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Resumo

Apresentam-se neste trabaltho a modelagem e a simulagao de trés modelos matematicos
para reator trifasico, aplicados a reagao de hidrogenacao do o-cresol. Os modelos sao unidi-
mensionais e considerados em estado estacionario.

E mostrada a tormulagao matematica dos modelos. considerando-se as equagoes que
expressam os balancos de massa e de energia para cada wn deles. No primeiro modelo o
reator € considerado como uma série de tanques de mistura perfeita. No segundo modelo o
reator € considerado comeo tubular com fluxo “empistonado™. No terceiro modelo o reator ¢
considerado como tubular com dispersido axial.

A partir de programas computacionais implementados para a simulacac de cada um
dos modelos, sao mostrados os principals resultados {graficos e tabelas) os gnais indicam a
influencia dos principais parametros sob a performance de cada um deles, permitindo uma
comparacao entre os tres modelos estudados.



Nomenclatura

a — concentracao adimensional do hidrogenio

@, — area interfacial gas-liguido, cm !

a, - area interfacial liquido-sélido. em ™"

A — concentragao da espécie quimica A. mol em? (hidrogénio)
b~ concentracao adimensional de o-cresol

B - concentracgao da espécie quimica B. mol . em® (o-cresol)

(' ~ concentracao. mol  cm®

(', — capacidade calorifica, J:g. K
d - diametro, cm

D - difusividade, em® s

D

ey — diametro equivalente. cm

Dgr - coeficiente de dispersao axial da fase liquida, cm?® s
D, — diameiro interno do reator, om

¢ — espessura da parede do reator, em

e — rugosidade de uma superficie, cm

E, - energia de ativacao, J mol

f — fator caracteristico da geometria da particula

g — aceleragao da gravidade, 930 em / s*

. . N 8 -
h, - coeficiente externo de transferéncia de calor. J em”.s R

h; - coeficiente interno de transferéncia de calor. J em®.s. A



He — constante da lei de Henry, atm em™ . mol

k - constante da taxa de reagao, mol g.s

R - constante de adsor¢ao, em?® g

Ky — coeficiente de transferéncia de massa gas-liguido. cm /s
K, — coeficiente de transferencia de massa liquido-solido. ¢ ‘s
L — comprimento do reator. om

M — massa molecular

N — numero de reatores na série

Nu = h),, /X — ndimero adimensional de Nusselt

P — pressao, atm

P, - pressao critica. bar

Pep - numero adimensional de Péclet massico da fase liquida
Pey — numero adimensional de Péclet térmico da fase liguida
Pr = (', A~ numero adimensional de Prandtl

(- vazao, cm® s

R - constante dos gases. J mol K

R4 - taxa de reagao, mol g.s

Re = D, up’'p — numero adimensional de Reynolds

K. - raio externo do reator, em

R — raio interno do reator. cm

R, — raio médio logaritmico do tubo do reator, cm

S - area superficial, cm”

I ~ temperatura. i
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7T, — temperatura normal de ebulicao, A

T. - temperatura critica, i

u ~ velocidade superficial, cm s

I’ - coeficiente global de transferéncia de calor. J em®.s. K
V'~ volume. cm?®

V.~ volume eritico. em?® mol

— concentracao de catalisador. g om®

w
r - coordenada espacial, cm
X - fracdo molar

= - coordenada espacial adimensional

Sobrescritos

* — equilibrio termodinamico (sclubilidade)

Subscritos

A — relativo & espécie A
B - relativo a especie B
e — grandeza efetiva

~ grandeza na fase gasosa
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G — gas

i —~indice do reator numa série

k —indice de iteracao

I - grandeza na fase liquida

L — liquido

m - grandeza molecular

o — condicoes iniclais

p — relativo a particula

R - relativo ao reator

r -~ relativo ao fluido térmico refrigerante
s — grandeza a superficie do catalisador

2ph -~ relativo a fluxe bifasico

Letras Gregas

cry — coeficiente adimensional de transferéncia de massa gas-liquido

oy, - coeficiente adimensional de transferéncia de massa liquido-sélide
agr — constante adimensional da taxa de reacdo (relativa ao hidrogénio}
1. Qg. (g - parametros adimensionais do primeiro modelo

3. i3a. J3 — parametros adimensionais do segundo modelo

~i. %o, %3 - parametros adimensionais do terceiro modelo

AH — caler de reagao. J mof
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Ap — diferenca de densidade entre o liquido e o gés. g 'em?

¢, — porosidade do catalisador

n. — fator de efetividade do catalisador

f - temperatura adimensional

A — condutividade térmica. J cm.s. A

A4 — constante adimensional de adsorcao {hidrogenio}

Ap - constante adimensional de adsor¢ao (o-cresol)

Az - coeficiente de dispersao térmica axial da fase liquida, J s K
pt - viscosidade, g em.s = Poise

v — coeficiente estequiométrico

p - massa especifica. g ‘cm®

o — tensao superficial. g.cm? s”
r — fator de tortuosidade da particula
@ - modulo de Thiele

® — modulo de Thiele Generalizado

w — tator acéntrico
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Capitulo 1

Introducao e Organizacao da Tese

1.1 Introducao

No decurso das trés ultimas décadas. sobretudo, a modelagem matematica e a simulacao de
diversos processos da industria quimica transformou-se em wm importante instrumento para
o engenheiro que deve se ocupar com o projeto, o controle. a analise e a otimizacao dos mais

variados processos guimicos,

Clom um modelo matematico que consiga descrever adequadamente um dado processo
é possivel visualizar-se o seu comportamento. quando sujeito a determinadas alteracoes em
sias variaveis, permitindo assim, a tomada de decisdes mais rapidas. de modo que se assegure
a permanéncia das variaveis mais importantes (de malor influénela para o processo conside-
rado) em condicdes tals que garantam a otimidade do processo. como também a seguranca

da operacao.

O grande desenvolvimento da modelagem matematica de processos nao seria possivel sem
a sofisticacfio simultanea das ferramentas computacionals (surgimento sucessivo de software
e hardware cada vez mais potentes}.

A grande capacidade de processamento dos computadores atuais muitas vezes favorece
a sofisticacao do modelo matematico escolhido para representar um dado processo, numa
tentativa de abarcar todos os fendomenos que lhe sdo relacionados. No entanto. quanto masor
tal sofisticagdo. mailor ¢ o numero de parametros requeridos para a resolucao numeérico-
matematica das equagoes que descrevem o modelo, o que nem sempre se encontra disponivel

na pratica.
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Muitas vezes, um modelo mais simplificado de um dado processo. onde se consideram
apenas os fendomenos de maior relevancia e incorporam-se somente parametros cujos valores
sao conhecidos com razeavel precisao, pode ser muito mais realistico e esclarecedor acerca
do seu comportamento, quando comparado a um modelo altamente sofisticado, no qual se
apresentam parametros de que nao se dispoe, por vezes, nem mesmo de predi¢des confiaveis.

Na modelagemn matematica de processos quimicos deve-se seguir como diretriz basica wm
compromisso ponderado entre o grau de sofisticagao do modelo matematico escolhido para
representar o processo € a precisao dos dados disponiveis para a sua resolucao (Hoffman.
1979).

Muitas vezes o aumento da sofisticacao do modelo apenas acarreta um maior tempo de
compufagao, sem gue haja uma aitida diferenciagao nes resultados finais, quando compa-
rados com aqueles obtidos por um modelo mais simples. Na aplicacdo de modelos para o
controle de processos esse aspecto ¢ de crucial importancia, porqae os modelos precisam ser
resolvidos em um curto intervalo de tempo {tempo real).

1.2 Organizagao da Tese

Este trabalho tem como objetivo principal o desenvolvimento, a implementacao computacio-
nal e a analise de modelos matematicos deterministicos para a representacao dos fenomenos
mais mportantes que ocorrem nos reatores trifasicos.

Tais sistemas sao assim denominados por apresentarem no meio reacional mais de duas
fases: no caso: solido. liquido e gas. Ocorre, portanto, uma distincao nitida entre tais sistemas
e os reatores gas-solido heterogeneos (reatores de leito fixo, por exemplo). Na indistria
guimica, petroquimica e correlatas sao muito comuns os reatores trifasicos, caracterizando-
se a presenca de uma fase sélida, uma liquida e uma gasosa interagentes.

Como caso-estudo considera-se a reacdo de hidrogenacao do o-cresol, sendo que os mo-
delos, os procedimentos e as analises desenvolvidos sao. evidentemente, de aplicacao geral.

Este trabalho também serviu como base no desenvolvimento de um modele matematico
para win reator de hidrogenagao industrial, em conjunto com a RHODIA-Paunlinia (Grupo
Rhone-Poulenc}. Os procedimentos empregados encontram-se descritos num relatério sepa-

) g P

rado intitulado “MODELAGEM MATEMATICA REATOR CHL™.

No segundo capitulo desta dissertacio é apresentada uma caracterizacao sucinta dos rea-
tores trifasicos. juntamente com uma apreciacao dos trabalhos sobre modelagem e simmulacio

de reatores trifasicos constantes na literatura. e considerados mais relevantes para o contexto
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deste trabalho,

No terceiro capitulo descrevem-se os trés modelos matematicos desenvolvidos, por meio
da formulacao das equagoes que expressam os balangos de massa e de energia. Sao tambhém
apresentados alguns conceitos que surgem na modelagem matematica de reatores cataliticos,
como por exemplo, o calculo do fator de efetividade catalitico. a estimativa dos coeficientes
de tranferéncia de massa e de calor e a derivacao de uma expressao para a cinética intrinseca
da reagao.

No quarto capitulo sdo mostrados os resultados obtidos atraves de simulagdes computacio-
nais dos tres modelos matematicos desenvolvidos para representar o processo de hidrogenacio
catalitica do o-cresol. E feita uma analise da influéncia dos principais parametros sobre a
performance de cada um dos modelos. buscando-se, também. evidenciar as semelhangas e
diferencas nos seus resultados.

No ultimmo capitulo da dissertagao apresentam-se as principais conclusoes frutiferadas do
estudo desenvolvido, e discutein-se algumas sugestoes para o desenvolvimento de trabalhos
posteriores.

Nas secdes finals sao apresentados apendices que descrevem a metodologia seguida no
calculo preditive de propriedades fisicas das espécies reagentes e alguns topicos relacionados
com o trabaiho desenvolvido.



Capitulo 2

Reatores Trifasicos

2.1 Introducao

Nesta parte do trabalho é feita uma caracterizagiao dos reatores trifasicos, do ponto de
vista da sua utilizagdo nos processos da indistria quimica e da modelagem matematica dos
processos trifasicos.

De inicio sao focalizados alguns aspectos relacionados com a utilizacdo dos reatores
trifasicos: os fipos comumente encontrados nos processos quimicos industrials, suas van-
tagens e desvantagens frente aos tipos convencionais de reatores (tals como os reatores de
leito fixo) e os fendmenos fundamentais que ocorrem em sistemas trifasicos.

Na parte final deste capitulo é apresentada uma revisao bibliografica dos principals trabha-
lhos existentes na literatura, relacionados com a modelagem matematica de reatores trifasicos
continuos.

2.2 Utilizacao dos Reatores Trifasicos

Os reatores trifasicos estao presentes em muitos processos das industrias petroquimica, bi-
oquimica e correlatas, havendo uma tendéncia atual em preferi-los em comparacao com os
tipos mais convencionais (principalmente na industria quimicaj.

Os reatores trifasicos se caracterizam pela presenca de pelo menos tres fases, que sao: ama
solida. uma liquida e wma gasosa. Estas tres fases distintas interagem de forma complexa,
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fazendo-se necessario um melhor controle das condigdes reacionais. visando & obtencao de um
dado grau de performance estabelecido. Tais condigbes de otimidade podem ser encontradas
atraves da simulacao via modelagem matematica.

Importa realgar o fato de que o sucesso na modelagem de um reator trifasico esta intrin-
secamente ligado ao tratamento adequado dos fenomenos de transferencia de calor e massa,
juntamente com a propria cinética da reacao quimica envolvida,

(zianetto e Silveston {1986) fornecem um retrospecto da utilizacao de reatores multifasicos
a partir das primeiras décadas do século XX. Algumas aplicagoes remontam a tempos anteri-
ores ao desenvolvimento da ciéncia da Engenharia Quimica como disciplina distinta. citando
por exemplo, o tratamento de residuos.

Alguns processos importantes na industria quimica sao: Sintese do Butadieno a partir do
acetileno (Processo Reppe. comercializado na Alemanha, na década de 40): Hidrogenacao de
oleos vegetais em reatores de lama (importante processo comercial da industria de alimentos
desde a década de 10}: Hidrotratamento de oleos lubrificantes (década de 50); Processo de
Hidrodessulfuracao (década de §0).

Ramachandran e Chaudhari (1979) destacam algumas aplicacdes mals recentes dos reato-
res trifasicos onde dois gases reagem na presenca de um catalisador disperso num meio liquido
inerte. Sao aplicagoes tais como: Remogao de gases poluentes ( SOy, H.5) por oxidagao numa
lama contendo carbono como catalisador; Sintese de hidrocarbonetos a partir da reagao de
('O e H, (Sintese de Fischer-Tropsch) em wm reator de lama na presenca de uma suspenséao
catalitica: Hidrogenacao de acetileno: Oxidacéo de etileno a 6xido de etileno.

A sintese de Fischer-Tropsch efetuada em reatores na forma de lama (slurry) vem sendo
bastante estudada, e alguns trabathos da literatura apontam algumas vantagens dessa forma
de operacao comparada ao processo convencional na fase vapor.

Os reatores cataliticos trifasicos vem sendo utilizados em alguns processos industriais
recentes, e suas aplicacbes vem ganhando importancia crescente nos iltimos anos. sobre-
tudo nas industrias alimenticia e petroquimica. Ainda vale a pena lembrar, a aplicacao de
reatores trifasicos na forma de reator-absorvedor para remocao de poluentes, o que amplia
sobremaneira sua importancia. uma vez que permite relaciona-los ao que se pode chamar de
“industria ambiental”, nascida da constata¢ao de que a natureza vem sendo fortemente agre-
dida e da percepgao de que se faz necesséria a implementacao de procedimentos na industria
quimica que garantam o tao propalado desenvolvimento sustentavel. Nota-se. assim, que os
reatores trifasicos tém um grande potencial em aplicacdes de controle ambiental. area que
vem demandando esfor¢o das pessoas envolvidas com a ciéncia da Engenharia Quimica.

Segundo Gianetto e Silveston (1986) ¢ muito dificil tracar uma histéria precisa do desen-
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volvimento das pesquisas acerca destes tipos de reatores. Eles citam a afirmacao feita por
Shaw (1979} de que os problemas envolvendo reatores multifasicos constituem, atualmente,
un dos tépicos mals pesquisados na engenharia dos reatores gquimicos.

Estudos envolvendo reatores trifasicos tém sido conduzidos por importantes grupos de
pesquisa, tanto em universidades, como também no amhiente de importantes companhias
industriais. Desde a década de 830, o numero de trabalhos publicados € bastante significativo.

2.3 Reatores Trifasicos: Conceitos Basicos

Um reator trifasico é um sistema no qual uma fase gasosa e uma fase liquida sdo contactadas
com um catalisador na fase solida, de modo que trés fases estao presentes. Em muitas
aplicagoes, a reagao se da entre o gas dissolvido e um reagente na fase liquida, na presenca
do catalisador sélido. Em outros casos o liguido funciona como um meio inerte, e a reacao
ocorre na superficie do solido, entre os gases dissolvidos {Ramachandran e Chaudhari, 1983},

A analise tedrica e o projeto de reatores trifasicos é um empreendimento bastante com-
plicado, uma vez que varios fatores, muitas vezes, tém de ser considerados. Sao eles:

¢ Problemas de transferéncia de massa e calor:

» Difusdo interna dos reagentes nas particulas de catalisador sélido;

o Nao-linearidades envolvidas na cinética da reacao:

s Problemas de mistura das diversas fases em contato:

o Molhamento parcial das particulas de catalisador em determinados sistemas;

e Caracteristicas de escoamento dependentes do projeto e modo de operagio do reator.

Nos anos 70 ocorreram avancos consideraveis na compreensao dos aspectos hasicos dos
sistemas trifasicos, os quais apontam para o desenvolvimento de procedimentos mais racionals
para o projeto de tais sistemas. Estas informacées acham-se espalhadas pela literatura
especlalizada.
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2.4 Tipos de Reatores Trifasicos

Ramachandran e Chaudhari (1983) e Glanetto e Silveston (1936) descrevem os principais

tipos de reatores trifasicos, indicande os principals aspectos relacionados com a operacao de

tals sistemas; e tambeém indicam onde um dado tipo encontra melhor aplicagao. no que diz

respeito & adeguagao para determinadas reagées industriais. Todos estes autores classificam

os reatores trifasicos em duas categorias principais:

e Reatores onde o catalisador solido esta suspenso e em movimento:

¢ Reatores com leite hixo de catalisador solido.

Uma descrigao sucinta dos principais tipos de reatores trifasicos e dada a seguir. Detathes

adicionais podem ser encontrados em Gilanetto e Silveston (1986).

o Reatores com Sélidos em Meovimento

Reator de Lama Agitado - Clonstitul o tipo encontrado com mais frequencia na
pratica industrial. E utilizado, por exemplo, em processos de hidrogenacio, ha-
logenacao e oxidagao. sendo também empregado largamente nos processos bi-
oquimicos. Pode ser operado em batelada ou continuamente. Particulas solidas
de cerca de 0.1 mm de diametro com concenfragoes na ordem de gramas. litro
sao mantidas em suspensao na fase liquida por meio de agitagao mecanica ou
simplesmente pelo borbulhamento de gas. Este tipo de reator é caracterizado por
uma baixa razac comprimento; diametro. Na Figura 2.1 representa-se esquemati-
camente um reator de lama mecanicamente agitado.

Reator Coluna de Bolhas e Lama {Bubble Column Slurry Reactor) — Neste tipo
de reator as particulas do sélido séo suspensas por turbuléncia induzida, causada
pela elevagao das holhas do gas. o qual € alimentado no fundo do reator. A
mistura neste tipo de reator € menos intensa. comparando-se com o0s reatores
mecanicamente agitados, e a razao comprimento’ diametro € bem maior. A Figura
2.2 representa esquematicamente um reator coluna de bolhas e lama.

Reator Trifasico de Leito Fluidizado {Finidized Slurry Rector} — Neste tipo de rea-
tor as particulas sélidas sao suspensas devido ao movimento ascendente de ambas
as fases. O tamanho das particulas € bem maior comparado ao do tipo coluna de
holhas. de modo a permitir uma velocidade razoavel do liquido. A velocidade de
ascensao do liguido deve ser menor que a velocidade de sedimentacao {terminal)
das particulas. a fim de evitar o arraste destas para fora do reator {no entanto. essa
situacao pode ser mantfida, ocasionalmente. caso se deseje uma remocao parcial
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Produtos

Gas

Alimentacéo
(Liguido)

Figura 2.1: Reator

de lama mecanicamente agitado.
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do catalisador quando este precisa ser regenerado frequentemente). Estes reatores
sao caracterizados por wma mailor razaoc comprimenfo, diametro comparando-se
aquela encontrada nos reatores agitados mecanicamente. A Figura 2.3 representa
esquematicamente um reator de leito fluidizado ¢rifasico.

e Reatores com Solido Estacionario

— Reator de Leito Fixo Submerso com Borbulhamento de Gas — Numn reator deste
tipo o gas move-se para cima na forma de bolhas discretas, através de um leito fixo
de particulas cheio de liquido. O diametro das particulas solidas varia em geral
de 1 a 5 mm. sendo consideravelmente maior gue os tamanhos encontrados nos
reatores onde ha movimentacao do sélido. Estes reatores sao sempre operados
continuamente, e sao empregados preferencialmente quando se deseja um bom
molhamento do catalisador. garantindo-se alta eficiéncia da reagao, seletividade
e estabilidade térmica: possivels de serem alcancados guando a difusao intra-
particula nac € processo significantemente importante. A Figura 2.4 representa
esquematicamente um reator de leito fixo submerso.

— Reator em Leito Gotejante (Trickle Bed Reactor) — Neste tipo de reator as fa-
ses gasosa e liquida fluem descendentemente atraves de um leito estacionario de
particulas de catalisador. A fase liquida flui na forma de filme. A velocidade
superficial do géas é da ordem de 0.1 a 0.3 m 's; baixa o suficiente para que nao
haja interagoes mecanicas entre o gas e o liquido. A velocidade do liquido é bem
menor (1 a 8x107% m 's} precisando. contudo. ser suficiente para o molhamento
externo das particulas de catalisador. Ha wma tendéncia recente para a adocéo
de velocidades mais altas das fases fluidas, o que proporciona melhor molhamento
do solido e mais altos coeficientes de transferéncia de massa entre o meio rea-
gente e a particula. A Figura 2.5 representa esquematicamente um reator em
leito gotejante.

2.4.1 Comparacao entre Reatores com Particulas Estacionarias
e com Particulas em movimento

Ramachandran e Chaudhari (1933} fornecem unma comparacao destas duas categorias princi-
pais de reatores trifasicos, abordando aspectos ligados a taxa global de reacao, transferéncia
de calor e massa e manipulacio do catalisador.

Devido a natureza altamente heterogénea de um sistema trifasico, um grande nimero
de passos devem ser completados antes que as espécies reagentes possam ser convertidas em
produtos. Os principais passos envolvidos sdo: transferencia de massa do gas para o liquido.
rransferencia de massa do liquido para a superficie do catalisader, e difusao dentro dos poros
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de catalisador acompanhada pela reagdo guimica. Invariavelmente, a taxa global de reagac
em reatores frifasicos € limitada por estes fatores.

As taxas dos processos de transterencia de massa (especialmente quando a difusao intra-
particula é considerada} sdo comumente mais rapidas em reatores de lama que em reatores de
leito fixo. Isto ocorre porque pequenas particulas podem ser usadas em reatores de lama. o
gue garante taxas de difusae Hquido-sélido e de difusao intraparticula mais altas, conduzindo
a uma utilizacédo mais efetiva do catalisador.

A carga de catalisador (quantidade por unidade de volume do reator) é. no entanto.
menor em sistemas de lama. Como a taxa de reagdo & tamhém proporcional & carga de
catalisador, a taxa de reacdo por unidade de volume do reator é maior em reatores de leito
estacionario.

Além da transferéncia de massa. a taxa de reagao e também influenciada pela maneira
como as fases gasosa e liquida sao contactadas. Sao possiveis duas situagdes extremias:
fluxo empistonado (plug-flow)} e mistura perfeita {backmixing). Em fluxo empistonado a
concentracao de um reagente decresce monotonicamente da entrada para a saida do reator.
enquanto num reator de mistura perfeita a concentragdo é a mesma atraves de todo o reator
e izual a de saida. Nota-se que mistura perfeita geralmente diminui a performnance do reator.

Em um reator de lama a fase liquida é geralimente hem misturada. ao passo que, em umn
reator com leito fixo. o comportamento do fluxo de liquido aproxima-se do modelo empisto-
nado. Assim. se se deseja uma alta conversio do reagente liquido, deve-se dar preferéncia a
operagao comnl leito fixos ao invés dos reatores de lama. '

Tabelas indicando vantagens e desvantagens destas duas classes de reatores trifasicos,
hem como criterios que permitem a escolha de wm dado tipo de operacao para os reatores
de leito fixo. podem ser encontrados na literatura {Gianetto e Silveston, 1986).

No que diz respeito a transferéncia de calor. nota-se que esta é mais eficlente em reatores
de lama gque em reatores com leite fixo, de modo que o controle de temperatura é mais
facil nos primeiros. Isto conduz a temperaturas uniformes nas particulas de catalisador.
o que elimina a formagao de pontos quentes (“hot spots™). O alto “holdup™ de liquido em
reatores de lama também facilita o melhor controle da temperatura, gracas a alta capacidade
calorifica da fase liquida {Ramachandran e Chaudhari, 1983).

A separagao do catalisador apresenta dificuldades na operacio continua de reatores de
lama. sobretudo devido aos problemas de filtracao. ao passo que em reatores de leito fixo
este problema nao é encontrado. No entanto, a manipulacao do catalisador ¢ mais facil em
reatores de lama. comparando-se aos de leito fixo, devido ao estado suspenso das particulas.
Para processos onde remocgao frequente e substituicao do catalisador devem ser efetuadas
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os reatores com leito fixo séo inadequados, pois a substitui¢ao do catalisador normalmente
requer o interrompimento e a desmontagem do reator (Ramachandran e Chaudhari, 1983).

2.4.2 Vantagens e Desvantagens dos Reatores Trifasicos

Em alguns processos da Engenharia Quimica torna-se impossivel a operacae em fase ho-
mogénea, o que ocorre devido a impossibilidade de elevar-se a temperatura num nivel tal a
manter todas as substancias na fase gasosa ou elevar-se a pressao de modo a mante-los na
fase liquida, ou ainda quando se deseja facilitar a manipulacao do catalisador. E exatamente
nestes casos ¢ue surgemn os sistemas trifasicos.

Nos processos da industria quimica, em geral. temperaturas haixas sao desejaveis, ha-
vendo mesmo uma forte tendéncia no desenvolvimento de processos cujas temperaturas e
pressoes sejarn as wmais baixas possivels.

Dentro destas diretrizes pode-se incluir a utilizacao dos reatores trifasicos, aos quals sao
apontadas as segulntes vantagens:

1. Economia de energia (por operarem em mais baixas temperaturas}:

s

Prevencao de perda de reagentes e/ ou produtos termossensiveis:

3. Prevencao de perda de catalisador e ou suporte {sobretudo no que diz respeito aos
sisternas em que ocorrem reacoes enzimaticas):

4. Methor seletividade. devido a eliminacio de reagdes laterais pela acao dissolvente do
liguido e pela ocorréncia de temperaturas mais baixas:

5. Alta efetividade catalitica, pois é possivel trabalhar com particulas de dimensoes re-
duzidas:

6. Melhor controle de temperatura (com a eliminagao de pontos quentes}. devido as mai-
ores condutividade térmica e capacidade calorifica do liquido;

Flexibilidade de “design”™. permitindo maior liberdade na escolha das formas geome-

tricas dos equipamentos e dos parametros de operacao.

("fomo principais desvantagens dos reatores trifasicos sao apontados o aumento da re-
sistéencia a transferéncia de massa {devido sobretudo a baixa difusividade em liquidos),
o decréscimo da taxa de reagao quimica (porgue temperaturas menores sao utilizadas) e
tamhem as baixas solubilidades em liquidos.
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2.5 Fenomenos Fundamentais em Reatores Trifasicos

Um reafor trifasico é um sistema altamente heterogeneo., uma vez gue os reagentes sao
alimentados em diferentes fases. Portanto. wn sistema deste tipo caracteriza-se por um
certo nimero de passos envolvendo transferencia de calor e massa, os quais podem afetar
seriamente o comportamento e a performance do reator.

Nos reatores trifasicos comumente encontrados na pratica a reagao que ocorre pode ser
representada pelo seguinte esquema:

i‘/_,;_—l -1 i/’BB — I/EE

As espécies reagentes -1 estao presentes na fase gasosa, enquanto as espécies B estéo
presentes na fase liquida, sendo que a reacao tem lugar a superficie do catalisador sélido. Na
equacdo, v4. g € vg representam os coeficientes estequiomeétricos das respectivas espécies
quimicas envolvidas na reagao.

