UNIVERSIDADE ESTADUAL DE CAMPINAS

FACULDADE DE ENGENHARIA QUIMICA

Area de Concentragso: Desenvolvimento de Processos Quimicos

DESENVOLVIMENTO DE UM SOFTWARE PARA ESTUDO DO
COMPORTAMENTO DINAMICO DE REATORES DE LEITO FIXO

Dissertacdo submetida a comisséo de Pés-graduacéo
da Faculdade de Engenharia Quimica - UNICAMP
como parte dos requisitos necessarios para obtencéo
do Grau de Mestre em Engenharia Quimica.

Autor: Maria Cristing Ribelro de Azeredo

Crientador: Prof. D, Rubens Macie! Fitho

Campinas
Setembro de 1608

BHICARP
AR TECA TEXTRA,




M gfggfg fwgé

5
Ll

3;}54”?‘1 &‘é f{}‘;‘;ﬁ é%:}

‘%’-S?Q e

CH-000987 326

FICHA CATALOGRAFICA ELABORADA PELA

BIBLIOTECA DA AREA DE ENGENHARIA - BAE - UNICAMP

Az24d

Azeredo, Maria Cristina Ribeiro de
Desenvolvimento de um software para estudo do

comportamento dindmico de reatores de leito fixo / Maria
Cristina Ribeiro de Azeredo.--Campinas, SP: [s.n.], 1996.

Orientador: Rubens Maciel Fitho.

Dissertacdo {mestrado) - Universidade Estadual de
Campinas, Faculdade de Engenharia Quimica.

1. Reatores quimicos. 2. Modelos matematicos. 3.
Alcool - Oxidagso. 1. Maciel Fitho, Rubens, I1.
Universidade Estadual de Campinas. Faculdade de
Engenharia Quirnica. III. Titulo.




Dissertac&o defendida e aprovada em 30 de setembro de 1996 pela Banca
Examinadora constituida pelos Professcres Doutores:

' Prof. Dr. Rubéns Maciel Filho

LS - fl)
g g E
el RV /Z}{” 7 744 ]
et . e i E

= Prof Dr. Gustavo Paim Valenca




DESENVOLVIMENTO DE UM SOFTWARE PARA
ESTUDO DO COMPORTAMENTO DINAMICO
DE REATORES DE LEITO FIXO

Esta versédo corresponde a redacdo final da Dissertacéo
defendida por Maria Cristina Ribeiro de Azeredo e aprovada pela
Comissao Juigadora em 30/09/96.

frof. Dr. Rubeﬂs Maciel Fitho

SETEMBRO, 1996
CAMPINAS - SP - BRASIL



Ao meu noivo Rogério,

e aos meus pais, Carlos e Maria.



AGRADECIMENTOS

Devo meus agradecimentos,

Aos meus pais, que nos momentos dificeis sempre tiveram uma palavra de incentivo. Ao meu pai

especialmente, por toda a sua ajuda e dedicaggo.

Ao meu noivo Rogério, que tdo bem soube compreender os finais de semana que ndo pudemos

estar juntos e principalmente, por todo o seu apoio.

Ao prof. Dr. Rubens Maciel Fitho, por toda a sua paciéncia, boa vontade e estimulo nas horas de

desanimo.



RESUMO

A grande utilizacio dos reatores cataliticos de leito fixe na inddstria quimica, assoctado
com a necessidade de operacgio de alta performance requerendo o uso de técnicas de otimizacdo e
controle avancgado tem motivado o desenvolvimento e o uso de modelos detalhados. As
caracteristicas heterogéneas, causadas devido a presenga do solido e ao fato do sistema ser de
pardmetros distribuidos e as equagdes serem ndo-lineares, quando analisadas do ponto de vista
dindmico, podem levar a ocorréncia da resposta inversa. Sem um modelo detalhado, este tipo de
comportamento ndo pode ser predito de uma maneira segura, o que torna dificil a defini¢fio de
politicas operacionais 6timas e de controle. A aplicagio de um modelo heterogéneo poderia ser
uma solugdo, mas o tempo computacional pode ser proibitivo para aplicagio em tempo real. Um
modelo dindmico, bidimensional, pseudo-homogéneo modificado que procura levar em conta, de
maneira efetiva, a presenga do sohdo, € apresentado. A reagdo de obtengfio do acetaldeido através
da oxidagfio do etanol sobre catalisador de Fe-Mo ¢ utilizada como caso estudo, embora o
modelo matematico deterministico para representar os fenbmenos que ocorrem em um reator de
leito fixo ndo dependa da equagdo da taxa. O fato da reacdo ser fortemente exotérmica exige a
utilizacio de reatores resfriados por fluidos refrigerantes, e isto tem de ser considerado no

desenvolvimento do modelo matematico do reator.

Para a soluglo das equagdes do modelo dinamico, propde-se um método que consiste em
aplicar o método da colocagfo ortogonal na direcio radial e o método de Runge-Kutta de quarta
ordem na direcdo axial e na variavel tempo. Entretanto, ¢ modelo dindmico exige o conhecimento
prévio do perfil das variaveis de estado no instante inicial. Deste modo, o modelo estacionario €

apresentado como estudo para definir critérios para o modelo dindmico.

Uma extensiva analise sensitiva do reator ¢ feita de modo a se defimir critérios seguros de
operagio, e para isso € estudada a influéneia das variaveis de operagdo no comportamento

dindmico do reator.



ABSTRACT

The development and use of detailed models have been motivated by the great application
of a fixed bed catalytic reactor in Chemical Industry and the need of high profile operations that
require optimization and advanced control. The heterogeneous features, caused by the presence of
solid particles and due to the fact that this is a distributed parameter system and non-linearity of
the equations, when analyzed from a dynamic point of view, may cause to inverse response.
Without a detailed modei, this behavior can not be predicted in an accurate fashion, therefore the
optimum operational and control policies become difficult to be determined. The solution could be
the application of a heterogeneous model, however, the running time might be prohibitive for a
real time application. A dynamic, two-dimensional, modified pseudo-homogeneous model that
considers, effectively, the presence of solids particles is presented. The reaction of obtention of
acetaldehyde by the oxidation of ethanol over a Fe-Mo catalyst is used as a study case, although
the deterministic mathematical model that represents the phenomena that occurs in a fixed bed
catalytic reactor does not depend on rate equation. It is necessary to use cooling reactors because
the reaction 1s highly exothermic. This fact was considered in the mathematical model of the

reactor.

The method proposed to solve the equation of the dynamic model consists on the
application of orthogonal collocation for radial direction and fourth-order Runge-Kutta for the
axial as well as for the time. However, the dynamic model requires the previous knowledge of
state variables profile at the initial time. Therefore, the stationary model is presented as a study to

define the criteria for the dynamic model.

An extensive analysis of the reactor is performed in order to define accurate operational
criteria, and therefore the influence of operational variables in the dynamic behavior in the reactor

is studied.
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CAPITULO I - INTRODUCAQ




L1 OBJETIVOS

Os reatores de leito fixo s#io equipamentos muito utilizados na indastria quimica,
principalmente em reagdes cataliticas. O controle efetivo desses reatores ¢ fundamental para se
obter operagdes seguras, especialmente quando alta performance € desejada. Desta forma, deve-se
conhecer muito bem o reator a ser controlado e para tanto, necessita-se de um modelo que
descreva o seu comportamento, da melhor maneira possivel, sendo capaz inclusive de prever seu
comportamento dindmico. Por outro lado, as aplicagdes de um modelo dindmico normalmente
requerem um grande esforgo computacional com impacto direto no tempo de processamento.
Portanto, além do desenvolvimento de modelos com grande potencial de predigdo, tem-se que
considerar a dificuldade na sua solugéo tanto em termos computacionais quanto na disponibilidade
dos parmetros necessarios. Assim sendo, este trabalho tem como objetivo principal o
desenvolvimento de um modelo dindmico que incorpora a variagio das propriedade fisicas e sua
influéncia na velocidade de escoamento e nos parimetros de transteréncia. Normalmente, a
literatura nfio tem levado esse aspecto em consideragfo. Adicionalmente € incorporada a variagio
temporal do fluido refrigerante avaliando de forma global a influéncia das variaveis operacionais
no comportamento dindmico do reator.

Utilizou-se da reacdo de oxidacgio do etanol a acetaldeido como exemplo para a simulagio
do reator. Como catalisador o Fe-Mo foi utilizado, ja tendo sido estudado anteriormente por
Maciel Filho (1985) e Domingues (1992). Esta reagio, no entanto, € altamente exotérmica,
exigindo assim o resfriamento do reator.

Para a resolucfo das equacgdes do modelo, um método matematico alternativo € proposto.
Este método procura ser eficiente sem necessitar de altos tempos de computagio, tendo portanto

grande potencial para ser aplicado em situacdes onde a rapidez na solugdo é importante.



L2 ORGANIZACAO DA TESE

O capitulo TI - Fundamentos Teoricos ¢ Revisdo da Literatura - ¢ composto do estudo
teorico a respetto do modelo adotado para descrever o reator.

O desenvolvimento das equagdes do modelo, asstm como a sua resolugdo para o estado
estacionario constam do capitulo Tl - Desenvolvimento do Modelo e Estado Estacionario. Ainda
no capitulo IIL, um estudo sobre a sensitividade do reator no estado estacionario ¢ apresentado.

O capitulo IV - Medelo Dindmico e Comportamento Transiente - apresenta as equagdes
do modelo dindmico e propde o método de resolugiio dessas equagdes. E feito, ainda, um estudo a
respeito da sensibilidade do reator para variagdes na temperatura de entrada do gas. Trés tipos de
perturbagdes sdo estudadas. Apresenta-se ainda um estudo sobre a importancia de se considerar
um modelo rigoroso para o fluido refrigerante do reator. S&o consideradas as variagOes das
propriedades fisicas e seu efeito na velocidade do fluido e nos pardmetros de transferéncia de
calor e massa.

No capitulo V - Analise Sensitiva - procura-se estudar o efeito das variaveis de operagio
no gés e ainda, a interagdo enire estas variaveis que constituem informagGes Uteis para definir
critérios eficientes de controle.

No capitulo VI sao apresentadas as conclusdes gerais ¢ foram dadas algumas sugestdes

para trabalhos futuros.



CAPITULO 2 - FUNDAMENTOS TEORICOS E

REVISAO DA LITERATURA
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.1 INTRODUCAO

Neste capitulo, sdo apresentadas as caracteristicas basicas do reator de leito fixo para o
processo de obtenglio do acetaldeido através da oxidacio do alcool etilico sobre catalisador de Fe-
Mo. A apresentacio dos fenOmenos que ocorrem no reator € feita através de um modelo
matematico, dindmico considerando o sistema como sendo bidimensional, pseudo-homogéneo,
"plug-flow” com dispersdo radial para modelar o reator. Também sdo apresentadas as referéncias
bibliograficas mais relevantes para a concepcio e realizacio deste trabalho. Apesar do trabalho ter
sido desenvolvido para um processo especifico, os procedimentos ¢ o modelo utilizado sio

obviamente de uso geral.

IL2 PROCESSO DE OXIDACAO CATALITICA DO ETANOL A ACETALDEIDO

A reacdo de obtengdo do acetaldeido através da oxidagdo do alcool etilico tem sido muito
estudada desde o século XIX.

Inicialmente, o cobre e a prata e suas ligas eram os principais catalisadores utilizados,
porém sao metais caros € que ndo apresentam alta conversio e seletividade.

Maciel Fitho (1985) utilizou-se do catalisador de Fe-Mo oxidado para obter dados
cinéticos da oxidagdio catalitica do etanol ao acetaldeido. Verificou que, para temperaturas
relativamente baixas (180 - 240 ’C) obtinha altas conversdes (por volta de 98%) e seletividade
completa em acetaldeido.

A prata € o cobre exigem, respectivamente, 500-570 "C e 330-400 °C, ¢ ambos os
catalisadores apresentam rendimentos inferiores a 85% em acetaldeido e seletividade em torno de
60%.

As restriches operacionais observadas experimentalmente por Maciel Filho (1985) e
exploradas por Maciel Filho e Domingues (1992) serfio utilizadas neste trabalho para defini¢io das

condigOes operacionais.
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1.3 REATORES DE LEITO FIXO

A inddstria quimica tem crescido muito ¢ se diversificado com a descoberta dos
catalisadores solidos, no comego deste século, e sua aplicagio em processos quimicos. Este
crescimente  se deve principalmente ao desenvolvimento de novos processos e do
rejuvenescimento dos processos ja existentes, a maionia deles baseados no uso de catalisadores
solidos. Para estes processos cataliticos envolvendo catalisadores solidos, os reatores de leito fixo
sdo os mais utilizados (Froment & Bischoff, 1990).

