdo. Os valores das varidveis sdo os mesmos dos

apresentados na Tabela 4.1 exceto a varidvel em estudo.

4.9.1 Pressao no retentato vs. produtividade

Segundo Lee e Froment (2008) a conversao de etilbenzeno requer, além de altas
temperaturas, baixas pressdes, assim, serdo analisados os resultados fornecidos pelo
programa referentes a conversdo e conseqiientemente a produtividade para ver se um
aumento na pressdo também fard com que a produtividade diminua. A Figura 4.13

apresenta os resultados.
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Figura 4.13 — Conversdo do etilbenzeno e produtividade do estireno em fun¢do da pressio do retentato

Como observado na Figura 4.13 tanto a conversdo quanto a produtividade
diminuiram com o aumento da pressdo, confirmando que com a diminuicdo da conversdo

em fun¢do do aumento da pressdo a produtividade também diminui.

4.9.2 Temperatura de alimentacao vs. produtividade

Sabendo que a reagdo da desidrogenacdo do etilbenzeno em estireno é
endotérmica, o efeito de um aumento na temperatura do meio reacional seria aumentar a
producdo de estireno jad que a reagdo em si requer grandes quantidades de energia, que
normalmente sdo supridas com vapor superaquecido, serd visto aqui o efeito da
temperatura de alimentagdo sobre produtividade do estireno. De acordo com Abo-Ghander
et. al. (2008), a faixa de temperatura na qual o estireno é produzido, via desidrogenagido
do etilbenzeno, é entre 550°C a 650° C, portanto serd analisada a influéncia de
temperaturas, entre esses dois limites, sobre a produtividade do estireno, sendo
considerada a temperatura de alimentacdo de etilbenzeno no reator a mesma temperatura

de entrada do gas de arraste. A Figura 4.14 apresenta os resultados:
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Figura 4.14 — Produtividade do estireno em fung@o da temperatura de alimentacao

O aumento da energia fornecida para o reator faz com que a produtividade aumente
conforme apresentado na Figura 4.14. Apesar de se obter valores maiores na medida em
que se aumenta a temperatura na entrada do reator, isto naturalmente tem um custo sobre

O Processo.

4.9.3 Razao S/O vs. Produtividade

A razdo S/O também terd seu efeito analisado sobre a produtividade, pois sabe-se
que ela, assim como a temperatura de entrada no reator sdo cruciais para a reacdo de
desidrogenacdo, uma vez que uma das funcdes do vapor adicionado é fornecer energia
complementar ao sistema e assim ter um efeito repressivo na reacdo inversa.

Logo se espera que um aumento na razdo S/O fornecida ao processo cause um
aumento na produtividade. Para o sistema aqui estudado, adiabdtico, ela varia de 6 a 12,
como mencionado anteriormente, esta serd a faixa de andlise, onde os resultados

encontram se na Figura 4.15:
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Figura 4.15 — Razdo S/O sobre a produtividade de estireno

De acordo com a Figura 4.15 pode se perceber que um aumento na razdo S/O tem
um efeito positivo na produtividade do estireno, resultado da supressdo da reacdo inversa.
Tanto através da Figura 4.14 quanto da Figura 4.15 se vé que um aumento de energia
fornecida ao sistema faz com que os valores para a produtividade cresgcam.

Assim esses dados fornecidos pelo programa de ambas as figuras foram
compilados num tnico grafico a fim de se ter uma ideia global da influencia desses dois
pardmetros sobre a produtividade, e estdo expostos na Figura 4.16, na qual é possivel
observar que a medida que a razdo de vapor S/O aumenta juntamente com a temperatura, a
produtividade de estireno ao final do reator sofre uma grande influéncia desses dois

pardmetros.
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Figura 4.16 — Influéncia da temperatura e razdo S/O sobre a produtividade do estireno

4.9.4 Vazao de arraste de N, vs. produtividade

A razdo de arraste de gas inerte no permeado tem um importante papel na forca
motriz transmembrana para a pressdo parcial do hidrogénio. Quanto maior a razio de arraste,
mais hidrogénio € removido do lado externo da membrana fazendo assim com que se aumente

essa forca motriz. A Figura 4.17 apresenta diferentes produtividades em funcio dessa razio:
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Figura 4.17 — Produtividade em fun¢@o da razao volumétrica No/EB
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De acordo com a Figura 4.17, a produtividade também aumenta na medida em que a
razdo de arraste por N, cresce, resultado do aumento do gradiente da pressdo parcial de H,

transmembrana criado pelo gis de arraste.