Pode ocorrer. em alguns casos. que ambos os reagentes { A e B) estejam presentes na fase
gasosa {0 que é o caso. por exemplo. da sintese de metanol pelo processo Fischer-Tropsch
e da oxidacao de dioxido de enxofre em um meio aquoso com um catalisador de carbonao

ativado}.

Os passos que ocorrem antes que as espécies presentes na fase gasosa possam ser con-
vertidas em produtos sobre os sitios ativos do catalisador sdao os seguintes (Ramachandran
e Chaudhari, 1983):

1. Transporte de A da fase gasosa para a interface gas-liquido;

2. Transporte de 4 da interface gas-liguido para o liquido:

3. Transporte de A e B do liquido para a superficie do catalisador;

4. Difusao interna dos reagentes nos poros do catalisador;

5. Adsorcao dos reagentes sobre os sitios ativos do catalisador:

6. Reagao das espécies adsorvidas com formacao dos produtos.

A Figura 2.6 representa um esquermna com os gradientes de concentracao em um sistema
trifasico.

No caso de reagoes reversivels e de produtos volateis. devem ser considerados passos adi-
cionais, tais como, dessorcao e transporte dos produtos no sentido contrario ao dos reagentes,
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Figura 2.6: Gradientes de concentracoes em um sistema trifasico.
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Tudo isto pode tornar muito mais complexa a analise completa dos fenomenos que ocorrem
em um reator trifasico.

A fim de se estudar a performance de um reator trifasico, faz-se necessaria uma analise
minuciosa destes processos, bem como, a solucao de equagdes que predigam o efeito da
transferencia de massa sobre a taxa de reacao {Ramachandran e Chaudhari, 1983).

Para que se possa fazer uma estimativa da taxa de reacdo é necessario o conhecimento da
cinética intrinseca da reagao. assim como. das taxas de transferéncia de massa dos reagentes
envolvidos.

As solubilidades das espécies gasosas no liquido sdo parametros que tém também uma
grande lmportancia na analise de reatores trifasicos. Em geral considera-se a solubilidade
do gas no liquido como sendo quantificada pela lei de Henry. Isto significa supor que exisie
equilibrio termodinamico na interface liquido-gas.

A lei de Henry é uma das formas preferidas para expressar a solubilidade de um gas em
um liquido. Esta lei estabelece que a solubilidade do gas é proporcional a sna pressdo parcial.
representando-se como:

pa = HAT (2.1)

Onde: py é a pressao parcial do gas sobre o liguido {ou solugao} em equilibrio com a con-
centragao A do soluto no liquido. e H é a constante da lei de Henry.

Embora as constantes da lei de Henry sejam meios adequados de se correlacionar os dados
de solubilidade para diversos sistemas. deve-se ter em mente que a lei de Henry é uma lei
valida para solucoes ideais. aplicada apenas a uma faixa de solugdes diluidas. A constante
da'lei de Henry. em geral. depende fortemente da temperatura, aumentando com esta. o que
corresponde a um decréscimo da solubilidade do gas.

As taxas de transferéncia de massa dependem do tipo, geometria, e tamanho do reator,
assim como do tamanho das particulas de catalisador e das condicées de operacao. dentre
outras variaveis que influenciam o processo de forma global.

A temperatura e a composicdo da alimentacao afetam a cinética da reacao quimica.

enquanto outras variavels do sistema influenciam os fenomenos de transporte.
q I

Segundo (ianetto e Silveston {1986) é necessaria muita habilidade para estimar as con-
centragoes de reagentes e produtos, temperatura e distribuicao de catalisador ativo dentro
do reator a fim de que possam ser encontrados meios que garantam a otimizagao tanto da
conversao como da seletividade,
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O projeto de um reator trifasico requer, de um modo geral. independentemente do tipe
de reator em questio. o conhecimento das seguintes condigbes {Gianetto e Silveston, 1936}:

Regimes de fluxo e hidrodinamica:

Queda de pressao ao longo do reator:

Holdup das fases e areas interfaciais:

Resisténcias a transferéencia de massa e calor;

o Fenomenos de dispersao e de mistura:

Distribuicao de tempo de residéncia das fases e fenomenos de agregacao.

Entende-se por fenomenos de agregacéo agueles associados ao grau de micromistura entre
as moléculas das espécies reagentes.

Os fenomenos envolvidos nos sistemas trifasicos sao inimeros e bastante complexos. de
modo gue a modelagem matematica com base em principios e equagGes basicas da engenharia
gquimica constitul uma tarefa dificil.

2.6 Modelagem Matematica de Reatores Trifasicos

Grande parte dos trabalhos sobre reatores trifdsicos. apresentados na literatura, esta relaci-
onada com esfudos cinéticos de reacoes quimicas que ocorrem em sistemas trifasicos, em que
o principal interesse é o estabelecimento de uma equacao para a taxa intrinseca de reagao.
Podem ser citados os seguintes estudos:

1. Hidrogenagao do crotonaldeido. catalisada por Pd — Al,O; (Kenney e Sedriks, 1972}):
2. Hidrogenacao do &lcool alilico. catalisada por Pd — 41,03 (Ruether e Puri, 1973);

3. Oxidacao de solugoes aquosas de acido formico, catalisada por CuO.Zn0 (Baldi ¢t al..
1974 3;

4. Hidrogenacao de acetona. catalisada por Ni ~ Raney {Lemcoff e Jameson, 1975}

5. Oxidacao de dioxido de enxofre em lamas de carbono ativado {(homivama e Smith.
1975);
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6. Hidrogenacao de glucose, catalisada por Ni — Haney {Brahme e Doraiswamy, 1976):
™ 4 v ?

Oxidacao de solucoes aquosas de acido acético, catalisada por C'uQ.Zn0 (Levec e
Smith, 1976):

8. Hidrogenagao seletiva de fenilacetileno a estireno, catalisada por Pd— A0y (Mochizuki
e Matsul, 1976):

9. Oxidagao de etanol na fase liquida. catalisada por Pd — Al,0; (Hsu e Ruether, 1978):
10. Sintese de butenodiol (Kale et al.. 1931);

11. Hidrogenagao de o-cresol, catalisada por Ni — 510y (Hichri ef al., 1991)

Outros tipos de estudo sobre reatores trifasicos que aparecem com frequéncia na lite-
ratura estao ligados ao problema da transferéncia de massa, analisando seu efeito sohre a
performance global do reator. visando ao estabelelecimento de correlacdes que permitam
uma predicao segura dos coeficientes de transferéncia de massa gas-liquido e liquido-solido,
dentre os quals podem ser citados:

1. Goto ¢f al. [1976): estudo do papel da transferéncia de massa nos reatores em leito
gotejante:

S

Ruether e Puri (1973): estudo dos efeitos da transferencia de massa em reacoes de
hidrogenacao em reatores de lama;

3. Sylvester ef al. (1979): estude dos efeitos da transferéncia de massa e da reagao quimica
na remocao de poluentes em reatores-absorvedores de lama trifasicos:

4. Alper et al. {(1930): estudo do mecanismo de ahsorgao de gas em reatores de lama
cataliticos;

5. Chaudhari e Gholap (1987}: estudo da transferéncia de massa gas-liquido em reatores
tipo autoclaves.

No que concerne a modelagem matematica de reatores trifasicos continuoes os modelos
existentes sao relativamente em pequenc numero. quase sempre aplicados a tipos cinéticos
de reacoes mais simples. que permitem, comumente, uma solu¢ao analitica. De modo geral
sao considerados modelos isotérmicos.

Os estudos sobre a modelagem matematica de reatores trifasicos concentram-se sobretudo
nos tres tipos mais utilizados nos processos industriais. que sdo: Reatores de lama (slurry
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reactors), Reatores em leito gotejante {trickle bed reactors) e Reatores coluna de bholhas e
lama (bubble column slurry reactors).

Shah (1979), Rodrigues ¢t al. (1981}, Ramachandran e Chaudhari (1983) e Gianetto
e Silveston {1986} apresentam compilacoes extensas. onde estao reunidos os principais re-
sultados obtidos por diversos pesquisadores, sobre a modelagen matematica ¢ o projeto de
reatores cataliticos trifasicos.

Satterfield {1975) apresenta um importante artigo de revisédo (estado da arte). sobre
reatores emn leito gotejante. E feita nma comparagao destes com os demais tipos de reatores
trifasicos. Correlacoes para coeficientes de transferéncia de massa. estudos hidrodinamicos.
e algnns modelos para projeto e analise sao discutides.

oto e Smith {1975a.b} apresentam estudos sobre a performance de reatores em leito
gotejante, onde se faz uma avaliacao dos efeitos de transferéncia de massa e cinéticos com
base em experimentos sobre a oxidagao de solugoes aguosas de acido formico.

Goto e Smith (1978) fazem um estudo comparativo da performance de reatores em leito
gotejante e reatores de lama, utilizando um modelo cinético de primeira ordem para a
oxidacao de dioxido de enxofre. Consideram-se apenas os halancos de massa. de modo
que uma solugao analitica é obtida.

Chaudhari e Ramachandran {1980) apresentam uma compilacao sucinta dos principals
resultados existentes na literatura com relacao aos reatores de lama (slurry reactors). E
feita uma analise tedrica geral da predicao de taxas globails dos diversos tipos de cinéticas
em reatores de lama, com a incorporacao de todos os efeitos de transporte. Algumas das
principais correlagoes que podem ser usadas para a predicao des coeficientes de transferéncia
de massa gas-liquido e liquido-solido sao revistas: e por fim é feita uma comparagao entre
os reatores de lama e demais tipos de reatores trifasicos, apontando-se suas vantagens e
desvantagens.

Em artigo recente, Deckwer e Schumpe {1993) apresentam os principais resultados exis-
tentes na literatura sobre os reatores coluna de bolhas e lama (bubble columnn slurry reactors}.
E feita uma comparacio das principais correlagoes para o calculo dos coeficientes de trans-
ferencia de massa e de mistura (dispersdo axial), com recomendacoes especificas para sua
utilizagao. Os autores mostram um diagrama esquematico onde se relacionam os principais
fenomenos que devem ser considerados na modelagem e no projeto de reatores coluna de
holhas e lama.

C'om a utilizacao crescente de reatores trifasicos (processos conduzidos em temperaturas
mais baixas) tem surgido alguns trabalhos sobre a modelagem matematica de tais siste-
mas, onde a preocupagao basica é o desenvolvimento de modelos com base em principios
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fundamentais {balancos de massa. energia e momentum?!.

Uma aproximacao que tem sido adotada em alguns casos é a utilizagao de modelos de
células de mistura, em que se visualiza o reator como consistindo de uma série de reatores
idealizados, mais facilmente trataveis. e com a possibilidade da incorporagao de maiores
complexidades fenomenologicas sem o ammento das dificuldades matematicas para a solucao

do modelo.

Ramachandran e Smith {1979} apresentam pela primeira vez um modelo de células de
mistura em série para win reator em leito gotejante. mostrando a utilidade desta nova apro-
ximagao com a aplicagao a oxidagao do acido formico. A influéneia do parametro NV {numero
de células) € counsiderada.

Turner e Miils (1990) apresentam wina comparacao entre um modelo de dispersao axial
e um modelo de células de mistura, para o projeto e a simulacdo de um reator coluna de
bolhas e lama, aplicados a reacao de Fischer-Tropsch.

Torvik e Svendsen (1990) apresentamn uwm modelo matemaéatico para reatores do tipo
tanque agitado e do tipo coluna de bolhas, baseado em principios fundamentais, onde os
parametros sao de natureza fundamental. podendo sempre ser obtidos da literatura geral so-
bre fluido-dinamica. Eles apontam. também. a importancia da modelagem matematica como
passo vallioso, pois os modelos mais comuns para os reatores trifasicos usam predominante-
mente informacoes de cunho empirico. obtidos a partir de experimentos em escala piloto. o
que torna. em principio, o projeto bastante dificil. com complicacoes para a realizacao de
ampliacoes de escala {scale-up).

Poucos modelos consideram o comportamento nao-isotérmico dos sistemas trifasicos. Em
geral trata-se apenas das equagdes que expressam os balancos de massa.

Oztlirk ¢f al. {1988} e Kodra e Levec (1991} apresentam modelos para a sintese de
metanol na fase liquida (reator em leito gotejante e reator coluna de bolhas e lama). onde o
halanco de energia é levado em conta e o sistema € considerado adiabatico.

Turner e Mills (1990} apresentam um modelo ndo-isotérniico para a reacdo de Fischer-
Tropsch. onde se considera a transferéncia de calor para a parede dos tubes com uma tem-
peratura de parede constante.

Modelos em que aparece uma equacao para wm fluido refrigerante nao sao encontrados
na literatura.
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2.7 Conclusoes

Neste capitulo fol apresentada de uma maneira sucinta uma caracterizagao dos reatores
trifasicos {classificacdo dos principais tipos existentes. discussao dos fenomenos presentes em
tais sisternas e destaque de suas principais vantagens e desvantagens).

Fez-se também uma compilacio dos trabalhos mais relevantes sobre a modelagem ma-
tematica de reatores trifasicos. e pode-se notar que. apesar de sua iinportancia. ha um numero
relativamente pequeno de publicagdes em comparacao com as que tratam de reatores do tipo
leito fixo {reagdes gas-sélidoj. por exemplo.

Tal fato pode ser tribuido as dificuidades na modelagem dos sistemas multifasicos. ¢
também ao fato de que 50 recentemente snas vantagens parecem ter tido suficiente impacto

econdmico na pratica industrial.

No proximo capitulo sera feita a formulagaoe de trés modelos matematicos para representar
o processo de hidrogenagao do o-cresol {caso-estudo considerado neste trabalhoj.



Capitulo 3

Modelos Matematicos

3.1 Introducao

Nesta parte do trabalho sao apresentados os modelos desenvolvidos para representar um
reator trifasico, aplicados ao processo de hidrogenagao do o-cresol. Sao desenvolvidas as
equagoes fundamentais que descrevem os balangos de massa e de energia para os modelos
propostos, para a representacao de um Reator Trifasico Continuo Tubular, que é o tipo de
reator considerado neste trabalho.

Sao desenvolvidos trés modelos para representar o processo continuo de hidrogenacao do
o-cresol. cada um deles baseado em hipoteses particulares. No primeiro modelo, o reator ¢
modelade através de uma sequéncia de tanques de mistura perfeita: no segundo. o reator ¢
considerado como tubular sem dispersao axial; e no terceiro. adota-se também um modelo
tubular. considerando-se, no entanto, o efeito de dispersao axial. Nos tres casos o “holdup”
das fases envolvidas ¢ considerado constante.

Juntamente com o desenvolvimento das equagoes representativas dos trés modelos pro-
postos, sao tamhém apresentadas as suposicoes envolvidas na formulacao de cada um dos
modelos, sendo evidenciadas as hipotéses que sdao comuns a todos eles e aquelas que sao
particulares a cada um dos modelos. Apresentam-se, também. alguns conceitos basicos que
surgem na modelagem matematica de reatores cataliticos, como € o caso, por exemplo. do
calculo do fator de efetividade. estimativa dos valores dos parametros de transferencia de
massa e da derivacao de uma expressdo para a cinética intrinseca da reacao.

Para cada modelo desenvolvido. ¢ apresentada uma discussdo breve acerca do método
numerico-matematico utilizado para a sua solugao. via mmplementacao de programas com-
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putacionais na linguagem FORTRAN.

3.2 Suposigoes Basicas

A complexidade dos fenomenos que ocorrem em um reator trifasico torna necessaria uma
investigacao detalhada destes, de modo a permitir uma simplificagdo nas equacgdes a serem
resolvidas. eliminando-se para um dado sistema aspectos que sao pouco relevantes. Ou seja.
faz-se prioritario um levantamento das hipoteses em que se baseia um dado medelo.

No desenvolvimento das equacées para os modelos procurou-se considerar os seguintes
passos envolvidos na reacao:

1. Transferéncia de massa do hidrogénio da fase gasosa para a fase liquida:

]

. Transferéncia de massa do hidrogénio da fase liquida para a superficie do catalisador:

3. Difusao do hidrogenio dentro da particula catalitica. juntamente com a reagao quimica.

A consideracio da difusdo do hidrogenio dentro da particula associada com a reacao
quimica € feita utilizando-se a definicao de fator de efetividade catalitica como funcao do
module de Thiele Generalizado, sem a formulacao de equagoes explicitas que déem conta
dos gradientes de concentracdo na particula {modelo pseudo-homogéneo).

No caso do o-cresol. considera-se que para uma dada posicao axial nao ha gradientes de
concentragao deste componente entre as fases liquida e solida.

As equacoes do balanco de massa e de energia foram escritas a partir das suposicbes que

SeZLETR .

1. Alimentagao de hidrogénio puro (ou em excesso): o que implica na nao-necessidade de
uma equacao para dar conta de variacoes da concentracao do hidrogénio na fase gasosa.
Na realidade, nao ocorre variacao da concentracao do componente gasoso na fase gasosa
com o decurso da reacdo apenas nos casos em que se tem alimentacio deste componente
puro. No entanto, tal procedimento é em geral adotado quando o componente gasoso
é alimentado como uma mistura na qual esta presente em grande excesso on quando
a velocidade do gas é muito alta. de modo que a variacao de sua concentracao na fase
gasosa ¢ praticamente desprezivel. Nestes casos necessita-se apenas de uwma equacao

gue descreva a variacao da concentracao do componente gasoso na fase liquida.
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2. A reacao quimica dentro da particula é controlada pela difusdao do hidrogénio.
3. O liquido e o solido sao tratados como um meio pseudo-homogéneo (slurry).

4. Supoe-se que a suspensao de particulas cataliticas possui uma distribui¢ao homogeénea,
o que implica na nao-necessidade de se considerar uma equacao que leve em conta a
variacao da concentracao de catalisador {como ocorre muito comumente na modelagem
matematica de reatores coluna de bolha e lama. em que se considera um perfil para a
distribuicao de catalisador ao longo da colunaj.

Supor que o hidrogénio controla a reacao corresponde. de certa forma. a negligenciar
as possivels resistencias difusionais para o componente lignido, considerando-se um fator de
efetividade apenas para o hidrogénio.

Alguns estudos sobre resistencias difusionais internas em reagées de hidrogenagao catali-
sadas heterogeneamente em solugao mostram que algumas vezes se faz necessario considerar
fatores de efetividade para ambos os reagentes (hidrogénio e reagente liquido}. Ramachan-
dran e Chaudhari {1983} citam os seguintes casos:

t. Oxidacao de poluentes organicos em sistemas aquosos. onde ocorrem faixas de concen-
tracoes muito baixas, tendo-se que B, (concentracao do componente liquido na fase
liguida) e A" (solubilidade do gas no liquido) sdo de ordens de grandeza comparaveis:

2. Hidrogenacao de dleos. onde B; encontra-se geralmente em excesso em relacao a A,
mas no entanto, {5 D)., (a razao entre as difusividades) ¢ da ordem de 0.001;

3. Hidrodessulfuracao de fracoes de petroleo, em que a concentracao do composto orga-
nossulfuroso é comparavel a de hidrogenio dissolvido, e também, a razao D.p D.y €
muito pequena.

Ramachandran e Chandhari (1983} apresentam um critério possivel de ser utilizado para
supor desprezivel gradientes de concentracao intraparticulares do componente liquido (B).
dado pela seguinte relagao:

DBy (3.1)
vl,aA,

C'omo na maloria dos casos a concentragio de substrato (reagente liquido) é geralmente
bhem malor que a concentragao de hidrogénio dissolvido, é comum negligenciarem-se resistén-
clas externas e internas para o reagente liquido. de modo que sua concentragao ¢ a mesma
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na fase liquida (bulk). na superficie do catalisador e dentro da particula {Ruether e Puri.
1973).

Num sistema deste tipo, a fitn de se calcular a resistencia difusional para o hidrogenio.
a concentragao do reagente liquido que aparece na expressac da taxa analitica pode ser
combinada cowm as constantes da taxa cinética. permitindo que a efetividade seja expressa
unicamente em termos da concentragao de hidrogénio. Em outras palavras. o fator de efe-
tividade passa a depender apenas da concentracao de hidrogenio. Esta forma de calcular o
fator de efetividade para uma dada reacao é bastante convencional. ao tratar-se de reacoes
cataliticas trifasicas. Diz-se. entao. que a cinética da reacao é do tipo pseudo-unico compo-

nente.

A suposicao de que o liquido mais as particulas formam uwm meio pseudo-homogéneo
significa que nas eguagoes do modelo néo se incluem os halancos para a particula. nem
para a variacao da concentracio dentro da particula {que sao corrigidas através do fator de
efetividade} nem para a temperatura {pois considera-se uniformidade de temperatura entre
as fases do sistema). Assim. a variacao da concentracao de hidrogenio no interior da particula
¢ globalizada mediante a consideracao de umn fator de efetividade.

Para escrever o balanco de energia considera-se a mistura liguido-sélido como constituindo
um unico fluido pseudo-homogéneo, e quando da formulacao do modelo leva-se em conta
unicamente a fase lama (slurry). desprezando-se a contribuicao da fase gasosa. Esta hipétese
simplificadora € bastante razoavel. pois a capacidade calorifica e a massa especifica da fase
gasosa sao bem menores quando comparadas as da fase lama {suspensao).

Nos reatores de lama geralmente séo despreziveis os gradientes de temperatura entre a fase
gasosa e o catalisador {hem diferentemente do gque ocorre em reatores de leito fixo bifasicos).
Isto ocorre devido aos altos coeficientes de transterencia de calor. Semelhantemente. po-
dem ser considerados despreziveis os gradientes de temperatura intraparticula. Verifica-se
que mesmo para reacoes altamente exotérmicas (cerca de 100 keal/mol) o pardmetro de
termicidade da particula, definido como A*(~AH D, /(M. T.). podera ser menor que 0.01
(Ramachandran ¢ Chaudhari, 1920).

Portanto. no desenvolvimento dos modelos nao se consideram gradientes de temperatura
entre as tres fases presentes no sistema (gas. liquido e solido). as quais sao tratadas como
tendo uma mesma temperatura. cuja variagao ocorre com o progresso da reacao, resultando
em um perfil axial de temperatura, da entrada para a saida do reator.
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3.2.1 Balanco de Momento

A pratica comum na modelagem matematica de reatores quimicos consiste em considerar
apenas as equacoes que expressam os halangos de massa e energia.

O principio de conservagao da quantidade de movimento {momento linear) é usado com
menos frequéncia no projeto de reatores. De acordo com Smith (1931) ha duas razées princi-
pais para isto: a primeira € que as mudancas de pressdo dentro de um reator sao geralmente
bem menos umportantes que as mudangas de composicao e temperatura: a segunda € que a
geometria de varios reatores € tao complicada que até agora o principio de conservagao do
momento nao pode ser utilizado na predicdo detalthada de perfis de velocidade. ainda que
tais informacoes sejam nteis para o projeto, como mostrado. por exemplo, nos trabalhos de
McGreavy e Maciel Filho (1988) e Maciel Filho (1989), para reatores multitubulares de leito
fixo.

Em muitas situagoes. o que se faz ¢ utilizar uma correlacao empirica especifica para wmn
determinado tipo de reator para o computo da queda de pressao (como é o caso, por exemplo.

da equagéo de Ergun., comumente utilizada na modelizagao de reatores de leito fixo). A
correlagao empirica é resolvida simultaneamente com as demais equagoes do modelo.

Os modelos densenvolvidos neste trabalho nao contemplam o balango de momento.

3.3 Observacoes acerca do Calculo do Fator de Efeti-
vidade

Quando a reagao quimica ocorre na superficie dos poros simultaneamente com a difusdo nos
poros os processos deixam de ser estritamente consecutivos, de modo que ambos os aspectos
(reacao quimica e difusao) precisam ser considerados simultaneamente {Froment e Bischoff.
1990).

Paralelamente a reacdo quimica ocorrendo nos poros do catalisador deve ser considerada
a difusac dos reagentes. o que conduz a equacoes diferenciais {balancos massico e /ou téermico}
que resolvidas fornecem o perfil de concentragio e ou temperatura dentro da particula ca-
talitica. Encontram-se na literatura solugdes de tais perfis para o caso onde ocorrem reacgoes
cuja cinética segue uma lei de primeira ordem. e em geral para particulas de catalisadores
com forma esféerica. cilindrica ou plana.

Nos calculos praticos de engenharia das reacdes quimicas é de grande utilidade o conceito
de efetividade, introduzido historicamente por Thiele e Zeldowich, em trabalhos independen-
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tes datando do ano de 1939, A definicao do Fator de Efetividade € a seguinte:

n o= VABA - 13.2)
Rals) o

onde: F 4 € a faxa média de reacao considerando a resisténcia difusional e R4 [(s5) é a
taxa de reacao considerando as concentracoes na superficie externa do catalisador (isto é.
desprezando-se as resisténcias difusionais dentro da particula).

Outra pratica comum é associar-se o fator de efetividade com o Médulo de Thiele &. cuja
expressao para wima reacao e primeira ordem € relatada como segue:

F‘. nl{l P
= E 3.3
o= f \ D. (.3

onde: f € um fator dependente da geometria da particula {razao entre o volume e a area
externa da particula). k; € a constante cinética da taxa de reacac quimica {primeira ordem}.
pp ¢ a densidade da particula catalitica: D, ¢é a difusividade efetiva do reagente nos poros do

catalisador.

Na literatura encountram-se solugoes detalhadas para o caso de cinética de primeira or-
dem. apresentando-se os classicos graficos de n versus o. Um grande valor de ¢ significa
um aumento nas resistencias difusionais dentro da particula (isto devido principalmente a
um aumento do fator f relacionado com as caracteristicas geometricas da particula e ou a
uma diminuicao no valor da difusividade efetiva), conduzindo, portanto. a baixos valores do
fator de efetividade. Para baixos valores de ¢ o fator de efetividade aproxima-se da uni-
dade, indicando que as resisténcias a difusdo interna sao despreziveis. C'om base nestes dois
casos limites sao apresentadas as chamadas solugoes assintdticas para o calculo do fator de
efetividade do catalisador.

3.3.1 Cineéticas nao-lineares

A solugao analitica da equacao que expressa o balango de massa do reagente difundindo e
reagindo dentro da particula de catalisador é possivel apenas quando se tem uma cinética de
primeira ordem. Para os casos de cinéticas diferentes e mais complicadas faz-se necessaria
uma solucao numérica.

No entanto. com o intuito de preservar a forma simples da relacao entre o médulo de
Thiele e o fator de efetividade. em 1965, Bischoff (simultanemente com outros pesquisadores)
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infroduziu o conceito de Mddulo de Thiele Generalizado, baseado no fato de que np — 1
quando ¢ torna-se pequenoc e ; — < quando o torna-se bem grande.