Um reator tubular catalitico de leito fixo é uma montagem de particulas de tamanho
uniforme que sdo arranmjados aleatoriamente e que sdo mantidas imoveis dentro de um tubo
cilindrico (Feyo de Azevedo et al, 1990} (figura I1.1). Para o desencadeamento das reacdes
quimicas € necessario um contato adequado entre a mistura reagente (fase gasosa) ¢ as particulas
de catalisador. O fluido reagente flui de uma maneira aleatoria entre, ao redor, € no caso de
catalisadores porosos, dentro das particulas, sendo convertidos em produtos. Casos em gue as
reagOes ocorrem na interface entre gas e solido predominam, mas mesmo em sistemas gas-solido
elas podem ocorrer em interfaces gas-liquido ou na fase liquida, isto é, com catalisadores
suportados em fase liquida. Este ¢ o caso dos chamados reatores multifasicos e nio serdo

considerados neste trabalho.

refrigerante

Figura I1.1 - Esquema de um Reator de Leito Fixo
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A diregio "descendente” do fluxo reagente ¢ a mais comum, devido a sua estabilidade.
Como desvantagem, o fluxo descendente tem a tendéncia do leito se comprimir e da gravitagio de
catalisadores finos (resultante de atritos) descerem através do leito. Estes fendmenos aumentam a
queda de pressio, ¢ devem levar a formag@o de canais ou ma distribuigio do fluxo, levando a uma
diminui¢io da eficiéncia ou seletividade do sistema.

A diregdo "ascendente” tem a vantagem de suspender catalisadores finos do leito, evitando,
assim, a formacgfo de canais preferenciais. Em contrapartida, este tipo de operagio € desvantajoso
porque leva a leitos instaveis a fluxos altos, e em circunstincias ndo usuais, pode levar a

fluidizagio.

Sdo muitas as vantagens do reator de leito fixo sobre os demais reatores, destacando-se
simplicidade, que baixa o custo para construcio, operacio e manutengdo. Necessita também de
um minimo de equipamentos auxiliares, uma vez que geralmente nio ha problema na separagio do
catalisador da corrente efluente do reator. Para reagbes ocorrendo a altas temperaturas e pressies
e que empregam catalisadores solidos, as consideragdes econdmicas geralmente exigem o uso de

um reator de leito fixo para os processos se tornarem viaveis (Hill, 1977},

As desvantagens referem-se principalmente a transferéncia de calor. Isto ocorre porque a
taxa de liberag@o ou consumo de energia ao longo do comprimento do reator ndo ¢ umforme. A
maior parte das reagOes ocorrem proximo da entrada do reator, principalmente se cuidados com a
politica operacional ndo forem tomados. Numa reagio exotérmica, a taxa sera relativamente maior
perto da entrada por causa da alta concentragiio de reagentes. O uso de diluentes inertes na
alimentagfo pode ser uma possivel solugdo para reduzir os efeitos térmicos da reagio. Também no
projeto de reatores de leito fixo, consideragdo deve ser dada ao fato de que tubos com didmetro
excessivamente grandes prejudicam a transferéncia radial de calor.

Em reatores ndo-adiabaticos com reagdes exotérmicas, a temperatura no centro do leito
pode ser muito diferente daquela da parede, aumentando a taxa de reacdo local e
consequentemente esta diferenca até o esgotamento local dos reagentes. Isto pode levar a

ocorréncia de ponto quente ou mesmo a desativacdo parcial do catalisador.
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Outra importante desvantagem da operagio de leito fixo é que a regeneracio do
catalisador € relativamente dificil de realizar. Deste modo, se a taxa de desativacdo do catalisador
¢ suficientemente rapida, custos associados com a regeneragiic do catalisador devem ser

considerados do ponto de vista comercial,

Os reatores de grande capacidade sdo os mais usados nos dias atuais. Este fato esta ligado
a um aumento da demanda de mercado, mas também reflete no progresse na area tecnologica.
Nos anos oitenta, provocado por uma saturagio do mercado e também pela construcio de novas
unidades de produgdo em paises em desenvolvimento, viu-se uma estabilizagio da capacidade dos

reatores (Froment & Bischoff, 1990).

L4 FORMULACAQO DO MODELO

Desde os anos 60, a modelagem de reatores cataliticos de leito fixo tem se desenvolvido
bastante. Froment (1967) desenveolveu um modelo pseudo-homogéneo unidimensional bastante
significativo e a partir de entfo varios modelos foram desenvolvidos para descrever, da melhor
maneira possivel, os reatores de leito fixo. Doraiswamy e Sharma (1984) apresentam uma boa
classificagdo desses modelos.

Apesar dos grandes avancos feitos nos modelos, eles tém sido usados quase que
exclusivamente para representar o estado estacionario dos reatores de leito fixo.

Modelos precisos € faceis de resolver para uma simulagio dindmica de reatores quimicos
de leito fixo slio importantes para controle em tempo real, definicdo de politicas operacionais e
projeta do processo (Kheshgi et al., 1988). Feyo de Azevedo et al. (1990) propde um guia a ser
seguido para obter esses modelos:

1. O modelo niio deve ser mats detalhado que o absolutamente necessdrio para um proposito
particular.

2. O modelo deve conter tdo poucos pardmetros quanto o possivel.

Lo

. Correlagdes adequadas devem existir para os pardmetros do modelo selecionado.

N

. O esfor¢o matematico/computacional requerido para a solugio do modelo deve ser razoavel.
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O modelo basico para descrever um reator catalitico de leito fixo ¢ o modelo pseudo-
homogéneo unidimensional. Este modelo ndo distingue entre condigdes no fluido e no solido e
considera gradientes apenas na dire¢do axial. Modelos heterogéneos distinguem entre o solido e o
fluido. A predi¢io segura do comportamento do reator, particularmente para reatores altamente
exotérmicos, reguer modelos que levem também em consideracdo os gradientes radiais de
concentracao e temperatura. O modelo torna-se bidimensioal e o esfor¢o computacional envolvido
na simulacdo do reator aumenta significativamente, embora nfio chegue a ser proibitivo. De uma
maneira geral, um modelo matematico adequado, para os objetivos deste trabalho, pode ser
desenvolvido levando em consideracdo as seguintes suposiges e caracteristicas:

- sistema pseudo-homogéneo
- variagdes bidimensionais
- estado transiente

- escoamento do fluido do tipo “plug-flow” com dispersio radial

1L4.1 Modelo Psendo-Homogéneo

Esses modelos assumem que a resisténcia ao transporte de calor e massa interfase €
negligenciavel, que as propriedades do fluido variam apenas levemente através de um didmetro de
particula e que o filme do fluido ao redor de uma particula de catalisador ¢ pequeno, tal que cada
particula com sua camada ao redor ¢ considerada como um ponto dentro de um campo
homogéneo {(Feyo de Azevedo et al | 1990). Em outras palavras, € assumido que o fluido dentro
do elemento de volume associado com a particula do catalisador ou grupo de particulas pode ser
caracterizado por uma dada temperatura, pressio e composicdo do "bulk” e que essas quantidades
variam continuamente com a posicdo no reator (Hill, 1977), Mesmo que estas suposigdes ndo
sejam estritamente verdadeiras, o modelo tem larga aceitagio quando comparada com modelos
heterogéneos, principalmente porque estes Ultimos possuem pardmetros de dificil determinacio
exata.

O uso do modelo pseudo-homogéneo reduz o nlimero de equagdes a serem resolvidas ja

que ndo fazem nenhuma distingiio entre as concentragdes e temperaturas do fluido e do sélido,

14



como acontece no modelo heterogéneo. Esta simplificagiio, no entanto, exige o emprego dos
chamados pardmetros efetivos (condutividade efetiva e difusividade efetiva) que agregam
pardmetros de transporte de massa e de calor no leito catalitico.

No caso do modelo pseudo-homogéneo bidimensional, os parimetros agregam varios
fen6menos, menos porém que no modelo unidimensional, que conta com menos pardmetros,

prevendo variagdes nos estados apenas com relagio a diregdo axial.

Segundo o procedimento basico descrito por Froment & Bischoff (1990), supondo uma

reagdo simples A4 —> B no estado estacionario, as seguintes equagdes podem ser escritas:

- Balango de massa:
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Carberry e Wendel (1963) mostraram que para velocidades de fluxo usadas em pratica
industrial, o efeito da dispersdo axial de calor e massa na conversdo € negligenciavel quando a
comprimento do leito excede cerca de 50 didmetros de particula. A mesma analise foi aprofundada
¢ extendida por Varma (1981).

A solugdo do conjunto de equagdes diferenciais dado acima foi estudada por Mihail e
Iordache (1976) e foram comparadas as performances de algumas técnmicas numéricas de
integraciio (média explicita de Liu com 5 pontos (1970), Crank-Nicholson implicito (Froment-
1962,1967) e Colocagdo Ortogonal (Finlayson, 1971)). Dentre eles, a colocagio ortogonal
precisou de apenas 2/3 do tempo de computagio dos outros métodos para resolver o sistema.
Feyo de Azevedo et al. (1990} afirmam que alcangar uma solugdo pelo método da colocagio
ortogonal € geralmente mais rapido que pelo método das diferengas finitas com equivalente
precisio, isto devido ao uso de um numero reduzido de pontos de colocagio. Froment & Bischoff

{1990) confirmam estes resultados.
1L4.2 Modelo Heterogéneo
Os modelos heterogéneos de reatores de leito fixo levam em consideragdio, de uma forma

explicita, a presencga do catalisador solido e equagbes do balanco de massa e energia sdo escritas

tanto para a fase solida quanto para a fase fluida.
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Segundo Froment & Bischoff (1990), pode ser necessario distinguir entre as condigdes de

temperatura e composigdo no fluido e na superficie das particulas do catalisador quando reages

muito rapidas com mmportantes efeitos térmicos ocorrerem.

De Wash e Froment (1971) propuseram o seguinte modelo:

- Balango de massa para o fluido;

SC 1&C .
er[ P "‘L; &)—Kgav(CmC;)

- Balango de energia para o fluido:
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- Balango de massa para o solido:

K,a,(C-C)=np,r,

- Balango de energia para o sélido:
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onde

K gl €0 coeficiente de transferéncia de massa gas-solido

@, - ¢aareaexterna da particula por unidade de volume do reator

n  : éaefetividade
h ;€0 coeficiente de transferéncia de calor fluido-particula

& | éaporosidade do leito

subscrito s e f significam solido e fluido, respectivamente,

com as seguintes condigdes de contorno:
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Apesar de correto, este modelo € de pouca utilidade por causa dos pardmetros que

necessita. A distingdio feita em termos dos coeficientes para o solido e para o fluido
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separadamente, 0 que nio ¢ facilmente obtido {ou mesmo impossivel), torna este modelo de pouco
interesse pratico.

Pereira Duarte et al. (1984) compararam modelos heterogéneos com um modelo pseudo-
homogéneo estacionario e bidimensional. Provaram que este ultimo ¢ consistente, e ainda, que
requer um menor tempo de computacio que o modelo heterogéneo. Provaram que quando o
balango entre a taxa de geragdo de calor e a transferéncia de calor radial ao longo da fase solida
favorecem a diminuicio de gradientes interfaciais, estes modelos podem ser usados. Comprovaram

ainda que a pequenos didmetros de particula, o erro introduzido por este modelo € muito pequeno.

Como dito anteriormente, os reatores de leito fixo sio muito empregados em reagdes
cataliticas. A presenga do solido nestas reagdes traz caracteristicas heterogéneas ac sistema.
Modelos bidimensionais heterogéneos exigem um tempo de computagdo muito grande, o que 0
tornaria inviavel para aplicagio em tempo real. As dificuldades aumentam com a transferéncia de
calor, que em contraste com a transferéncia de massa, ocorre tanto na fase fluida como também na
sOlida. Por outro lado, os modelos pseudo-homogéneos comumente apresentados na literatura nio
levam em conta, de maneira efetiva, a presenga do solido, o que poderia acarretar sérios erros na
modelagem do sistema. Sendo assim, sera proposto aqui um modelo pseudo-homogéneo
modificado baseado nas discussdes apresentadas por Maciel Filho (1989) e Maciel Filho e
McGreavy (1993) que leva em conta a presenca do solido. De fato, para altas vazdes de reagente,
tipica de situagdes operacionais industriais, as diferencas entre temperatura e concentragdo para as
fase fluida e solida sdo relativamente pequenas de forma que a formulagio pseudo homogénea

passa a ser wina representacfo interessante para os reatores de leito fixo.

I1.4.3 Modelo Bidimensional

Os modelos unidimensionais ndo levam em conta diretamente a resisténcia a transferéncia
de massa e calor na dire¢@io radial, considerando assim, temperaturas € conversdes constantes na
segdo transversal. Entretanto, esta considera¢io nfio € adequada quando ocorrem reacBes com

efeito térmico pronunciado, quando existe sensibilidade no desempenho do catalisador com a
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temperatura, ou quando se deseja maximizar produglo e seletividade em condigdes extremas que
minimizem os custos (Maciel Filho & Domingues, 1992).

Os modelos bidimensionais assumem a existéncia de gradientes das varidveis em duas
direcOes: na diregdo axial {(onde o escoamento € principal) e na dire¢do rachal.

No caso de reagOes altamente exotérmicas, constatou-se experimentalmente a existéncia de
perfis parabolicos de temperatura. Para estes casos, os modelos de uma dimens3o (convencionais)
ndo representam bem os perfis encontrados experimentalmente.