4.10 Reator convencional vs. Reator com membrana

Antes de qualquer andlise € interessante se interpretar os resultados fornecidos pelo
programa para constatar se realmente existe uma diferenca entre quando o programa é
executado como se fosse um reator de leito fixo convencional e como um reator com
membrana. Para isso serdo analisados os dados fornecidos pelo programa referentes a
conversdo do etilbenzeno em estireno e a produtividade de estireno. Esses dados serdo
apresentados nas Figuras 4.18, para a conversdo do etilbenzeno, e na Figura 4.19, para a
produtividade de estireno, ao longo do comprimento do reator. Cada uma das figuras exibird
estes valores para um reator convencional de leito fixo e valores para um reator com a

tecnologia das membranas, comparativamente:
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Figura 4.18 — Comparacdo entre a conversio de um reator convencional e um reator com membrana
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Como pode ser observado pela Figura 4.18, é visivel a diferenca entre um reator
convencional para a desidrogenag@o de etilbenzeno — onde ndo existe uma membrana para

deslocar o equilibrio termodindmico — e um reator com membrana.
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Figura 4.19 — Produtividade de estireno entre um reator convencional e um reator com membrana

O valor fornecido pelo programa desenvolvido neste trabalho para a conversdo de
etilbenzeno ao final de um reator convencional foi de 50,3 %, praticamente igual ao de 50,7 %
informado por Bitter (1986). Ao passo que para o caso do reator operando com a membrana
permseletiva ao hidrogénio, o valor final para a conversdo de etilbenzeno foi de 71,2 %, um
resultado com um aumento relativo de 41,6 % na conversao do etilbenzeno.

Na Figura 4.19, assim como na Figura 4.18, hd um aumento para os valores
observados quando comparados entre um reator de leito fixo convencional e um reator de
membrana. Na Figura 4.19 a produtividade do estireno cresce rapidamente e decai lentamente
até o valor final de 35,2 % para um reator convencional de leito fixo. Essa queda na
produtividade apds o seu pico provavelmente deve-se ao aumento na concentracdo de
hidrogénio no retentato, ocasionando assim a reacdo inversa fazendo com que o estireno
recém formado se converta em etilbenzeno novamente. Ja para a produtividade, para o caso
do reator com membrana, h4 um aumento visivel, sendo o seu valor final de 60,2 %,

resultando assim num aumento relativo de 71,0%.
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Percebe-se que em ambos o0s casos os reatores com membrana obtiveram um
desempenho melhor do que os reatores convencionais de leito fixo sem membrana. Como se
pode observar esse aumento reflete a remog¢do do hidrogénio do meio reacional, ocasionando
um deslocamento no equilibrio termodinamico, conforme o que era de se esperar do programa
desenvolvido neste trabalho.

Para se ter uma dimensdo do processo modelado, os proximos resultados a serem
apresentados serdo a respeito da temperatura, pressdao e demais condigdes operacionais que

regem o processo da desidrogenacdo do etilbenzeno aqui modelado.

4.11 Influéncia da troca térmica na membrana ao longo do reator

Uma caracteristica deste reator ¢ que em sua modelagem foi considerada a troca
térmica entre o retentato e o permeado, como pode ser visto na Figura 4.7. Para se
dimensionar a influéncia desta troca térmica, os dados para este reator considerando e nao
considerando a troca térmica serdo comparados em nivel de conversdo, seletividade e
produtividade, uma vez que a temperatura desempenha um papel fundamental neste processo,
como visto na Figura 4.16, anteriormente. Para se analisar essa influéncia serd desconsiderada
transferéncia de massa através da membrana, e serd levada em consideracdo apenas a troca
térmica.

Como pode ser visto na Figura 4.20 a influéncia da troca térmica é grande sobre a
conversao do etilbenzeno. Para o reator convencional a conversao é de 50,3 %, enquanto que
para o reator com uma membrana (impermedvel e com as mesmas caracteristicas térmicas),
onde ocorre apenas a transferéncia de calor a conversdo € de 65,7 %, havendo assim um
aumento relativo na conversio de 30,6 %.

Esta contribui¢do positiva para a conversdo do etilbenzeno estd ligada ao aumento da
sua taxa da reacdo da desidrogenacdo onde sido formados hidrogénio e estireno, fazendo assim
com que essa energia fornecida pelo outro lado da membrana, ou seja, do permeado, faca com
que mais do etilbenzeno seja convertido.

Esse valor alcancado considerando-se apenas a troca térmica foi obtido considerando
que se mantivessem todos os valores informados na Tabela 4.1, e, além disso, que a
temperatura de alimentacdo para o reagente fosse a mesma temperatura de entrada no

permeado para o gés de arraste.
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Figura 4.20 — Conversdo para um reator com apenas a troca térmica na membrana
quando comparado com um reator do tipo convencional

A Figura 4.21 mostra a influéncia da troca térmica entre os lados da membrana sobre a

seletividade a produgdo de estireno no reator. Como pode ser visto, para um reator

convencional, a seletividade € de 70,0 %, maior do que para um reator onde ha troca térmica,

cujo valor € de 62,7 %, representando uma queda relativa de 10,4 %.
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Figura 4.21 — Seletividade para um reator com apenas a troca térmica na membrana
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O comportamento da seletividade comeca muito préximo para os valores de um reator
convencional, no entanto, 2 medida que a reagdo endotérmica comega a receber a energia
proveniente do outro lado da membrana, ao longo do sentido axial do reator comecam a surgir
os efeitos deste fornecimento e isto interfere nas taxas das demais reacdes envolvidas no
processo. Ou seja, o fornecimento de energia extra ao retentato faz com que a seletividade ao
estireno diminua, ou seja, se este mesmo aumento de energia favorece a conversio do
etilbenzeno, ele também favorece as taxas de produgdo dos outros elementos presentes no
processo via reagdes paralelas.