Na sua forma mais geral o modulo de Thiele generalizado e dado pela seguinte expressao;

e

V Ralsio, [
b = —“353%‘13 / Do s R4(C)p,dC, (3.4)
2 e

S -
onde: ® é o modulo de Thiele generalizado: V' e 5 sao o volume e a drea superficial externa
da particula catalitica (para uma particula esteérica. por exemplo. V5 = R, 3. com A,
representandoe o ralo da particula): g, é a densidade da particula catalitica; H4(s} ¢ a taxa
de reacao considerando-se as concentracdes na superficie externa do catalisador: D4 ¢ a
difusividade efetiva de A (reagente limitante}: (], ¢ a concentracao na superficie externa:
('Y, é a concentragao no centro da particula (considerada como sendo nula para o caso de
reacoes irreversivels ou um valor de equilibrio ao se tratar de reacoes reversiveis).

O fator de efetividade é calculado atraves da seguinte expressao:

1 1 :
=g coth{3®) — T (3.5)

E importante ainda ressaltar o fato de que é bastante utilizado nos estudos sobre reacées
cataliticas trifasicas o conceito de um “Fator de Efetividade Global”, o qual na sua for-
mulacio conceitual incorpora os efeitos internos e externos a transferéncia de massa. Tal
conceituagao fol inicialmente proposta por Svlvester et al (1975), considerando-se apenas
cinéticas de primeira ordem. Seguidamente, Ramachandran e Chaudhari {1979, 1980) ade-
quaram tal conceituagao para o caso de cinéticas nao-lineares.

Neste trabalho adota-se a formulagdo usual acima explanada (Fator de Efetividade Ca-
talitico), que leva em conta apenas as resistencias devidas aos processos de transferéncia in-
traparticular. sendo as resisténcias externas computadas quando da formulagae das equagoes
do halanco de massa,

3.4 Cinética de hidrogenacao do o-Cresol

A reacao de hidrogenacao do o-Cresol dando como produto o 2-metil-ciclohexanol pode ser
escrita da seguinfe forma:
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Nilcat)

Halg) + vCeHyOHC Hy (1) vCo HigOHC Hy (1)

ou numa notagao simpiificada:
Alg) = v B{) — vC'{])

onde: - representa o hidrogénio {componente gasoso), B o o-cresol (componente na fase
liguida), e € o 2-metil-ciclohexanol (tamhém na fase liquida): v é o coeficiente estequiométrico
1

: no caso da hidrogenacao do o-cresol).

para a reacao de hidrogenagao (v = ;

A cinética de hidrogenacao do o-cresol catalisada por Ni S:0, foi estudada por Hichri
ot al. (1991).

Nos estudos experimentais estes autores procederam da seguinte maneira: assegurando-
se antes de que os critérios para que se pudessem considerar resisténcias externas e internas
desprezivels eram satisfeitos, foram realizados ensaios para estudar a influéncia da concen-
tragao de hidrogeénio {mantendo-se a concentragao inicial de o-cresol constante} para tres
ternperaturas diferentes (T = 393, 403, 413 RA'). A fim de eliminar os possiveis efeitos de
inibicao dos produtos da reagao. a taxa de reacao inicial foi obtida por diferenciacao numeérica
das curvas de concentracac de o-cresol no liquido versus tempo. para o tempo zero (t — 0}.
Fez-se o mesmo estudo em relacao a concentragao de o-cresol em pressoes parciais iniciais
de hidrogénio constantes, para as mesmas temperaturas.

Analisando wm certo numero de modelos possiveis para representar a cinética de hidro-
genacao do o-cresol, para os propositos de modelagem os autores adotam um modelo de
reacac onde o hidrogenio e o o-cresol sao adsorvidos sobre sitios cataliticos diferentes, sem
dissociacao do hidrogénio, e onde a reagdo entre as espécies adsorvidas é o passo limitante
da reagao. Tal modelo conduz a seguinte equagio para a taxa cinética da reacao:

KNiRKp(, O
Ry =k AB AN E (3.6)
(1 + K Ol + RpCpg)
onde:
Ry taxa de reacao. (Amol kg-cat.s)
k constante da taxa de reagao. (kmol kgs)
R4. R'p constantes de adsorcao, (m? ‘kg)
C'y concentracao de hidrogénio, kmol m?
{'p concentracao de o-cresol, kmol 'm?

A variacao das constantes cinéticas e de adsorgio com a temperatura {expressas nas
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unidades acima) é relatada pelas seguintes expressées:

ko= 5.46x107 exp( —82220 'RT) (3.7)
Ay = 10.55 exp(3003. RT) (3.8)
Rp = 7.54x107% exp(16325, RT) {3.9}

(s autores destacam uma boa concordancia do valor obtido para a energia de ativacio
(E, = 82.2 k.J, mol) com valores referenciados na literatura para a mesma reacao de hidro-

genacac.

As expressoes obtidas por Hichri ¢f af. (1991) foram adotadas como equagdes das taxas
requeridas para a modelagem matematica desenvolvida neste trabalho. A iinica alteracao
foi no sentido de transforma-las para unidades CGS (bastante usual na literatura que trata
da modelagem de reatores trifasicos). Deste modo as constantes passam a ser dadas por:

F o= 5.46x10° exp( —%2220 RT) {3.10}
Ky = 1.055x10% exp(5003 'RT) (3.11]
Kp = T34 exp(16325 RT) (3.12)

3.5 Correlacoes para o Calculo dos Coeficientes de
Transferéncia de massa

O estudo de reatores de lama (slurry reactors) requer a determinacao de varios coeficientes
de transporte, pois. para gue se complete a reacio. é necessario que se dé a transferéncia do
gas da fase gasosa para a fase liquida e desta para a superficie do catalisador. Para o caso
de gas puro ou com solubilidade razoavel (no caso de misturas}, estudos mostram que nao ¢
necessario considerar resisténcia a transferéncia no lado do gés.
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A maloria das correlacoes utilizadas para o calculo do coeficiente de transferencia de
massa gas-liquido sao baseadas em dados experimentais obtidos a partir de sistemas sem
solidos presentes {gas-liquido). Como nos sistemas “slurry™ (reatores de lama) wma fase
solida sempre esta presente, tem-se uma incerteza na influéncia desta sobre o coeficiente de
transferencia de massa. Ha estudos que verificam a influéncia da presenca de sélidos para
certas faixas de carga de catalisador utilizadas. No entanto. a maioria das informagoes exis-
tente na liferatura mostram que o valor do coeficiente de tranferéncia de massa gas-liquido
é praticamente inafetado pela presenga de particulas sélidas (Ramachandran e Chaudhari.
1930).

Neste trabalho. para a predicao dos coeficientes de transferencia de massa. utilizam-se
as correlagoes referenciadas por Sylvester ef al. (1979} e Froment e Bischofl (1990). as quais

estao relatadas a seguir.

t. Transferéncia de Massa Gas-Liquido (aproximmada como sendo o coeficiente de tran-
feréncia de massa do lado do liguido, Ay = Ap)

o Célculo de A

L

(SIS

Ky = 0.-42(’“59) ( ’”‘) (3.13)
AL HE
o Claleulo de a
R
[ 2 C 4
1y = 2ug ( ‘i&i) (Wﬁ,z{) (3.14)
LT . PL

2. Transferencia de Massa Liquido-Sdlido

e Célculo de A:

Y g s A
K, = (;m}) (iﬁ) (3.15)

32
L

e Calculo de a, (para particulas esféricas):

Ay = (3.16)

Para as equactes acima tem-se a seguinte nomenclatura:
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e
Ut

R; coeficiente de transferéncia de massa gas-liquide (cm s}

area interfacial gas-liquido {¢m ™}

R, coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido {em 7s)
area interfacial liquido-sélido (em ')

Ap  diferenca de densidade entre o liquido e 0 gas {pr — pe) (g, om
pr  viscosidade do Hquido (dyn.s/em?® = Poise)

g aceleracao da gravidade {980 cm /%)

o tensao superficial do liquido (dyn om)

D difusividade do gas no liquido {em® s)

)

we;  velocidade superficial do gas (om /s)

diametro da particula de catalisador {(cm)

w massa de catalisador por velume de lama {5/ cm?)
p,  densidade das particulas cataliticas (g cm?)

(‘omo pode ser visto a partir da equagao para o calculo da area interfacial gas-liquido
(a,). a velocidade da fase gasosa {uq) ¢ uma variavel importante, podendo ser afetada ao
longo do reator pelo consumo do componente gasoso. Neste trabalho, considera-se que a
alimentacao de hidrogénio se da em grande excesso estequiométrico, de modoe que a variagae
deste componente pode ser negligenciada.

3.6 Correlacoes para o Calculo dos Coeficientes de
Transferéncia de Calor

Informagdes sobre os parametros de transferencia de calor para reatores trifasicos sao bas-
tante Hmitadas. As correlagoes apresentadas na literatura sao relacionadas, sohretudo, com
reatores emn leito gotejante e reatores coluna de bolhas e lama.

Algumas reac¢oes exotérmicas requerem a incorporacao de um sistema eficiente para a
remogao do calor do sistema {(gerado pela reacao quimica). de modo que para o projeto
torna-se necessario o conhecimento do coeficiente de transferéncia de calor. O calor gerado
por reacao quimica pode ser removido através de tubos dentro do reator ou atraves das
paredes do reator. O calor pode tamhém ser removido por ebulicdo de um solvente {ou de
um reagente}. e neste caso seu ponto de ebulicdo ¢ préoximo da temperatura que se deseja
(Ramachandran e Chaudhari, 1983},

Nos modelos tubulares (neste trabalho} considera-se que a mistura reagente troca calor
com um fluido térmico numa configuracao geometrica identica a um trocador de calor tu-
bular. A mistura reagente flul através do tubo interno em co-corrente com o fluido térmico
no tubo exterior. No caso do modelo Série de Tanques Agitados. consideram-se jaquetas de
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refrigeracao.

Na modelagem matematica de reatores quimicos, a tranferéncia de calor e tratada atraves
da utilizacao de um coeficiente global de transferéncia de calor. U, definido como:

B : o 1
— . SRUSSU UV O S, {e)-lé)
[ b \o B R.A.
cotl a segulnte nomenclatura para as variavels envolvidas:
r (loeficiente global de transferéncia de calor, J. cm?sA
h. (‘oeficiente de transferéncia de calor externo. J em?sh’
entre o fluido externo e a parede externa do reator
h; (oeficiente de transferencia de calor interno., J om?sh
entre o flulde interno e a parede interna do reator
H; Ralo interno do reator, om
€ Espessura da parede do reator, cm
E. = K, + ¢ Ralo externo do reator, cm
R, Raio meédio logaritmico do tubo do reator, cm
A Condutividade téermica da parede do reator, J cm.s. A
O raio medio logaritmico do tubo do reator e definido por:
Re - R! |
Bm - '71 |, (‘?’}8}
’A }W%T

3.6.1 Coeficiente Convectivo do Refrigerante

O coeficiente de transferéncia de calor externo (do fluido térmico), k., pode ser estimado a
partir de uma das classicas correlagoes constantes na literatura sobre transferéncia de calor.
Incropera e De Witt (1990} apresentam uma descri¢ao das principais correlagdes disponiveis
para predicao dos coeficientes convectivos em fluxo laminar e turbulento. A correlaciao mais
geral (englobando uma faixa maior de nimeros de Reynolds) é aquela proposta por Gnielinski
em 1975, dada pela seguinte expressao:

(f.8)(Re — 1000)Pr

Ny = : i —
1278 (P

(3.19)

Esta correlacao é valida para 0.5 . Pr - 2000 e 2300 = Re = 5x10°.
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Nu  numere adimensional de Nusselt
R namero adimensional de Reynolds
Pr  pumero adimensional de Prandtl

[87)

Os numeros adimensionais sao func¢oes da configuracio geometrica, das condigoes de
escoamento do sistema e das propriedades fisicas dos fluidos. Sao relatados pelas seguintes

eguacoes:
} hD
Nu = —— (3.20)
A
Dup
Re = = (3.21)
i
ot ,
pPr = ZEC 3.22
\ ( )
h coeficiente de transferéncia de calor

[} diametro caracteristico

A condutividade térmica do fluide
w  velocidade superficial media

o densidade do fluido

¢ viscosidade do fluido

(', capacidade calorifica do fluide
/ fator de friccao de Moody

No caso do escoamento ocorrer nuna sec¢ao naoc-circular, deve-se utilizar a definicao de
diametro equivalente, expressa como:

S _
Diy = 4% (3.23)
onde: 5 representa a édrea da secao de escoamento e P o perimetro molhado.
A velocidade superficial média é calculada pela relacio:
i ‘
o= (3.24)

i)
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onde: W é a vazao massica (g s). p a massa especifica {g. cm?®) e § a drea da secao de
escoamento.

Na correlacac de Gnielinski, f representa o fator de friccao de Moody {ou Darcy). Ele
é correlacionado na literatura de acordo com o tipo de escoamento (fungdo do nuinero de
Reynolds) e o grau de rugosidade da superticie de escoamento. A classica correlacao de

C'olebrook-White {proposta em 1939}, é utilizada para a sua determinagao:

onde: e representa a rugosidade relativa da superficie de escoamento.

('omo pode ser observado, a correlagao de Colebrook-White é uma funcao implicita do
numero de Revnolds. requerendo um método do tipo Newton-Raphson para sua solucao. o
qual fol utilizado neste trabalho.

3.6.2 Coeficiente Convectivo dos Reagentes

A predicao do coeficiente de transferencia de calor interno (para a mistura trifasica que
constitui os reagentes) é mais problematica. pelo fato de se ter mais de uma fase escoando.
Este problema pode ser resolvido supondo-se um padrao de escoamento do tipo bifasico gas
e liquido mais solido (estes dois ultimos como constituindo um pseudo-liguido].

Na predicao do coeficiente convectivo de uma mistura bifasica {gas-liguido} utilizou-se
uma simplificagao da metodologia proposta por Chen (descrita por Stephan (1992}) para
a descricao da transferéncia de calor em ehulicdo convectiva. Isto e feito eliminando-se o
termo de ebulicdo e mantendo-se apenas o termo convectivo, associado com o fato de se ter
um escoamento bifasico. :

A metodologia de Chen assume gue o coeliciente de transferéncia de calor é composto de
dols componentes que sao independentes: um para a formacao de bolhas (h]) e outro para
a conveccao (h] ). De modo que o coeficiente bifasico é dado por:

hogn = hy + (3.286)

i

Nao ocorrendo ebulicao {supressao de h; ). tem-se um coeficiente gue considera apenas o
carater bifasico do escoamento. de modo que:
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] (3.27)

O componente convectivo k), do coeficiente de transferéncia de calor é relacionado a trans-
feréncia de calor para uma fase liquida simples. Devido a presenca do géds. o coeficiente de
transferéncia de calor by, que o liquido apresentaria se escoasse em fase simples, é aumentado
por um fator F' = 1

hy, = Fhy (3.2

Qi
(]
Q0

{Chen mostrou que o fator F' esta relacionado com o parametro de Lockart-Martinelli
(caracterizador do tipo de escoamento bifasico), definido como:

) 0.5 0.1 -, 0.9
0y 1-X-
_".fgf = (H) (%) (7y } (32“”
L VL A G

Onde: py e py representam, respectivamente, a massa especifica e a viscosidade da fase
gasosa: pg € fp representani, respectivamente. a massa especifica e a viscosidade da fase
liquida: e X representa a gqualidade do fluxo hifasico {relacio entre a massa de gas e a de

liguido).

O fator F é expresso como segue:

F (3.30)

para 17X, = 0.1

R

-

F=2.35( N
Rl

+0.213y0-798 (3.31)
para 1 'X, = 0.1

A contribuicao convectiva a transferéncia de calor é calculada a partir da equacao de
McAdams (1954} para win fluxe simples forgado:
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Assim, conhecendo-se F' e h,. fica determinado o coeficiente convectivo para a mistura
bifasica. hopp.

A presenca de particulas solidas em sistemas trifasicos aumenta o coeficiente de trans-
ferencia de calor, e as correlagoes haseadas em dados obtidos na ausencia de solidos podem ser
usadas para predize-lo na presenca de sélidos, desde que se utilizem as propriedades médias
para a lama em lugar das propriedades fisicas do liquido (Ramachandran e Chandhari. 1983).

3.7 MODELO I: Série de Tanques de Mistura Per-
feita

3.7.1 Introdugao

Neste modelo cada reator da série ¢ considerado como tendo as fases perfeitamente mistu-

radas.

Alguns trabalhos da literatura sobre remocéo de gases poluentes mostram que os mesmos
resultados sdo obtidos se for assumida a fase gasosa em plug-flow ou em mistura perfeita.
Ramachandran e Chaudhart (1979), analisando a reacdo entre dols gases num reator de lama
catalitico. notam o fato de que a influéncia do modelo de mistura da fase gasosa é desprezivel
para o caso de gases altamente ou fracamente soliveis, sendo lmportante apenas naqueles
casos de solubilidade intermediaria. Neste trabalho isto nio tem relevancia, pois considera-se
alimentacdao com hidrogénio puro. e portanto. a solubilidade do hidrogénio na fase liquida
nao variara em fungao do modelo de mistura assumido para a fase gasosa.

A idéla de se aproximar um dado reator por uma série de reatores mais facilmente
trataveis (modelos de fluxo idealizado) é muito adequada na modelagem de reatores quimicos.
Nota-se. por exemplo. que nos estudos bdsicos sobre reatores quimicos apreende-se a idéia
de que um reator tubular com fluxo “empistonado™ sempre pode ser aproximado por uma
sequéncia de N tanques de mistura perfeita. de modo que o aumento de N conduz a wna
conversao final que tende assintoticamente para a conversao que seria obtida num reator
tubular (plug-flow) em que as condi¢oes de operagao sao idénticas as da série,

Tal procedimento é muitas vezes necessario devido a complexidade dos fenomenos envol-
vidos na modelagem de um dado sistema e traz a vantagem adicional de tornar mais facil a
resolucao das equagoes matematicas do modelo,

No caso dos reatores trifasicos, a literatura apresenta alguns estudos onde certos tipos de
reatores sao visualizados como uma serte de N outros maodelos idealizados de reatores.
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Ramanchandran e Smith {1979) apresentam a modelagem matematica para uwm reator
em leito gotejante (trickle bed reactor), o qual € visualizado como consistinde de um namero
N de células de mistura. em cada uma das quais o liquido é completamente misturado e o
gas se move em plug-flow. Desta forma, a performance de plug-flow para todo o reator de
leito gotejante seria obtida para NV = oc, enquanto que N = 1 corresponderia a um reator
de lama onde o liquido e agitado e o gas move-se em plug-flow. Essa sequéncia pode ser
empregada para representar muitos reatores em determinadas situagoes praticas. dependendo
do valor de JV escolhido para simular o modelo. Este valor de N pode ser ajustado de modo
a representar o comportamento de um reator especifico.

A partir de dados operacionais para um dado reator pode-se proceder a um ajuste de V.
de modo que um certo valor possa reproduzir a performance real do reator.

Uma vantagem deste tipo de abordagem consiste na representacao matematica mais
simples que se obtém para as equagoes do modelo. Como notado pelos autores acima citados.
em estado estacionario, um modelo de células de mistura tem vantagem computacional {em
termos de tempo de processamento)} quando comparado ao modelo de dispersdo, pois as
equagoes para cada célula sao um conjunto de equagoes algébricas, enquanto que para o
modelo de dispersao tem-se uin sistema de equagoes diferenciais de segunda ordem (problema
de valor de contorno).

Uma outra facilidade introduzida pelo desenvolvimento de modelos discretos (por células
de mistura) é o fato de ser possivel considerar alteragoes na direcao do fluxo. causadas
por detalhes de construgao mecanica. Também a corregao das propriedades fisicas com a
temperatura é mais facilmente realizavel neste tipo de modelagen, quando comparada com
os modelos de dispersao.

3.7.2 Equagdes do Modelo

Na formulacao do modelo, consideram-se as equagdes que descrevem os halancos de massa e
energia, as (uais sao escritas considerando-se o i-ésimo tanque da série. A Figura 3.1 mostra
uma representacao esquematica da série de tanques.

Balanco de Massa

~ Balanco de massa para H; {A) na fase liquida:

Qril Ay — A = (A pa ) Ve AT — A) ~ (Aay) dpildn A =0 {3.33)
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Figura 3.1: Representacio esquematica da série de tangues.
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— Balango de massa para o H» no catalisador:

— Balanco de massa para o o-Cresol (B}

Balanco Té

(f{s(zp)é‘}%j[ﬁlf.i

7

Qi By — Bry) —vwn Ve By ids) =0

rmico

— Ao )= Vrwn  Kai(s) =0

+3
{3.34)
(3.35)

No estabelecimento das equacoes do balanco térmico para cada tanque da série (regime

estacionario} supoe-se propriedades médias para a mistura reagente. considerando-se que a

contribuicao dos gas dissolvide no liquido é desprezivel (como anteriormente observado).

— Mistura Reagente
Q; 1 , AU
he (Tio —15) + ——(~AHjwn.  Byi(s) + == (T, ; —
Vi [ILE, p1Cu VR,
~ Fluide Térmico
Or‘i {r.“l{ .
Al T = AL -T..)=0
g 1 ST { i)

T,) =0 (3.:

(3.37)

Nos termos ¢ue compoem as equacoes de balango estao presentes as seguintes parcelas:

e Parcela
e Parcela
* Parcela
e Parcela

Parcela

]

Farcela

;]

de variagao {concentragao e temperatural;
da taxa de reacao quimica:

de difusao gas-liquido para o hidrogeénio:

de difusao liquido-sélido para o hidregenio:
de geracio de calor devido a reagao quimica:

de troca de calor com um fluide térmico refrigerante.
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Adimensionalizacao

As equagdes acima podem ser escritas numa forma adimensionalizada. mediante a definicao
das seguintes variaveis adimensionais {o que visa facilitar a resolu¢do numerica):

A .
a= - (3.38)
A
,_ B (3.39]
)= Bf_, S ]
T
A= — {340
I,
, T. :
R (3.41)
T

A eguacido da taxa de reacdo de hidrogenacio do o-Cresol. R 4{s), em termos de concen-

tracoes adimensionais. é dada por:

/-\\4,\361;[)5 |
Ry(s) =k - : 3.42
A(S) (F -+ /\Afilg}(l -+ ,“\B(’}g} ( !

de o-cresol na superficie e dentro do catalisador é a mesma da fase liquida. nao havendo

gradientes de concentragao inter-fases.

Assim, as equacoes do balanco de massa e de energia podem ser escritas numa forma

adimensional como segue:
(rsoy — api) + oegrilar; —an) — queila —a) =0 {3.43)

Gsr,‘z}g‘{

=0 (3.41)

g ifar; = ag b — Neiri AL AR , -
ol = ] e i VRIS, (L + Mg a {1+ Ag.b ;)

ﬂs.iz}i.f

{; —-g',.‘!—--,,(-;; (,51‘-\,,‘;\ i . = [} i’
Wil i h T gl T i AL AR (1= Ay au L= Ap b !

b
Pl
it
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)\_-1.2'\B,z'a&z'bf(i
(14 A iaa:HL = Ag.ibs)

(#i_y — ) + ayine; g {86, — ) =0 (3.46)

4]

(_F}r’j-—l — H;;) “+ (13‘1'(3! e Hr\i) =0 [3.‘3::)

Os parametros que aparecem nas equagoes adimensionais sao definidos como segue:

{agr), = (3,45
¢ Qf.a

(K,a,) Vi ,

(o), = —————— (3.4
e Qf.i ‘
u.“zfﬂ'ﬁz ,

(kR = ———— — i 3.50)

& (1,47 v

o
)

i

5

i

!

i

|

=
ot
[ §

.,x
=
r’\“
w A
L

Qg = 7’ {3.56)
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Na formulagao das equagoes esta implicito o fato de que @,y = Qi e Q. iy = G, 0
que significa considerar holdup’s constantes em todos os tanques da série.

O parametro § representa a razao entre as temperaturas de alimentacao do fluido térmico
e da mistura reagente (suspensao).

E presiso notar que o fator de efetividade é uma funcéo da concentracao de hidrogénio na
superficie do catalisador {a menos daqueles casos onde se tem cinética de primeira ordem).

Neste trabalho o calculo do fator de efetividade do catalisador para o caso da hidrogenacgao
do o-cresol é feito utilizando-se a aproximacao de Bischoff {médulo de Thiele Generalizado)
para uima cinética nao-iinear, conforme ja exposto.

A nomenclatura para as variaveis envolvidas nas equagoes do Modelo-I e a seguinte:
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Q; vazao de lama que alimenta o reator

A concenfracao de hidrogénio na alimentacao liquida

A concentracao de hidrogénio no efluente liquido

Ria, coeficiente global de transferéncia de massa do hidrogenio (gas-liquido}
tr volume do reator

AT solubilidade do hidrogénio no liquido

K,a, coeficiente de transferéncia de massa do hidrogenio (liquido-sélido}
A, concentracao de hidrogénio na superficie do catalisador

w carga (concentracao) de catalisador por volume de suspensao

e fator de efetividade do catalisador

Ey(s) taxa de reacao supondo as concentrac¢oes a superticie

B, concentracao de o-cresol na alimentacgao liquida

B, concentracao de o-cresol no efluente liquido

v coeficiente estequiométrico para a hidrogenagao do o-cresol

Ty temperatura da alimentacao

T temperatura do efluente (temperatura da mistura reagente no reator}
2 massa especifica da mistura reagente {lama}

o capacidade calorifica da mistura reagente (lama)

AH entalpia da reacao na temperatura de alimentacao

Ha taxa de reacao

A area efetiva de troca térmica

{7 coeficiente global de troca térmica

o massa especifica do fluido térmico

Cor capacidade calorifica do tluido térmico

Q, vazao de alimentagao do fluido térmico

V. volume de fluido térmico (jaqueta refrigerante)

7. temperatura do fluido térmico

T temperatura de alimentacio do fuido térmico

De inicio o modelo pode ser resolvido com valores dos parametros constantes, sendo que
um melhoramento posterior consiste em considerar a variagdo das propriedades fisicas com a
temperatura, de modo que ao passar-se de um tanque para outro da série sejam recalculadas
todas as propriedades fisicas e, portanto, corrigidos todos os parametros.

As equagdes que representam o balance de massa e de energia formam um sistema de
equacoes algébricas nao-lineares. cuja resolugao € obtida utilizando-se um método adequado.
como o de Newton-Raphson. por exemplo, que é utilizado neste trabalho.

As incdgnitas que devem ser solucionadas sao:

e ;. concentracao adimeunsional de hidrogeénio dissolvido no liguide:
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e a,. concentragio adimensional de hidrogenio na superficie da particula catalitica:
o by, concentracao adimensional de o-cresol:

#. temperatura adimensional da fase liquida (lama) no reator:

o A, temperatura adimensional do fluide téermico na jagueta.

Na solucao do Modelo-T {série de tanques de mistura perfeita) as equacoes sao resolvidas
de forma sequencial para cada tanque da série. de modo que o efluente do /-ésimo tangue
corresponde a alimentacgao do {1 + 1)-ésimo. E. ao passar-se de um tanque para outro. pode-
se. como citado. fazer uma correcao de propriedades fisicas e de parametros, considerando-se
o efeito da temperatura sob estes. Isto pode ser de grande importancia para os casos de
reacoes fortemente exotérmicas, como mostrado por Maciel Filho (1939).