Para tais casos, ha a necessidade de um modelo que prediga detalhadamente o
comportamento da temperatura e da conversdo no reator, o que leva ao modelo bidimensional
(Froment & Bischoff, 1990). Maciel Filho (1989) e McGreavy & Maciel Filho (1988a) mostraram
que modelos modificados de uma dimensio podem ter sucesso na representacio dos reatores com
sigmficante reducio no tempo computacional.

Modelos de duas dimensdes podem ser desenvolvidos baseados nas consideracdes de
sistemas pseudo-homogéneos, dando origem ao conceito de coeficientes efetivos de transporte.
Tais coeficientes englobam varios mecanismos, os quais sfo dificeis de serem separados (ou
mesmo impossiveis). Desta maneira um mecanismo preferencial € considerado e o efeito de outros
fendmenos sdo incorporados através dos coeficientes efetivos.

O engenheiro de projeto requer um modelo que prediga os padrdes de temperatura e
composi¢do no reator, para ser capaz de reduzir a magnitude e manipular "hot-spots” ao longo do
eixo do reator, quando eles seriam prejudiciais por razdes de seletividade, desativagio de

catalisador, etc.

IL4.4 Escoamento "Plug-Flow"

Nesta idealizacfio de escoamento do fluido supde-se que as propriedades variem ao longo
da diregio do escoamento, ponto a ponto, porém para uma mesma posigio, em todas as diregdes,
as propriedades sdo assumidas constantes.

Este tipo de consideragiio pode ser utilizada especialmente a altas vazOes, caracteristica

dos reatores mdustriais.
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Observe que um modelo pode ser ao mesmo tempo bidimensional (e de multiplos
gradientes) quanto ao transporte de massa e energia, e unidimensional (e de maximo gradiente)
quanto ao transporte de momento (McGreavy & Maciel Filho, 1988a; Maciel Filho, 1989). Este ¢
o caso do modelo a ser desenvolvido neste trabalho.

Segundo Feyo de Azevedo et al. (1990), para modelos transientes, a dispersio axial nio
pode ser negligenciada e colocagdio ortogonal ¢ aplicada em ambas as diregdes resultando num

sistema rigido de equagdes diferenciais ordinarias.

1L.4.5 Regime Transiente

Poucos sdo os trabalhos disponiveis na literatura que utilizam-se do regime transiente para
modelagem de reatores. Este regime ¢ importante, principalmente, para investigar ©
comportamento dindmico do reator em regides de instabihdade e ainda, € usado como base para
controle.

Sem um modelo dindmico ndo é possivel prever a chamada “resposta inversa” do reator,
que ocorre em regtdes de alta sensitividade, e que pode acarretar consequéncias desastrosas para
o reator, sendo fundamental seu conhecimento na defini¢do de politicas operacionais quando alta

performance ¢ desejada.

11.4.6 Dispersio radial de calor e massa

Segundo Froment & Bischoff (1990), a transferéncia de calor na direciio radial pode ser
estudada atraves da decomposigdo da resisténcia total do leito em duas partes. A resisténcia nas
proximidades da parede do reator ¢ aquela representada por um coeficiente de pelicula na parede
interna do tubo. A outra resisténcia seria constante na diregio radial e representada pela
condutividade térmica radial. Afirmam ainda que a primeira resisténeia € maior que a segunda,

consequéncia das variagdes radiais da velocidade do fluido, da porosidade e da densidade do leito.
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No caso da difusdo radial de massa, Hill (1977) salienta que para altos niimeros de
Reynolds pode-se desprezar os efeitos da difusio molecular e assim, a difusividade efetiva radial

pode ser calculada através do produto da velocidade de escoamento pelo didmetro da particula.

1L.4.7 Dispersio axial de calor e massa

Tanto Hill (1977) como Froment & Bischoff (1990) concordam que, para reatores
industriais nos quais altas velocidades sdo utilizadas, o efeito da dispersio axial de massa na
conversdo ¢ insignificante, quando a relagdo comprimento do reator/didmetro da particula excede
50 e quando esta relagio for superior a 300 o efeito da dispersfo axial de calor pode também ser
desprezada {Varma, 1981). Esta simplificacdo deve ser cuidadosamente analisada, especialmente
quando se utiliza de equipamentos de dimensdes de escala piloto. Neste caso, mesmo com as
facilidades de monitoragdo, a existéncia de fendmenos de dispersio trazem significantes
dificuldades para a identificagio de pardmetros e validagdo do modelo. Entretanto, para reatores
de porte industrial, geralmente operados a altas vazdes, os fenomenos de dispersdo axial de calor e
massa podem ser desprezados sem afetar a qualidade das predigSes.

Apenas em reatores muito curtos com altas conversfes e baixas velocidades este efeito
poderia ser significativo. Essas caracteristicas sdo praticamente presentes em reatores de
laboratorio e mesmo em algumas plantas piloto, de modo que nestas situagdes a dispersfo axial
pode ser importante e portanto influenciar no valor de parametros de transferéncia de calor e
massa, normalmente obtidos nesta escala de equipamentos.

Muitos autores, entre eles Paterson & Carberry (1983) criticam os modelos nos quais a
dispersdio axial ndo é considerada, atribuindo a esta desconsideragdo os altos valores de
temperatura (“hot-spots”) obtidos pelos modelos, Entretanto, para reatores industriais, nos quais
a relagdo comprimento do reator/didmetro das particulas e o nimero de Reynolds séo altos pode-
se desconsiderar a dispersdo axial, j4 que o seu valor ¢ insignificante quando comparado a

dispersio radial. Este ¢ o caso considerado neste trabalho.
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ILS EQUACAO DA TAXA

Na dedugio da equacio da taxa, o mecanismo de Temkin (Temkin, 1979} foi usado para
interpretar os dados experimentais. Este mecanismo considera a reagio catalitica heterogénea em
sua complexidade, incluindo reagdes intermedidrias e reagdes de quimisor¢do entre gases € a
superficie do catalisador (Domingues, 1992). O mecanismo considera duas rotas, sendo que uma
representa a reagdo quimica de oxidagio do etanol ao acetaldeido e a outra € uma rota vazia.
Maciel Filho (1985) deduziu a seguinte equagio da taxa. O Apéndice | mostra com detalhes a

dedugic desta equagio.

Zkikzp()qgr
r.o= . ,
" KkPP +kP, +2k‘2P02 + Kk, P_P

ac” ag

N,/ (min*g_,)

O desenvolvimento de um modelo matematico deterministico para representar os
fendmenos que ocorrem em um reator de leito fixo ndo depende da equagfio da taxa. No entanto,
no desenvolvimento deste trabalho serda utilizada a cinética de obtengio do acetaldeido por
oxidagio do etanol sobre catalisador de Fe-Mo, conforme Maciel Fitho (1985). Trata-se de uma
reacdo fortemente exotérmica e portanto representativa de uma série de importantes reagdes de
interesse industrial. Deve ser ressaltado que o software desenvolvido neste trabalho pode ser

prontamente utilizado para qualquer outro tipo de cinética.

1.6 PROPRIEDADES FiSICAS DE SUBSTANCIAS PURAS E DE MISTURAS

E bastante comum na literatura ndo considerar a variagio das propriedades fisicas ao longo
do comprimento do reator. McGreavy e Maciel Filho (1988a) mostraram que esta simplificac8io

pode levar a diferengas significantes nas predigdes.
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As propriedades do gas foram obtidas por via das leis de temperatura das substancias puras
no banco de dados AICHE DIPPR, e posteriormente, computou-se a propriedade da mistura com

base na obra de Reid, Prausnitz & Poling (1987).

11.6.1 Viscosidade

Os valores da viscosidade do vapor puro foram retirados do banco de dados de
Propriedades Fisicas de Substéncias Pura DIPPR associado ao simulador de processos ASPEN
PLUS (Domingues, 1992).

Para o célculo da viscosidade da mistura gasosa a baixa pressio {caso estudado neste
trabalho) utilizou-se o método interpolativo de Wilke, como sendo uma simplificagdo da rigorosa
cinética da teoria de Chapman-Enskog, negligenciando os efeitos de segunda ordem, tais como

efeitos difusivos.

#g - ” n yiﬂ{
=1 Z yj¢g)
=1
12 5
1+ [i ( M,» M )1/4

H;

onde: éif - ( _
[SLI + M,
LM,
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11.6.2 Condutividade Térmica

Para o calculo da condutividade térmica do vapor puro foi usado o banco de dados de
propriedades fisicas de substancias puras DIPPR (Design Institute for Physical Properties Data.
AICHE), associado ao simulador de processos ASPEN PLUS (Domingues, 1992)

Para o calculo da mistura utilizou-se do método de Wassiljewa, parecido na forma com o
método de Wilke.

= Z(y}'A?}')

i=l

172 5
1+ Hi (le M. )1,4
‘uj
- %= 73
8 1+Ms
M}f
¢ Aﬁ = Ag (i{lm{m\ WML
u N\ M,

11.6.3 Calor Especifico de substiancias puras e de mistura

Para o calculo do calor especifico de substancias puras fez-se o uso do Aspen Pure
Component Data Bank (ASPENPCD) do simulador ASPEN PLUS, sendo que para o calculo da

mistura, uma meédia dos calores especificos das espécies, ponderada por suas fragdes molares na
mistura gasosa, for suficiente.

[
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11.6.4 Propriedades Fisicas do Fluido Refrigerante

O fluido refrigerante usado fo1 o “DOWTHERM A” (fabricado pelas Empresas DOW).
Este fluido foi selecionado pois possui propriedades fisicas estaveis na faixa de temperatura de
interesse. A baixas pressdes se mantém no estado liquido, devido a sua alta temperatura de
ebulicdo e baixa pressdo de saturagfo, o que leva economia no dimensionamento mecinico do
casco do equipamento.

O banco de dados “PSGPHY2” foi utilizado para obter as propriedades fisicas do
“DOWTHERM A”.

Temperatura de ebulicio normal 257.1°C

Massa molecular 166 g/mol

Capacidade térmica do liquido (valida de 80 a 427°C)
CpR =505+018667 —0129x107 717 (Kcal/(Kmol °C)

Massa especifica do liquido (valida de 38 2 371°C)
pp =1078—08077 + 0184 x 1077 - 0157 x 107 T (Kg/m’)

Condutividade térmica do liquido (valida de 100 a 360°C)
A, =01231-01043x10°T (Keal/(h m °C)

Viscosidade dindmica do gas (valida de 50 a 400°C)

{ Y]
P 1 848 -0.65x107 (T +273 )+—79’? 1 }

Uy = 10! (r+27) (cP)
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11.6.5 Difusividade Efetiva Radial

Em processos cataliticos, ha muitos fatores que dificultam a analise da transferéncia de
massa. Deste modo, ¢ comum a caracterizagiio do processo de transferéncia de massa em termos
de difusividade efetiva. Ou seja, utilizar um coeficiente de transporte que refira-se a um material
poroso no qual os calculos sdo baseados na area total (solidos + vazio) normal a dire¢io do
iransporte.

Froment e Bischoff (1990) recomendam que o valor do niimero de Peclet massico radial
(Npe ) esteja entre 8 e 10. Neste trabatho, utilizou-se de N_Pe =9 e usou-se a correcio

com relaciio a Dp/Dt como segue:

N, =90x 1+19.4(9£)
mr Dt
com N Po ™ GmDp
r pg Der

Para o calculo da velocidade massica, (Gm2, Hill (1977) enfatiza que deve-se utilizar da

area de passagem total do tubo (solidos + vazio), como segue:

4m,Dp

e assim: D =

2
Dt p 9| 1+ 19.4[9?"]

Dt
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11.6.6 Condutividade Térmica Efetiva Radial

A transferéncia de energia no leito fixo de particulas de catalisadores nfio € um processo

trivial porque envolve muitos mecanismos além de uma estrutura geometrica complexa. Deste
modo, € conveniente usar a condutividade térmica efetiva (/1 e;,), que engloba todas as

contribuicdes para o transporte de energia exceto convecgdo por “plug-flow”. Esta consideragio

pode ser feita em modelos pseudo-homogéneos de reatores de leito fixo j4 que consideram o

corpo do reator como homogéneo, através do qual calor ¢ transferido por condugo (Hill, 1977).
Froment e Bischoff (1990) propuseram o uso de duas contribuigdes, uma estatica e outra

dindmica, para o calculo da condutividade térmica efetiva radial:

/1 e }ber{) + /;te:

ar

A contribuiciio estatica resulta de alguns mecanismos que ocorrem na auséncia de fluxo,
tais como o transporte de calor que se da por condugfo entre particulas em contato, condugfo no
filme estagnado nas proximidades destas particulas e condugdo através das mesmas.

Obtém-se a equagdo do termo estatico expressando cada uma dessas contribuigles por
meio de formulas basicas para transferéncia de calor e combinando-as de maneira apropriada
(Froment & Bischoft, 1990).

o 4 D a . 1 - g
ﬂer:Ag&‘]%—ﬁ};”—i— A )A
1 aDp "2
)
g
onde:
A g A < - condutividade do fluido e do sélido, respectivamente
& - porosidade
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(#4 - coeficiente de radiagio de vazio para vazio, usado quando a expressdo para

transferéncia de calor por radia¢do € baseada na diferenga de temperatura T, - Ty,

em vista de combing-lo com o transporte por convecgio ou condugio.