Sendo assim a troca térmica, nas condi¢gdes informadas na Tabela 4.1, é responsavel
pela queda da seletividade para este sistema modelado.

Ja a Figura 4.22 apresenta os valores da produtividade, sendo que para um reator
convencional se obteve o valor de 35,2 % e para um reator com apenas troca térmica através
da membrana o valor obtido foi de 41,2 % sendo este um aumento relativo na produtividade

de 17,0 %.

100
90
a0 N —— Reator convencional
e Reator apenas com a troca
- I tarmica na membrana

Produtividade (%)
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Figura 4.22 — Produtividade para um reator com apenas a troca térmica na membrana
quando comparado com um reator do tipo convencional
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Somados os efeitos positivos da conversdo e os negativos da seletividade em relacio
ao reator com troca térmica, a produtividade resulta em valores logo acima para um reator
convencional.

Primeiramente a troca térmica causa um favorecimento da conversio, resultando em
mais etilbenzeno sendo consumido em produtos, porém este efeito da troca térmica causa um
efeito da diminuicdo da seletividade, o que em contraponto com a conversdo diminui a
produtividade, pois mesmo que haja mais etilbenzeno sendo consumido, ele ndo ¢

necessariamente convertido em estireno, mas também em subprodutos.

4.12 Influéncia da transferéncia de massa na membrana ao longo do reator

Para gréficos apresentados nas proximas figuras serd comparado apenas o efeito da
transferéncia de massa na membrana em relacdo ao reator convencional. Para isso a
transferéncia de energia serd desconsiderada.

De acordo com os dados apresentados na Figura 4.23, a conversao para o reator
convencional, conforme mencionado anteriormente é 50,3 %, enquanto que para o reator equipado
com a membrana, considerando apenas a transferéncia de massa através dela, o valor obtido para a
conversao foi de 54,8 %, representando assim um leve aumento relativo, de apenas 8,9 %.
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Figura 4.23 — Conversdo considerando apenas a troca méssica na membrana comparada com reator do tipo convencional



Pagina |55

A contribuicdo positiva, porém pequena, para um aumento de conversdo devido a
transferéncia de massa na membrana, provavelmente é devida ao efeito da polarizacio, que de
acordo com a Figura 4.11 existe na membrana. Esse efeito da polariza¢do faz com que o haja
uma diminuicio na for¢a motriz de permeacio do hidrogénio na parede da membrana quando
comparada com a forca motriz total no seio das fases gasosas, como mostra a Figura 4.12, esta
diminuicdo da for¢a motriz impede o desenvolvimento do fluxo de hidrogénio em sua
plenitude e faz com que ele tenha dificuldades de se desenvolver na membrana de forma a
remover quantidades considerdveis de hidrogénio do retentato.

Essa diminuic¢do da performance da membrana, em relacio ao fluxo de hidrogénio, faz
com que ndo haja o deslocamento desejidvel do equilibrio termodindmico da reacdo de
desidrogenacdo, assim, ndo contribui para um grande aumento na conversao do etilbenzeno.

J4 para a seletividade do estireno, ao contririo do efeito negativo apresentado quando
se considerou apenas a troca térmica, os valores para o reator com membrana considerando-se
apenas a transferéncia de massa foram um pouco superiores em relacdo ao reator
convencional, conforme apresentados na Figura 4.24. Para o reator com membrana, a
seletividade foi de 87,5 % enquanto que para o reator convencional foi de 70,0 %,

representando um aumento relativo de 25,0 %.
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Figura 4.24 — Seletividade considerando apenas a troca massica na membrana comparada com reator do tipo convencional
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O aumento da seletividade em relagcdo ao reator convencional € devido a remogéo do
hidrogénio do meio reacional, fazendo com que mais etilbenzeno seja consumido, deslocando
assim o equilibrio quimico da reag¢do de desidrogenacdo e diminuindo as reagdes paralelas.
Ao passo que, tanto o hidrogénio como o etilbenzeno sdo os responsaveis pelos elementos
secunddrios do modelo cinético, pois, se a concentracdo deles no meio reacional diminui
quando se usa a transferéncia de massa na membrana, menos elementos indesejaveis sio
formados fazendo com que a seletividade ao estireno aumente.

Em relacdo a produtividade, a Figura 4.25 apresenta valores maiores quando se
considera a transferéncia de massa do que para o reator convencional. Para o reator
convencional o valor da produtividade foi de 35,2 %, enquanto que para o reator considerando
apenas a transferéncia de massa na membrana, o valor encontrado para a produtividade foi
48,0 %.