3.7.3 Método de Newton-Raphson para Sistemas de Equacoes
nao-Lineares

O metodo de Newton-Raphson para a resolugao de sistemas de equacoes algébricas nao-
lineares ¢ uma extensao da idéia utilizada para resolver uma unica equacgao (expansao da

funcac em série de Taylor).

Sendo uma equagao:

Fle) =0 (3.58)

entdo, o método de Newton-Rhapson ¢ expresso pela seguinte formula iterativa:

fl) Y
Lpq = gy o T (J)g)

frie)

onde: & indica o numero da iteracao. f{ry) o valor de f{r) na k-ésima iteracao. e f'lr,) o
valor da derivada de f(r) na k-ésima iteracao.

A relacao acima. dada uma aproximacao inicial r,. permite que se obtenha uma sequeéncia
de valores & que converge para o valor exato de uma raiz de f{r} (desde que esta exista}.
Na pratica inferrompe-se a sequencia de caleulos a partir do instante em que o valor obtido
na (b + 11-ésima iteracdo difere daquele da k-ésima iteracdo apenas por um certo valor e,

pequeno o suficiente para garantir uma boa precisao.
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Considerando-se um sistema de equacoes :

Foleysoai i, = 0

ks

Uma solucao de um sistema de equacdes como este (caso existaj. sera um conjunto de
valores ). r3. ... T,. 0oU seja, um vetor X.

A formula iterativa do método de Newton-Raphson para um conjunto de n equacoes e:

fix.) o
Xpo: = Xp - (3.61)
Fix;) '
tendo-se a seguinte nomenclatura {diferente do caso de uma unica equagao}:
X vetor soluc¢ao da k-ésima iteracio
Xpa1 vetor solucao da (& 4+ 1)-ésima iteragao
F/(x;) = J(xy) matriz Jacobiana calculada na k-ésima iteracao
fxy) vetor [ calculado na A-ésima iteragao
Pode-se fazer:
Jixg v = —f(xy) (3.62)

sendo v um vetor de incrementos.

Come J é uma matriz e £ ¢ wm vetor de valores numericos. entao, o meétodo de Newton-
Raphson pode ser expresso na seguinte formas:

Xpet — X TV (3.63)

onde o vetor v é a solacao do sistema linear.

O algoritmo do método de Newton-Raphson para sistema de equacdes nao-lineares en-

volve as seguintes etapas:
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1. Escolha de nma aproximacao inicial:

2. Calealo do vetor f(x: )
3. Calculo da matriz Jacobiana J(x};
4. Solucéo do sistema linear J(x;)v = —f{x;}.

C'omo observacao deve-se notar que o método de Newton-Raphson pode apresentar pro-
blemas do ponto de vista numérico-computacional. sobretudo no que diz respeito a apro-
ximacao inicial (nem sempre atinge-se a convergéncia) e quanto ao estabelecimento da matriz
Jacobiana (por vezes é impraticavel ou mesmo impossivel a obtencdo das derivadas analiticas

das funcoes em relagao as variaveis. o que ohriga ao calculo numeérico das derivadas, sendo
causa de mais instahilidades).

3.7.4 Solucao do Modelo-I

Para a solucao das equagdes que representam o modelo matematico, foi implementado um
programa. (e segue a seguinte sequeéncia algoritmica:

e Leijtura de arquivo de inicializacdo comn dados para a simulacao do programa, inclusive
os parametros associados com o método numeérico (tals como estimativas iniciais do
método de Newton-Raphson e incrementos para caleulos de derivadas numéricas):

o (‘alculo dos parametros operacionais a partir das variaveis de entrada:
e Predicao de propriedades fisicas:
e Predicac dos coeficientes de transteréncia:
o Aplicacao do método numérico para a solucio das equagdes do modelo {“Loop™ para
resolucao de um sistema de equacoes nao-lineares, pelo método de Newton-Raphson):
— Estabelecimento da matriz jacobiana, utilizando-se derivagao numerica;

— Resolucao do sistema linear gerado. pelo método de eliminagao de Gauss, para a
obtencao dos incrementos do metodo de Newton-Raphson:

-~ Soma dos incrementos com a atualizacao do vetor-raizes:
-~ Verificagao do critério de convergeéncia:
~ Repeticdo do “Loop” em caso de ndo se ter atingido um grau de precisao pré-

estabelecido.

e Immpressao dos resultados (perfis de concentracao e temperatura).
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3.8 MODELO II: Reator Tubular sem Dispersao Axial

3.8.1 Imtrodugao

Este modelo é desenvolvido segundo a suposicao basica de que a mistura reagente escoa
segundo um modelo de fluxo empistonado {plug-flow): isto e. nao se considera o efeito de

dispersao axial. nem também a existéncia de perfis radiais. Esta consideracao é aceitavel
principalmente quando condicoes operacionais proximas das industriais sao verificadas.

O processo reacional considerado é o mesmo. isto é. a hidrogenagao catalitica do o-cresol.

Para escrever o balanco de energia considera-se a mistura liquido-solido come um tnico
fluido pseudo-homogeneo, e quando da formulacao das equacoes do modelo leva-se em conta
unicamente a fase lama (slurry). isto é, despreza-se a contribuicao da fase gasosa frente a
lignida, como ja observado. A variacao de temperatura ocorre devido ao calor de reagao
guimica e as trocas de calor com o fluido térmico. O balanco de energia expressa a variacao
da temperatura ao longo do comprimento do reator (perfil axial de temperatura). Na Figura
3.2 tem-se uma representacao esquematica do reator continuo-tubular sem dispersao axial.

3.8.2 Equacgoes do Modelo

As equagdes do modelo consistem nas expressoes do balan¢o de massa e de energia, as quais
sao dadas como segue:

Balancgo de Massa

Supondo um modelo com escoamento do tipo empistonado (plug-flow). podem ser escritas
as equagoes que descrevem o balan¢o de massa como segue:

- Balanco de massa para o hidrogénio {A} na fase liquida:
et = Rpag (AT = 4)) = Rl — Ay) (3.64)
da

- Balang¢o de massa para o hidrogénio na fase solida (igualdade entre a taxa de trans-
feréencia de massa liquido-sdlido e a taxa de reacac quimica no catalisador sélido):
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Ao B T
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(Reagentes)

. T, (Refrigerante)

Figura 3.2: Representacdo esquematica do reator continuo-tubular sem dispersao axial.

(S
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dVrR,a,(4; — A} = dVan.wBRals) (3.65}

Koag( A — Ay) = nowh 4(s) (3.66)

- Balang¢o de massa para o componente liguido (o-Cresol):

— e = v R g 8) {3.67)

Balang¢o de Energia

Na formulacao do balanco de energia o fluido térmico € considerado como escoando em uma
configuragdo co-corrente com a mistura reagente.

As eguagoes que expressam o balanco de energia para a mistura reagente e o fluido
térmico (refrigerante) podem ser escritas como segue:

- Balango de Energia para a fase lama (slurry}:

T . , 407 . . .
wpiCp— = {—NH)powRa(s) — —(T - T,) (3.68)
(1‘.1‘ D(}
- Balanc¢o de Energia para o fluido térmico:
iT.
5. Q. Cl 5?-’» = UsDo(T, ~ T) (3.69)
dz

Juntamente com as equacdes acima temos as seguintes condicdes iniciais (a entrada do
reator}. para ¢ = O:
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T =1, (3.72)
T =T. (3.73)

Nos termos gue compodem as equacoes de balango estao presentes as mesmas parcelas
referenciadas para o Modelo-I, com a unica diferenca de que a parcela de variagao ¢ dada
por uma derivada ao longo da direcao axial.

Adimensionalizagao

As eguacoes acima podem ser escritas numa forma adimensionalizada. mediante a utilizagao
das variaveis adimensionais ja definidas na formulacao do Modelo-I. juntamente com o com-
primento adimensional:

(3.74)

x
L

A equacao da taxa de reagdo em termos de concentragoes adimensionals a superficie do
catalisador é dada pela equacéo:

Aadgahy .
Fauls) =k : 3.75)
ats) (1 +Xga ] = Aph} (3.15)

Assim, as equacgoes dos balangos de massa e de energia para o Modelo-1I na forma adi-
mensionalizada sao escritas como segue:

dey
dz

]
ot

- (nggﬂ* - d-i} — oyglap — ay)

{ . ,\4/\3!_13}_35 0 Py
sty — g} — thgle - T = 2
feletd ‘ Rl (1 + Agqadd(l + Agh) e

(ib; /\‘,1,\3{13{?.1 [ "g;‘}
------ = — 1LY - Lede F
Pl a1 = \ghy) o

HE
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n’ﬁ A 4/\3(15;’15 .
- = 31, — — {8 — 0f, 3.79
B T T a1 = aply) 206 (3.79)
RPN | (3.30!
Os parametros sao dados por:
Kral _
g = (3.81)
y
Aeayl
Q= et (3.%2)
U
wh (3.8%)
Vo 3.8
A weAr
Ay = K gAl (3.84)
Ag = KphBj, (3.55)
B pAl 5 26)
q = ?b €, Raiby
Lowhi—AH
3, = Duklz M) (3.87)
T, wpCy
10L 1
Jg = (3.8%)
Dg u'f!-}f(f?f
LixD
Gy = (3.39]
o, Qr (v‘w) L

() parametro d representa a relacao entre as femperaturas de alimentacao do fluide
térmico refrigerante e da mistura liquida reagente | Z;;fi
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As condigdes inicials para as equacoes adimensionalizadas, em : = 0, sdo escritas como
segue:

= i, {390)

b= 1 (3.91)

f=1 (2.92)

b (3.93)

A nomenclatura para as variaveis envolvidas na formulacao das equagdes que descrevem
o Modelo-11 € dada a seguir:

uy velocidade superficial da fase liquida (lama)

21 massa especifica da mistura reagente (lama)

Clo capacidade calorifica da mistura reagente (lama)
T temperatura da mistura reagente

AH entalpia da reagao na temperatura de alimentacao
T distancia ao longo do reator

R.(s) taxa de reacao a superficie do catalisador

L coeficiente global de troca téermica

w carga de catalisador

I diametro interno do reator

T, temperatura do fluido térmico

Q. vazao do fluido térinico

Clor capacidade calorifica do flnido térmico

L comprimento do reator

z comprimento adimensional

a concentracao adimensional de hidrogénio

b concentragao adimensional de o-Cresol

Do ponteo de vista matematico. o modelo é expresso através de um sistema de equagdes
diferenciais ordinarias de primeira ordem mais uina equacio algébrica nio-linear, resultantes
do balango de massa e de energia. de modo que a formulacao das equagoes do modelo resulta
num problema de valor inicial.
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A resolucao das equacoes do modelo e obtida utilizando-se o Meétodo de Runge-Kutta-
Gill, sendo que no decurso do processo de integracao faz-se também utilizagdo do Método
de Newton-Raphson para a solucao da equacdo algebrica nao-linear acoplada ao sistema de
equagoes diferencials, a qual deve ser resolvida a cada passo de integragao.

3.8.3 Meétodo de Runge-Kutta-Gill

O método de Runge-Kutta-Gill ¢ um algoritmo de quarta ordem muito comumente utilizado
para a solucao numérica de problemas de valor inicial envolvendo uma ou mals equacdes
diferencials (sistemas). Seu algoritmo € sucintamente descrito a seguir.

Dado um sistema de equagdes diferenciais de primeira ordem:

dy; ('}
dr

= fj(r.y;._ e YN = 1., N {3.94\}

O algoritmo do méfodo de Runge-Kutta-Gill é o seguinte:

yf‘ f = z:‘ + AR+ Kf} + %{b[\? + df\?] {3.95]
K= hfie® g uk) (3.96)
R} = hfla™ + ~hoyl + -_{Kf T },Af} (3.97)

2 2 2
R? = hfie® + ;h y¥ el bR Lyt Fal] bR {3.98)
R = hfia® = hoyl = eR? = dR? . Lyh + eR7 + AR (3.99)
Lo R g (3.100)

X

O algoritmo acima. dada a solugdo num ponto =¥ {y¥'s). integra o sistema de equacoes
g

diferencials. fornecendo a solu¢ao no ponto ot utilizando-se um passo h.
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As constantes do método de Runge-Kutta-Gill {a. b, ¢ e d} tém os seguintes valores:

v2oe 1
4 = -
2
5 Y
2 Nl
b= - —
2
v 2
e
2
) VoL
d =1+ — -
2

3.8.4 Solucao do Modelo-IT

Para a solucao das equacoes gue representam o modelo matematico, foi implementado um
programa, que segue o seguinte algoritmo:

» Leitura de arquivo de inicializacdo com dados para a sinulacao do programa, inclusive
os parametros assoclados com o método numérico {integracao numerica pelo método
de Runge-Kutta-Gill, associado com o método de Newton-Raphson para a solugao de
equacoes algébricas nao-lineares).

o Calculo dos parametros operacionais a partir das variaveis de entrada:
¢ Predicao de propriedades fisicas:
e Predicao dos coeficientes de transferéncia;

¢ Aplicacao do meétodo numeérico de integragao {Runge-Kutta-Gill] para a solugio das
equagoes do modelo ao longo do intervalo de integracao (“Loop™ de = = 0 até - = 1].
A cada incremento do passo de integragae utiliza-se o metodo de Newton-Raphson
para a solucao da equagao algébrica associada ao problema de valor inicial:

e Impressao dos resultados (perfis de concentragao e temperatural.
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3.9 MODELO III: Reator Tubular com Dispersao Axial

3.9.1 Introducao

O terceiro modelo considera que a mistura liquida flui através do reator segundo um modelo
com dispersao axial. As suposicdées em torno ao processo de hidrogenacao do o-cresol sao
identicas as dos dois primeiros modelos propostos.

Também para o caso do balanco térmico considera-se a auséncia de gradientes de tempe-
ratura entre as diversas fases envolvidas: a mistura liquido-solido é tratada como wm fluido
pseudo-homogéneo e despreza-se a contribuicio da fase gasosa. A alteracao fundamental em
relacao ao segundo modelo é o fato de se considerar a dispersao axial {massica e térmica). ()
balanco de energia para o fluido térmico refrigerante. no entanto, ¢ formulado adotando-se
um modelo de fluxo empistonado (plug-flow). A Figura 3.3 é uma representacio esquematica
do reator continuo-tubular com dispersao axial

3.9.2 Equacgoes do Modelo

Considerando-se que ocorre dispersao axial da fase liquida pode-se, entao, escrever as equacoes
que expressam os balancos de massa e de energia cono segue.

Balan¢o de Massa

- Balanco de massa para o hidrogénio (A) na fase liquida:

474 d4 .
.DEL--;,-M; — 'Tf — Rpa,(A® — A} = K4 — A4) (3.101)
o= .t

(lom as seguintes condicoes de contorne:

d4
=0 —— ~Dg; (T?E) = (A, — ) (2.102)

CLF

P e (3.103)
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Figura 3.3: Representacao esquematica do reator continuo-tubular com dispersao axial.
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- Balango de massa para o hidrogénio na fase solida (igualdade entre a taxa de trans-
feréncia de massa liquido-sélido e a taxa de reacido quimica no catalisador solido):

dVe N a, (4 — A,) = dVenaw R 4{s) (3.104)

Raulsdy — A = nowBRals) (3.105)

- Balanco de massa para o compenente liquide {o-cresolj:

d*B 1B .
Der 7:] — 'Hgfvwi = v Ry (s) (3,106}
dr? da

Com as seguintes condi¢oes de contorno:

dB
r=0 =~ Dgg ((?Mi) = wilBi, — By) £3.107)
ar
dB
o= [ e Loy (3.108)
dr )

Balango de Energia

Na formulacao do balanco de energia. considera-se um modelo de dispersao axial para a
fase liquida reagente, enquanto que para o fluido térmico é suposto um modelo de Huxo
empistonado. As equagoes sao escritas como segue:

- Balan¢o de Energia para a fase lama (slurry}):

=T LodT " .
’\E'L(— — 'H”'}g(;p[' - { ”‘Af{)licit‘RA(S) + 7{T — Tr} = {} ESIDQ)
de? e Dy

dr
('om as seguintes condi¢oes de contorno:

dT , . o 1A
o= — —A\g {—) = Ui[-"j(,;si(T{) -1} (3.110)
ad
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[ o]

drT
P (3.111)
dr '
- Balango de Energia para o fluido térmico:
ar, . o
Py e ~ 0w Dg(T, — T (3.112)
dr

Para o fluido térmico tem-se uma condicae inicial:

[ ST =T, (3.113)

Nos termos que compoem as equacoes de balanco estdo presentes as wmesmas parcelas
referenciadas para o Modelo-11, mais aquelas que consideram a dispersao axial na fase liquida
para os reagentes (representada por uma derivada segunda ao longo da direcao axial).

Adimensionalizacao

As equagoes acima podem ser escritas numa forma adimensionalizada. utilizando-se as
variaveis adimensionais ja definidas para os dois modelos anteriores.

A equacao da taxa de reacao em termos de concentragoes adimensionais a superficie do
catalisador é dada pela eguacao:

,\74)\3&35}; .
Hiysy=15& 3.114
A(Q) (l %W)\,;Cl’s}(l%/\gi}g) ( )

As equacdes dos bhalancos de massa e de energia (juntamente com suas condicoes de
contorno}, na forma adimensionalizada, podem ser escritas como segue:

L dPay dag

Peyr dz? dz

+ (.“tyg((f — (Zf} — (,1;3((15 b (13.} =0 (;1[3\}

1 4
e ap (3.116)

s —
P{:‘A_\f dz
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1

PR T (3.117)
dz
)\A,\B(IS(U

ey = a,) — g, (lm VRIS b_f =0 (3.118)
+ Asas il + Agly

i (fgf}g eﬂ}g ;\__1;\5(13(13 0 . 7119 &)
_— — —— — gl g = S.1iY]
Peap dz2 dz £ IH(L + Agaddl + Agh) l

1 dt
UL S (3.120)

P 3.121
= ( |

1 d%6 16 AsAga

P A L A (2122}

Pegd=t  d: (1 + Aya,)(1 = Agh)

- =0 LAy (3.123]
- Pegd- S
c = * o (3.124)
s = = (3.124)
4, 9 o
= —na(B, — g; (3.123)
s 0 =1 (3.126)

(Os parametros que aparecem nas equacoes acima sao dados a seguir:

E\Pj; (.IJ)L

)
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= KL (3.129)
tig;—l(*}
,\\4 = I\—.~1AZ {313)[3}
\p ~ KpB., (3.131)
g U (3.122)
BEU ‘
wyl : :
Pear = {3.133)
Dgr
L,
Pepy = Pz (3.134)
Arr

L wki—ANH) (3135
PN A [ RS I I 35
il .TO HEPSCVPS h

4L 1 R
My it (3.136)
DQ 'f.igpSC!PS '

LU=D .
v ——— (3.137)
Qrpr C‘pr'

O parametro 0 representa a relacao entre as temperaturas de alimentacao do fluide
térmico refrigerante e da mistura liquida reagente (1;;—}

Uma comparacao entre os parametros dos trés modelos permite constatar a identidade
de alguns deles para os tres casos. Assim., por exemplo: 3y = v, Jy = 4, 3 = . Inclusive
aqueles diretamente assoclados aos processos de transferéncia de massa e reacao quimica
(agl. s € ap, 4. Aq e Ag. que sdo idénticos para os trés modelos).

A nomenclatura para as variaveis envolvidas na formulacdo das equagoes que descrevem
o Modelo-1TI & dada a seguir:
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ty velocidade superficial do liquido (lama)

I massa especifica da mistura reagente (lama)

ol capacidade calorffica da mistura reagente {lama)
T temperatura da mistura reagente

AH entalpla da reacao na temperatura de alimentacao
T distancia ao longo do reator

R.i(s) taxa de reacao a superficie

[’ coeticiente global de troca térmica

w carga de catalisador

Dys diametro interno do reator

T, temperatura do fluido térmico

Q, velocidade superficial do fluido térmico

Cor capacidade calorifica do fluido térmico

Der coeficiente de dispersiao axial da fase liquida
Per numero de Péclet massico da fase liquida

AL coeficiente de dispersio térmica axial da fase liquida
Pep  numero de Péclet térmico da fase liquida

L comprimento do reator

z comprimento adimensional

a concentracao adimensional de hidrogénio

b concentracdo adimensional de o-Cresol

O medelo matematico € expresso por um sistema de equacdes diferenciais ordinarias de
segunda ordem mais uma equacao diferencial de primeira ordem e uma equagao algébrica nao-
linear, resultantes do balanco de massa e de energia. Assim. do ponto de vista matematico,
a formulacio das equagdes do modelo resulta num problema matematico bastante complexo.

A técnica matematica utilizada para a resolugao das equacoes que representain esse mo-
delo é o “Shooting Método™, descrito a seguir.

3.9.3 Shooting Método

O “shooting” metodo para a solucao de problemas de valores de contorno consiste numa com-
binacio dos métodos para a integracao de problemas de valor inicial (Euler e Runge-hutta.
por exemplo} com os métodos para a determinacao de raizes de equagoes algebricas (Newton-
Rhapson, por exemploj. Consiste num processo de tentativa e erro, em que partindo-se de
wm “chute” inicial para as condigoes de contorno num ponto do intervalo, faz-se a integragao
do sistema de equagoes até o ouiro ponto do intervalo. no qual se conhecem as condigoes
de contorno {"alve™ ). A sequéncia de “chutes” repete-se ate que o “alvo’ seja atingido {por
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M

sso o nome de “shooting método™).

O “Shooting Meétodo™ consiste essencialmente numa implementac¢io do método de Newton-
Raphson multidimensional para a determinacdo de raizes. Ele determina as n raizes de n
equagoes. As fungoes sao obtidas pela integracao de N equagdes diferenciais de x; até 1.

3.9.4 Coeficientes de Dispersao Axial

Os correlagoes publicadas na literatura tratam. sohretudo, das caracteristicas de mistura
em reatores em leito gotejante e colunas de bolha e lama. A adogao de uma correlacio
estabelecida para reatores coluna de bolha e lama esta em malor coeréncia com o sistema
reacional tratado neste trabalho {embora o sistema nao se enquadre estritamente em nenhum
dos tipos de reatores trifasicos referidos na literatura. a semelhanca com colunas de bolha e
lama é admissivel).

Shah ef al. {1978} apresentam uma revisao sobre as caracteristicas de mistura em colunas
de bolha e lama.

(O efeito de dispersao na fase liguida depende principalmente do diametro da coluna e
da velocidade do gas. Uma apreciacao dos trabalhos constantes na literatura mostram que
a dependencia do coeficiente de dispersao axial em relagao a velocidade do liquido e a suas
propriedades fisicas, como a viscosidade, a tensao superficial, e a densidade, por exemplo,
nao se encontra estabelecida (Ramachandran e Chaudhari, 1983).

Neste trabalho utiliza-se a correlagdo proposta por Deckwer ef al. (1974). dada como

segue {em unidades CGS):

Dgp = 2700, ug"? (3.13%)

onde: Dy é coeficiente de dispersao axial da fase liquida. (em?/s): D, é o diametro interno
do reator (em); ug € a velocidade superficial do gas (cm/s).

O coeficiente de dispersao térmica axial na fase liquida esta relacionado com Dy e é
calculado pela seguinte relagao:

Agr = DeppiCh {3.139)

onde: Agz € o coeficiente de dispersao térmica axial {J cmsh' ) Dy € coeliciente de dispersao
massica axial (em?® s} p; ¢ a densidade da fase Hquida. (g om™ ) €' é a capacidade calorifica
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da fase liquida (/ gh').

3.9.5 Solucao do Modelo-III

As equagoes representativas do Modelo-T1l sao resolvidas pelo “Shooting Method™, mediante

conversao do problema de valor de contorno em um problema de valor inicial.

Para a solucao das eqnacgoes que representam o modelo matematico. foi implementado
um programa, (ue segue a seguinte sequéncia algoritmica:

Leitura de arquivo de inicializagao com dades para a simulacao do programa. inclu-
sive 08 parametros assoclados com o método numérico {“chutes” para os valores das
varidveis dependentes a saida do reator. requeridos para a aplicacao do “Shooting

Method™):

Calculo dos parametros operacionals a partir das variaveis de entrada:
Predigac de propriedades fisicas:

Predicao dos coeficientes de transferéncia;

Aplicagao do método numerico {infegragao reversa, utilizando Runge-Kutta-Gill com-
binado com Newton-Raphson) para a solucao das equagdes do modelo ao longo do

intervalo de integracao (Loop de - = 1 até = = 0). Utilizando-se as atribuigdes iniciais
em z = l. repete-se todo o procedimento de integragao até que os valores obtidos a
entrada do reator (= = 0} coincidam com os valores conhecidos. Ao término de cada

integragao o metodo de Newton-Raphson ¢ utilizado para corrigir o chute seguinte. A
cada inecremento do passo de integragio utiliza-se {como no Modelo-1I} o método de
Newton-Raphson para a solucdo da equacao algebrica acoplada:

Obtidas as condigoes a entrada (valores das variavels dependentes. apos a convergéncia
do “Loop™ do “Shooting Method™]. faz-se uma integracio direta para a ohtencio dos
perfis-respostas:

Impressao dos resultados (perfis de concentracao e temperatural.

3.10 Conclusoes

Neste capitulo apresenfou-se a formulagdo matematica dos modelos simulados. juntamente

com tna discussao de diversos conceltos importantes que surgem na modelagem, tais como.



CAPITULO 3. MODELOS MATEMATICOS 6%

calculo do fator de efetividade e dos coeficientes de dispersao que aparecem como parametros
no terceiro modelo (que considera dispersio axial na fase liquida].

Apresentou-se, também. uma descrigao sucinta sobre a cinetica de hidrogenagao do o-

cresol (caso-estudo considerado neste trabalho).

No capitulo seguinte sdo mostrados alguns resultados obtidos a partir da simulagao com-
putacional dos modelos desenvolvidos. considerados mais relevantes para a compreensao do
comportamento dos reatores trifasicos.



Capitulo 4

Avaliacao dos Modelos

4.1 Introducao

Neste capitulo sao apresentados e discutidos os resultados obtides a partir da simulacao dos
tres modelos matematicos desenvolvidos. Clonsidera-se. primeiramente. a sitnacao isotérmica.
através das equagoes que expressam ¢ balanco de massa; em seguida sdo mostrados os resul-
tados da operacao naoc-isotérmica. considerando-se as equacoes que expressam o balanco de

energia.

De inicio faz-se wmna analise do comportamento do reator. no que concerne ao grau de
performance {conversao de o-cresol} levando-se em conta o modelo de mistura assumido
para a fase liquida {os trés modelos desenvolvidos para a representagéo do processo de
hidrogenacgao do o-cresol em fase liquidaj. Chega-se & conclusdo de que. contrariamente
aos reatores homogéneos e bifasicos. no caso de reatores trifasicos o modelo de dispersao
assumido ¢ praticamente irrelevante. uma vez que o reagente limitante encontra-se na fase

gasosa.

Em seguida é feita uma analise de sensitividade paramétrica utilizando-se o modelo “plug-
flow”, indicando-se o quanto cada variavel afeta na performance final do processo de hidro-
genacio do o-cresol.