0227 %107 (T + 273) :

14 € 1=p\ 100

21-¢) p
onde p ¢€a emisstvidade do sélido

A contribuigdo dinamica aparece exclusivamente do transporte no fluido e corresponde ao
transporte de massa por mistura descrito pela difusividade efetiva radial, Der . Quando a
analogia entre transferéncia de massa e energia é completa, a seguinte relagio pode ser escrita:

A, =¢&p,CpD,

er

de onde:
P . ,
’%er - /’i‘g liU*NPrgi Reg
014 _
com W= N 3 obtido por De Wasch ¢ Froment (1972)
146 27
Dt

11.6.7 Porosidade

A porosidade ¢ calculada a partir da raziio Dt/Dp, através da relago proposta por

Haughey & Beveridge (1969).



7 -2
£=038+00731— L%@

11.6.8 Coeficiente Global de Transferéncia de Calor

A seguinte equagio foi utilizada para o calculo global de transferéncia de calor:

s () )
— =t X T P
v a, \a, Ay A, 4,

W1

onde:
A{ =% i x/
A r = T X De s [
4 (A= 4)
wmi
A
ln( R
A,
e T
'Dcecg
e DCe{; = (4 X perimetro de escoamento)/perimetro mothado

De,, = (Dc— Dt -2 x espessura)



I1.7 RESPOSTA INVERSA

O reator de leito fixo exibe algumas vezes caracteristicas dindmicas surpreendentes, que
podem levar a problemas inesperados na operagdo e controle ¢ mesmo a um “runaway’ de
temperatura. O projeto operacional de controle requer um melhor entendimento desses efeitos.

Um sistema de pardmetro distribuido pode exibir uma resposta inversa, isto €, depois de
uma perturbagio pode mover-se inicialmente na dire¢do oposta de onde eventualmente termina.

Similarmente, a diferenga na velocidade de propagacio da perturbaglo da temperatura e
concentracdo em um reator de leito fixo pode levar a uma resposta “errada”, tal como um
aumento transiente na temperatura do leito depois de uma rapida diminuigdo na temperatura de
alimentagdo. Este comportamento inverso ocorre porque um repentino resfriamento na
alimentacio diminui a conversio na se¢do da corrente ascendente do reator. A concentragiio do
reagente aumentando na corrente quente pode levar a um aumento da temperatura transiente,
dependendo da velocidade de propagacdo das ondas de calor e massa entre as fases do reator e

também da magnitude das perturbagdes sofridas.

L8 SENSITIVIDADE PARAMETRICA

Durante as tltimas duas décadas, grandes melhoras tém sido feitas no projeto e operagdo
de reatores cataliticos (Borio et al, 1989). E sabido que, em condi¢des industriais, para uma
reacdo altamente exotérmica, a temperatura do reator tende a aumentar até um valor maximo,
conhecide como “hot-spot”, situado geralmente perto da entrada do reator. Temperaturas muito
altas, entretanto, sdo mdesejavels ja que podem causar uma rapida desativagfio do catalisador, e
até mesmo a sua deterioragdo. Podem ainda causar o aparecimento de reagdes indesejavels,
diminuindo a seletividade da reagio. Deste modo, é desejavel que valores muito altos de hot-spot
sejam evitados. Esta sensibilidade da temperatura para pequenas variacdes nos pardmetros
operacionais e/ou fisico-quimicos do sistema foi chamada por Bilous e Amundson (1956) de
sensitividade paramétrica. Desde entdo, muito trabathos estudaram este fenémeno que pode levar

o reator a operacio “runaway”, procurando obter informagBes que garantam a estabilidade do



sistema. A grande parte desses trabalhos em sensitividade paramétrica consideram constante a
temperatura do fluido refrigerante (Bilous e Amundson, 1956; Barkelew, 1959; van Welsenaere e
Froment, 1970, McGreavy e Adderley, 1973, Rajadhyaksha et al., 1975; Oroskar e Stern, 1979,
Morbidell € Varma, 1982).

Entretanto, uma das maneiras de se controlar a ocorréncia de “hot-spots” ¢ resfriar o
reator com liquidos ndo-volateis. Assim, a mudanga na temperatura do fluido refrigerante tem de
ser considerada e a simplificagdo de temperatura do fluido refrigerante constante ndo ¢ adequada
(Ravella e de Lasa, 1987). A importidncia de se considerar as mudangas térmicas no lado do
refrigerante do reator foi estudada por Soria Lopez et al. (1981), de Lasa (1983), Hosten e
Froment (1986) e Henning e Perez (1986), para operagdes em cocorrente; e por Luss e Medellin
(1972), Akella ¢ Lee (1983), para operagdes em contra corrente.

Segundo Hlavacek e Vortruba (1977) e Borio et al. (1989), o regime cocorrente leva o
reator a valores menores de temperatura maxima e de sensitividade paramétrica e, ainda, necessita
de reatores menores em comprimento.

Em contrapartida, Trambouze (1990) estudou ambos os regimes para varios tipos de
reacOes e conclulu que para todos os casos o regime contra corrente era melhor, quando a
conversdo especifica (ou seja, conversio de um dos reagentes dividida pela quantidade de
catalisador utilizado) era objeto de comparaciio. Deste modo, para algumas reagdes, 0 uso de um
arranjo em contra corrente pode ser importante o bastante para justificar o esfor¢o feito para
vencer as dificuldades que poderiam resultar do seu uso.

Recentemente (Rodrigues e Maciel Filtho, 1996) desenvolveram um critério genérico que
leva em conta as possiveis orientagdes do fluido refrigerante, mostrando a importancia dos

procedimentos de refrigeracio na estabilidade do reator.

L9 METODOS MATEMATICOS

O modelo dindmico de um reator tubular catalitico de leito fixo (maltiplos gradientes)
representa um sistema rigido de equagdes diferenciais parciais parabodlicas devido a grande razio
da capacidade calorifica solido/fluido (geralmente ao redor de 1000). A resolugdo deste sistema

exige a discretizagio das variaveis espaciais de maneira que as equagdes diferenciais parciais sdo



convertidas em um sistema de equacdes diferenciais ordinarias. O método das diferengas finitas e o
da colocagdo ortogonal sdo os dois métodos mais utilizados nos Gltimos vinte anos (Feyo de
Azevedo et al., 1990).

Apesar do método das diferengas finitas ser de facil implementacfio no computador ¢ de
obter solu¢des confiaveis, para descrever o comportamento dindmico de um reator tubular
catalitico de leito fixo seria necessario empregar centenas (ou milhares) de pontos para atingir a
estabilidade e convergéncia necessaria. Este fato torna o método invidvel para aplicagio em
estudos de controle e otimizacgfio, devido ao enorme tempo de processamento necessario. Um
método que reduz significativamente o numero de pontos € o método de Crank-Nicolson, citado
por Kreyszig (1988) como sendo adequado para ser aplicado as equagdes diferenciais parciais
parabolicas dos modelos de reatores de leito fixo para estado estacionario. De Wash & Froment
{1971); Lerou & Froment (1977);, Delmas & Froment (1988); Froment & Bischoff (1990},
utilizaram-se deste método para simular reatores de leito fixo.

A colocagdo ortogonal é um método contido dentro de uma classe geral de técnicas
aproximadas conhecidas como Métodos dos Residuos Ponderados, que inclui a integral de
Galerkin e os polindmios de Jacobi. As variaveis envolvidas sdo expandidas em termos de uma
fungdo polinomial e as equagdes diferenciais parciais sdo satisfeitas em pontos de colocagfio que
resultam em um conjunto de equagdes diferenciais ordinarias. A coloca¢io ortogonal pode ser
aplicada tanto na direciio radial quanto na axial, ou em ambas as dire¢des. Para modelos em estado
estacionario, nos quais geralmente a dispersdo axial ¢ desprezada, a colocagfo ortogonal ¢
aplicada na diregdo radial e as equacdes, agora diferenciais ordinarias, podem ser integradas ao
longo do reator. Nos casos onde a dispersdo axial ¢ incluida, a colocac@io ortogonal pode ser
aplicada em ambas as diregOes radial e axial (colocagdo dupla), resultando em um conjunto de
equacdes algébricas no estado estacionario ou em um conjunto de equagdes diferenciais ordinarias
no estado transiente.

Froment & Bischoff (1990) mostraram que o método de colocagéo ortogonal foi cerca de
30% mats rapido que dois métodos de diferencas finitas testados. Finlayson (1971) também
demonstrou que o método da colocagdo ortogonal é mais rapido que o método das diferengas
finitas quando aplicado a um reator bidimensional “plug-flow™ .

Apesar de todas as vantagens do método da colocacgiio, hd de se ter cuidado no caso de se

aplicar polindmios de ordem alta como fungio tentativa. Neste caso, pode haver uma “oscilagio™

fad
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na solugdo computada e desde que as tormulas de colocacio ortogonal estio sendo usadas para

aproximar derivadas, 0s erros sdo aparentes.

[1.10 CONCLUSOES

A hiteratura se mostrou bastante rica em trabalhos voltados a modelagem e simulagiio de
reatores de leito fixo, possibilitando assim a descricdo em forma agrupada de varios modelos que
poderiam ser usados para descrevé-los. Dentre eles, o modelo bidimensional, pseudo-homogéneo,
com escoamento empistonado, com dispersdo radial foi1 escolhido como sendo o mais adequado
para extensSes no desenvolvimento de modelos dindmicos para uso em projeto e aplicagio em
controle e otimizagéo.

Poucos trabalhos consideram a variagdo das propriedades fisicas com as variaveis de
estado, com 1mpacto na velocidade do fluido e nos coeficientes de transferéncia de calor € massa.
Para tanto, € necessario a incluso do balango de momento juntamente com as equagOes de massa
e energia, além de um algoritmo de calculo que permita mcorporar o efeito da mudanga destas
variavels respeitando as condigdes de obtengdo e validade das correlagdes disponiveis na
literatura.

No proximo Capitulo ¢ apresentado um modelo pseudo-homogéneo € um algoritmo de
solugdo no estado estacionario, que servird como base para o desenvolvimento de um modelo

dindmico considerando a variacdo das propriedades fisicas.



CAPITULO Il - DESENVOLVIMENTO DO MODELQ E
ANALISE DO ESTADO ESTACIONARIO




HL1 INTRODUCAO

Neste capitulo, um modelo bidimensional, pseudo-homogéneo, com escoamento
empistonado para a velocidade e com dispersdo radial para as variagdes de estado sera
desenvolvido para descrever o leito catalitico, como ja descrito no capitulo 2. Sera apresentado o
método de solugio das equagdes, um estudo de sensitividade para o estado estacionario e, ainda, o
estudo da importéncia de se considerar a variagio das propriedades fisicas ao longo do reator.
Este modelo e o algoritmo de calculo servirio como base para o modelo dindmico a ser

desenvolvido no Capitulo IV.

I1.2 PESENVOLVIMENTO DO MODELO

Um procedimento ilustrativo e didatico para a derivagio das equagdes do modelo consiste
na aplicagio de balangos de massa e energia em um elemento de volume. Este procedimento
permite ainda que se identifique as limitagbes do modelo em termos das varidveis espaciais
consideradas, das variaveis de estado e propriedades fisicas, o que € importante na concepgdo do
algoritmo de solugao.

Assim, considerando o elemento de volume do reator (figura I1.1) e aplicando a lel da

conservacio de massa, tem-se:

refrigerante / =+

Figura IL.1 - Esquema de um Reator de Leito Fixo



[quantidade que entra por unidade de tempo] - [quantidade que sai por unidade de tempo] -

[quantidade convertido por unidade de tempo] = [quantidade acumulado por unidade de tempo}]

A quantidade que entra no elemento de volume durante um incremento de tempo At

consiste de;

- material que entra por fluxo longitudinal:
[Cus Zm”(Ar)} 5 (A7)

- material que entra como consequéncia da dispersfo axial:

{WDL m(m)(%ﬂz(m)

- material que entra por dispersio radial:

0,205 )| @

onde Def, & DL sdo pardmetros de dispersdo efetiva.

A quantidade que sai do elemento de volume durante um incremento de tempo At consiste
de:

)
~



- material que sai por fluxo longitudinal:

[Cu, 2W(Ar)]Z+AZ(AI)

- material que sai como consequéncia da dispersio axial:

o]

- material que sai por dispersdo radial:

[—D@, 2xr(m)(§ﬂ (Az)

FAr

) M(At)

A quantidade que acumula no elemento de volume durante o tempo At €
(AC27ar(Ar)(AZ)
E a quantidade gerada por reagio quimica no elemento de volume é:

LU 2zzr(Ar)(AZ )(Az)

onde 7} € a taxa de reagdo expressa na forma pseudo-homogénea e (), € a massa especifica do

leito catalitico.
Admite-se que DL e o diimetro do tubo sdo constantes sobre o comprimento do reator e

que DD . € constante sobre o didmetro do reator.