Esse aumento relativo, de 36,4 %, € resultado das contribui¢des positivas da conversio
e seletividade somadas. Pois se a conversdo aumenta, mais etilbenzeno é consumido, € se a

seletividade ao estireno também aumenta, mais desse etilbenzeno consumido torna se

estireno.
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Figura 4.25 — Produtividade considerando apenas a troca massica na membrana comparada com um reator convencional
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4.13 Comparacio entre os diferentes fendmenos de transporte na membrana

Como visto nos itens 4.11 e 4.12 as contribui¢des, das transferéncias de calor e
massa quando se considera a membrana, referentes a conversdo, seletividade e
produtividade atuam de formas diferentes. Em termos de resultados para o desempenho do
processo, serdo comparadas neste item a conversdo e a produtividade, além dos seus
respectivos ganhos, no final do reator. Como as variagdes para a seletividade, seja
analisando apenas a influéncia da transferéncia de massa ou de calor, sio menores que
2 %, ela serd desprezada nas préximas andlises.

No final do reator ambas as trocas térmica e massica entre os dois lados do reator
através da membrana, assim como ambas juntas, contribuem para um aumento da
conversdo conforme a Figura 4.26. Quando se considerou apenas a troca mdssica através
da membrana, houve um pequeno aumento na conversao quando comparado para o caso
em que apenas se considerou a troca térmica na membrana. Esta contribuicio maior da
troca térmica entre o retentato e o permeado representa seu papel como o maior
responsavel pelo aumento da conversdo, fornecendo energia extra para a reacdo

endotérmica da desidrogenacéo.

100

a0 =

(2578 Reator convencional
80 b [ Reatores com membrana

Conversao (%)

Apanas troca Mmassica Apanas troca denmica Ambas as rocas

Tipos de transporte na membrana

Figura 4.26 - Influéncia dos diferentes tipos de transporte na membrana sobre a conversdo no final do reator

Naturalmente como ambas as transferéncias na membrana, massica e térmica,
possuem um efeito de aumento na conversao, para a situacdo onde se considerou ambas as

trocas, o valor da conversdo cresce significativamente.
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Dessa forma, para se ter uma melhor perspectiva do quanto cada uma das trés
situacdes referentes aos mecanismos de transporte oferecidos pela membrana contribuiram
para o aumento da conversdo, os seus respectivos ganhos em relagdo a um reator

convencional foram calculados. Os resultados para esses ganhos sdo apresentados na

Figura 4.27:

[
=

sk | B Ganho na conversio

FL -

41,6 %

Aumento relativo da conversao (%)

Apenas froca massice  Apenas troca térmica Ambas as rocas

Tipos de transporte na membrana

Figura 4.27 — Ganhos na conversao para os diferentes tipos de transportes na membrana no final do reator

Como pode ser observado na Figura 4.27, apenas a troca mdssica na membrana
contribui muito pouco para o ganho na conversao, enquanto que a troca térmica em si resulta
num ganho praticamente trés vezes maior. Somados ambos os fendmenos de transporte na
membrana, eles se complementam resultando num ganho maior do que a soma individual para
cada uma das trocas massica e térmica. Este € o resultado da dindmica destes dois fendmenos
de transporte atuando em conjunto, pois a medida que ha certa remoc¢do de hidrogénio do
meio reacional, devido a transferéncia de massa através da membrana, hd um deslocamento
do equilibrio termodindmico fazendo com que mais etilbenzeno seja consumido, ao passo que
a medida que ocorre um maior fornecimento de energia do permeado para o retentato ocorre
um aumento da energia disponivel para que a reacdo de desidrogenacdo ocorra.

No que se refere a produtividade, se observa pela Figura 4.28 que no final do reator o
efeito que possui maior contribuicdo para um aumento de produtividade € a troca mdssica
através da membrana. Pois como visto anteriormente, no caso que ocorre apenas a troca
madssica faz com que tanto a conversdo como seletividade ao estireno crescam, fazendo assim

com que a produtividade final também cresca. J4 quando se analisa a contribuicao do efeito da
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troca térmica através da membrana, percebe se que hd sim um aumento na produtividade,
porém menor do que o apresentado pela troca massica. Lembrando que para essa situagdo,
conforme mencionado no item 4.11, que quando ocorre apenas a troca térmica na membrana,
o valor para a conversdo cresce, porém a seletividade diminui, resultando assim numa baixa

produtividade final.

100

a0 L ] Reator convencional
[ Reatores com membrana

Frodutividade (%)

Apenas troca massica Apanas troca termeca Ambas as rocas

Tipos de transporte na membrana

Figura 4.28 - Influéncia dos diferentes tipos de transporte na membrana sobre a produtividade no final do reator

Para a situacdo em que sdo considerados ambos os efeitos de troca na membrana, o
resultado final para a produtividade é consideravelmente maior, consequéncia de ambas as
contribui¢cdes massica e térmica serem positivas.