Na parte final do capitulo sao mostrados e discutidos alguns resultados obtidos a partir
dos modelos em situacio nao-isotérmica. realcando-se a importancia da temperatura na
transferéncia de massa e ¢ efeito da corregao de propriedades fisicas com a temperatura.

e
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4.2 Sistematica de Simulacao

As simulag6es foram feitas utilizando-se os programas iinplementados a partir dos trés mo-
delos propostos para reator trifasico {modelo série de tanques de mistura perfeita e modelos
tubulares semn dispersao e com dispersao axialj. A simulacdo foi feita tomando-se o pro-
cesso de hidrogenacao do o-cresol conforine exposto {ver segao Cinética de hidrogenagao do
o-cresol}. Considera-se que o componente liguido. o o-cresol. é alimentado em solucdo com o
isopropanol, de modo que a fase liquida ¢ uma mistura destes dois componentes, o que deve
ser levado em conta guando do calculo das propriedades fisicas do sistema reacional.

Outro aspecto a ser notado ¢ que o hidrogénio dissolvido na fase liquida nao é considerado
no calculo das propriedades fisicas; o que ¢ plenamente justificado por ele estar presente em
concentracoes extremamente baixas {solubilidade expressa pela lei de Henry).

No estudo de sensitividade. a sistematica adotada para simulagao consistiu, na maioria
dos casos, na alteracao de uma dada variavel de processo (de mais ou menos 157 ) mantendo-
se todas as demais em valores constantes. Isto permite uma avaliagéo precisa das influéncias
de todas as varidveis que interagem no processo, verificando-se os efeitos que tals variagoes
provocamn nos perfis de concentracao de o-cresol (conversao) e de hidrogénio dissolvido obti-
dos.

4.3 Dados Basicos para a Simulacao

Para a simulacao dos modelos desenvolvidos foram utilizados como dados-base aqueles
referenciados na Tabela 4.1. Considera-se que o o-cresol é alimentado em mistura com
isopropanol. de modo que X representa a fracao molar deste diluente e X, a de o-cresol.

Os valores referenciados para a simulagao do processo de hidrogenagiao do o-cresol (ob-
jetivo deste trabalho) nao foram escolhidos de forma aleatdria. Seus valores e proporcoes
estao em coeréncia com os dados operacionais de um reator industrial utilizado em um pro-
cesso catalitico trifasico (hidrogenacao de fenol}: projeto desenvolvido ne Laboratério de
Otimizacac Projeto e Controle Avancado (Santana e Maciel Filho, 1994)
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L 367 cm
D, 154 cm
T, 440 kW
T., | 350 K

W, | 10067 g s

| - 10.4 g's

o~

fu )

I’&; 5.6 gis
Xy 0.8
A, 0.2

Fr. 30 atm
R, 0.005 cm

o 4.5 glem?®
€p | 0.6 :
T 5 |

Tabela 4.1: Valores-base para as simulacdes.

4.4 Condicao Isotérmica

4.4.1 Efeito do Grau de Dispersao

O efeito do grau de dispersao sobre a performance do reator (conversao de o-cresol) pode
ser verificado a partir da simulagdo dos trés modelos desenvolvidos. No modelo Série de
Tanques o grau de dispersao é caracterizado pelo valor de V. de modo que wm aumento no
seu valor de 1 para N — ~¢ conduz a performance do modelo Tubular sem Dispersao Axial
(plug-flow). No caso do modelo Tubular com Dispersio Axial o grau de dispersao do sistema
é caracterizado pelo nimero de Péclet, Pe. Nas simulacoes efetuadas foram utilizados,
algumas vezes. valores arbitrarios para os coeficientes adimensionais de transferéncia de
massa ¢ de reacao quimica (nao se utilizando os valores preditos pelas correlacdes, que, em
ultima instancia sdo fungoes apenas das variaveis operacionais).

A medida em que se aumenta o valor do parametro NV (ndmero de tanques da série)
obtém-se uma performance correspondente a um modelo de mistura para fase liquida do
tipo “empistonado” (aproximacao de um reator “plug-flow™). A partir da experiencia que se
tem com reagoes homogeneas dever-se-ia esperar uma forte diminuicao de b (significando
um aumento na conversao de o-cresol) com o aumento de V. Nao é o que ocorre. como pode
ser visto na Tabelas 4.2, 4.3 e 1.4, para as situacoes simuladas.

Ramachandran e Chaudhari (1983) discutem tais efeitos a partir de uma reagao com
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cinética linear. Neste trabalho constata-se que tal fato é igualimente valido para cinéticas nao-
lineares {como é o caso da hidrogenagao do o-cresol). Este efeito especial € nma caracteristica
de reatores trifasicos para o caso em que o reagente limitante encontra-se presente na [ase
gasosa; sendo bastante oposto ao comportamento que se observa para reatores homogéneos
ou bifasicos, onde um modelo de fluxo do tipo “plug-flow” sempre produz uma eficiencia

hem mais alta.

~ concentracao final de o-cresol, by;

N Cag = 1000 oy = 10 {tggu =5
1 0.735 0.737 | 0.740
5 0.718 0.721 0.724
10 0.716 0.713 0.722
20 0.715 0717 0.721
30 0.714 0.717 0.721
50 1 0.714 0.717 0.721
x 0714 0.717 0.721

Diferenca  0.021 0.020 0.019

Tabela 4.2: Relacao entre ay e o grau de dispersao, oy, = 1978.06 e ap = 4.29.

~ concentragao final de o-cresal. by s
N Cejg == 160 ﬁvﬁgg =10 tlggw'-"-fi 5]

""" 0.734 0.736 | 0.740
5 0.718 (.720 024
16 0.716 0.718 6.723
24 . 0715 0.7LET 0.722
300 0714 0.717 0.721
50 3.714 9,717 0.721
e 0,714 0717 G.721

| Diferenca . 0.029 = 0.019 0.019

Tabela 4.3: Relagao entre oy, € o grau de dispersao. ay = 103.76 e ag = 4.39.

As Tabelas 4.2-4.4 mostram os resultados de simulagoes, variando-se o valor do parametro
N correspondendo a diversos graus de dispersao. Faz-se sempre a comparacao com o reator
“plug-flow”™. No caso de reatores trifasicos. onde ¢ reagente limitante encontra-se na fase
gasosa, nao ocorre grandes diferencas no grau de conversao para os diferentes graus de
mistura (estas diferencas sae no maximo de cerca de 2 “¢ a mais ou a menos na conversao

final do o-cresol. b ).
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Na Tabela 4.2 é mostrado o efeito da transterencia de massa gas-liquido. Nota-se que
para diversos valores de ay (diferentes resisténcias a transferencia de massa gas-liguido)
o comportamento é idéntico. obtendo-se niveis de conversio que diferem em torno de 2°%
a menos para o caso de ter-se um reator de mistura perfeita (N = 1] em comparacao a
performance de um reator “plug-flow™ {N = ). Um auwmento na resisténcia a transferéncia

de massa tende a reduzir as diferencas entre estes dois modos de operacao.

concentracao final de o-cresol. &y

\' R — 4 g = 10 kp =~ 15

t | 0.755 0.511  0.388

5 0.741 0.415 0.281

10 0.739 0.435 0.263

20 0.738 0.430 0.254

30 1 0.728 0.4238 0.251

50 0.738 0.427 0.249

~ | 0.737 0.425 0.245
0.018 0.086 0.143 |

Tabela 4.4: Relacao entre «g e o grau de dispersao, gy = 100.76 e oy, = 1978.06.

A Tabela 4.3 mostra o efeito da transferéncia de massa liguido-sélido. O comportamento
é o mesmo observado no caso da transferéncia de massa gas-liquido. Uina diminuicdo de vy,
tamhém proporciona uma leve reducao nas diferencas entre as performances obtidas pelos
modelos de mistura perfeita e o modelo “plug-flow™.

A Tabela 4.4 representa o efeito do parameiro ap (associado a taxa de reagio) para o caso
em que as resistencias a transferencia de massa gas-liquido e liquido-sélido sdo despreziveis
{oeg = 100.76 e oy, = 1978.06). Um aumento da taxa de reagao proporciona um grande
aumento nas diferencas entre as performances dos modelos de mistura perfeita e plug-flow.
Isto é justificavel pelo fato de que no caso de nao haver resistencias a transferencia de massa.
a operacio do reator € semelhante aquela que se teria no caso de uma reacido homogénea
{regime quimico].

Outro aspecto a ser notado € que o modelo Série de Tanques se presta muito bem para
representar diversos regimes de dispersao do reator. dande perfis que reproduzem a perfor-
mance do reator plug-flow com o aumento do valor de V.

Os valores indicados para os parametros ay. oy, e g referem-se ao modelo “plug-flow™.
Evidentemente que para o caso do Modelo-T {Série de Tanques de Mistura Perfeita) este ¢
funcao e V.
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As Figuras 4.1 e 4.2 mostram os perfis de concentragao de o-cresol que se obtem, a partir
da simulacao do modelo Série de Tanques para diversos valores de N e para o modelo “plug-
flow™. Observa-se que um aumento no valor de N aproxima rapidamente a performance do
reator “plug-flow”. Isto também ocorre guanto as concentracoes de hidrogenio dissolvido.
conforme pode ser visto nas Figuras 4.3 e 4.4. onde os perfis obtidos para diferentes valores
de N tendemn assintoticamente para o perfil que se obtém no caso de um reator plug-flow.

Os perfis apresentados para diferentes valores de NV foram obtfidos a partir da associagao
das concentracoes na saida de cada tanque com o comprimento correspondente para um
reator tubular. obtendo-se assim wma curva continua. Fisicamente uma série de tangues nao
apresentaria um perfil continuo. mas uma curva na forma de degraus de concentragoes decres-
centes ao longo da série (indicando que em cada tanque com mistura perfeita a concentracao
¢ uniforme).

No caso do modelo tubular com dispersao axial é o numero de Péclet que caracteriza o
grau de dispersao da fase liquida. Simulagdes efetuadas para diversos valores de P¢ mostram
que a performance obtida é bem proxima daquela do modelo “plug-flow™.

Foram feitas diversas simulacdes variando-se os valores dos parametros ag. oy, e g,
juntamente com o numero de Péclet. Pe. O programa mostrou-se muito sensivel aos valores
conjuntos destes parametros. de modo que nem sempre se obtém a convergéncia dos perfis
de concentracao.

A Figura 4.5 mostra os perfis de concentracéo de o-cresol para diferentes nimeros de Pe
e para umn conjunto de valores dos parametros de transferéncia de massa e cinético {ay = 10,
ajs = 10 e xg = 10}. Os perfis de concentracéo de o-cresol obtidos para valores crescentes de
Pe tendem a aproximar o perfil do modelo “plug-flow™. A concentracao final de o-cresol (&4}
¢ bastante proxima para os modelos de dispersao e “plug-flow”™. Deve-se notar, no entanto.
que, em que pese a tendéncia observavel de os perfis do modelo de dispersao aproximar
o perfil do modelo tubular, os perfis obtidos para os valores de Pe simuladoes ainda estao
longe desta situacdo (a simulagdo de valores mais altos de Pe resultou em divergencia nos
resultados do programa computacional). Na Figura 4.7 sdo mostrados os respectivos perfis
de concentracao de hidrogénio dissolvido. onde se nota que para os valores de Pe¢ simulados
os perfis nao reproduzem adequadamente o perfil fornecido pelo modelo plug-flow.

A Figura 4.6 mostra os perfis de concentracao de o-cresol para diferentes numeros de Pe
e para uin outro conjunto de valores dos parametros de transferencia de massa e cinético
lag = 1, oy = 1 € ap = 1]. Os perfis de concentracao de o-cresol obtidos para valores
crescentes de Pe tendem a aproximar o perfil do modelo plug-flow de forma muito melhor que
na situacao anterior (Figura 4.5}, O mesmo ocorrendo para o caso do perfil de concentragao
de hidrogénio dissolvido.
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4.4.2 Influéncia da Transferéncia de Massa

Uma analise dos fenomenos de transferencia de massa ¢ de grande mportancia no caso
de reatores trifasicos. porque em geral o reagente limitante encontra-se na fase gasosa e. a
depender das condigoes operacionais, pode-se ter uma performance que é dependente em
grande extensao dos coeficientes de transferéncia de massa das espécies reagentes.

A simulacao computacional dos modelos desenvolvidos para representar o processo de
hidrogenagao possibilita a verificagao do efeito da transferéncia de massa em combinacao
comr a cinética de reagao. O que pode ser feito mediante variacio dos parametros ag. oy,
e ap. associados, respectivamente. a transferéncia de massa gas-liquido. transferencia de
massa liquido-solido e reacio quimica. Estas trés etapas devem ser completadas para que
ocorra a reacao efetivamente,

No estudo da influéncia dos parametros de transferéncia de massa utilizou-se o modelo
plug-flow {uma vez que nao ha grandes diferen¢as na performance por conta do modelo de
mistura assumido para a fase liquida: alem do que. o efeito destes pardmetros é valido para
gqualquer modelo. variando apenas no que tange a magnitude).

O estudo da transferéncia de massa foi realizado mediante variagao dos parametros a.
oy, © ag. e analizando-se seu efeito sobre os perfis de concentragao [conversio) de o-cresol e
hidrogénio dissolvido na fase liquida. Nas simulacoes considerou-se a;; = 0.5.

A Figura 4.9 mostra os perfis de concentragao de o-cresol para diferentes valores de

solido e a reacao quimica). Nota-se que um aumento no valor de ay {(correspondendo a
uma diminuigao da resisténcia a transferéncia de massa gas-liquido) conduz a um aumento
no grau de conversao {menor valor da concentracao de o-cresol a saida do reator}. Esse
aumento ¢ limitado: ao aumentar-se o valor de ay de 1 para 10 ocorre um grande aumento
no grau de conversao, enquanto um aumento de 10 para 100 no valor de a; ja nao apresenta
o mesmo efeito. de modo que os perfis resultantes para ay = 10 e oy = 100 sao bastante
proximos. Isto indica gque ay = 10 ja corresponde a umma baixa resisténcia a transferencia
de massa gas-liquido.

Quando a transferéncia de massa gas-liquido torna-se desprezivel. diz-se gue o reator
opera numa performance correspondente a um reator liguido-particula.

A Figura 4.10 mostra os perfis de concentracao de hidrogénio dissolvido. correspondentes.
Nota-se gue guanto maior o seu valor médio, melhor é a performance do reator. Para o case
em gue oy = 100, o valor da concentracao de hidrogénio dissolvido atinge imediatamente o
nivel de (uase-saturacao {q; = 1}. Os niveis de saturacao atingidos dependem do valor de
tyr. sendo mator para valores malores deste parametro.

gl
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Nos casos em gue 1nao se tem uma cinética linear nao ocorre uma constancia no valor do
fator de efetividade, uma vez que, mesmo em condi¢ao isotérmica. ele depende da concen-
tracao a superficie da particula do reagente limitante {que no caso ¢ o hidrogénio), a gual
varia em funcao da concentragao de hidrogénio dissolvido.

Na Figura 4.11 sac mostrados os perfis correspondentes ac fator de efetividade. Estes
variam ao longo do reator, em funcao da concentragao de hidrogénio dissolvido. Os mals
altos valores de efetividade correspondem as malores conversoes.

A Figura 4.12 mostra o efeito da transferencia de massa liquido-sélido (parametro a,,) no
perfil de concentracao de o-cresol. mantendo-se o,y = 1 {alta resisténcia a transferéncia de
massa gas-liquido}. Um aumento no valor de a;, provoca ama melhoria no grau de conversao
do o-cresol. correspondendo a win redugao das resisténcias a transferéncia de massa liquido-

solido.

Os correspondentes perfis de concentragao de hidrogénio dissolvido podem ser vistos na
Figura 4.13. onde se nota que esta diminui assintoticamente da entrada para a saida do
reator, pelo fato de que a transferéncia de massa liquide-solido é superior a transferencia

gas-liquido (g = 1).

Na Figura 4.14 sdao mostrados os valores do fator de efetividade. os quals sao mals altos
nos casos em que se tem maiores valores de oy, 0 que corresponde a mais altas taxas de

reacao.

As Figuras 4.15 e 4.17 mostram os perfis de concentragao de o-cresol para diversos va-
lores de oy, em duas situagoes diferentes. Na Figura 1.15 ay = 100, o que corresponde a
resisténcias & transferéncia de massa gas-liquido despreziveis: e na Figura 4.17 oy = 10. cor-
respondendo a resisténcias a transferéncia de massa gas-liquido mais significantes. Pode-se
notar gue, ao contrario da situagao mostrada na Figura 4.12 (altas resisténcias a transferencia
de massa gas-liquido). variagées nos valores de oy, nao sao tao significativas.

Nas Figuras 4.16 e 4.18 sao mostrados os correspondentes perfis de concentracao de
hidrogenio dissolvido. Em ambos os casos, a concentracao de hidrogenio na fase liquida
é aumentada ao longo do reator. Para o, = 100, atinge-se imediatamente uma elevada
concentracdo de saturagao. e para oy = 10 obtém-se perfis crescentes cujos maiores valores
de a; correspondem aos menores valores de ay,.

Na Figura 4.19 sao mostrados os perfis de concentracao de o-cresol para diversos valores
de ag (parametro associado a taxa de reagdo). O grau de conversio de o-cresol ¢ aumentado
pelo incremento de ap (elevacdo da taxa de reagéo). A medida em que o valor de ap
aumenta os perfis vao se tornando nao-lineares, indicando que as resisténcias a transferéncia
de massa vio se tornando desprezivels frente a cinética de reacao. de modo que os perfis vao
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se aproximando do formato exponencial esperado nos casos em que se temn regime de reacio
cineticamente controlado. Para estes casos nao se tem resisténcias a transferéncia de massa
em nenhuina das etapas. pois, os fatores de efetividade catalitica sao praticamentes unitarios
(conforme mostrados na Figura 4.21}, de modo que tudo se passa como se o processo fosse
homogéneo.

Na Figura 1.20 sao mostrados os correspondentes perfis de concentracao de hidrogénio
dissolvido. Os perfis resultantes sao crescentes, atingindo niveis de concentracao mais altos
para os menores valores de ag. A saida do reator, no enfanto. os valores das conceniracoes
vao se aproximando, devido ao amortecimento da taxa de reagao. facilitando a saturacao da
fase liquida com o hidrogénio.

A Figura 4.22 mostra o efeito de ap para os casos em qgue se tem altas resisténcias a
transferéncia de massa gas-liquido e liquido-sélido (a, = wy, = 1}. Quanto maior for o valor
de ap maior é o grau de conversao de o-cresol.

(s correspondentes perfis de concentragio de hidrogénio dissolvido sdao mostrados na
Figura 4.23. Os perfis resultantes sao crescentes. sem atingirem um patamar de saturacao.
devido & baixa taxa de transferéncia de massa gas-liquido.

4.4.3 Estudo de Sensitividade: Principais Variaveis Operacio-
nais

Para ilustrar o comportamento de um reator trifasico, foram simuladas algumas situacoes.
em que se faz modificagées nos valores de alguimmas variaveis operacionais mais importantes
{tals como, temperatura de allimentacao, vazbes de liquido. gas e catalisador, comprimento e
diametro interno do reator}, notando-se sua influéncia no perfil de concentracao de o-cresol.
que € o dado mais importante do ponto de vista pratico (conversao do componente liquido}
e no perfil de concentracao de hidrogenio dissolvido.

A Figura 4.24 mostra os perfis de concentracao de o-cresol para quatro temperaturas
de alimentacao diferentes {7, = 420, 430, 410 e 450 k. que sao valores compativeis com
aqueles para os quals a taxa cinética fol estabelecida). Um aumento da temperatura de
alimentacao resulta em um grande incremento no grau de conversdo de o-cresol {ohtendo-se
menores concentragoes finais de o-cresol, a saida do reator). o que se explica pela elevacao
exponencial da constante da taxa de reacio {lei de Arrhenius).

A Figura 4.26 representa o efeito da temperatura no fator de efetividade catalitica. Nota-
se que umn aumento da temperatura proporeiona uma redugao deste. o que se explica pela
propria definicao do modulo de Thiele: um awmento da temperatura eleva o seu valor.
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pelo fato de que a constante cinérica ¢ elevada. e consequentemente. ocorre uma redugao
da efetividade catalitica. Isto consiste num aumento da resisténcia difusional na particula
frente a taxa cinética, porgue um aumento na temperatura incrementa exponencialmente a
constante da taxa de reacao.

Na Figura 4.25 sao mostrados os perfis de concentracao de hidrogenio dissolvido corres-
pondentes as diversas temperaturas de alimentacao. Os perfis diferem muito pouco eutre
si. apresentando niveis de saturagao hastante proximos. Nota-se. entretanto. que as concen-
tragoes de saturacao sao ligeiramente diferentes, sendo maiores para as menores tempera-
turas, que tambem sao atingidas mais rapidamente (em menores comprimentos do reator).
Este fato pode ser explicado pelo aumento relativo dos coeficientes de transferéncia de massa
gas-liquido {a,} e liguido-solido (au, ). juntamente com o parametro «g. Os seguintes valores
destes parametros sao obtidos para as temperaturas simuladas:

T () Qg by R
420 29,41 142851 1.65
430 86.23 163219 273
440 10376 1978.06 139
450 112,16 232252 6.88

U aumento nos valores de ag e de oy, proporciona uma diminuicao no nivel de saturacao
e conduz a uma diminuigao na rapidez com que se atinge a concentracao de saturacao.

As Figuras 4.27 e 4.29 mostram o efeito de variagées no comprimento e no diametro
interno do reator {correspondendo a variagoes no volume de reagao}. Um aumento do volume
de reacao proporciona wm aumento no tempo de residencia da mistura reagente, e assim.
chtém-se graus de conversao de o-cresol mais altos. Nas Figuras 4.28 e 4.30 sao mostrados
os perfis de concentragao de hidrogenio dissolvide.

Na Figura 4.28 nota-se que o valor da concentracao de hidrogénio dissolvido atinge o
mesino nivel de saturacao. enguanto na Figura 4.30 ve-se que para o caso em que [}, = 17.7
cm o perfil de concentragao de hidrogénio dissolvido néao atinge a saturagao. devido aos altos
valores de «y, e ag, enguanto a, mantém-se fixo. conforme indicado a seguir.

:DQ (Ellﬁﬂ gl Chpg a},_@m
15.4 103.76  1978.06 4.39
15.1 103.76 143133 3.13

17.7  103.76  2613.03 3.81

o
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L (Cm_) gl AT ap
267 103.76  1978.06 4.39
3T RE.20 1681.47 3.74
997 119.32  2274.66 5.08

A Figura 4.31 mostra o efeito de variagoes na vazao massica de liguido. Uma diminuicao
na vazao de alimentagao de liquido conduz a um awmento no nivel de conversao de o-
cresol. Na Figura 4.32 sao mostrados os correspondentes perfis de concentracao de hidrogenio
dissolvido. Para Wy, = 1153 g5 (o, = 90.14, oy, = 153101 e ap = 3.36) atinge-se

o

rapidamente o nivel de saturagao para o hidrogénio dissolvido, enguanto que. para 17,
85.6 g8 (ay = 122,07, oy, = 2651.35 e g = 5.98). isto ndo ocorre.

Na Figura 4.33 & mostrado o efeito da variacio da vazao de catalisador no grau de
conversao de o-cresol. Um aumento da vazao de catalisador resulta em um aumento na
conversao de o-cresol. devido ao aumento da taxa de reagao global. Nas situagées simuladax

foram obtidos os seguintes valores para os parametros:

Wear (g7s) Cogl ¥, g
3.84 103,68  1¥28.09 3.79
10.4 103.76  1973.06 4.39

11.96 10379 221465 498
13.96 10379 2499.90  5.72

A Figura 4.34 mostra os correspondentes perfis de concentracao de hidrogénio dissol-
vido. A transferéncia de massa gas-liquido (¢, ) fica inalterada. enquanto a transferéncia de
massa liguido-sélido {ay,) e a taxa de reacao (ap) sao aumentadas com o aumento de V..
resultando em diferentes velocidades com que se atingem as concentragées de saturagio.

A vazao de alimentacao de gas (hidrogénio em grande excesso) nao altera o nivel de
conversao de o-cresol. como pode ser visto na Figura 4.35. Varlacoes na vazao de gas modifica
apenas a transferéncia de massa gas-liguido, conforme indicado a seguir.

) Weas (g5) eyl g QR
2.6 51.14 197s.06  4.39
4.76 2R 1Y 1978.06  1.39
3.6 103.76 197806 1.39

G.44 11932 197,06 4.39
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Os perfis de concentracao de hidrogénio dissolvido {(Figura 4.36) diferem hem pouco entre
si, atingindo-se mals rapidamente niveis de saturacdo para vazoes mais altas de gas. Devido
aos maiores valores de ag. Quanto maior for o valor de @y, maior é também o nivel de
saturagao atingido.

O gran de safuracao da alimentagao liquida (o} nao proporciona modificacoes muito
nitidas no perfil de concentracao de o-cresol. conforme pode ser visto na Figura 4.37. De
forma nao aparente nos graficos. ocorre um aumento bem pouco destacado nos casos em que
a alimentacao liquida encontra-se saturada com o hidrogénio (para a; = 0. by = 0.715 e
para a; = 1. by = 0.713}. Nenhum dos parémetros sao alterados; e para todos os valores
de a;; atinge-se logo o mesmo nivel de saturagao nos perfis de concentragio de hidrogénio
dissolvido, como indicado pela Figura 4.38,

O efeito da pressao do hidrogénio sohre o grau de conversao de o-cresol pode ser visto na
Figura 4.39. Uma variagao na pressao de 25 para 45 atm resulta em um pequeno aumento
(ndo muito significante] na conversao de o-cresol {para Py, = 25 atm. by = 0.715 e para
Prm, = 40 atm. by = 0.711). Os correspondentes perfis de concentracao de hidrogénio
dissolvido (mostrados na Figura 4.10) sdo praticamente idénticos. atingindo-se o mesmeo
nivel de saturacao.

4.4.4 Influéncia da Particula

Para verificar o grau em que os parametros associados a particula {raio, massa especifica,
porosidade e fator de tortuosidade) afetam a performance do reator. foram simuladas algumas
situacoes onde se consideram valores diferentes para tais parametros.

A Figura 4.41 mostra os perfis de concentracao de o-cresol para tres dimensoes de
particula diferentes. Nota-se que uma diminuigio do raio da particula permite um incre-
mento no grau de conversao de o-cresol. Quando sdo atingidas dimensoes correspondentes
aquelas utilizados efetivamente em reatores de lama cataliticos. uma diminuicdo no tamanho
da particula ja ndo influencia de forma muite nitida a performance do reator, como ocorre.
por exemplo, nos casos onde R, = 0.005 cm e R, = 0.01 cm. Nestas duas situagdes. embora
diferentes por um fator de 20, as dimensées ja sao pequenas o suficiente para garantir que
nao haja resistencia a transferéncia de massa dentro da particula. o que pode ser visto na
Figura 4.43. onde se mostra a variacao do fator de efetividade com o raio da particula. Para
R, = 0.05 cm, o fator de efetividade do catalisador (5.} sitna-se em torno de 0.7 ao longo do
comprimento do reator, enquanto que. para £, = 0.01 cm e R, = 0.003 cm. os valores ficam
em torno de 1.0, indicando que nestes casos a resisténcia a transferencia de massa dentro da
particula e praticamente desprezivel. O tamanho da particula também influencia hastante
a transferencia de massa liguido-sélido, enquanto deixa inalterados os valores dos demais
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parametros. como pode ser visto a seguir.