Dividindo os termos por QW(AF)(AZ)(AI) e rearranjando os termos, chega-se a:

(Cusr)zﬂz - (Cusr) A ré"g

AZ At

e, no limite quando AZ, Ar e Al tendem a zero, tem-se:

D,r qug +D,, i[r‘ éC) —F ACw,) + RO, = r(é—@-j
& a\ a %4 a

dividindo-se todos os termos por ¥, obtém-se a expressdo dindmica do balango de massa;

T pPpU =

&C FC 1a&) ACu
D, 2+D[M2 )- ACu,)
& o &

Para reatores industriais, nos quais o comprimento do reator € muito maior que o seu

didmetro, pode-se desprezar o termo da difusividade axial (Varma, 1981) ¢, ainda como U = —1,

ja que o reagente esta sendo consumido, a equagio fica:

~ Prly
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DW ¢ o parametro de dispersdo efetiva que junto com a difusdo molecular e turbulenta aumenta

a turbuléncia e os efeitos de empacotamento. Como ¢ usada no modelo pseudo-
homogéneo, as difusividades sio baseadas na 4area total (vazio mais sélido) normal a dirego de

transporte. Presume-se, ainda, que Der ¢ constante sobre o didmetro do reator.

Considerando, ainda o elemento de volume da figura IL. 1, e aplicando-se agora a lei da

conservacio de energia, tem-se:

- entrada de energia por transporte convectivo na dire¢do axial:
27 (Ar)pu,Cp(T - T,)| At

- entrada de energia térmica por condugfo radial efetiva;
an|
~A 2m~(Az)[w ) A
/|
F
- entrada de energia térmica por conducfio longitudinal efetiva:

A 2m(ar| L)

At
\z

onde Cp é a capacidade calorifica média entre a temperatura dada e a temperatura em questio

para a mistura gasosa, ¥, ¢ a velocidade superficial na dirego z, p € a densidade do fluido, Aer e

40



Acy s30 a condutividade térmica efetiva nas direcdes radial e axial, respectivamente e At ¢ o

ncremento de tempo.
Termos similares s&o escritos para a saida de energia térmica do elemento de volume.

- saida de energia por transporte convectivo na dire¢do axial:

22 (Ar)pu Cp(T - T5)|,_, At

- saida de energia térmica por conducio radial efetiva:

At

r+AF

A 2m(ef L)

- saida de energia térmica por conducio longitudinal efetiva:

At
£+A7

- 2:&7‘(Ar)( Z}

Ha ainda o termo de geraclio de energia térmica por reagio quimica:

p o (—AH )27 (Ar)(Az) At

e o acumulo de energia dentro do elemento de volume:
[(8:{0 TAL )(pCp ) gas + (1 B gTO raL ) (pC p ) solido ](AZ) 2m‘(AF)(AZ)
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onde r, ¢ a taxa de reacio pseudo-homogénea por unidade de volume (solido + fluido), AH € a

mudanga de entalpia para a reacdo. A quantidade AT representa a mudanca de temperatura que

ocorre dentro do elemento de volume no tempo At.

Dividindo-se os termos por 2W(AF)(AZ)(A[) e rearranjando-se os termos, chega-se

AT
!:ETOTAL (/()Cp)gas " (1 ~ Grorar )(pcp ) sofido ]}‘ WAW; =TPpl (_ AH) +

. i ;VM(G’T}W A,
puscpr( 7;))[2 pll_ngI’(T 7;))‘2+AZ i /! \cr/

AZ Ar
7Y, ar
;Le;’"(gJiz+A/ - ’q’ezr(&)l/
Az

e, no limite quando AZ, Ar e Af tendem a zero, tem-se:

1 AT
F [8 TOTAL (PC p)gas + (1 — Erot4L )(pC p) r " =Py (-—AH ) -

Solido_
é 2zl r % ér
r P (puSCpT) + > _,%err(}ij + r;;;[)bez (};j}

Dividindo-se todos os termos por F, chega-se a expressio dinamica do balango de

energia:
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[(8 TOTAL )( p) s T (1- 707z )( p)sa i do] 4

) (2Tt
osti(—AH) 5 + A, 2 +r =

O fendmeno de transferéncia de calor € muito complexo. Por esta razdo, projetos de reator
consideram conveniente usar condutividades térmicas efetivas (A ), que compreendem todas as

contribuigbes para o transporte de energia térmica exceto convecgido por "plug-flow". Esse
coeficiente de transporte é empregado em modelos pseudo-homogéneos de reatores de leito fixo
que consideram o reator como um corpo homogéneo através do qual calor ¢ transferido por

conducao.

A condutividade térmica efetiva radial, geralmente depende da posigio radial, mas este
efeito € quase sempre neghgenciado.

Como o transporte de energia na direcdo do escoamento por fluxo convectivo €
normalmente muito maior que a condutividade térmica efetiva, o termo de dispersdo axial é
normalmente desprezado. Ele ¢ significante apenas em leitos muito curtos a baixas velocidades,
como ja discutido no Capitulo il

Assim as equagdes do modelo sdo as que seguem:

- Balango de Massa para o Etanol

a &FC 14 u,C
E—D""’”(ﬁrz +;é’r —ﬁ(ﬁz )-—pgrw (1.1




- Balango de Energia no leito

ar T 17T
T I N e B

¥
é’(uspg P, T) (11L.2)
E
- Balango Térmico Global do Fluido Refrigerante
ol _ A * ( o R)““ W,L é_Tﬁ (I3
a  ppCppVe VePr &
onde:

Twrr € a temperatura da superficie interna do filme do lado gas
A* = gDt +2 x espessura)L , definindo a 4rea de transferéncia de calor entre o gés ¢
o fluido refrigerante e,
77:'[1‘1)02 ~ (Dt +2 x espessura)’ ]L
VR =
4

, sendo o volume do reator bitubular por

onde escoa o fluido refrigerante,

As seguintes condigOes de contorno sdo aplicaveis:

iniciais: £ = 0 z=0 para qualquer 7
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a
&0

simetriaz.  # =0 para qualquer Z e 4
ar
YT
o
a

D &

fronteira; ¥ = — para qualquer Z e t s a.,

= ~—T-T,)

C(I", z) = C(r, z)
T{r,z)=T1(r,z)

estacionario

estado estacionario; £ =0 para qualquer Z e ¥

estactonario

A queda de pressdo ¢ dada pela equagio de Ergun (1952) e pode ser escrita como:

{(owi)ﬁg](%}{ & }mlso(l_g)”ul,?s

? LJ(1-¢)

GM p M

ou ainda pode ser escrita na forma diferencial (Hill,1977):

2 _ 01 ~ ]
(_ GMJ 1 ( 5){15 (1-&)u, +1~75J -

p, /D, & D.G

PM

gﬁ_-f_l_j
alz_kc3

onde ¢ =10131x3,6" x10" que ¢ o fator para acertar a pressio em ata com as

unidades empregadas: 0, (Kg/ m), G, (Kg / (hm)) Dy(m), L(m),

i (Kg/(mh)) e Plata).
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& _ar_ear

Para o estado estacionario,

ot

seguein:

- Balango de massa para o etanol:

+

agj%(ﬁc E&j_gﬂ
a’t  ror

-
CZ U,

- Balanco de energia no leito:

—_ er

a a

2 =( e as equagdes do modelo sdo as que

ar A (527* mr]
+— +

& up,Cp N rd

- Balango Térmico do Fluido Refrigerante

d
_c—izQ = Uﬁ”(Dz‘ +2 x espessura)(T

Com as condigbes de contorno:

-iniciais: z =0  para qualquerr

(ILL.5)
uS
~AH W
P ( _ ) L (I11.6)
up, Cp,
v — 1) (IIL7)
C=C,
T =17
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aC
— =0
— cr
- simetrja: 7 = 0 para qualquer z
ol
— =9
¥
X
A 0
b, Dt 1 or
- fronteira: = para qualquer 2
ol __Ow (T—T )
& W

er

Considerou-se que o calor especifico massico do gas e a massa especifica do gas sio

constantes ao longo do comprimento do reator. Também, € assumido que a velocidade do fluido,
U_, ¢ constante ao longo do comprimento do reator, e por isso, esta variavel aparece fora da

derivada. Isto ndo ¢ aconselhavel em casos onde ha mudanga na densidade do fluido na reagio em
fase gasosa ou quando ha uma variagdo no nimero de moles da reagdo, ou ainda uma mudanga na
temperatura ou pressiio do flutdo. Considerar a variagdo destas varidveis dificultaria a resolucgio
numérica do problema e, portanto, optou-se por adotar as hipdteses de invarincia dessas variaveis
em um comprimento, feitas por Froment & Bischoff (1990). A velocidade e o calor especifico sio
atualizados no comprimento seguinte, 0 que pode conduzir a bons resultados se um refinamento
adequado em termos de subdivisdo axial do reator for utilizado. Desta maneira o efeito da
variagdo das propriedades fisicas e da velocidade do fluido e seu impacto sobre os parametros de
transteréncia de calor e massa sfio considerados sem haver incoeréncias no uso dos paradmetros do

modelo obtidos por correlagdes.

1.3 TECNICA DE SOLUCAQ

Para a solugdo das equagdes acima descritas, foi proposto o método das linhas (Maciel

Filho, 1989), que ¢ uma combinagfo do método da colocagfio ortogonal (Villadsen & Michelsen,
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1978) na direglo radial com o método de Runge-Kutta de quarta ordem para a direcio axial. Este
método vai reduzir um sistema de equagdes diferenciais parciais de segunda ordem com duas
variavels independentes em um sistema de equagdes diferenciais ordinarias, pela substituigdo de
cada uma das diferenciais parciais por um conjunto de tantas equagdes diferenciais ordinarias
quantas forem os pontos de colocagio estabelecidos.

O método da colocagio ortogonal é um método dos residuos ponderados para
aproximacio polinomial de fungGes incognitas. O método se baseia em estabelecer residuos nulos
em pontos bem determinados, que neste caso, serfio as raizes dos polindmios de Jacobi
(Domingues, 1991a), na dimensdo espacial onde as grandezas sio aproximadas por colocagdo.

Para se tornar possivel a aplicagio do método desenvolvido por Villadsen & Michelsen
(1978), foi necessario adimensionalizar algumas variaveis, tais como a coordenada radial, axial, e
ainda, a temperatura e concentragfio do etanol, a pressio e a temperatura do fluido refrigerante.
Além disso, ainda foi necessario transformar a variavel radial "r* em variavel quadratica radial "u".
Esta metodologia foi adotada no intuito de se eliminar uma indeterminagdo do tipo "zero sobre
zero", que ocorreria em alguns termos do balango quando
r=0.

Partindo das equagdes do modelo estacionario (equagdes IILS, 111.6 e I11.7), agrupando as

variaveis e reescrevendo as equacdes, tem-se:

A ;C 1 &

& " %elar ta) e s
ol ocT 1 4r

?&— = a; —a:g* + “’“: E + ay M (111.9)
b/l

_—; = QSEST(INTR - TR) (111 10)

Com as condi¢des de contorno:
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inicials: z=4{ v
simetria; =0 Yz
fronteira: = .Rf Yz
onde;
D@I‘
al}-‘&? -
s n
Jo)
) U,
;‘“er
a3ﬁsr - :
up,Cp,
_ ("AJ /g )pB

a4F‘§'T
g up,Cp,

_ 7U(Dt + 2 x espessura)

ai
- w.Cp,

I
i

Il

0 ~N O
I
o

Py

SIE R
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K 1

a6£&? i

[

Considerando-se as seguintes grandezas adimensionats:

GzQ)_C
C
T
-
T
9}?:&
1
r
X = —
R,
_z
"‘ad"wL
Bﬁdif“
5

e depois de adimensionalizar as equagdes do modelo, agrupar novamente as varigveis e fazer a

mudanga de variavel da dimensdo radial u=r’, obtém-se o seguinte conjunto de equagdes:

- Balanco de massa para o etanol

26 G FG _
p =4xd 5%+udlz ~b, Fy (IIL11)

ad
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- Balango de energia

a9 7z 76,
£ =4 x b, Etu—-=>=\+ b, 1 (HI.12)
» ESE d[l C’;L{— ESY

- Balango de energia do fluido refrigerante

Q _

p by {0y —0y) (ITL.13)
Zad

- Queda de pressdo

P
W _ b (I1.14)

dzczd
com as novas condi¢des de contorno;

7= 0 0 =1

sdo finitos

ﬁgz - bﬁESf -
- 2 (95’ 9%*)
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onde :

a L DL
e Eﬂz =4 3
= Rt ul),
_ azﬁ‘STL - p BL
e o u,C,
a, L A L
b}, — 35372 — 4 5 er
o Rt ‘Dt aspgcpg
— 4ESTL — (‘—AHR )pBL
e ]70 ];)uspgcpg
b, =a, L=pxUxLx(Dt+2xespessura)xT,

aﬁ} Df
()t

B ¢ P,/ Dp g’ DpGy,

+1.75

Tasr

c;=1.0131*%36%*% 10"

As equagdes 11111, 11112, H1.13 e 1}1.14 deverdo ser integradas pelo método de Runge-
Kutta de 4" ordem. Para tanto, ¢ necessario conhecer o valor das derivadas primeiras e segunda na
direco radial. O método da colocagio ortogonal diz que a discretizaciio da dimensdo quadratica
radial u em NTR pontos de colocaciio consiste em substituir as derivadas parciais em relacio a u
da concentracio e da temperatura pelo produto de uma matriz de discretizaggo por um vetor que

contém os valores que a variavel derivada assume em cada ponto de colocagio.