Por fim, quando se analisa o ganho final para a produtividade — que é o pardmetro de
maior importancia tendo em vista que representa o aumento real para a produgio do estireno —
percebe-se que a troca massica na membrana contribui majoritariamente para o ganho de
produtividade em relacdo a apenas o efeito da troca térmica na membrana. Ou seja, a
membrana consegue desempenhar o seu papel no processo de separacdo de hidrogénio do
meio reacional e deslocar o equilibrio termodinadmico, conforme € possivel visualizar na
Figura 4.29 resultando num ganho final de produtividade de 36,4 % quando comparado com
um reator convencional.

Quando ¢é analisado separadamente o efeito da contribuicdo individual de apenas o

fendmeno da troca térmica na membrana, nota-se que na Figura 4.29 o ganho final na

produtividade é de 17,0 %.
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Figura 4.29 — Ganhos na produtividade do estireno para os diferentes transportes na membrana no final do reator

Porém quando ambos os fendmenos de transporte sdo considerados na membrana, ocorre
um grande aumento final para a produtividade de 71,0 %. Esse ganho € resultado da influéncia de
um fendmeno sobre o outro no desempenho da membrana, pois a como a troca méssica desloca o
equilibrio da reacdo de desidrogenagdo, mais etilbenzeno transforma-se em produtos. Além de
que, se o hidrogénio é removido do meio reacional, isso diminuird a producio de subprodutos,
tendo em vista que eles dependem basicamente do etilbenzeno e hidrogénio para serem
produzidos. Como existem menos subprodutos e a seletividade ao estireno aumenta, e se existe
um maior consumo de etilbenzeno, o efeito final sobre a produtividade € fortemente positivo.
Assim se hd uma maior quantidade de estireno sendo produzido, o efeito da troca térmica fard
com que a energia extra proveniente do permeado aumente a taxa de conversdo do etilbenzeno,
resultando assim num crescimento ainda maior para a produtividade final do estireno que, como
pode ser visto na Figura 4.29, é muito maior quando ambos os fendmenos de transporte na
membrana s3o considerados, podendo se dizer que o efeito da troca térmica praticamente dobra o

efeito da troca massica em termos de produtividade.

4.14 Condicoes operacionais 6timas

Como partes dos objetivos, neste item serdo apresentados os dados do programa referentes

a produtividade considerando as condi¢cdes operacionais Otimas. Ndo se trata aqui de uma
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otimizacdo, mas sim de condi¢cdes consideradas Otimas dentro das faixas analisadas de
temperatura, pressao, vazao S/O e razdo de arraste por gas inerte N,.

Como os valores para a vazdo S/O e para a razdo de arraste por gés inerte N, utilizados
como condigdes padrido para o reator foram os que renderam produtividades mais altas, seus
valores serdo mantidos os mesmo da Tabela 4.1. No entanto viu-se que aumentando a temperatura
e diminuindo a pressdo dentro do retentato, dentro da faixa analisada, resultariam em valores mais
altos para a produtividade, eles serdo considerados 913,15 K e 110 kPa, respectivamente, como

condicdes Stimas. Os resultados dessas condigdes sdo apresentados na Figura 4.30:
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Figura 4.30 — Produtividade para diferentes condi¢des operacionais

De acordo com os dados fornecidos pelo programa, pode ser visto que se reduzindo a
pressdo dentro do retentato para 110kPa e aumentando a temperatura em 20K a
produtividade supera seu valor nas condi¢des padrdo para o reator com membrana, atingindo
o valor de 82,1 % na saida do reator, representando um ganho em relagdo ao reator com
membrana de 36,4 %, e ainda se comparadas as condi¢cdes Otimas com um reator
convencional este aumento relativo na produtividade chega a incriveis 133,2 %, ou seja, seu

valor nas condic¢des dtimas mais do que dobra.
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5. CONCLUSAO

O projeto desenvolvido neste trabalho foi a implementagdo de um programa de
computador que simulasse a operacdo de um reator de leito fixo catalitico envolto por uma
membrana permseletiva com transferéncia de calor e massa través dela. Nessa operago a reago
escolhida foi a desidrogenacdo do etilbenzeno em estireno, o qual possui seu equilibrio
termodinamico deslocado pelo uso da membrana composta com um suporte de aco inoxidavel e
de uma camada permseletiva de paladio.

Primeiramente buscaram-se informagdes sobre quais condi¢cdes seriam levadas em
consideracdo na modelagem para que o sistema estivesse condizente com os dados da literatura.
Ap0s essa etapa foi desenvolvida a modelagem do programa, que depois de pronta, através das
simulagdes, forneceu os dados apresentados neste trabalho.

Através da andlise dos resultados conclui-se que os dados fornecidos pelo programa estdo
coerentes com o esperado, ou seja, o emprego da membrana favoreceu um aumento na
produtividade do estireno, além de que o programa se mostrou bastante confidvel para as
simulagdes envolvendo diferentes condi¢cdes do processo, ou seja, uma vez que o programa foi
executado pela primeira vez, ele funcionou perfeitamente para as mais variadas condicdes de
operagdo.