R, (cm} gl g g
0.005  103.76 1978.06 4.39
0.01 103.76  989.03  4.39
0.05 103.76  197.81  4.39

Na Figura 4.42 € mostrado o efeito do raio da particula sobre os perfis de concentragao
de hidrogénio dissolvido. Sao atingidas concentragoes de saturagao bastante proximas, cuja
maior velocidade corresponde ao menor coeficiente de transferencia de massa liquido-sélido.

A Figura 4.44 mostra o efeito da massa especifica da particula sobre o perfil de concen-
tragao de o-cresol. Ocorre um aumento progressivo do grau de conversao de o-cresol com
a diminuicao da massa especifica da particula, correspondendo a valores de 1, (efetividade
catalitica) ligeiramente mais altos, como pode ser visto na Figura 4.46.

Variacoes na massa especifica da particula modificam fortemente a transferencia de massa
liuido-solido, conforme indicado a seguir.

A pp lg/om ) gl Xys AR
""" 0.3 103.76 2578.86 4.39
0.929 103.93  1973.06  4.95

1.1 103.55  1458.66 3.82

Na Figura 4.45 é mostrado o efeito de variacoes da massa especifica da particula sobre os
perfis de concentragao de hidrogénio dissolvido. O perfil correspondente a p, = 0.8 g em™,
atinge a concentragao de saturacdo proximo & saida do reator. devido ao alto coeficiente de
transferencia de massa liquido-solido (o, = 2573.86).

A porosidade da particula e o fator de tortuosidade nao exercem uma influencia destacada
no grau de conversao de o-cresol. conforme indicado nas Figuras 4.47 e 4.50. Os perfis de
concentragao de o-cresol sao praticamente coincidentes, mas em termos de valores absolutos.
o nivel de conversac aumenta ligeiramente, quando se aumenta a porosidade da particula ou
se reduz o fator de tortuosidade. o que corresponde a facilitar a difusdao dentro da particula.
aumentando-se, portanto. o fator de efetividade catalitica {Figuras 4.49 e £.32).

A porosidade da particula e o fator de tortuosidade alteram os parametros de ftrans-
feréncia de massa, conforme indicado a seguir.
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£ - gl [ GapR
0.2 59.91 950.95 4.39
0.5 94.72 1751.67 4.39
0.8 119.81 2396.25 4.39
7 Qigl (2 G
1 116.01 229531 1.39
3 82.03  1445.97  4.39
12 66.98  1103.48 4.39

As Figuras 4.48 e 4.51 mostram o efeito da porosidade da particula e do fator de tor-
tuosidade sobre os perfis de concentracao de hidrogenio dissolvido. Os perfis sao bastante
parecidos. apresentando ligeiras diferencas na rapidez com que se atinge a concentracao de sa-
turacao e no valor desta. Nota-se que quanto malor for o valor de o, malor é a concentracio
de saturacao atingida (e, = 0.8 e 7 = 4). Para as situacdes mostradas esta concentracio ¢
atingida com menor rapidez, devido aos mais altos valores de «y,. conforme acima indicados.

Deve-se ressaltar gue a variagao de alguns parametros tém sentido apenas como si-
mulacao, uma vez que na pratica a variacao de um parametro ocasiona a alteracao de varios
outros. Por exemplo. uma variacdo na porosidade da particula necessariamente altera sua
massa especifica (e de certa forma a simulacio perde o sentido fisico na pratica).

4.5 Condicao nao-Isotérmica

Para as simulagdes foi considerado o mesmo conjunto de valores-hase do caso isotérmico. con-
forme indicado na Tabela 4.1, As variaveis modificadas em cada situac¢ao sao referenciadas
em cada grafico representativo da simulacao.

Do ponto de vista do projeto do reator o ohjetivo é manté-lo em regime isotérmico de
operacao, o que resulta em melhores performances.

As simulagdes efetuadas mostraram que os resulfados sdo bastante sensiveis as condicaes
operacionais, de modo que para certas situacoes simuladas. os perfis de temperatura dispa-
ram. interrompendo a execugao dos caleulos.

Esta ocorréncia esta associada a cinética ue representa o processo de hidrogenacao do o-
cresol. porgue considerando-se a elevagao da temperatura com o progresso da reacao { balango
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de energia), os valores atingidos acabam por se desviarem fortemente dagueles para os quais
o modelo cinético foi estabelecido (T = 393, 403 e 413 K. de modo que ocorrem problemas
com os procedimentos computacionails.

Os resultados que seguem mostram o comportamento do processo de hidrogenagao do
o-cresol, considerando-se os balanc¢os de energia em conjunto com os balancos de massa:
esclarecendo alguns aspectos da operacao nao-isotérmica de reatores trifasicos, o que é muito
pouco explorado na literatura existente.

A Figura 14.53 mostra o efeito do grau de dispersao (parametro N) sobhre a performance do
reator (perfil de concentracio de o-cresol}, notando-se que os perfis convergem para aquele
ohtido a partir do modelo “plug-flow™. Ohserva-se, tambeém. que este ultimo apresenta
menor conversao em relagao aos modelos de dispersiao (diferentes valores de V). Os niveis
de conversao obtidos sao baixos, pois considerou-se 7, = 400 K. Na Figura 4.54 mostram-se
os perfis de temperatura resultantes, notando-se que os perfis tendem assintoticamente para
aquele gque se obtem no caso “plug-flow™. As diferencas de temperatura entre os modelos de
dispersao e o “plug-flow™ sao consideraveis. pelo fato de que pequenas variacoes de conversao
sao suficientes para alterar os perfis de temperatura. pois a reacao de hidrogenacao do o-cresol
¢ fortemente exotérmica.

Os correspondentes perfis de concentracao de hidrogenio dissolvido. para a situacao si-
mulada, sao mostrados na Figura 4.535. Os perfis dos modelos de dispersao (diferentes valores
de N) e do “plug-low™ sao quase idénticos. atingindo-se logo a concentragao de saturacao
para o hidrogenio dissolvido {a; ~ 1}.

A Figura 4.56 mostra o efeito da temperatura de alimentacao no perfil de concentracio
de o-cresol. Foram consideradas as temperaturas de 405, 406 e 107 K (temperaturas su-
periores conduzem a perfis de temperatura incompativels com os valores para os quais foi
estahelecido o modelo cinético}. Nota-se que mesmo diferencas de 1 K na temperatura de
alimentagao conduzem a perfis de concentracao diferentes; o mesmo ocorrendo. ainda mais
destacadamente, com os correspondentes perfis de temperatura mostrados na Figura 4.57.

Os perfis de concentracao de hidrogénio dissolvido (mostrados na Figura 4.59). no en-
tanto. ndo apresentam diferencas. atingindo-se logo a concentragao de saturacao {a; = 1).
Isto se deve ao fato de que os coeficientes de transferéncia de massa gas-liquido e Hguido-
solido. os quals sao corrigidos com a temperatura. sao grandes o suficiente para permitir que
se atinja o nivel de saturagdo para a concentracio de hidrogénio dissolvido.

A Figura 4.58 representa a variacao do fator de efetividade para as situagoes simuladas,
notando-se que os perfis obtidos ao longo do reator sao decrescentes. o que é esperado pelo
fato de se ter wna forte elevacao da temperatura. conforme pode ser visto na Figura 4.57.
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Figura 4.53: Efeito do grau de dispersao no perfil de concentragao de o-cresol.
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Nas simulagoes efetuadas procurou-se fazer a corregao de todas as propriedades fisicas
com a temperatura, hem como dos demais parametros que variam com esta. Isto ndo é
pratica comurn na literatura, mas pode ter grande influencia nas predi¢oes obtidas. Mesmo
nos sistemas onde se tem a presenca de uma fase liquida, pelo fato de se ter varios passos
de transferéncia de massa {cujos coeficientes sao fortemente afetados pela temperatura).
esta correcao pode ser bastante importante. sobretudo ao tratar-se de reagoes altamente
exotérmicas, como € o caso da hidrogenacao do o-cresol.

As Figuras 1.60-4.62 comparam os perfis que se obtém quando se considera ou nao a
correcao de propriedades fisicas e parametros com a temperatura. Na Figura 4.60 mostram-
se os perfis de concentragao de o-cresol, e nas Figuras 4.61 e 4.62 representam-se os cor-
respondentes perfis de temperatura e fator de efetividade. respectivamente. Nota-se que
ha uma diferenca consideravel nas duas situagdes {corrigindo ou nao propriedades fisicas e
parametros). O perfis de temperatura e fator de efetividade sao bastante diferentes conforme
se considere ou Nao a CorreCao.

As Figuras 4.63-4.65 mostram o efeifo da correcao nos coeficientes de transferéncia de
massa gas-liguido e liquido-sélido e de algumas propriedades fisicas. para as diversas tempe-
raturas de alimentacao dos reagentes (ja discutidas).

Nas Figuras 4.63 e 4.64 mostra-se a variacao nos coeficientes de transferéncia de massa
gas-liquido e liquido-sélido, respectivamente. Nota-se que estes coeficientes sao fortemente
afetados pela elevagao da temperatura {os perfis de temperatura sao aqueles ja mostrados
na Figura 4.57).

Nas Figuras 4.65-4.66 mostra-se a variagao das propriedades fisicas da suspensao: massa
especifica (Figura 4.65). capacidade calorifica (Figura 4.66), viscosidade (Figura 4.67) e
condutividade térmica {Figura 4.68). Todas elas variam com a temperatura. e isto tem
influéncia destacavel sobre os coeficientes de transferéncia de massa.

Nas simulagoes em que se considerou o fluido térmico refrigerante notou-se que os célculos
computacionais mostraram-se bem mais estavels comparando-se as situacoes adiabaticas
(sem intervengdo de um fluido refrigerante). Isto estd de acordo com a prética industrial
que. ao lidar com reacoes trifasicas fortemente exotérmicas, utiliza a mudanca de fase de um
fluido (como a agua. por exemplo] & temperatura constante, de modo que se garante que
os reagentes nao ultrapassem uma certa temperatura critica. além da qual a performance
degeneraria os padroes de otimidade definidos,

Foram simuladas algumas situacées considerando-se a presenga do fluido térmico {com o
fluido térmico fluindo co-correntemente com os reagentes).

Na Figura 4.69 mostram-se os perfis de concentracao de o-cresol para diferentes tempe-



CAPITULO 4. AVALIACAO DOS MODELOS

A

i
1 — I
s LA B
. .
Sy .
= _
e _
ety L2
Lid W é [ B
e
el T
==
- _
| —
T B
= B : o;ﬁr—’—zjﬂ:f/:"g; =
I
o Egz_—«:-—::;_—_f—ﬁ
Ay (Y A
b AN B W B
) -
R 4
R B
o =

Figura 4.64: Varia¢do do coeficiente de transferéncia de massa lHquido-sdlido.




CAPITULO 4. AVALIACAO DOS MODELOS

7

h

[

o
5

f N

n

bbb o b il bl L

Li b bidil

|

Ll

[

Faups A

Lol

s

#w (o
-

]

E

T o % s '
Comp. Adim. (z

b=

e

Figura 4.65: Variacao da massa especifica da suspensao.

144



CAPITULO 4. AVALIACAO DOS MODELOS

i

oK
-
}

sy
& rd Ty
an) -
PEI -
) -
= gy N
Eobosd =
= 340
Pt i
= _
© -
Fall _
b .
DINEAT N

W

sped 5 0100

A

Figura 4.66: Variacao da capacidade calorifica da suspensao.




CAPITULO 4. AVALIACAO DOS MODELOS

Lild

i

i

= o
7 L

)

)

1€
9!

JLi

(Po

Ll lentgs

b

dade

Ll

L] rd E
o E
o =
< .
o 2.00E~ =
< ~

[

Figura 4.67: Variagao da viscosidade da suspensao.




CAP{TULO 4. AVALIACAO DOS MODELOS 152

m.s.K)

k]
-
0 S O B Y|

[

ca (J/¢

A

rrod

<o}

I A I

1
o0

TS O

Figura 4.68: Variacao da condutividade téermica da suspensao.



CAPITULO 4. AVALIACAO DOS MODELOS 153

4
P
A 0
— !
»
Cj:‘ N S T
Ay .70 T
W -
b ]
. -
| i
£
= o
RS Vi
.
& -\\
N
- -
:‘ B ~'=\
il -
= =t ™
e 25
q—ﬁ‘ : Jaiy
=t -
2 —
S .
Lo 3
b ) — A -
g Y R
T _
Ll -

Figura 4.69: Efeito da temperatura de alimentagao no perfil de concentracao de o-cresol.



CAPITULO 4. AVALIACAO DOS MODELOS

et

SO0 00U o
i T s
ARG OO0 A
TN — /
5 . /
?’é i //'
s - /;
— /"/
. A ;'_' 3 A
Ci;f T0 \} C o ,_/
= — 2
g - s -
== i L~ o
rﬁ:‘ - // /
[ . /(/ -
= — ] T o
s P ~ =1
‘:w "'"L'TL L U oy i ) /// / T
iﬁ - s =
) i — e o
st L /,,/51/ ﬁ/ ///1,
ey e s e o
— il =
; Aan e e NS e et
e Na By " =S
PR AV LU e W = S
D 5
Y ~
_— _
- N

Figura 4.70: Efeito da temperatura de alimentacao no perfil de temperatura.
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!

raturas de alimentacao dos reagentes {7,, = 400 Kj. Obtém-se maiores conversoes para os
casos em que a temperatura de alimentacao dos reagentes e malor, pols isto resulta em perfis
de temperatura mais elevados, conforme mostrado na Figura 4.70.

A variacio do fator de efetividade é mostrada na Figura 4.71. notando-se que este decresce
con a elevagdo da temperatura.

Na Figura 1.72 sdo mostrados os correspondentes perfis de temperatura do refrigerante
para as diversas temperaturas de alimentacao dos reagentes simuladas. FEles estao em
coeréncia com os perfis de temperatura dos reagentes {mostrados na Figura 4.70). Os perfis
mais elevados de temperatura do refrigerante correspondem aos mais altos dos reagentes.
Isto é ohvio pelo fato de ter-se uma maior troca térmica.

4.6 Conclusoes

Neste capitulo fol feita uma analise dos resultados obtidos através da simulacao computaci-
onal dos modelos desenvolvidos. Consideraram-se os casos de operacao isétermica (apenas
os halangos de massa computados) e de operacao nao-isotermica {balancos de massa e de
energia computados simultaneamente).

De inicio fez-se wma comparacio entre s resultados fornecidos pelos trés modelos, concluindo-
se que. para os casos sinulados, eles apresentaram resultados praticamente coincidentes. nao
importando o modelo de mistura assumido para a fase liguida, de modo que os modelos
de dispersao dao a mesma conversdo que se ohtem com um modelo plug-flow. Este fato é
uma caracteristica bastante interessante dos reatores trifasicos, pois nestes casos em geral
o que controla a performance do processo reativo € a transferencia de massa gas-liquido e
liguido-solido.

Verificado o fato de que o modelo de mistura assumido para a fase liquida nao exerce
influéncia destacavel sobre a performance do processo. procedeu-se a um estudo de sensitivi-
dade do processo de hidrogenacao do o-cresol (efeito da temperatura, dimensées do reator.
vazoes, etc.}. bem como da influéncia dos parametros associados a particula (ralo. porosi-
dade, massa especifica e fator de tortuosidade). Os resultados foram mostrados na forma
grafica, e foram discutidos em relagao aos efeitos das variagoes sobre os perfis de concentracao
{conversao} de o-cresol e de hidrogenio dissolvido.

Na parte final discutiu-se alguns resultados obtidos a partir da simulacao dos modelos
considerando-se o balanco de energia. Mostrou-se a influencia da corregao de propriedades
fisicas na performance do reator. além de se ter feito wma analise desta de acordo com o
modelo de mistura assumido.
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Figura 4.71: Efeito da temperatura de alimentacio no fator de efetividade.



CAPITULO 4. AVALIACAO DOS MODELOS 157

Ll e

s
yy
S A A OV -
H PR AW s
rd
a
P
R A +
i L ol
] / -
A e
- e P
_— // /,-
AT ey e -
ES TS {3 - s —
VIRV - At

Li 1
™,
N,
N\

4Ny
WAV

Temp. Refrigerant

Figura 4.72: Efeito da temperatura de alimentacao no perfil de temperatura do refrigerante.



CAPITULO 4. AVALIACA0 DOS MODELOS 15

L
o0

No caso nao-isoférmico, notou-se gue os calculos computacionals sac bastante sensiveis
as condigoes operacionais.



Capitulo 5

Conclusoes e Sugestoes

O ohjetivo principal deste trabalho foi a proposicac de modelos matematicos diferentes para
a representacio do processo de hidrogenagdo do o-cresol em fase liquida.

Trés modelos foram propostos e resolvidos. permitindo a simulacao do comportamento
do reator. Os resultados destacaram o fato de que a performance de um reator trifasico nao
é marcadamente alterada pelo tipo de mistura assumida para representar o fluxo da fase
liguida, uma vez gue o reagente gasoso precisa sobrepassar diversas resisténcias difusivas
antes gue se dé a reacio a superficie do catalisador. Conforme destacado por Ramachandran
e Chaudhari (1983). esta caracteristica ¢ unica dos reatores trifasicos, bastante diferentes
dos sistemas reativos homogeéneos e bifasicos, em que um modelo “plug-flow™ sempre conduz
a uma performance consideravelmente superior a dos modelos de dispersao.

Os estudos de sensitividade paramétrica mostraram o quanto cada variavel influencia na
performance final do processo, o que é de grande importancia no projeto futuro do reator ou
mesmo na otimizacao e controle de unidade ja existente.

O estudo desenvolvido permitiu a verificagao de que. no caso do processe trifasico con-
siderado, os trés modelos desenvolvidos fornecem resultados similares para a performance
do reator. Isto permite gue se escolha o modelo mais simples de resolver para a analise de
sensitividade paramétrica.

O fato de se poder utilizar um modelo mais simples (com resultados praticamente)
idénticos aos de modelos mais complexos) é uma caracteristica bastante positiva. uma vez
que tal modelo e resolvido mais facilmente. I[sto pode ser muito importante. por exemplo. na
area de controle de processos. onde ¢ muito conveniente um modelo matematico que possa
ser resolvido de maneira simples e ety wm tempo reduzido.
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Deve-se destacar o fato de que a sistematica de modelagem apresentada neste trabalho
é hastante geral e, em que pese o fato de se ter considerado a reacao de hidrogenagao do
o-cresol como caso-estudo especifico, a sistematica aplica-se muito bem a outros processos,
devendo-se apenas entrar com a expressao cinética pertfinente,

Qutro fato importante que pode ser destacado é a importancia da corregao de proprie-
dades fisicas na performance do reator. Tal correcao, conforme visto, é necessaria quando
se considera o efeito térmico da reagao (isto é, o balango de energial, sobretudo no caso de
reacoes fortemente exotérmicas, como o sdo os processos de hidrogenacdo.

Como susgestoes para a continuidade deste trabalho podem ser destacadas:

l. Considerar equacdes gue leverm em conta o balanco de momento, o que traria uma
maior completude fenomenoldgica aos modelos desenvolvidos neste trabalho, e seriam
uteis para a avalia¢ao da distribuigao de fluxos, permitindo considerar-se o efeito de
distor¢oes no escoamento e tambem a exploracao de novos projetos mecanicos de reator.

[N

Realizar estudos mais especificos, focalizando aspectos mais restritos {como a trans-
feréncia de massa. por exemplo) de modo a permitir a generalizagao de resuitados.
conforime ao que ¢ feito por Ramanchandran e Chaudhari (1983) para o caso de cinética
linear (que tem solucao analitica possivel em operacao isotérmical.



Apéndice A

Calculo de Propriedades Fisicas

A.1 Introducgao

O elo de ligacao entre um modelo matematico e o processo fisico € o conjunto de parametros
associados a representagao matematica do modelo, juntamente com as propriedades fisicas
do sistema. De certa forma existe a necessidade de se ter um bom conhecimento numerico
de seus valores para a obtencao de predigoes confiaveis.

Em certos procedimentos de validagao do modelo ha a necessidade de se otimizar algum
ou mals parametros, sendo gue um numero excessivo destes pode causar problemas quanto a
sua interpretacao fisica. Isso requer que algumas propriedades e parametros sejam estimados.
o que implifica necessariamente na utilizaco de correlagoes.

Na modelagem e simulagdo de processos da industria quimica o conhecimento das pro-
priedades fisicas dos componentes envolvidos tem uma grande importancia. de modo que
correlacdes para a predicio destas propriedades com um grau de precisao satisfatorio sao
necessarias.

No caso de reatores trifasicos este ponto merece uma importancia particular, uma vez
que estdo envoividas trés fases, e deve-se predizer satisfatoriamente as propriedades dos
componentes na fase liquida e na gasosa.

Na modelagem de reatores trifasicos. a predicao das propriedades fisicas das substancias
envolvidas é imprescindivel, pois delas depende diretamente o calculo dos parametros de
transferéncia de massa e calor. Para alguns modos de operagao dos reatores trifasicos os
processos de transferéncia de massa influenciam diretamente na performance global do reator.

161
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]

A seguir, ¢é feita uma exposicao das correlacoes que foram utilizadas para o calcule das
propriedades fisicas necessarias aos propositos da modelagem desenvolvida neste trabalho,
Sao baseadas principalmente no trabalho de Reid ¢f . (1987},

Vale a pena ser ressaltado o fato de que, em geral, a literatura que trata da predigao
das propriedades de liquidos aponta a dificuldade existente no que diz respeito as teorias
que dao conta do estado liquido: o que complica a proposicido das correlacoes. Reid ¢f ol
{1987) apontam a possibilidade de erros superiores a 15% para algumas correlacdes por eles
referenciadas. No enfanto. isso nao invalida os resultados da simulacao. pois, além de pos-
sibilitar informacao de natureza qualitativa gue em algumas situacoes sao mais ilustrativas
do fendomeno de que as quantitativas. peossibilitam também a predicao de alguns parametros
e propriedades para posterior otimnizagao de outros.

A.2 Densidade de Liquidos

Para o calculo da densidade de liquidos utilizou-se o método de Thomson ¢t al. Este método
considera o caso de liguidos resfriados, e consiste numa extensio da técnica de Hankinson-
Brobst-Thomson {Reid et al, 1987} para liguidos saturados.

Fm geral, as correlacoes sao apresentadas para o calculo do volume especifico, a partir
do qual ¢ obtida de forma bastante simples a densidade.

A.2.1 Volume Especifico de Liquidos Saturados

O volume especifico de um liquido saturado, segundo a técnica de Hankinson-Brobst-Thomson
{Reid ¢f al..1987), ¢ dado por:

-

L i};ﬂ(i - J,S'RKI'}?)} (Xl)

*

et

! ‘

onde:

V=1 al — 1) b1 - T el — Ty = d(1 — T (A.2)

aplicavel para temperaturas reduzidas no intervalo 0.25-0.95: e:
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1 e+ fT - gT? + BT

- A3
A T. — 1.00001 (A-3)

aplicavel para temperaturas reduzidas no intervalo 0.25-1.0.

(s valores das constantes sao:

a = —1.52816 e == —0.296123
b= 143907  f = 0.386914
eo= —0.81446 g = —0.0427258
d = 0.190454 h = ~0.0480645

Nas equagoes acima. V; ¢ o volume especifico do liquido saturado. V'* é o volume carac-
teristico do componente puro, 7. é a temperatura reduzida, wsgg ¢ o fator acéntrico para
for¢cas na equacao de Soave-Redlich-Kwong.

Reid ef al. (1987) fornecem os valores de V* e wypy para alguns compostos. Para o
alcool 1sopropilico tém-se:
VY= 2305em® mol wspr = 0.6249

Se o valor de V7" nao é disponivel, este pode ser estimado pela seguinte relacéo:

RT. ,

17 e Pfﬂ'[{l’ - H—J.‘SRK 4

(A4}

2
“"SRK}

onde: R é a constante dos gases perfeitos, T, é a temperatura critica, P, é a pressdo critica,
e as constantes a', b' e ¢’ sdo parametros associados as classes de compostos.

Quando o valor de wspg nao é disponivel, este pode ser substituido pelo verdadeiro fator
acéntrico {e se @', b e ¢’ também nfo sdo disponiveis para um dado composto. pode-se utilizar

o volume critico, simnplesmente, no lugar de V7¥).
Para o o-Cresol {composto aromatico) tem-se que:
a' = 0.2717636

B o= —0.0579377
= 005527757

.
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A.2.2 Volume Especifico de Liquidos Resfriados

Pelo método de Thomson ef al. (Reid ef al.. 1987) o volume especifico de um liguido €
calculado da seguinte forma:

I
V = ‘;(l — Cin{ﬁ‘"ﬁ“—‘}) {"\‘3)

vp

onde: V7 € o volumre especifico do liquido resfriado numa dada pressao P, e 1} é o volume
especifico do liquido saturado numa pressao igual a de vapor F,, (seu calculo ¢ feito através
da técnica de Hankinson-Brobst-Thomson. acima descrital.

O fator 3 da equacao acima ¢ calculado pela seguinte expressao:

I : o
o=l all=TH" b1 =TV =d(1 - T.) + (1 — T} (A.6)
sendo:
¢ = explf — gwspr ~ hwing ) (A7)
¢ = j -+ Aﬂu}_g}gﬁ' (:\8}

(s valores das constantes na equacao acima sa0:

a = —9.070217 g = 0.250047
b = 62.45326 o= 1.14188

d = —135.1102 ; = 0.0861488
[ = 4.79594 k= 0.0344433

A utilizacao da equacao (A.3) acima requer o conhecimento da pressao de vapor do
liquido saturado na temperatura em que se deseja o calculo do volume especifico. Para
tanto. utiliza-se a equacao de Antoine. dada por:

B
in P,_.p = A4 - T”“(“, (A9 )
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Os valores das constantes de Antoine 4. B e (' sdo fornecidas para um ndmero de
compostos por Reid ef al. (1987). Para o caso do o-cresol e do dlcool isopropilico estas
encontram-se na Tabela A.1.

Composto

o-Cresol | Isopropanol
A -R.32061  -R.16927
B 314917 -9.43213x107°7
O -6.63041  -8.10040

Tabela A.1: Constantes de Antoine para o o-cresol e o isopropanol.

A densidade pode ser calculada a partir do volume especifico V. relacionando-o. simples-
mente, com a massa molecular:

A
p= (A.10)

A densidade de uma mistura liquida pode ser estimada considerando-se uma media dos
volumes molares dos componentes puros. ponderadas pelas respectivas fragdes molares dos
componentes na mistura.