Ou seja:
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dG NTR
(?) =2.4,G,

i ; i=1
de) NTR
= > B .G,
%5) S50

Aplicando-se estas substituigdes nas equagdes H1.11 e 111.12, obtém-se:

- j=1 (eixo do reator, u=0)

dGE NTR
dz =4xh Lgsr Z (4, G;) - bzl..z-:s;f“ iy
% ad i=1
d@ NTR
gl :
=4 x b:’»zm Z(Aiiggi) + bz%zm Py
& 5

-j=2,.., NTR-1 (pontos internos de colocacio)

dG . [ NTR NTR
L d bi}gsy’ Z(AﬁGI-) +u, Z(BjiGi) - bzf'gsz’ Ty
dza(i L i=1 i=1
do . " NTR NIR |
d= T =4x b31'p,s; Zi(Aﬁ(ggi )_2_ U, Z; (Bﬂ'é)gi )J + bs;fm My
ad b I= i=



- j=NTR (extremidade do tubo, u~ 1}

dG NTR
M NTR - .

=4x bwmm Z(BNTRJ‘G;') = by vy T VIR

Zad i=1

do .. b NTR

g NTR Spsy

=4x b3a:”\f'TREsr B (gg.ﬂ'”ﬂ' - QW) + Z (Bz\fmﬁg,f) + bsl,}\«TREST Tw vir

ﬂad 2 i=1

- qualquer j:

Sabendo-se micialmente os valores da temperatura e da concentragdo (dados nas condigdes

iniciais), pode-se avaliar todos os bigst. Ha de se salientar, entretanto, gue os dois pardmetros de
dispersao (/7.8?_ ¢ .Dw_) sdo constantes ao longo da dimensdo radial e portanto necessitam que

seus calculos sejam avaliados através de propriedades médias representativas na segfo transversal
(Domingues, 1992).
Considerando-se A como uma grandeza qualquer definida e continua numa superficie S, o

calculo da média Anea em S pode ser feito por:

A =

1 8
— 1 AdS L5
ded S _?; ( )



Considerando para uma superficie circular, 4= A(i’), pode-se escrever:

A = ! - TA?.;Wdr
TR %
H
Fazendo agora X = —:
A= jAd(xZ)

Neste caso, para o calculo das equagdes diferenciais adimensionalizadas utilizou-se de uma

.y . - . ;e 2 N
variavel adimensional radial quadratica u e ¥ =X . Assim:

A, = [ Adu (11L.16)

No entanto, nesses calculos ndo se dispde da fungio continua da varigvel A(Z{) e sim dos

valores da funcio em cada ponto de colocagdo, ou seja, numa coordenada “u ” bem definida.

Assim para obter a integral (Adu) foi utilizado o método da quadratura, neste caso a

quadratura de Gauss-Jacobi (Villadsen & Michelsen, 1978).

A guadratura de Gauss-Jacobi diz que:
i . NT
Jus(l-u) Au)du=3 A(u)w, (L17)
0 =

onde W sdo 0s pesos Gaussianos de quadratura e valem:

L
Lh



w = jL}.(u)uﬁ(l —u)" du

g

L. sdo os polindmios de interpoladores de Lagrange e definidos por:

L p NT +1 (Z{)

P (u"m u )P&:r;—l(uf)

P.;., €um polindmio de Jacobi com coeficiente principal unitario (polindbmio nodal) e 2, sio as

NT raizes do polindbmio p,, (u) de grau NT definidos por:
3 P )
_[z;“(l — u) ufp;\,T(u)du: 0 j=1, ... NT-1
0

Para a = =10, tem-se;

A =2 Aw, (TIL18)

Depois de calculados os pardmetros efetivos de dispersdo, pode-se avaliar todos os bigsr.
Porém, ha ainda a necessidade de se calcular 7.

Como ja mostrado no capitulo II, a equaciio da taxa foi desenvolvida em termos das

pressoes parciais:

Zkikfzp()g})et
v, o= :
" KKE B+ kE, 42k F, + KkE, P

gctag

(111.19)



As pressdes por outro lado sfo calculadas em funcio da conversiio fracional X do reagente
limite, que neste ¢aso € o etanol {Apéndice T).

No entanto, as nossas equagdes diferenciais calculam a vanavel G (concentragio
adimensional de etanol) e portanto, ha a necessidade de se converter a variavel G para X e vice-

-}

versa. Esta deduciio estd contida no apéndice 11 e leva as seguintes equages:

_, @rR)T,/T1-X)

G (T11.20)
T+ X}/,EEH
2
ou
Y= G-l+ (P / Pb)(Ta / T) (HI21)

C(PIRYTIT) (- GV

Depois de todas as variaveis calculadas, aplicou-se o método de Runge-Kutta para a
obtengdo dos valores das temperaturas e concentragdes em cada ponto de colocagio. Neste caso,
utilizou-se de cinco pontos de colocagdio na diregiio radial. A cada mudanga de concentragdo e
temperatura, € necessario recalcular os valores dos biper € 1w, que por sua vez dependem de

novos calculos das propriedades fisicas de substincia pura e de mistura.

O caso estacionario foi utilizado para se estudar o comportamente do reator, de modo a
determinar um caso-base satisfatorio para os estudos dindmicos do reator, que serfio realizados no
proximo capitulo.

0O comportamento axial e radial da temperatura e concentragiio, assim como a evolugio
axial da temperatura do fluido refrigerante e da pressfo sera apresentado em um conjunto de
graficos para o caso-base. Em seguida, serd feito um estudo de sensitividade do reator,
analisando-se as consequéncias da alteragfio de parametros de operagio e projeto.

A representacdo do reator por somente um tubo € adequada para reatores multitubulares
de fluxo paralelo operando a altas vazdes de fluido refrigerante. Também serve como uma
importante ferramenta de analise inicial para outros projetos de reatores muititubulares com

relagdo ao tipo de escoamento do fluido refrigerante.



[IL.4 ANALISE DO ESTADO ESTACIONARIO

Os parametros de projeto e de operagdo do reator foram fixados de modo a explorar o
potencial do catalisador em obter altas conversdes. Desta maneira, estabeleceu-se que 90% seria o
valor minimo aceitavel para a conversio, assim como 246 'C seria o valor maximo permitido para
a temperatura para evitar a formacio de produtos indesejaveis e a redugdo da wvida Gt do
catalisador. Para se atingir este nivel de conversdo, um reator de até seis metros de comprimento
poderia ser aceitavel, embora nfio tenha sido necessario (Domingues, 1992). Impls-se que as
temperaturas de alimentacfio do fluido refrigerante e do gas eram idénticas, porém o “software”
desenvolvido neste trabalho ndo sofre desta restrigio. Com base nessas premissas, pode-se definir
um conjunto de dados de operagéo e de projeto que respeitasse as condigdes 1mpostas aqui neste

trabalho. A tabela 1111 mostra este conjunto de dados que compde o caso-base.

Temperatura de entrada do gas TGO (°C) 190
Temperatura do fluido refrigerante TFR ('C) 190
Relag@o molar ar/etanol R 15,0
Velocidade massica do fluido WMR (Kg/h) 5,0

refrigerante

Vazio do gas reagente GMO (Kg/m"hy | 4000

Pressdo P (atm) 1,0
Diametro do tubo Dt (m) 0,017272
Didmetro da carcaga Dc (m) 0,0198628
Diametro da particula Dp (m) 0,0020
Comprimento do reator L {m) 1,0
Porosidade do leito £ 0,40

TABELA 1.1 - Valores do Caso - Base
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O didimetro das particulas que compde o leito catalitico foi considerado como sendo
aproximadamente dez vezes menor que o didmetro do reator (ou seja Dp = 0.0020 m), que € a
razdo indicada pela literatura {Maciel Filho, 1989).

A utilizagdo de grandes didmetros internos do tubo causaram inconsisténcias no reator
associadas com limitagdes na transferéncia de calor, o0 mesmo acontecendo com altas temperaturas
de alimentagdo do fluido refrigerante e com a utilizagio de altos teores de etanol (R baixo). Em
todos esses casos, a temperatura do gas atingia valores superiores a 246 ‘C e a conversio
alcancava valores muito altos logo no inicio do reator.

A necessidade em se obter altos valores de conversio, sem ultrapassar o limite de 246°C,
exigiu 0 uso de uma vazdo baixa de refrigerante, possibilitando, assim, que sua temperatura
atingisse valores mais altos, e consequentemente, que mais reagio ocorresse,

Foi ainda necessario maximizar a transferéncia de calor entre os gases, diminuindo,
portanto, a se¢io transversal de passagem do fluido refrigerante.

As figuras TH1.1 a I11.4 sdo resultantes dos dados mostrados na tabela 1.1 As figuras
foram graficadas com valores adimensionais tanto no eixo da abscissa como no da ordenada.
Portanto, para obter os valores reais das variaveis, basta multiplicar o valor encontrado nos eixos

por aqueles da tabela HI.1:

L,, paraobter o comprimento do reator em metros
7., para obter o valor da temperatura do gas em °C
T <0- Paraobter atemperatura do fluido refrigerante em ’'c
f:f) , para obter a pressfio do gas em atm
Para obter a concentragio do acetaldeido, em Kmol/m® é necessério fazer:

C=C,-C/G. onde G ¢aordenada do grafico de concentragio.



A figura IlI.1 descreve os perfis axiais de temperatura no eixo, na parede do reator e
também a temperatura média radial.

Devido a alta exotermicidade da reagiio quimica, a temperatura sofreu um aumento stibito
no inicio do reator, e em seguida se estabilizou em temperaturas mais baixas. O limite maximo
imposto de 246 °C no entanto, ndo foi ultrapassado. Temperaturas acima deste valor poderiam ser
responsaveis por uma rapida desativagio ou mesmo uma deterioragio do catalisador. A
temperatura maxima atingida no centro do reator foi de Tyax = 236 "C e ocorreu na posigio z =
0.155 m de reator.

Percebeu-se, ainda, uma diferenga grande (20 “C) entre os picos de temperatura medidos
na parede (Tyax = 216 °C) e no eixo do reator (Taax = 236 °C), e a diferenga existente (11 °C)
entre os picos de temperatura do eixo (Tyax = 236 °C) e da média radial (Tamax = 225 °C). Este
fato impossibilita o uso de um modelo unidimensional, que nfo seria capaz de predizer a evolugo
pontual da temperatura, nio garantindo assim a respeitabilidade do seu limite em todos os pontos

do reator, e ainda, colocando em risco a estabilidade e segurancga da operacio.

1,3 T
‘ temperatura no eixo E
; temperatura media radial |
12l |~ temperatura na parede E

TEMPERATURA ADIMENSIONAL (TIT0)

0.0 0,2 0,4 06 08 1,0
COMPRIMENTO (Zadj

Figura 1IL.1 - Perfil axial da temperatura

{caso base)
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concentracao no eixe |
e GONCENLACAD NA parede |

CONCENTRACAD ADIMENSIONAL
{CO0-C)y/ICO

-1 /

0.0 ; : ; : ; ; : ; :
a0 0,2 c4 0,6 08 10
COMPRIMENTO {Zad)

Figura II1.2 - Perfil axial da concentracio

(caso base)

A figura II1.2 mostra o perfil axial de concentragfio no eixo e na parede do leito catalitico.
A maior parte da reagdo se deu antes da metade do reator, e um metro de leito catalitico foi
suficiente para que a conversdo atingisse os valores desejados. Notou-se uma diferenga entre os
perfis no eixo € na parede, e o gradiente axial maximo coincide com o gradiente axial maximo da
temperatura. Apds esta regifio, observou-se a aproximagio das duas curvas (manifestacio da

dispersdo radial), e ao final do leito, obteve-se um gas com igualdade de condigdes ao longo das

posi¢des radiais.
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A evolugio axial da temperatura do fluido refrigerante é dada no figura H1.3. A figura
mostra que a transferéncia de calor se da praticamente na primeira metade do reator, regifio onde

0 gas reagente atinge altas temperaturas. Em seguida, com a estabilizagio da temperatura do gas a

temperaturas proximas a 200 °C, a temperatura do fluido refrigerante também estabiliza em

valores proximos a este, caracterizando um equilibrio térmico entre as duas fases.

O perfil de pressdo ao longo do reator é mostrado no grafico I11.4. Percebe-se que a

pressdo sofre um decréscimo de até 20% do seu valor inicial.