Uma forma de se quantificar a influéncia das diferentes varidveis sob um aspecto global
do processo foi avaliando o quanto suas modificacdes alteravam os valores de conversdo do
etilbenzeno e principalmente produtividade do estireno, que era o produto de interesse nesse
processo.

O aumento das conversdes e produtividades, proveniente da utilizagdo da membrana no
reator, ficaram em evidéncia, pois foram obtidos valores 41,6 % maiores para a conversdo do
etilbenzeno e 71,0 % maiores para a produtividade em estireno.

Assim procurou-se saber qual dos mecanismos considerados neste trabalho, seja a
transferéncia de calor ou massa, teve maior contribui¢do para esse aumento. E concluiu-se que
considerando as condi¢des padrdo de operagdo, a transferéncia de energia foi a que teve maior
contribui¢do no aumento da conversdo ao passo que a transferéncia de massa teve maior
contribui¢@o nesse aumento na produtividade.

Como ndo s6 apenas a transferéncia de massa como também a troca térmica influenciou o
desempenho da membrana, foram analisadas diferentes correlagdes para a troca térmica na

membrana, sendo que elas apresentaram pouca diferenca entre si, tendo sido escolhidas a



Pagina |63

correlacdo de Calderbank e Pogorski para o lado do retentato e a de Chen para o lado do
permeado.

Quanto as demais varidveis do processo, dentro de faixas estipuladas, procurou-se analisar
sob quais condicdes elas apresentavam um ganho na produtividade. Feito isso, essas informagdes
foram reunidas e o programa foi executado considerando essas condigdes chamadas aqui de
“6timas”. O resultado foi que a produtividade para um reator convencional que antes era de
35,2 % atinge a marca de 81,2 %, representando um aumento maior do que o dobro da
produtividade.

Essas condi¢Oes consideradas 6timas podem representar um aumento de produtividade
incrivel, porém mesmo com a diminui¢do da pressdo deve-se atentar para o fato de que esse
aumento na temperatura pode acarretar em custos dependendo das condi¢des de operacdo da
planta de produgdo, no entanto se uma inddstria que possua planta onde ji se fabrique estireno
através da desidrogenacdo comum do etilbenzeno possuir interesse em implementar essa
tecnologia, seria interessante desenvolver uma andlise econdmica para que a tecnologia das
membranas associadas a reatores contribuisse na producgéo de estireno.

Quanto a polarizacdo da membrana, uma das formas possiveis para tentar diminuir este
fendmeno seria alterar a morfologia da camada macroporosa usada como suporte, considerando
diferentes valores para tamanho do poro e espessura da camada, por exemplo. Como mencionado
anteriormente, a diminuicdo da espessura do filme de palddio ndo gera grandes modificacdes na
conversdo final do processo. Outras alternativas seriam utilizar uma camada microporosa entre a
macro e o filme de palddio ou ainda ao invés de se utilizar o palddio puro como camada
permseletiva, se usar filme feitos com ligas de palddio como por exemplo Pd-Cu ou Pd-Ag.

A implementacio da membrana no reator em estudo, considerando a troca massica e
térmica na membrana, se mostra uma boa op¢do como nova alternativa para o processo de
fabricacdo do estireno.

Por fim conclui-se que todos os objetivos delimitados para este trabalho foram alcangados.

5.1 Sugestoes para trabalhos futuros

Como sugestdo para trabalhos futuros sugere-se que este trabalho seja implementado
experimentalmente a nivel laboratorial, almejando servir como alavanca para o desenvolvimento

de novas tecnologias no processo da fabricag@o do estireno.
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APENDICE A

Nesta secdo serdo apresentados em detalhes os cdlculos correspondentes as
viscosidades, condutividades térmicas, parimetros das reagdes, entalpia das reagdes e
capacidades calorificas. A predi¢do dessas propriedades é de fundamental importincia
para o programa, pois € através delas que é possivel executd-lo nas condi¢des de operacio

requisitadas.

A.1 Viscosidades no retentato e permeado

O célculo das viscosidades, tanto no retentato quanto no permeado, foi dividido em
duas etapas devido ao método de estimativa da viscosidade da mistura, que exigia a
viscosidade das espécies puras. Portanto primeiro se calculou a viscosidade dos elementos
puros nas de temperatura e pressio do processo e posteriormente se calcularam as

viscosidades das misturas gasosas em ambos os lados da membrana.

v' Estimativa da viscosidade para gases puros a baixa pressio

Para os célculos da viscosidade das espécies puras, se utilizou o Método de

Chung et al. (1988), o qual diz que a viscosidade pode ser estimada pela Equacdo 7-1.1:

N = 40,785%{)1/2 (7-1.1)
ci v
Em que:
M; massa molecular g/mol
T temperatura K
Vi volume critico cm’/mol
ni viscosidade uP

O termo F. da Equacdo 7-1.1 é o fator para a corre¢do das formas e

polaridade das moléculas e é expresso pela Equacgao 7-1.2:
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F,;=1-02756w; + 0,059035u,;* + K (7 —1.2)

Na Equacdo 7-1.2, w; é o fator acéntrico da molécula e ¥ é a correcdo para
substancias altamente polares, que neste trabalho, dentre as substincias envolvidas, é a
dgua, cujo valor segundo Poling, Prausnitz e O’Connell (2001) é 0,076. Para as demais
espécies foi considerado x igual a zero.