A.2.3 Densidade de Suspensodes

Para o calculo da densidade de uma suspensao utilizou-se a seguinte expressao {Kodra e
Levec, 1991 }:

ls — ‘:-atpa;t T €E- - ";.‘af)pf (A‘;H

ms  densidade da suspensao liquido-solido
pese  densidade do solido

s densidade do liguido

pear  densidade do sélido

. fracac volumetrica de sélido na suspensao
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Como em geral conhece-se a fracao em peso W, de catalisador na suspensao. pode-se
o Q cat I p
utilizar a seguinte expressao para o calculo da fragao volumeétrica (Kodra e Levec, 1991):

. oW
cat -
Feat — {I' czzt(_ Poatr ™ Pi}

(A.12)

A.3 Viscosidade de Liquidos

Numa faixa de temperatura que vai do ponto de congelamento até algo em torno da tempera-
rura de ebuligao. é geralmente wina hoa aproximacao assumir que o logaritmo da viscosidade
¢ linear com o reciproco da temperatura absoluta (Reid ef al., 1987).

Para temperaturas baixas, utilizou-se, entéo, a seguinte expressao:

B .
Inp =4+ = (A1)
'l '
onde: g é a viscosidade em ¢F. T é a tamperatura absoluta (A} e A e B sao constantes
particulares para cada substancia. Reid et al. {1937) fornecem os valores destas constantes

para um certo namero de compostos. Para o alcool isopropilico e o o-cresol, tais constantes

sao dadas na Tahela A2

Composto
o-Cresol | Isopropanol
I A -9.657 -8.114
B 3.531x10% 0 2.624x10°

Tabela A.2: C'onstantes para calculo da viscosidade.

Para a predicao da viscosidade em temperaturas reduzidas elevadas faz-se uso do método
de Brule-Starling. o qual em sua concepcao original trata da viscosidade de gases em altas
pressoes, podendo. confudo. ser aplicado numa forma extensiva para liquidos a temperaturas
elevadas {conforme referenciado por Reid et af. {(1987)}.

Para o calculo da viscosidade de uma mistura liguida binaria {isopropanol - o-cresol]
fez-se uso de uma simplificagio do meétodo de Teja-Rice (Reid «¢f al. (1987)}. atraves da

seguinte expressao:
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Inp, = ooy = raln e (A.14)

A.3.1 Viscosidade de Suspensoes

A viscosidade de suspensoes solido-liquido pode ser estimada a partir da fracao de voluine
de solidos (relacionada com a porosidade) através da seguinte relacdo (Deckwer ef al., 1974}

fis = gl + 45V ) (A1)

onde: u, é a viscosidade da suspensao. p; é a viscosidade do lguido ou mistura liquida. ¢
V. ¢ a fracdo volumétrica de sdlidos na suspensao.

Segundo Perry e Chilton (1973). esta correlacdo ¢ mais acurada para valores de 1.,
menores que cerca de 0.1. De modo que ela pode ser hem aplicavel para as suspensoes
utilizadas nos reatores de lama empregados nos processos de hidrogenacao catalitica. onde
ocorrem frac¢des reduzidas do sélido catalisador.

A.4 Condutividade Térmica de Liquidos

A condutividade térmica foi calculada pelo método de Sato-Riedel (Reid ¢f ol 1987}, dado
pela seguinte expressao:

(111 :AFY 33 2001 — Tr-Z_-S- |
/\L = . { 2.3 } ,_}, (A.lﬁ]

onde:

Ay condutividade térmica (J/{m.s. K]

M peso molecular (g mol)

T, temperatura reduzida

T,, temperatura normal de ebulicdo reduzida

Para o calculo da condutividade térmica de uma mistura liquida considerou-se uma meédia
das condutividades térmicas dos componentes puros. ponderadas pelas respectivas fragoes
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1:assicas.

A.4.1 Condutividade Térmica de Suspensoes

A estimativa da condutividade térmica de suspensoes sdlido-liquido foi feita atraves da
equagaoc de Tareef. que tem sido bastante testada e apresenta excelente concordancia quan-
titativa com os dados experimentais disponiveis (Perry e Chilton. 1973). Ela é relatada pela

seguinte expressao:

\ _ \ fo[-at. e /\ca.t e Q‘Wf_,ii_(_:\,i,:wi\miii)w (_\- l?i
e o 2’\1 + ’\C(L? o 1’;ut("\£’ - ;\‘Cﬂf) S

onde:

A, condutividade térmica da suspensao liquide-solideo
A condutividade térmica do liquideo

Acq:  condutividade térmica do solido

Vi [racao volumétrica de solidos

A.5 Capacidade Calorifica de Liquidos

Para o calculo da capacidade calorifica de liquidos utilizou-se o método de Rowlinson-Bondi

(Reid ef al., 1987), através da seguinte expressao:

C,=RI145 + 04501 — T} + 02501711 = 25.2(1 — T.)"°T "'+

L7201~ T,)7'] = exp(20.1T, — 17.9)] + (7 (A.18)

onde:
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R constante dos gases perfeitos (8.314 J mol K}

T. temperatura reduzida

w  fator acentrico

('?  capacidade calorifica do composto no estado de
gas ideal

a

» pode ser calculada mediante as classicas

A capacidade calorifica no estado de gas ideal
equacoes na forma de polindmios da temperatura:

(-,;) — A+ BT ~CTY = DT* (A.19)

As constantes 4, B. (" e D sa0 fornecidas por Reid ef ol. {1937), para um grande ntmero
de substancias.

Para o calculo da capacidade calorifica de wma mistura liquida considerou-se uma simples
meédia das capacidades calorificas dos componentes puros. ponderada pelas fracées molares
dos respectives componentes na mistura.

A.5.1 Capacidade Calorifica de Suspensoes

A capacidade calorifica de suspensdes pode ser estimada mediante uma média ponderada
das capacidades calorificas dos componentes puros pela fracao destes na mistura (Perry e
Chilton, 1973). Tem-se entfo, a seguinte expressao:

C!pm = i"i'f:at (!ps e {\1 - 1.1'::11?)(!}){ (.%ZD}
onde:
W.e fracao em peso de solidos na suspensao

C’p?’ﬂ
("ys  capacidade calorifica do sélido

capacidade calorifica da suspensao

C'pi capacidade calorifica do liquido {ou mistura liquida)
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A.6 Difusividade Molecular

Para o calculo da difusividade molecular do hidrogénio em liquidos utilizou-se a correlacao
de Wilke-Chang (Reid ef al.. 1987}, dada por:

o leMp)””
Dy, = ?.ul._zf'lﬁ}"ﬁT!fji (A.21)
i peb iy’ o

onde:

Dy, Difusividade molecular do hidrogénio (cm?:s)
T Temperatura absoluta (i)
& Parametro de associacao do solvente
{unitario para o caso de solventes nao associados)
Mg Peso motecular do solvente {g/maol)
Vir  Volume molar do hidrogeénio na temperatura normal de ebulicdo
3

Vi, = 14.3 em™ ‘mol

g Viscosidade do solvente (¢F)

Para o calculo da difusividade molecular numa mistura de liquidos utilizou-se a equacao
de LefHer-Clullinan {Reid «f of.. 1987). dada por:

DAm.um = D—!lﬁiilD—l?,“?zz (X‘}H)}

onde:

,4,., Difusividade de 4 na mistura

fn Viscosidade da mistura lguida

D4, Difusividade de 1 no componente 1
D 4>  Difusividade de - no componente 2

Lt Viscosidade do componente 1
fio Viscosidade do componente 2
oy Fracao molar do componente 1

T Fracao molar do componente 2
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A.7 Tensao Superficial

Para o calculo da tensao superficial optou-se pelo metodo de Brock-Bird (Reid «f al., 1987),
expresso atraves da seguinte expressao:

o= PP R032q, — 0.278)(1 — TP (AL

b2
]

C'om o parametro o, calculado como segue:

T dn{ ~Ee)
o, = 0.9076 [1 --------_-15(;--1-29~1él] (A2

onde: P, ¢ a pressio critica (bar): T, é a temperatura critica (K}; T, é a temperatura reduzida
numa dada condicao T e T}, € temperatura reduzida do ponto normal de ebuligao.

A.8 Solubilidade do Hidrogénio

C'omo ohservacao vale apena notar gue o calculo de solubilidade de gases em liquidos ¢
bastante complicado {os procedimentos de calculo recaem no caso de equilibrio liguido-vapor
no qual um dos componentes {0 gas) encontra-se em estado supercritico}.

Utilizou-se neste trabatho. os dados fornecidos por Hichri ¢f al. {1991) para a solubilidade
do hidrogénio no sistema isopropanol-o-cresol. Os dados sao apresentados na forma de
constantes da lei de Henry., Na Tabela A.3 sdo mostrados os valores apresentados pelos
autores para algumas temperaturas (os dados originais foram convertides da unidade original.
Pa.m?® kol para atm.cm®
0.9868x1077).

‘meol. multiplicando-os simplesmente pelo fator de conversao

(‘om estes valores foram ajustadas correlacées polinomiais para a predicao da solubilidade
(em termos e constantes da lei de Henry) para o hidrogénio no isopropanol (He;) e no o
cresol (Heq). de modo que foram obtidas as seguintes expressoes:

e Para o isopropanol:

Hep = a+bT «cT? 4+ dT? (A.25)
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Substancia | Temperatura (K}  Hex10 % (atm.om® mol}
Isopropanol 308 2.882
318 2.8362
333 2.694
343 2.635
o-Cresol 313 7.836
353 6.000
393 5.161
Tabela A.3: Constantes da Lel de Henry para o hidrogénio.
e Para o o-Cresol:
Hey =a - §T - T? (A.20)

O ajuste por regressao linear forneceu os seguintes valores para os coeficlentes:

a = —5.13028x107
b= 3.30588x10°
c = —1.62600x10°

d = 1.65714

a = 5.66269x10°
o= —2.53401x10%
3.1

¢ = 3.11563x10

A predicao da solubilidade do hidrogenio na mistura isopropanol+o-cresol foi feita me-
diante a seguinte correlagao (fornecida pelos proprios autores, acima citados):

R | 594.273
In Hen = S0 X In He, — (1.959 — )T‘)XIX2 (A7

1l

onde:
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He,, Solubilidade do hidrogenio (constante de Henry} na mistura
X Fracao mwolar do componente { na mistura

1 = isopropanol, 2 = o-crescl
T Temperatura absoluta (K)

A correlagao acima ja fornece o efeito da composicao e da temperatura sobre a constante
da Lel de Henry para a mistura o-cresol-lsopropanol. de modo que conhecendo-a, pode-se
calcular a solubilidade do hidrogenio a partir da pressao do hidrogénio na fase gasosa:

Py,

(A28
Hi}m ' )

A" =

onde: A" é solubilidade do hidrogénio na fase liquida, Py, é a pressao do hidrogénio na fase
gasosa, e He,, € a constante da lei de Henry para a solubilidade do hidrogénio na mistura

o-cresol-isopropanol.

A.9 Valores de Parametros

As Tabelas A4 e A5 apresentam uma compilacao dos principais parametros requeridos para
o caleulo das propriedades fisicas do o-cresol e do isopropanol. obtidos a partir de Reid «f
al. {1987).

7. BO9T.6 A

£. 50.1 bar

w 0.433

V. 229.0 em® mol
M 108.14 g mol
T, 1642 K

A -3.228x10!

B 7.005x10° 7

C -5.924%x107

D 2.124x10°7

Tabela A.4: Parametros para o o-cresol.

As Tabelas A.6 e A7 fornecem os valores das propriedades do o-cresol e do isopropanol.

obtidos pela aplicacao dos métodos de predicdo acima expostos.
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T. 508.3 A

P, 47.6 bar

@ 0.665
VL 220.0 em? ol
M 60.0 g mol

T 3354 K

A 3.243x104

B 1.885x107}

« 6.406x10°

D -9.261x1078

Tabela A.3: Parametros para o isopropanol.

T P C, A w0
N glem®  JAg.K) J(em.s K P g/ st
390.0 0 0.9157 ¢ 21617 1.232x107°  0.5354  34.1732
395.0 0 0.9115  2.1738 1.221x10°% | 0.4818 | 33.4955
400.0 | 0.9073 | 2.1860 1.211x107% ¢ 0.4346 = 32.8203
; ‘
2

405.0 0 0.9030 © 2.1981  1.200x107%  0.3931  32.1476

1100 0.8987 0 22102 1.189x1077% 0 D.3564 314775

$15.0 1 0.8944 | 22224 1.AT8x107%F | 0.3240 | 30.8099

120.0  0.8900  2.2346  1.167x10°% | 0.2951 | 30.1450

425.0  0.8856  2.2467 | 1.156x107% | 0.2694 | 29.4827
g4

430.0 - 0.3812  2.2589 1.145x107*  0.2465 | 28.8231
435.0  0.8767 | 2.2712 1.134x107%  0.2259 | 28.1663
440.0  0.8722  2.2834 1.123x1077 1 0.2075  27.5122

22057 0 LI11x107% | 0.1910 @ 26.3609
. 1.100x107* ¢ 0.1761 | 26.2125
2.3203 | 1.089x107*  0.1626 @ 25.53670
2.3327 1 1.07TTxI0T? ) 0.1505 | 24.9245

445.0 | 0.8677
150.0 | 0.8631
155.0  0.8585
4600 0.8539

X VI I ST W]
[
o
[0 4]
<

Tabela A.6: Propriedades fisicas do o-cresol.
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T P ', 4 A T o4

R gem® L J(g. Ky J(ems K) | cP g 8°
390.0  0.5886 | 3.3258  1.264x107%  0.5471  16.1252
395.0  0.5828 | 33466 0 1.238x107% © 0.4878  15.2962
100.0 1 0.5767 | 3.3686 | 1.212x107% | 0.4363 | 14.4753
405.0 1 0.3706  2.3922 0 1.186x107% 1 0.3912 | 13.6627
4100 1 05643 0 34173 1.159x107° 0.3518  12.8583
C415.0 1 05578 34441 LI32x107% 03171 | 12.0640
S 420.0 105511 | 34730 1.104x107%  0.2865  11.2786
425.0 1 0.5442  3.3041 | 1.075x107%  0.2596 | 10.5030
430.0 0 0.3371 0 3.5378 | 1.046x107F | 0.2357 | 97377
435.0 105298 0 35747 1 1.0LTx107® 02144 0 8.9832
140.0 103222 | 2.6154 |, 0.98Tx107% | 0.1955 | 8.2400
445.0 1 0.5143 | 3.660% | 0.956x107% | 0.1T87 | 7.5089
450.0 , 0.5060 @ 3.7123 | 0.924x10°° | 0.1636 @ 6.7904
455.0 1 0.4973 0 37719 0.891x107° | 0.1501  6.0856
460.0 | 0.4882 3.8425 | 0.857x107% | 0.1379 @ 5.3953

Tabela A.7T: Propriedades fisicas do isoprepanol.

A partir dos valores obtidos com a utilizacdo das subrotinas implementadas para as

correlacdes acima referenciadas. foram ajustados polindomios em termos da temperatura.

Estas correlagoes na forma de polinémios da temperatura sao bastante adequadas para os

propositos de simulaciae. uma vez que o grande interesse é ter cada propriedade como funcao

da temperatura.

A seguir encontram-se relacionados os polinomios ajustados.

1. PolinGmios para o o-cresol:

s Densidade (g em?)

p = 1.26067 — 8.8319x10°*T

o Capacidade Calorifica (J gh')

(', = 1.20961 - 2.4407x107°T

o Condutividade Térmica {(J em.s. A
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X = 0.00208796 — 2.19286x107°T

e Viscosidade (¢P)
i = 600.12 exp( —0.01809137)
o Tensao Superficial {g s7)
o — 85.6696 — 0.1321457T
2. Polindmios para o isopropanol

o Densidade (g om™)

p = 114633 — 142181510 7% T

e Capacidade Calorifica (J. gh"}
(', = 12,1872 — 0.047937 + 6.469x107° T2
o Condutividade Térmica (J. om.s. K’}

A = 0.00351442 ~ 5.75x107°T

o Viscosidade {cF)

po= Fi8. 46 exp(—0.019647)

e Tensiao Superficial {5 %)

o = 75.8596 — 0.153551T

(A.31)

(A.31)

(A.36)

(A.37)

As Figuras A.1-5 mostram. na forma grafica. a variacao das propriedades fisicas do o-

cresol e do isopropanol com a temperatura.
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[

A.9.1 Sistematica de Calculo

Todas as correlagdes aqui expostas para a predicdo das propriedades fisicas do sistema es-
tudado foram concatenadas numa unica subrotina computacional que. a partir de certos
parametros referenciados, fornecem os valores destas propriedades, as quais sao requeridas
para a predicao dos coeficientes de transferéncia de massa. ou estdo presentes nas proprias
equacoes que descrevem os balancos de massa e de energia. Assim, por exemplo. nas si-
mulacoes em que se leva em consideracao a variacao das propriedades fisicas com a tem-
peratura, esta subrotina € sucessivamente utilizada para o seu recalculo a cada passo de
integragao.

A.10 Entalpia da Reacao

A modelagem desenvolvida envolve a reacao de hidrogenacao do o-cresol dando como produto
o 2-metil-ciclohexanol. a qual é efetuada com catalisadores a base de niquel. A reacao pode
ser relatada pela seguinte equacao quimica:

Hidrogenio + 0o — Cresol — 2 — metil — cleloheranol

A entalpia da reacao ¢ necessaria para a modelagem matématica. pols ¢ um parametro
importantissimo que entra diretamente nas equagdes do balango de energia.

Na prética. a reagao ¢ catalisada, de modo que um grande numero de fenomenos estao
envolvidos na cinetica global. Isto, no entanto. nao impede de se fazer uma andlise dos
parametros termodinamicos do processo, pols estes nae sao afetados pela presenca do ca-
talisador, que modifica apenas o caminho cinético da reagdo (pemitindo um mecanismo de
reacao cuja energia de ativacdo é minimizada).

A entalpia da reacao de hidrogenacao do o-cresol pode ser obtida através dos calores de
formacao das substancias envolvidas: hidrogénio. o-cresol e 2-metil-ciclohexanol. podendo
ser expressa na forma:
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A
[

onde: B representa o o-cresol e (7 0 2-metil-ciclohexanol.
I

Para a estimativa dos calores de formacao do o-cresol e do 2-metil-ciclohexanol utilizoun-
se o meétodo de Cardozo (descrito por Reid ef ol (1937}). Este método baseia-se em
contribuicao de grupos e requer o calculo dos calores de combustdo que tambhém precisam
ser estimados.

() calor padrao de formacao do hidrogénio, por definigao, € nulo.

A Tabela A.8 mostra os valores da entalpia de formagao para o o-cresol (B) e o 2-metil-
ciclohexanol (C'}.

Substancia AH?
B 33232 kJ
8 —370.78 hJ

Tabela A.8: Entalpias de formacio do o-cresol e do 2-metil-ciclohexanol.

Com estes valores, utilizando-se a equacao {A.39). obtém-se a entalpia padvdo da reagao
de hidrogenagao do o-cresol:

AH% = —304.03 &J ‘mol{ H»)

Na reagao em questao o 2-metil-ciclohexanol € um composto que nao aparece na litera-
tura. Deste modo fez-se necessaria a predicao de algumas propriedades que geralmente se
encontram tabeladas para os compostos mais usuais {fals como as propriedades criticas e a
temperatura normal de ebuligao}.

Na estimativa de T,., P,. V., e T, para o 2-metil-ciclohexanol utilizou-se o método de
contribuicao de grupos de Joback (descrito por Reid «f ol {1987)). A Tabela A.9 mostra os
valores obtidos para as propriedades requeridas do 2-metil-ciclohexanol:

A.10.1 Efeito da Temperatura na Entaipia da Reacao

O valor acima calculado para a entalpia da reacdo ¢ o padrae. isto é. para uma temperatura
de 298 A e uma pressao de 1 atm. Sua correcao para uma outra temperatura pode ser feita
baseada na seguinte expressao:
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1. = 659.0 A

| P, = 3%7.8 bar
V.= | 3785 e mol
Ty = 166.6 A
= 0.65

Tabela A.9: Propriedades criticas do 2-metil-ciclohexanol.

AH(T)= AHE + | ACdT (A.10)

Para a determinacao dos valores de (7, foram utilizadas as correlagoes ja referenciadas
acima {H> a partir de uma equacao polinomial cibica elassica, e os componentes liguidos
através do método de Rowlinson-Bondi (Reid ¢t al., 1987) 1.

Os parametros requeridos para a utilizagao do método de Rowlinson-Bondi sao:

e . fator acéntrico
. C’g. capacidade calorifica no estado de gas ideal

e 7., temperatura critica

C'omo o 2-metil-ciclohexanol constitui um composto nao referenciado na literatura, foi
preciso estimar a sua capacidade calorifica na forma de gas ideal. Para isto utilizou-se o
método de Joback (Reid ¢t al.. 1987), o qual se baseia em contribuicao de grupos. A Tabela
A.10 mostra os valores obtidos para as constantes A, B, (" e [ do polinémio cubico que
expressa a capacldade calorifica do 2-metil-ciclohexanol no estado de gas ideal.

A= —~58.93

B = 0.799
= —4a3x1070
D= 6.33x107% |

Tahela A.10: Parametros para capacidade calorifica de gas ideal (2-metil-ciclohexanol).

Foi implementada uma subrotina para calcular AH numa temperatura especifica, onde
a integral que corrige o efeito da temperatura é resolvida numericamente.
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Para o caso da reacao de hidrogenacao do o-cresol dando como produto o 2-metil-
ciclohexanol o efeito da temperatura da-se da seguinte forma: com o aumento da tem-
peratura, cresce o efeito térmico da reagao, o que ocorre pelo fato de que o somatorio das
capacidades calorificas dos reagentes € malor que o dos produtos. de modo que com a elevacao
da temperatura A H torna-se mais negativo, o que corresponde, portanto, a um aumento na
exotermicidade da reacao.

A Tabela A.ll mostra a variacdo da entalpia (calor de reacdo) com a temperatura.

Temperatura | Entalpia J mol
390.0 305242,
395.0 -305299,
400.0 -305354,
105.0 -305408.
410.0 -305461.
115.0 -305513.
120.0 -305564.
425.0 305614,
430.0 L -305662.
435.0 -305709.
440.0 -305755.
445.0 -305800.
450.0 -305843.
455.0 -3058%6.
460.0 | -305927.

Tabela A.11l: Variacao da entalpia com a temperatura: hidrogenacao do o-cresol,

No calculo da integral que corrige o efeito da temperatura sobre o calor de reacio. optou-
se por sua resolucao via regra dos trapézios, uma vez que a Integracio analitica explicita
das fungoes (', = o(1') poderia ser dificil. Além do mais. tal procedimento. independente-
mente das fungoes ', pode ser facilmente extendido para uma outra reagdao. Deve-se notar.
também, o fato de que a subrotina computacional fol implementada sob a suposigie de gue
o valor da temperatura I' é tal que nfo ocorre mudanca de fase de nenhuim dos componentes
envolvidos na reacao. Para isto seria necessario o desmembramento da integral de modo a
considerar os calores latentes envolvidos nas respectivas transi¢oes de fase.

Outro ponto a ressaltar € que o efeito da pressao sob o valor da entalpia de reacao nao
foi considerado. o que ¢ hastante usual na modelagem de reatores quimicos. pelo seu efeito
muito menos inportante gue o da temperatura.
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Como no caso das propriedades {isicas. tambeém para a entalpia, o seguinte polindomio em

T foi ajustado:

AH = 297183 — 298867 + 0.02364587" (A.41)

A Figura A.6 mostra a variagao da entalpia com a temperatura. na forma grifica.

A.11 Propriedades Fisicas do Fluido Térmico

Clomo fluido térmico considerou-se o sytherm 800 heat transfer liguid. o qual apresenta as
propriedades relatadas a seguir. Todas as dimensoces sao dadas ne Sistema Internacional
(SI). a menos da temperatura que é dada em ",

A.11.1 Massa Especifica
or = A+ BT (A.42)

A =95729 e B = 050194

A.11.2 Capacidade Calorifica

¢ =A+BT (A.43)
A=16074 ¢ B = 15184
A.11.3 Viscosidade
B . D
np, = A+ 20—+ = (A4
I BT (A4

A = 659078, B = 1.7696x10%, (" = —9.96854x10°. D = 1.07523x10%.
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A.11.4 Condutividade Térmica
A, = A+ BT (A.15)

A= 0.13943 e B = —~1.3666x107%,

A.12 Condutividade Térmica do Tubo do Reator

A condutividade térmica do tubo do reator. considerado como sendo de aco inox 304, é dada
por:

A = al), (A.A46)

Onde \; e T sao dados em unidades SI.

Nos programas computacionais todas as grandezas sao utilizadas no sistema CGS.



Apéndice B

Caracteristicas da Particula
Catalitica

Algumas propriedades que caracterizam a particula catalitica sao requeridas para a simulagao
dos modelos matematicos desenvolvidos.

Neste trabalho considerou-se como caso-estudo a reacio de hidrogenacao do o-cresol
catalisada por N¢/ 510+ (estudada por Hichri ef al. {1991)). As seguintes caracteristicas sao
referenciadas para este catalisador:

Apresentacao comercial esferas

CGiranulometria 40 = d, < 400 pm
Densidade aparente pp = 929 Kg. m?

Area especifica 5, = 200x10° m® ‘Rg
Volume de poros v, = 0.43x107° m* 'Ry

Dois parametros importantes. quando se trata de reagdes catalisadas por solidos. sao a
porosidade e o fator de tortuosidade, os quals entram diretamente na definicao da difusivi-
dade efetiva de uma espécie reagente que difunde através dos poros de uma particula:

p, = Pme (B.1)

- ;

com L2, representando a difusividade molecular da espécie, ¢ a porosidade e 7 o fator de
tortuosidade.

189
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O fator de tortuosidade da particula mede o grau de dificuldade para a difusao das especies
através da estrutura porosa. E um parametro dificil de ser determinado experimentalmente.
Dados sumarizados a partir da literatura indicam que se pode utilizar um valor em torno de
4. quando difusao superficial é insignificante (Smith, 1981).

Para efetuar as simulacoes adotou-se um valor de tortuosidade em torno de 5 ¢ um valor
de 0.6 para a porosidade do Ni ' 5{0,.

A condutividade térmica e a capacidade calortfica do Ni 5;0, foram consideradas como
tendo valores iguais aos de materiais similares. Estas propriedades. juntamente com a den-
sidade, entram no computo das propriedades fisicas da suspensao catalitica. Seu efeito.
enfretanto. € de somenos mportancia.

Quando das simulacoes. os valores referidos na Tabela B.1 foram utilizados como dados-
base para as propriedades do catalisador Ni 570,

Propriedade Valor
~ Raio da particula 0.005 cm
Massa especifica 0.929 g/ om?
Ctapacidade calorifica 6.45 Jig. K0
Condutividade térmica | .30 J/em.s A
Porosidade 0.6 ;
Fator de tortuosidade 5

Tabela B.1: Propriedades do catalisador N¢:/5:/0..



Apeéendice C

Validacao dos Métodos de Solucao
Propostos

C.1 Introdugao

Varias reagbes que ocorrem em sistemas trifasicos seguem tipos de cinética nao-lineares,
de mode gue na analise de reatores continuos nao se pode considerar uma simples lei de
adicao das resistencias a transferéncia de massa como ¢ feito no caso de reacoes de primeira
ordem. Nestes casos, portanto, deve-se lancar mao de uma técnica de solucao numérica para
a solucao das equagoes matematicas gque expressam os halancos conservacionais.