1,10 -

1,08 +

TEMPERATURA, FLUIDO REF. (TFRITFRO)

G4 6 08 1.0
COMPRIMENTO {Zad)

Figura 1I1.3 - Perfil axial da temperatura do fluido refrigerante

(caso base)
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00 0z 04 08 08 1.0

COMPRIMENTO (Zad)

Figura 111.4 - Perfil axial da pressio

{caso base)

I11.5 SENSIBILIDADE

A inclus8o da variagfo das propriedades fisicas do gas, assim como da pressdo do leito
da temperatura do fluido refrigerante, aumenta consideravelmente o tempo de execugiio do
programa. Pensando nisso, foram feitas simulagdes nas quais se mantiveram constantes, variaveis
como a condutividade térmica, os calores especificos molares, as viscosidades dindmica tanto do
gas como do fluido refrigerante e a entalpia da reagfo; a pressdo do letto e a temperatura do fluido
refrigerante. Todas essas varidveis foram computadas apenas nas condigdes de entrada de reator.
A figura do perfil da temperatura ¢ mostrado na figura lI1.5 e o perfil da concentragio na figura
H1.6 para o primeiro caso (propriedades fisicas constantes). Verificou-se, nestas condigdes, gue a
conversdo final de etanol atingida foi de 85%, a temperatura mdxima ocorreu em z = 0,126 m ¢
seu valor foi de 220 °C, o que significa uma temperatura 16 "C menor quando comparado 20 caso-
base (figura HI1.1}. Diante desse fato, pdde-se concluir que a ndo consideragfio da variagio das
propriedades fisicas levaria a resultados enganosos, prejudicando portanto a qualidade das

predigdes.



TEMPERATURA ADIMENSIONAL {T/T0)

CONCENTRACAO ADIMENSIONAL

temperatura no eixe |
temperatura media radial
temperatura na parede |

;
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A velocidade do gas, sua massa especifica ¢ capacidade calorifica aparecem dentro da
derivada nas equagdes que descrevem o modelo dindmico {(equagdes 1.1 e II1.2). No entanto,
para o estado estacionario, considerou-se que estas variaveis ndo variavam ao longo do
comprimento do reator, o que simplifica significativamente a resolugio numérica das equacdes.
Optou-se, portanto, por atualizar os valores dessas varidveis no comprimento seguinte da
simulagdo. Os resultados sio aqueles apresentados nas figuras I11.1 a HL 4.

As figuras IT1.7 e TI1.8 mostram os perfis de temperatura e concentragfio, respectivamente,

ara o caso no qual #_, 0, ,Cp, foram considerados constantes ao longo de todo comprimento
p q 2 g g 2 P

do reator. Percebe-se que os valores de temperatura (Thax = 233 °C) sio menores que aqueles
obtidos no caso-base (figuras 1.1}, embora sejam maiores que aqueles obtidos no caso anterior,
quando todas as propriedades fisicas eram mantidas constantes. O perfil de concentragio
apresentado na figura IT1.8 atingiu um valor final de conversio maior que aquele obtido no caso-
base (figura I11.2). Apesar do perfil de temperatura ndo ser muito diferente daquele obtido no caso
da figura II1.1 (caso base), optou-se por considerar a sua variago, isto porque como ja dito
antertormente, derivadas parciais dessas variaveis ndo foram consideradas no estado estacionério

e isto j& poderia estar acarretando um erro no modelo.
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Nos dois casos subsequentes (pressdo constante ¢ temperatura do fluido refrigerante
constante) percebeu-se os mesmos resultados, ou seja, a temperatura atingia valores menores que
aqueles do caso-base. Quando a temperatura do fluido refrigerante foi mantida constante (figura
111.9), o valor maximo atingido pela temperatura foi de 233 °C. J4 no caso no qual a pressio foi
mantida constante (figura I11.10), o maximo valor atingido pela temperatura foi de 234 °C. Em
ambos os casos, o valor maximo da temperatura ndo foi muito diferente daquele do caso base,
entretanto no caso em que a temperatura do fluido refrigerante foi mantida constante, percebeu-se
que no final do reator a temperatura do gas atingiu valores muito baixos, justamente pelo fato da
temperatura do fluido refrigerante ser constante e igual a 190 °C. Além do mais é necessério
conhecer o valor da pressdo para poder avaliar as propriedades fisicas e de transporte, o que ¢

importante para methorar a qualidade das predig0es.
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Figura I11.9 - Influéncia da temperatura do fluido refrigerante no perfil axial da temperatura
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II1.5.1 Dados de Projeto

Com o objetivo de se tomar conhecimento da influéncia das alteracdes das variaveis de
projeto nos resultados do reator, essas variaveis foram modificadas uma a uma, como mostrado na

tabela II1.2 abaixo.

VARIACAO negativa nula positiva
Dt (m) 0,015545 0,017272 0,018992
Dc (m) 0,0181356 0,0198628 0,02159
Dp (m) 0,0018 0,0020 0,0022
L (m) 0,8 1,0 1.2

g 0,38 0,40 0,42

TABELA [11.2 - Variac@o das variaveis de projeto

Foram analisadas influéncias na conversio, temperatura maxima assim como na posigdo do
ponto quente.

A variagio do didmetro do tubo teve uma influéncia significativa na temperatura maxima
do reator (figura II1.11). Uma diminuicio de 10% (Dt = 0.015545 m) no didmetro do tubo levou
a um aumento de 10 "C na temperatura maxima do reator e consequentemente um aumento de
cerca de 2% na conversdo. O ponto quente se deslocou em 5% em diregdo a saida do reator. Este
fato era esperado ja que dimimindo o didmetro do tubo e mantendo constante a vazio do gas, a
sua velocidade aumenta e portanto ndo ha grande influéncia do fluido refrigerante na temperatura
do gas. Isso faz com que o gas atinja altos valores de temperatura.

Neste caso, a temperatura atingiu o valor limite imposto anteriormente (246 “C). Este
limite de temperatura € dado pela equagiio da taxa que foi usada para simular este reator. Os casos
em que a temperatura superou este valor limite foram considerados indesejaveis. Temperaturas
acima de 246°C proporcionam a formacio de formol ¢ CO» como subprodutos; ja acima de 256
°C  ha a formagdo de substancias pesadas que prejudicam rapidamente a atividade catalitica

(Maciel Filho, 1985).
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O diametro da carcaca também tem uma influéncia significativa nos perfis da temperatura e
da concentragdo. Para o caso no qual o didmetro da carcaca foi diminuido em cerca de 10%,
percebeu-se uma queda nos valores da temperatura de até 10% (21 °C) (Tyax = 215 °C),
atribuindo uma diminuicio na conversio final de etanol a acetaldeido (figura IT1.12). Neste caso, a
area de passagem do fluido refrigerante ficou menor. Desta maneira a vazio do fluido refrigerante
aumentou e, consequentemente, levou a uma diminuicio da temperatura do gas. Com
temperaturas mais baixas, a conversdo do gas fica comprometida, ja que a reacfo é exotérmica.
Este caso também € considerado indesejavel, tendo em vista a necessidade de se ter um reator de
maior comprimento para se alcangar 0 mesmo nivel de conversdio do caso-base.

A variacdo do comprimento do leito em nada alterou o valor da temperatura maxima
alcancado na simulagdo do caso-base e nem a sua posico, embora tenha sido notado um aumento

da conversio de etanol, como ja era de se esperar (figura I11.13).
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Nio se observou mudancas nos perfis de temperatura e concentragdo quando o didmetro

da particula de catalisador foi alterado.
Quanto a porosidade do leito, esta tem uma influéncia pequena sobre os resultados da
simulagdo, embora ndo significativa. Quando o leito esta menos empacotado (& 10% maior) a

fos 0
temperatura maxima aumenta cerca de 2 "C.

HELE.2 Dados de Operacio

Neste caso, como no anterior, as variaveis foram alteradas uma a uma e seus efeitos sobre

os resultados do reator foram analisados. As altera¢des seguem o estipulado na tabela 1113

PERTURBACAQ | negativa nula  |positiva
TGO (°C) 180 190 200
TRO (°C) 180 190 200

R 10,0 15,0 20,0
WMR (Kg//h) 4,0 5,0 6,0
GMO (Kg/m" h) | 2000 4000 6000

P (atm) 0.8 1.0 1.2

TABELA TI1.3 - Variagdo das varidveis de operagio

I11.5.2.1 Fatores gue influenciam a temperatura maxima do gas

Os fatores que mais influenciaram a temperatura maxima do gas foram o teor de etanol na
mistura reagente (ar/etanol), a temperatura do fluido refrigerante e a temperatura de entrada do

gas. Todos os par@metros quando aumentados causaram um aumento na temperatura maxima.
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Ao contrario dos casos anteriores, onde a temperatura do fluido refrigerante na entrada do

reator era sempre a mesma que aquela da entrada do gas, aqui ela foi variada

independentemente do valor da temperatura do gas na entrada. Esta variavel mostrou ter uma
grande influéncia no valor da temperatura maxima do reator.

Um aumento de 33% no teor de etanol (R, = 10) causou uma elevagdo de 26% no valor
da temperatura maxima do reator (Tamax = 298 °C). Isto significa que a temperatura ultrapassa o
valor limite imposto pela equagdo da taxa da reacdio que ¢ de 246 °C. Este comportamento nfio é
desejado e pode ser visualizado no gréfico 11114, Este fenémeno tem facil explicagio. Como o
etanol € o fator hmitante da reaglio, a medida que se aumenta a sua quantidade, mais reacgio
ocorrera. Como a reagio em questdo € altamente exotérmica, quanto mais reagf0 ocorre, mais

calor é liberado pela reagio provocando uma aceleracdo da reagfo.
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Figura I11.14 - Influéncia do aumento do teor de etanol no perfil axial da temperatura

(R, = 10)

Casos extremos podem ainda ser vistos nos graficos 1,15 ¢ 111.16, que mostram os perfis
de temperatura para variagdes positivas nas temperaturas de entrada do gis e do fluido

refrigerante, respectivamente. Em ambos os casos, a temperatura ultrapassa o valor maximo
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desejado, 0 que invalida ndo s0 a equacdo da taxa utilizada, como as correlagdes usadas para

calcular Cp, AH, u. Quando a temperatura do gas de entrada foi aumentada (figura H1.15),

notou-se um aumento na temperatura do reator, mas a temperatura ao final do reator apresentou
valores menores que aqueles da entrada (T/T0<1). Isto ocorreu pela diferenga entre a temperatura
do gas e do fluido refrigerante, sendo que esta Gltima contribuiu para a redugdo da temperatura
interna do reator. Neste caso, poder-se-ia ter utilizado um reator de até 0,3 m de comprimento,
tendo em vista que a partir deste valor o gas passou a fornecer calor para o fluido refrigerante.
Observe que neste caso, para obter a temperatura do gas na ordenada do grafico, € necessario
multiplicar este valor por 200 °C, que ¢ o novo valor da temperatura de entrada do gés reagente.
Quando a temperatura de entrada do fluido refrigerante foi variada (figura 111.16), notou-
se um comportamento interessante. Neste caso, o perfil de temperatura na parede mostrou-se mais
sensivel que em outros pontos do reator. O fato da temperatura de entrada do fluido refrigerante
ser maior que a temperatura de entrada do gas, resultou em um aumento do valor da temperatura

do gas na parede do reator.
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Figura II1.15 - Influéncia do aumento da temperatura de entrada do gas no

perfil axial da temperatura - (TGO = 200 °C)

73



5157 )

= ] temperatura no eixo

§ 1,4+ temperatura media radial

(=] 1 s t@Mperatura na parede

@

2z

134

g JE.