Ja termo u,; da Equacdo 7-1.2 é o momento dipolar adimensional que é calculado

pela Equacdo 7-1.3:

25

i =131,3 ——
fri (VCiTci)z

(7 —1.3)

Sendo os termos V,; e T.; o volume critico e a temperatura critica das substincias,
respectivamente. O termo y; é o momento dipolar, em debyes.
Ainda temos que considerar o termo , da Equacdo 7-1.1, ele € um termo empirico

chamado de colisdo integral e € calculado pela Equagdo 7-1.4:
Q, = A(T*) B + Cexp(—DT*) + E exp(—FT*) (7—-1.4)

Os parametros A, B, C, D, E e F da Equacdo 7-1.4 estdo indicados na Tabela A.1:

Tabela A.1 — Pardmetros da Equagdo 7-1.4

Parametros Valor
A 1,16145
B 0,14874
C 0,52487
D 0,77320
E 2,16178

F 2,43787
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O termo 7" da Equagdo 7-1.4 é uma temperatura adimensional, a qual, de acordo
com este método pode ser estimada pela Equacdo 7-1.5:
T* =1,2593T,; (7—-1.5)

Sendo T,; é a temperatura reduzida da espécie i, que de acordo com Perry et al.

(1997) é:

Tpi = — 7-1.6
ri TCL‘ ( )

Onde T,; é a temperatura critica em K. Este método de estimacido pode ser usado
com a expectativa de erros de 0,5 a 1,5% para compostos ndo polares e de 2 a 4% para

compostos polares.

v Estimativa da viscosidade para misturas gasosas a baixa pressao

Para os célculos da estimativa das viscosidades da misturas gasosas, tanto no
retentato quanto no permeado, foi utilizado o método de Herning e Zipperer (1936), o qual

propde o emprego da Equacéo 7-1.7 para o cédlculo da viscosidade na Equagéo 7.1.8:

M; 1/2 .
¢ij = <M> bji (7—-1.7)
n = Z 57 }?Z;% (7 -18)
Em que:
bij pardmetro adimensional -
M; ; massa molar das espécies i e j g/mol
Vi, j fracdo molar gasosa das espécies iej cm’/mol
i viscosidade da espécie pura uP
n viscosidade da mistura gasosa uP
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Este método foi escolhido pela sua simplicidade, j4 que ele requer apenas as
viscosidades das espécies puras, que sdo fornecidas pela Equacdo 7-1.1, e as massas
molares das espécies. Segundo Poling, Prausnitz e O’Connell (2001), este método fornece

previsdes razoavelmente precisas.
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A.2 Condutividades térmicas

Para o célculo das condutividades térmicas das misturas gasosas, tanto no retentato

quanto no permeado, foi utilizada a Equagdo de Wassiljewa (1904):

Yidi
1= ;—2?:131in,- 7 —2.1)
Onde:
Ajj parametro de interag@o bindria -
Vi,j fragdo molar gasosa das espécies i € j cm’/mol
Ai condutividade térmica da espécie pura W/ (m.K)
A condutividade térmica da mistura gasosa W/ (m.K)

O parametro de interacdo bindria A; da Equagdo 7-2.1 € calculado pela Equagdo de

Lindsay e Bromley:

M3 N y
_1 1+<Z<M,) (T+Sl)> (T +S;)) 7 —2.2)

Os termos S; € S; sdo as constantes de Sutherland para as espécies e Sj; a constante de
Sutherland para os pares de espécies, em K, calculadas pelas Equagdes 7-2.3 e 7-2.4,

Ic spectivamente:

S;= 15T, (7 —23)

Onde T, € a temperatura no ponto de ebulicdo a 1 atmosfera de pressdo. A constante
de Sutherland exclusivamente para o H, € de 79K. O valor de C, para todos os pares de
substancias € igual a 1, exceto para os pares contendo dgua, onde vale 0,73 (LINDSAY, A. L.,
BROMLEY, L. A., 1950).

Os valores individuais das condutividades térmicas A;, em W/(m.K), sdo calculados
conforme a Equagdo 7-2.5:

A= A+ BT+ CT? + DT? (7—2.5)
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Sendo que os parametros da Equacéo 7-2.5 dependem de cada espécie analisada, assim
a Tabela A.2 apresenta os valores dos parimetros da equagdo 7-2.5 para cada uma das

espécies envolvidas na modelagem deste trabalho:

Tabela A.2 — Pardmetros da Equagao 7-2.5 para a condutividade térmica dos gases utilizados neste trabalho para

pressdes proximas a 1 atm. 4; = A + BT + CT? + DT3, onde ) estd em W/(m.K).