Neste trabalho, como caso-estudo para a simulacao dos modelos desenvolvidos conside-
rou-se a reacao de hidrogenacgio do o-cresol. a qual ¢ fortemnente nao-linear. E mesmo que
esta fosse linear, ainda assim, seria impossivel uma solugao analitica pelo fato de se ter
considerado os balancos de energia para os tres modelos desenvolvidos.

Para a solugao dos modelos tubulares utilizou-se neste trabalho o metodo de Runge-
Kutta-Gill, para o modelo continuo-tubular sem dispersio axial, e o “método de tiro™ {*sho-
oting method™), para o modelo continuo-tubular com dispersao axial.

Este apendice tem como objetivo testar a adequabilidade do procedimento de solucao
utilizade neste trabalho. tomando como base de comparacao os resultados obtidos para o
perfil de concentragao de hidrogénio dissolvido. considerando-se uma reacao isotérmica com
cinética linear. caso para o qual é possivel uma solugao analitica.

191
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C.2 Solucao Analitica para uma Cinética Linear

QO balanco de massa para o hidrogénio dissolvido considerando-se um modelo com dispersao
axial para a fase liguida e uma reagao de primeira ordem. pode ser escrito como segue
(Ramachandran e Chaudhari. 1983):

d* A {4 ) . ., :
Dgp— Tf - u;( . Kroa A" — ) = KNea, (A — Ay) {CL )
dr* da ' : !
Nya,(A — Ay = ok, ol 1C.2)

(C'om as seguintes condi¢oes de contorno:

d.4 ‘ ,
Sy i; = Ay — Af) —r =0 (C.3)
14;
R N—— (€4
dr

onde ky representa a constante da taxa cinética para uma reacao de primeira ordemn. e as
demais variavels estao em conformidade com a nomenclatura utilizada nas partes precedentes
deste trabalho.

As duas equagdes aclma sao escritas na forma adimensional. como segue:

1 dfa, da;

e = — gl — @) = ouela — agd {C.5)
Pe d:t dz ¢ ) ) ) '
uslay — ag) = pteds (.6
As condicdes de contorno na forma adimensional sdo:
1 (_lr{lg 0 C
“““““““““ e {4 {1y e I { i
Pe d- [ l é
(.i’z?f Fee oy
0 —n = =1 (¢
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tendo-se as seguintes definicées para as variavels adimensionals e paraietros:

¢ Dhistancia adimensional

o Concentracio adimensional

e (oncentracio superficial adimensional

g =—
e (‘opcentracao adimensional inicial:

:Lf,’
dy; = —

=5

e (oeficiente adimensional de transferéncia de massa gas-liquide:

Npa,L
Ogp = ———
i;

o (oeficiente adimensional de transferéncia de massa liquido-solido:

' Koa,l
Qijg — =
(1
e (onstante adimensional da taxa de reacio:
wh L
0, = -
1

s Numero de Peclet adimensional para a fase liquida:
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A equacao ((.6) permite expressar o valor de a; como:

Cjgil) ) -
dy = — (C'.17)

ey o 1 Ckr

a qual, substituida na equacao (C.5), fornece:

STl - @) = B (C.18)

onde o parametro J, ¢ uma combinacdo dos pardmetros oy, a, ¢ do fator de efetividade
catalitica {7.). expresso por:

ER (C.19)

Qs 7 IO

Numa forma rearranjada. a expressao final para a concentracao adimensional de hi-
drogenio dissoivido {a;) €

1 dPa da _ .
5 71?1 - dj Ao+ d)a = —ag (C.20)

A expressdo acima representa uma equacgao diferencial ordinaria linear de segunda ordem,
para a gqual uma solugao analitica pode ser obtida diretamente, a partir da teoria das equacoes
Hneares.

Tem-se a seguinte solucao analitica para a equagao ((.20), e suas condigoes de contorno
((1.7) e (.8} (expressando o perfil de concentracio de hidrogénio dissolvide):

iyl Aq expi \q) enxp (Az)— ArexpiA ) exp{ Az}

a; = —————t Pelay (au+31,) ~a] (

gl _;_}}13

5 ) (C.21)
“exp(Ar) — A7 explAq)

Os parametros \; e A\, sdo as raizes da equacdo caracteristica de (.20}, dados pelas
seguintes realagoes:

[N
[

1 SN RN .
A Pe = [P 4Pe(oy + )T} (.
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1.2

1 c s -
As = ;{PE‘ — Pe” =4Pe{ayg + Fis )

! (C.23)

A solugao para o caso em que a fase liquida se move em fluxo empistonado {“plug fow™)

pode ser derivada a partir da equacgaoe (.20}, fazendo-se Pe - oc, de modo que ela reduz-se
a:
L{c.”.!g ) PO - |
WZ’ “+ {{.‘igg -+ _553 by = gl i(_ _)l)
dx

com a seguinte condicao inicial:

ay = ap - -z =10 (C.25)

A solugao do problema de valor inicial dado pelas equacgdes (('.24) e (('.25) pode ser
obtida por integracao direta, resultando a seguinte expressao para o perfil de concentracao
de hidrogénio dissolvido:

v . P gl AL IR IY
Ay = et L exXp (g + ) lay — ] (.26
(Igg - ;_.'353

Assim. as equagoes {(".21) e (('.26) representam as solucoes analiticas para o perfil de
concentragao de hidrogénio dissolvido. considerando-se modelos de dispersao e de fluxo em-
pistonado para a fase liquida, respectivamente. para o caso de uma reagao isotérinica de
primeira ordem.

Estas soluc¢des analiticas sao utilizadas a seguir. para verificar a adequabilidade dos
métodos numeéricos utilizados neste trabalho para o caso de cinéticas nao-lineares.

C.3 Comparacao de Resultados: Solucao Analitica
versus Solucao Numeérica

3

A seguir apresenta-se uma comparacao dos perfis de concentragao de hidrogenio dissolvido
obtidos pelo método numeérico e pelas formulas analiticas para o caso linear. considerando-se
os modelos de dispersao axial e plug flow.
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Os resultados da solugao numeérica foram obtidos mediante a substituicao de uma ex-
pressao linear para a taxa de reaco. nas subrotinas especificas dos programas desenvolvidos.
Em conjunto foram lmplementadas subrotinas computacionals para o computo da solugao
analitica de acordo com as expressoes acima desenvolvidas.

C.3.1 Modelo Plug Flow

A Tabela (.1 mostra os resultados obtidos para o caso de se supor um modelo de fluxe
empistonado para a fase liquida. Nas simulacoes considerou-se ay = 2.0, o, = 2.0 ¢
o =~ 4.0,

ar = 0.0 ap = 0.5 f an = 1.0

" - ", Anal. Cap Num. | ap Anall o g; Num, | e Anal. Y Num.
0.0 0.000 0.000 0.500 0.500 1.000 1.000
0.1 0.182 0.182 0.590 0.590 1.000 1.000
0.2 0.330 0.230 0.663. 0.664 0.999 0.999
0.3 0451  0.451  0.725 0.725 0.999 0.999
0.4 0551 0550 0 0.775  0.775 0 0.999  0.999
0.5 0.632 | 0632 | 0.815 0.315 0.999 0.999
0.6 0.699 0.698 0.849 0.8319 0.999 0.999
L0700 0.733 0.753 0.876 0.876 0.999 0.999
0.8  0.798 0.797 0.393 0.398 0.999 0,999
0.9 0834 0.834 0.916 0.916 0.999 0.999
1.0 0.364 0.864 0.931 0.931 0.999  0.999

Tabela (. 1: Comparacao: solugao analitica vs. numerica para o modelo plug flow.

Qs resultados mostrados na Tabela (".1 mostram a excelente concordancia entre os resul-
tados do método numeérico utilizado {Runge-Kutta-Gill) e agueles da solucao analitica. para
o caso linear; os perfis praticamente coincidem. Isto permite induzir umma boa aproximacgao
também para os casos nao-lineares.

C.3.2 Modelo com Dispersao

A Tabela (.2 mostra os resultados obtidos para o caso de supor-se um modelo de fuxo
com dispersao axial para a fase liguida. Nas simulagoes considerou-se «y = 2.0, oy, = 2.0
ep =40 e Fe = 1.0,
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ay = 0.0 ap = 0.5 a;; = 1.0
= Anal. | g Num.  ¢; Anal. | @ Num. - a; Apal. | a; Num.
0.0 | 04812 | 04317 | 0.7399 07406 0.9992 | 1.000
1N 0.5265 0.5270 0.7626 0.7633 0.9992 1.000
0.2 | 0.5666 0.5672 0.7828 (.7834 0.9991 1.0006
0.3 0.6018 0.6025 1.38002 (0.5010 {.5990 1.000
0.4 1 0.6323 0.6331 0.8155 0.8164 0.9990 1.060
0.5 0.65%83 1.6592 0.8285 0.8294 (3.9990 | 1.000
0.6 @ 0.67499 (1.6809 (0.8343 0.8403 (3.94989 1.0060
0.7 1 0.64971 (.69381 0.8478 . 0.8489 (3.9989 1.000
0.8 0.7086 3.7108 0.8541 . 0.3552 0.9989 1.G600
0.9 0.7174 07187 1 0.8580 0.8592 (.9929 i L.000
1.0 07201 0.7215 1.85894 0.8606 0.9989 1.000

Tabela C'.2: Clomparaciao: solugao analitica vs., numérica para o modelo de dispersao axial.

Os resultados mostrados na Tabela (.2 apresentam boa concordancia, indicando a ade-
quabilidade do método numerico de solucao utilizado (“shooting method™}. Ne entanto. isto
nao ocorre para todos os conjuntos de valores numéricos dos principais parametros simula-
dos. sendo o método bastante sensivel ao numero de Péclet. Ocorremn instabilidades para
altos valores deste parametro.

A Tabela (.3 mostra o comportamento para alguns valores de Pe. Considerou-se a; =
=} {
0.0, gl = 2.0e kg - 2.0.

Os resultados expostos na Tabela (.3 mostram que um aumento do numero de Péclet

torna o procedimento numeérico bastante divergente da solucao analitica. Para o caso de
Pe = 7.0, por exemplo. o método diverge completamente, apresentando valores absurdos
(a; =+ 1) para a concentragao de hidrogénio dissolvide neo liguido (em lugar de uma solucao
assintotica com a; — |, representando a saturacao do liquido pelo hidrogeénio).

Este tipo de divergéncia ocorre comumente na resolucao numeérica de problemas de valor
de contorno envolvendo equacdes diferenciais onde aparecem certos parametros. tais como o
numero de Péclet que aparece nos problemas com modelos de reatores de fluxo tubular. Tais
problemas sao bem conhecidos e bastante estudados (Burghart e Zaleski (1963}, Hlavacek e
Hofmann (1970) e Shah e Paraskos {19753}, por exemplo].
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Pe=0.5 Pe=10 Pe = 5.0 Pe =70
= 1 a; Anal.  a; Num.  a; Anal. | a; Num. | @/ Anal. o, Num. @ Anal. a Num.

0.0 = 0.5583 0.553% 0.4812 0.4817 0.2350 0.2352 0.1390 0.1892
0.1 0.5347% 0.5853 (.5265 0.5270 0.3434 0.3439 0.3104 (.3109
S 0.2 0.6032 0.6088 0.5666 0.53672 0.4364 0.4372 0.4136 0.4147
0.3 0.6288 0.6296 (.6018 0.6025 0.516] 0.5176 0.5013 0.5038
0.4 0.6468 0.6475 (.6323 0.6331 0.5842 0.5869 0.5758 0.5815
0.5 1 0.6620 0.6628 0.6583 0.6592 0.6423 0.6473 (.6389 0.6524
0.6  0.6746 0.6754 0.6799 0.6309 0.6913 0.7008 0.6923 0.7237
0.7 0.6845 0.6853 0.6971 0.6951 0.7320 0.7499 0.7368 0.310%9
0.8  0.6916 0.6925 0.7096 0.7108 0.7640 0.7931 0.7726 0.9478
6.9 0.6960 0.6963 0.7174 0.7187 0.7362 0.8512 0.7933 1.2129
1.0 0 0.6975 0.6984 0.7201 0.7215 0.7950 0.9194 0.5091 1.79038

Tabela C.3: Comparagao: solucdo analitica vs. numérica para diversos valores de Pe.



Apéndice D

Sensitividade da Transferencia de
Massa

Os parametros associados a transferéencia de massa sdo de fundamental importancia na mo-
delagemn matematica de reatores trifasicos. pois, na maloria das sitnacées. eles podem deter-
minar a performance global do reator.

Ramachandran e Chaudhari (1980, 1983} apresentam uma revisao das principais cor-
relacoes disponiveis para a predi¢ao dos coeficientes de transferencia de massa gas-liquido e
liguido-sélido.

Estas correlacoes estao associadas aos tipos especificos de reatores trifasicos mals utili-
zados na pratica. Assim. tém-se correlagées particulares para reatores em leito gotejante.
colunas de bolhka e lama, mecanicamente agitados e leitos fluidizados trifasicos.

As correlacdes para a avaliacdo dos coeficientes de transferencia de massa sao resultado
de experimentos. e Ramachandran e Chaudhari (1983} fazem uma exposi¢ao sucinta sobre
os principals metodos empiricos ufilizados na transferéncia de massa em sistemas trifasicos.
Invariavelmente, estas correlagoes sao fortes fungdes das propriedades fisicas das espécies
gquimicas envolvidas, como tamhém. do estado fluido-dinamico do sistema.

Neste trabalho foram utilizadas as correlagoes referenciadas por Sylvester et al. (1979).

A seguir apresenta-se um estudo da sensitividade destas correlagdes as principais variavels
nelas presentes. O procedimento consiste na manutencao de todas as variaveis em valores
constantes, a menos daquele da variavel cujo efeito sobre a variavel dependente se pretende
verificar. Isto permite estabelecer quais variaveis tém maior influéncia sobre os coeficientes
de transferencia de massa.
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D.1 Transferéncia de Massa Gas-Liquido

Para a predicao do coeficiente global de transferencia de massa gas-liquido { A’z a,} utilizaram-
se as seguintes correlacdes:

. 1.3 1°2
( D )
{\LZU“Q(M) (’U{) (D.1)
P B
e 1.9 ‘(‘J" y o4
a, :;Ew;;({g) (:gg) (D.2)
Y e

As variavels que aparecem nas correlacoes sdo a viscosidade {u). a velocidade superficial
do gas (u¢). a massa especifica (p), a tensao superficial {7) e a difusividade molecular do
gas. O subscrito [ indica grandeza da fase liquida {no caso, da suspensao).

Na Tabela D.1 mostram-se os efeitos destas varidveis sobre o coeficiente de tranferéncia
de massa gas-liguido. Nota-se que algumas propriedades fisicas, como a massa especifica e a
tensao superficial, exercem forte influéncia na predicio do coeficiente global de transferéncia
de massa gas-liquido. de modo que uma variacio de cerca de 15 “¢ em cada uma destas. tem
como efeito um variagao similar em magnitude no coeficiente.

I, pr o D wg | variagae  Apa, efeito
cP i giem®  gist i emFis [ emo s {“e} st (%)
0.063 | 0.637 152 0.71%-5 | 17.1 0 0.292 0
0.672 | 0.637 152 1 0.71%9e-5 1 1701 +15 0.285 ¢ -2.2
0.053 1 0.637 | 152 1 0.719e-5 1 17.1 -15 0.300 . 2.9
0.063 | 0.733 | 15.2 | 0.71%-5 | 17.1 +15 0.332 1 13.7
0.063 | 0541 1 15.2 | 0.719-5 | 17.1 -15 0.251  -13.9
0.063 | 0.637 | 17.5  0.71%-5  17.1 +13 0.262 | -10.0
0.063 | 0637 | 12,9  0.71%9-5 @ 17.1 -15 0.330 1 13.1
0.063 0 0.637 | 15.2  0.827e-5  17.1 +15 0.313 ¢ 7.2
0.063 0 0.637 | 15.2  0.6lle-5 17.1 -15 0.269 1 -7.8
0.063 ¢ 0.637  15.2 07195 19.7 +15 0.336 ¢ 15.0
- 0.063 L0637 152 0.719-5 145 -15 0 0247 1 -15.0

Tabela D.1: Sensitividade da transferéncia de massa gas-liquide.
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D.2 Transferéncia de Massa Liquido-Sélido

Para a predicao do coeficiente global de transferencia de massa liquido-solido { A, a,} utilizaram-
se as seguintes correlagoes:

R S b3
. Dp — £ !

2
1

6w
ap = — (D.A4)
gy

As variavels (ue aparecem nas correlacoes sao a viscosidade {u), a diferenca de massas
especificas {p; — py}. a difusividade molecular do gas, a concentracao de catalisador {w). a
massa especifica da particula {p,] e o diametro da particula (d,).

Na Tabela D.2 mostram-se os efeitos destas variaveis sobre o coeficiente de tranferencia
de massa liquido-solido. As variaveis presentes nas correlagbes tém uma forte influéncia
no valor predito para o coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido, destacando-se
aguelas associadas a particula (concentracao de catalisador. massa especifica e diametro da
particula).

A Tabela D.3 mostra a variacao dos coeficientes globais de transferéncia de massa gas-
liguido e liquido-sélido em funcao da temperatura. Isto foi feito considerando-se os os po-
linémios da temperatura, ajustados para a predigao das propriedades fisicas do o-cresol e do
isopropanol. E grande a influéncia da temperatura sobre os coeficientes de transferéncia de
massa. Tém-se um aumento de cerca de 59 ¢ e de 150 ¢ nos coeficientes de transferéncia de
massa gas-liquido e liquido-sélido. respectivamente, variando-se a temperatura de 390 para
420 K (uma elevacao de aproximadamente 12 “, apenas).
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o P Py D w pp - dy variacao | A,a, | efeito |

P giem®  glem® | em®s g em® i giem® | em (%) s (9
0.063 | 0.637 | 0.22e-2 | 0.719-5> = 0.05 | 0.929 © 0.0100 0 0.649 0
0.072  0.637  0.22e-2 | 0.T19-5 | 0.05  0.929  0.0100 =15 0.593 . -8.5
0.054  0.637  0.22e-2 ' 0.7T19%-5 | 0.05 = 0.929  0.0100 15 0.719  10.8
0.063  0.732 0222 0 0.719e-3 1 0.05  0.929  0.0100 15 L0679 4.8
0.063 | 0.541 ' 0.22e-2  0.719e-5 . 0.05 = 0.4929  0.0100 15 0.614  -5.3
0.063 | 0.637  0.23e-2  0.719e-5 | 0.05 © 0.929  0.0100 —15 0.649 0
0.063 | 0.637  0.19e-2 0.719e-5 | 0.05 | 0.929  0.0100 .  -15 0.619 0
0.063 | 0.637 | 0.22e-2  0.827e-5 | 0.05 | (.929  0.0100 1 15 0.712 9.8
0.063 | 0.637 | 0.22e-2 0.61le-5 | 0.05 & 0.929 | 0.0100 . -15 0.582  -10.3
0.063  0.637 | 0.22¢-2 0.719e-5 . 0.06 | 0.929  0.0100 415 0.778  20.0
0.063  0.637 | 0.22e-2  0.719e-5  0.04 . 0.929  0.0100 . -15 0.519  -20.0
0.063 | 0.637 | 0.22e-2 0.719e-5 © 005  1.068  0.0100 =15 0.564  -13.0 .
0.063 | 0.637 | 0.22e-2  0.719e-5 . 0.05 | 0.790  0.0100 @ -15 0.763  17.6
L 0.063 | 0.637 0222 0.718e-5 ¢ 0.05 | 0929  0.0115 1 +15 0.564  -13.0
L 0.063 1 0.637  0.22e-2  0.719-5  0.05  0.929 | 0.0085  -15 0.763 | 17.6

Tabela D.2: Sensitividade da transferéncia de massa liquido-solido.

T Rra, ha, )
I 571 [
290 0.0734 - 0.884
420 0.0965 1.541
440 01173 2.222

Tahela D.3: Sensitividade da transferéncia de massa gas-liquido e liquido-solido com a tem-
peratura.



Apéndice E

Solucao de Problemas de Valor de
Contorno

E.1 Introdugao

As equagoes diferenciais ordindrias em que surgem condigbes de contorno, ao inves de
condicoes inicials, aparecem com hastante frequéncia em problemas cientificos e de enge-
nharia. Um exemplo classico. em que resulta um problema deste tipo. é a modelagem
matematica de reatores quimicos de fluxo tubular, em que se considera a dispersao axial de
massa e ‘ou de calor.

E muito dificil a elahoracdo de um programa geral para a solucio de problemas de valor de
contorno, de modo que é muito mais facil proceder a elaboragdo de um programa especifico
para um determinado problema (Pacitti e Atkinson. 1977). Isto, evidentemente, permite
uma grande maleabilidade na simulacao, que pode ser feita considerando-se as mais diversas
sifuacoes.

A seguir apresenta-se uma compilagao sucinta das principals fécnicas utilizadas na re-
solucao de problemas de valor de contorno.

E.2 Meétodos de Solucao: Breve Discussao

A solucao de problemas de valor de contorno é feita. hasicamente, seguindo duas diretrizes:
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e As equagoes diferenciais sao convertidas em equagoes algébricas segundo wmn esquema
de diferencas finitas. e em seguida utilizam-se metodos da algébra para a resclugao
destas equagdes algébricas.

e Conversao do problema de valor de contorno em um de valor inicial. Arbitram-se
condi¢oes inicials para um ponto do contorno em que nao se conhecem os valores das
variaveis dependentes. e entao integram-se as equac¢oes por um método adequado a
solu¢ao de problemas de valor inicial (tipo Runge-Kutta ou mesmo Euler, por exem-
pla) até o outro ponto do contorno para o qual se conhecem os valores das variaveis
dependentes. Comparamm-se os valores fornecidos pela integracao com aqueles conheci-
dos. e com base na discrepancia entre estes valores arbitram-se novas condi¢des iniciais.
reiniciando o procedimento de integracao. de modo que o processo € repetido até que
se obtenha uma concordancia definida entre os valores da integracao e os valores co-
nhecidos das variaveis dependentes no pento do contorno.

Estes dois procedimentos sao a base de todos os métodos especificos para a solugao de
problemas de valor de contorno.

Varios trabalhos da literatura devotam atengiao a resolucéo de problemas de valor de con-
torno, sobretudo aqueles que dizem respeito a modelagem matematica de reatores quimicos.
Hlavacek e Hofmann (1970), por exewplo, fazem um estudo do problema de transferéncia
axial de massa e de calor em reatores gquimicos tubulares. Estes autores apresentam uma
revisao dos principals metodos de solucao para tais problemas. discutindo sucintamente a
estratégia de computagao dos métodos em questao, bem como as vantagens e os problemas
relacionados. Segundo estes autores os principais métodos utilizados para a resolugao do
problema de valor de contorno (surgido a partir do halango de massa e de energia para um
reator tubular com dispersao axial) sao os seguintes:

1. “Shooting Method”

Neste caso o problema de valor de contorno é convertido em um problema de va-
lor inicial que pode ser integrado de forma reversa (utilizando-se um algoritmo do
tipo Runge-Rutta. por exemplo). da salda para a entrada do reator, pois em sentido
contrario o procedimento conduz a instabilidades numeéricas inerentes. Este procedi-
mento requer escolhas adequadas para os valores de temperatura e concentracao a saida
do reator. os quais podem ser melhorados durante o processo de computacio. pelo uso
cde nma formula de interpolacao (bissecao ou Newton-Raphson. por exemplo). até que
se satisfacam as condigdes de contorno conhecidas a entrada do reator. Este método
(tambem conhecido como “metodo de tiros™} é hastante adequado, especialmente nos
casos e que os outros metodos falham ou requerem computagdes excessivas.

2. Linearizacao
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Este método consiste na linearizacao dos termos cinéticos nao-lineares. convertendo-se
as equacoes nao-lineares em lineares. Em muitas situagoes, o problema linear resultante
pode ser tratado de forma analitica, ou se isto nao for possivel aplicar-se o “shooting
method™ acima referido.

Transformacao em equagoes diferencials parciais parabolicas

Neste meétodo. quando se escrevemn as equagées de balancos conservacionals, mantém-
se os termos transientes nas equacoes (derivadas em relagido ao tempo). Este método
supoe que a solu¢ao do problema de valor de contorno é obtida para tempos longos.
A solucao das equagdes diferenciais parciais parabdlicas com as condi¢bes iniciais ¢
de contorno associadas pode ser encontrada utilizando-se varias téenicas numericas.
Esquemas de diferencas explicitos-implicitos ou lnplicitos com escolhas de pontos nas
mathas, a fim de estabelecer os termos nao-lineares. parece ser o melhor procedimento.
As equagoes lineares algébricas resultantes formam uma matriz tridiagonal e podem ser
resolvidas pelo metodo de eliminagao de Thomas. A grande vantagem deste método
€ que no estagio inicial de integracao apenas poucos pontos de malha precisam ser
utilizados, podendo-se aumentar este ntumero durante a computagao. Um problema
deste método € que para altos valores de alguns parametros torna-se necessario uin
incremento espacial bem pequeno. e o maximo incremento temporal permitido tem de
ser bastante pequeno a fim de se preservar a estabilidade do esquema de diferengas
proposto. Isto também ocorre nos casos em que se tém fortes nao-linearidades, de
modo que o tempo de computagao pode se tornar muito grande.

Outros metodos

As equagoes sao transformadas em um sistemna de equagoes algébricas nao-lineares,
que podem ser resolvidas utilizando-se um meétodo adequado {Newton-Raphson. por
exemplo). A medida em que aumenta o niumero de equagoes algébricas nao-lineares
a serem resolvidas as dificuldades numéricas também aumentam {sobretudo no que
diz respeito ao metodo de Newton-Raphson}. Dentre estes métodos pode ser citado
o “método de colocacio ortogonal” {Villadsen e Stewart, 1967} que vem sendo cres-
cenfemente utilizado na solucao de problemas da engenharia quimica {principalmente
aqueles que envolvem reagdes cataliticas).

Para modelos de reatores tubulares trifasicos em que se consideram os fenémenos de

dispersdo axial. Ramachandran e Chaudhari {1983} recomendam a utilizacdo do “métode

de tiros™ que foi sugerido e utilizado por Goto e Smith (1975). Este meétodo foi utilizado na

resolucac do terceiro modelo desenvolvido neste frabalho, conforme citado.

Ramachandran e Chaudhari (1983} citam a possibilidade de se emipregar o métode de

\

colocagao ortogonal na modelagem de reatores trifasicos. No entanto, reconhecernt os autores.,
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este métodeo € utilizado muito mais frequentemente (e com sucesso) na modelagem de reatores
cataliticos gas-solido.



Sumario

In this work is presented the modeling and the simulation for three mathematical models
for three-phase catalytic reactor. The models are steady-state and one-dimensional.

The mathematical formulation of the models is shown, by the consideration of the mass
and energy balances. In the first model the reactor is considered a series of perfectly mixing
tanks. in the second the reactor is considered tubular without axial dispersion. and in the
last one consider the reactor tubular with axial dispersion.

By way of the computacional programs. has been performed simulations for the three
developed models. Are shown the principal results obtained by simulation. The effects of
the parameters on the performances are analysed for each type of model.
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