Parametro
A B C D

Espécie
etilbenzeno 6,030x10™ -5,863x10° 2,140x107 -8,924x10™"!
estireno 8,752x10™ -1,926x10° 1,244x107 -5,071x10™!
hidrogénio 8,099x10~ 6,689x10™ -4,158x10” 1,562x10"°
benzeno -8,455x10° 3,618x107 9,799x10°° -4,058x10"!
tolueno 7,596x107 -4,008x107 2,370x107 -9,305x107""
etileno -1,760x107 1,200x10™ 3,335x10° -1,366x10""
metano -1,869x10° 8,727x10° 1,179x107 3.614x10""
dgua 7,341x107 -1,013x10” 1,801x10” -9,100x10™""
monéxido de carbono  5,067x10™ 9,125x107 -3,524x10° 8,199x10™"*
diéxido de carbono -7,215x107 8,015x10° 5,477x10” -1,053x10™"!




Pagina |79

A.3 Parametros cinéticos das reacoes

Este anexo apresenta os pardmetros cinéticos da reacdo de desidrogenacdo do
etilbenzeno em estireno. Estes pardmetros de baseiam no modelo cinético proposto por Sheel
e Crowe (1969). Tais parametros dependem da temperatura do processo e sdo apresentados na

Tabela A.3:

Tabela A.3 — Parametros cinéticos da desidrogenagdo do etilbenzeno

Numero
Reacdo Taxa de Reacao A* E;**
da Reacdo
PEsPH, 9
1 EB <~ ES + H, rn = k1 Pe — 5,95x10 4770
KEB
2 EB — BZ+ C,H, T, = kyDgp 1,03x10" 208000
3 EB + H, — TOL + CHy4 13 = k3PgsPu,0 8,52x10"° 91500
4 H,0 +% CoHy —» CO+2Hy 1y = kubp,oPesy, 5,72x10° 104000
5 H,O + CH; — CO + 3H, 15 = kspu,oPcH, 1,03x10™"" 65700
6 H,0+CO — COx+Hy,  7g = kePu,oPco(P/T?)  3,22x10° 73600

Fonte: Adaptado de Hermann et al.(1997)

* A;: fator pré exponencial para k;= A; exp(-E;/ RT)
** E: energia de ativacdo da reacdo [kJ/kmol]
Kgp = EXP ((122,7x10° - 126.3xT — 2194x10°xT*)/RT) 10° [Pa], para 700K < T < 980K

r;: taxa de reagdo j [kmol/(kgc,:.s)]
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A.4 Entalpia da reacao

Para os célculos das entalpias das reacdes modeladas neste trabalho, se utilizou os

valores apresentados na Tabela A.4:

Tabela A.4 — Dados de Entalpia para o modelo cinético proposto, por Daubert e Danner (1989)

Numero Entalpia da Reagdo: AH; = a + bT + cT”
da Reagdo " _— o

Reacio a [kl kmol'] b [kIkmol' K'l ¢ [kJ kmol'K?]
1 EB < ES + H, 111,5x 10° 26,83 -1,378 x 10~
2 EB — BZ+ C,H, 106,7 x 10° -2,798 2,446 x 107
3 EB +H,— TOL+CH;,  -46,29 x 10° 28,89 9,625 x 107
4  H,0+%CHy— CO+2H, 98,05x 10° 32,84 -1,419x 107
5 H,0 + CH, —» CO +3H, 192,8 x 10’ 55,94 2,340 x 107
6 H,0 +CO —» CO,+H, -44,92x 10’ 10,09 0

Fonte: Adaptado de Hermann (1997)
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A.5 Capacidades calorificas

Para a determinag@o das capacidades calorificas das espécies presentes neste modelo

para a desidrogenac@o do etilbenzeno sao usados dados da Tabela A.5:

Tabela A.5 — Dados de capacidade calorifica dos gases que compde a desidrogenagao do etilbenzeno para o

estado de gases ideais*

Espécie  a b x10° cx 10° dx 10°
EB -35,138 66,674 -41,854 100,209
ES -24,971 60,059 -38,285 92,176
H2 29,088 -0,192 0,400 -0,870
BEN -36,193 48,444 -31,548 77,573

ET 3,950 15,628 -8,339 17,657
TOL -34,364 55,887 -34,435 80,335
MET 19,875 5,021 1,268 -11,004
H,0 32,218 0,192 1,055 -3,593
CO 28,142 0,167 0,537 2,221
CO, 22,243 5977 -3,499 7,464

Fonte: Adaptado de Sandler (2006)

*As constantes da tabela acima usados na equagiio Cp; = a + bT + c¢T? + dT?, onde T estd em

kelvins e Cp; em kJ/(kmol.K).