5;3 ]

g 1,24 /i

5 :

g

g 1,1

T

a 4

=

F 10 : ; " : } ; . ' S
00 0.2 04 0,6 0.8 1,0

COMPRIMENTO {Zad)

Figura II1.16 - Influéncia do aumento da temperatura do fluido refrigerante no
perfil axial da temperatura - (TFR = 200 °C)

Para o caso mostrado na figura TI1.17, na qual a temperatura de entrada do refrigerante
pAassou a ser menor que a temperatura de entrada do gas, notou-se um comportamento contrario
aqueles descritos anteriormente. Aqui a temperatura maxima diminuiu em cerca de 10% (20 '0)
daquela do caso-base (figura II1.1), mostrando a grande influéncia que o fluido refrigerante tem
sobre o gas. Este comportamento, da mesma forma que nos casos anteriores, nio ¢ desejavel, ja

que isto acarretaria em uma baixa produtividade de acetaldeido ao final do reator (figura 111.18).
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Figura I11.18 - Influéncia da dimuni¢do da temperatura do fluido refrigerante no

perfil axial da concentragdo - (TFR = 180 °C)
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Figura [il. 19 - Influéncia da diminuigio da temperatura de entrada do gas no

perfil axial da temperatura - (TGO = 180 °C)

No caso referente ao grafico IH.19, no qual a temperatura de entrada do gas foi diminuida
para 180 °C, permanecendo a temperatura de entrada do fluido refrigerante igual a 190 °C, nota-se
uma pequena diminuigdo da temperatura méxima do reator (Tmax = 232 °C) em relacdo aquela do
caso-base (Tmax = 236 °C), na qual a temperatura de entrada do gas era 190 °C. Isto mostra a
importincia da interagdo entre o lado do leito fixo e o dominio do fluido refrigerante, indicando a

necessidade do modelo conter o balango de energia para o fluido refrigerante.
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I1L5.2.2 Fatores que influenciam a posiciio do ponto quente

E muito importante conhecer a posigdo do ponto quente do reator, j& que esta ¢ uma
informagio relevante para o controle do sistema. Temperaturas de entrada do gés e do flwdo
refrigerante, vazio do gas reagente e pressdo foram as variaveis que mais a influenciaram. Nos
casos nos quais a temperatura do gas atingiu valores mais altos que aqueles do caso base,
observou-se que a posigio do ponto quente se aproximou da entrada do reator quando comparado
ao caso base (ver figuras II1.15, II1.16, IT1.20 e I11.21). Observando os graficos 111.22 a TI1.25, que
foram graficados com os mesmos dados de entrada dos acima citados, conclui-se que sempre que
a posigdo do ponto quente se desloca para a entrada do reator, a conversdo de etanol também
aumenta quando comparada aquela do caso base. Assim, desde que 0 maximo de temperatura nfo
seja ultrapassada, além da alta conversio, pode-se também garantir a completa seletividade em

acetaldeido.
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Figura I11.20 - Influéncia da diminui¢do da vazio do gas reagente no

perfil axial da temperatura - (GMO = 2000 Kg/m’ h)
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Figura 111.21 - Influéncia do aumento da pressdo no perfil axial da temperatura

(P =1,2 atm)
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Figura I11.22 - Influéncia do aumento da temperatura de entrada do gas no

perfil axial da concentragio - (TGO = 200 °C)
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Figura 111.23 - Influéncia do aumento da temperatura do fluido refrigerante no

perfil axial da concentragio - (TFR = 200 °C)
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Figura I11.24 - Influéncia da diminuigio da vazio do gas reagente no perfil axial da concentragéo

(GMO = 2000 Kg/m* h)
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Figura TI1.25 - Infléncia do aumento da pressdo no perfil axial da concentragio

(P=1,2 atm)

IIL5.2.3 Fatores que influenciam a conversio

A variavel que menos influenciou a conversio do etanol foi a vazio massica de refrigerante
(vide grafico 111.26). Para uma diminui¢do de 20% no valor da variavel, ndo se percebeu alteragio
significante no perfil de conversdo do etanol. Por outro lado, varidveis como a temperatura de
entrada do gas (figura T1.22) e do fluido refrigerante (figura 111.23) e o teor de etanol no gas
(figura 111.27) influenciaram muito a conversiio final. Percebe-se nesses casos que a conversio

atinge valores altos logo no inicio do reator, resultado do deslocamento do ponto quente para a

entrada do reator.
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Figura II1.26 - Influéncia da diminuigio da vazfio massica de fluido refrigerante no

perfil axial da concentragdo - (WMR = 4 Kg/h)
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Figura 11.27 - Influéncia do aumento do teor de etanol no perfil axial da concentragio

(R = 10)
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No grafico 1118, no qual a temperatura de entrada do fluido refrigerante foi vanada de
190 para 180 °C, notou-se uma queda consideravel no valor da conversio final (Gf = 0,7). O caso
no qual a temperatura de entrada do gas reagente foi variada de 190 para 220 °C (grafico 111.28), a
conversio atingiu 90% logo no inicio do reator, regido onde o reator apresentou altos valores de
temperatura (grafico I11.29).

Ja um incremento de 33% no teor de etanol do gas (grafico 111.27) ndo modificou muito o
valor final da conversdo, mas se verificou que a evolugdo da conversdo ocorreu mais rapidamente.

Este fato se deu também as custas da elevagio da temperatura maxima (gréfico I11.14).
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Figura I11.28 - Influéncia do aumento da temperatura de entrada do gas no

perfil axial da concentragdo - (TGO = 220 °C)
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Figura I11.29 - Influéncia do aumento da temperatura de entrada do gés no

perfil axial da temperatura - (TGO = 220 °C)

IIL6 CONCLUSOES

Neste capitulo foi desenvolvido o modelo que descreve o reator de leito fixo em regime
estacionario usando a abordagem pseudo-homogénea. O método utilizado para solucionar as
equagdes foi descrito e, as equagdes que antes formavam um sistema de equagdes diferenciais
parciais (SEDP) foram transformadas em um sistema de equagdes diferenciais ordinarias (SEDO)
através da aphicacdo da colocagiio ortogonal, possibilitando a sua integraciio pelo método de
Runge-Kutta. O estado estacionario foi utilizado para estudar a sensibilidade do reator e definir
critérios para o processo dindmico (tais como a importéncia de se considerar a variagdo axial da
temperatura do fluido refrigerante e das propriedades fisicas do sistema), objeto de estudo no
proximo capitulo. Foram obtidas informacdes do efeito das variaveis operacionais e do impacto
da variaclo das propriedades fisicas no comportamento global do reator. Destacam-se os efeitos
da temperatura do fluido refrigerante e vazdo e temperatura do fluido reagente na colocagfio axial

do ponto quente.
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CAPITULO 1V - MODELO DINAMICO E

COMPORTAMENTO TRANSIENTE

34



IV.1 INTRODUCAQ

Neste capitulo, retoma-se o0 modelo dindmico do reator e propde-se um método alternativo

para a resolugio das suas equagdes objetivando-se ter um procedimento robusto, rapido e que ndo

requeira maquinas com processadores sefisticados,
e ] 1 £

como por exemplo processadores paralelos. O

apareciunento da resposta inversa na resposta do sistema confirma a necessidade de se utilizar um

modelo dindmico para descrever reatores cataliticos de leito fixo. E discutida a importdncia de se

considerar a variagiio da temperatura do fluido refrigerante com o tempo no modelo apresentado,

sende esta uma contribuiclo importante viste que a dinidmica térmica do fluido refrigerante ¢

sistemnaticamente desprezada nos trabalhos apresentados na literatura,

1V.2 EQUACOES DO MODELO

Retomando-se as equagtes do balango desenvolvidas ne capitulo anterior (equagdes IIL1T,

1.2 e 1IL3), tem-se:

- Balango da massa para o etanol:

&) ACuy)

D + e pBFw

i
r

- Balango de energia no leito de catalisador:

ar .
a

[ & )ch)gas + (l. -, )(PCP)SGJ

(111 1)
4ﬁ2T+l£jﬂ:§+ (—Afr, -
0,}‘2 r {;}.J Pr W
(?(zzgpﬁgC’pgT) i
P {I11.2)



- Balanco térmico do fluido refrigerante

Ty UA* 1y T Wl
- Cp.V NTR R - v
a  prCpeVe Z prVi
onde:
Tur € a temperatura da superficie interna do filme do lado gas
A* = 7{ Dt + 2 x espessura)L
ﬂ'{ De’ ~ (Dt +2 x espessura)’ ]L
V =
: 4
- CondigSes de Contorneo
iniciats: ¢ = { z=0 para qualquer ¥
T=T,
1z 6
<=0
. . or
simetriaz. ¥ =0 para qualquer Z e I
or
=0
o
z 0
= ()
frontei D, I H a
ronteira: ¥ = —— para qualquer Z e
2 o7 a., s
T a7
o A

(T11.3)

o
28



esiacionaric

estado estacionarno: i =0 para qualquer Z e ¥

estacianario

A queda de pressio € genericamente dada por:

%E:f(g,pgﬁm,yg) (11L.4)

-1

Para a solug¢do das equagdes do modelo, ¢ proposto um procedimento que € a combinagio
do método da colocagio ortogonal (Villadsen & Michelsen, 1978) na direcde radial, o método de
Runge-Kutta de quarta ordem na diregfio axial ¢ para a variavel tempo. Este método vai reduzir
um sistema de equagBes diferenciais parciais de segunda ordem com trés varidveis independentes
em um sistema de equacgdes diferenciais ordinarias, o que vai possibilitar a sua integracio através

do método de Runge-Kutta de quarta ordem.

Partindo das equagbes Il IIL2 e TH.3, agrupando as varidveis e reescrevendo as

equagdes, tem-se:

+———a,— —asr, (V1)

ar_ (&C 1dr) ar |
o \a" rar/ &

ar a1

0,; = a?(Tw - TR) — 4y j (1V.3)
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Com as condigdes de contorno:

iniciais: =0 z=40 para qualquer ¥
simetriaz 7 = () para qualquer Z e [
D

fronteira: ¥ = para qualquer Z e [

estado estacionario t=0  paraqualquer Z e r

onde:
a=D,
d, = U,
a, = Py
A
a _ ay g
é [51 (5CP),,, + (1= &, rCp )*‘O’E
. g (“AH}

ig! (pC 4 ) qas T (1 —é, )(pCp)m!]

C=C,

TIY;)

or

a_,

%4

Xy

%4

ol \
‘;‘;:WCIS(T—TW)

Clr.z) = C(r,z)
1(r.2)=T(r,z)

estacionaric

esiacionRario
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, H#L,CP,
" edop),. +(1-2)XeCp)., ]

4 x U(Dt +2 x espessura)
a ?
’ pgbpp[ ¢’ —{Dt+2x espessum)”}

awz’
a, =

/"Lt?f‘

4x W,

I

grpR[Df ~ (Dt +2 x espesszsm)l]

Depois de adimensionahizar as equagfes do modelo (ver Apéndice 3), agrupar novamente
as variavelis e fazer a mudanca da varnavel da dimensfo radial (u = r‘), obtém-se as seguintes

equagdes:

v ’ I e\
_@i§_ = 45;1(0? + uﬁ(?)} ~ b, :@1 - by, (1V.4)
a \du  cu CE
0 (06 56 0
—£ = 4@% Etu—F } +byr, — b —= (IV.5)
at \ du an ) ’ 7

LT b!(}(gNTR - @R)“ b, N (Iv.6)
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Com as novas condicdes de contorno:

=0
=0 z.=0 “
g,=1
A
— = finito
O
u=70
o6 -
—£ = finito
Ot
G
2290
u=1 cu
N a0 .
gzﬁw-ﬁ”
A 2V E
Gliz y=Glu,z )
6 - (15) =G0z ...
9§ (u” Zad ) = 93 (uj Zﬂd )e:szmmmn‘o
onde:
b = ai — D o
R"~ R
b, = a4 _
L L
b, = fi =2
G G
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ar

a, A

bnl 2 y) \
R, R;[Sz(pCp)gag +(1—g;‘)(p€p)mf]
_4as pB(_AH)

by=—=
T A eecn),. - (-2 )(eC).
b B g@ _ z’ispgcpg
T L[Sl(pCp)gﬁ +(1- 5;)(/9@9)335]
o R
bg“asx&ﬂazr :
b, = L dpP
IE;} dz‘;d
Y g 4 x U(Dt +2 x espessura)
16— 0.Co. [ D¢t =Dt +2 % espessumf]
A 4= W,

L ;’Z'L,oﬂ[i)c2 —(Dt+2 x espessura)z]

As equagdes IV 4, TV 5 ¢ IV .6 constituem o conjunto de equagdes que sera integrado pelo
meétodo de Runge-Kutta de quarta ordem. Para tanto, é necessario, anteriormente, calcular o valor
das derivadas primeira e segunda que aparecem nestas equagles. Inicialmente, o método de
colocacgdo ortogonal foi adetadoe e aplicado tanto na diregfo radial quanto na axial, utilizando-se
de cinco pontos de colocagdo na diregdio radial e guarenta pontos na diregdo axal (as equagles
discretizadas constam no Apéndice 3). No entanto, os resultados obtidos ndc foram satisfatorios,
ja gue o processe exige um numero relativamente grande de pontos de colocagdo. Com poucos

pontos de colocacio obteve-se valores das derivadas axiais muito discrepantes, e isto fazia com
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que o valor calculado da temperatura do reator atingisse valores altos logo no inicio do leito
catalitico.

Sendo assim, dividiu-se o reator em oito segmentos e determinou-se que cada um deles
teria cinco pontos de colocaclo tanto na diregfio radial quanto na axial (procedimento semelhante
ao de colocagdio ortogonal em elementos finitos). O objetivo era methorar a distribuicdo dos
pontos de colocacdo ao longo do reator, visto que as raizes do polindmio de Jacobi se concentram
demais nos extremos (0 e 1). O programa desenvolvido chegou a ser modificado para
combinacGes 5x8, 4 x 10, 8 x 5 ¢ 10 x 4, sendo que o final de cada segio fornecia as condigdes
iniciais da secdio seguinte. Mesmo com esta estratégia os resultados ndo foram satisfatorios,
obtendo-se uma evolucdo da temperatura n8o condizente com o problema fisico. Os valores
calculados pelo processo ndo coincidiam com a distribuicdo dos valores de concentiracio e
temperatura adimensional.

Propds-se entdo, um método alternativo de solugio que ndio requeresse um grande numero
de pontos de colocago e que possuisse um processamento simples, tendo em vista a grande
quantidade de vezes que ele seria utilizado (200 vezes em cada plano de avango no tempo). A
distribuig@io dos pontos axiais passou a ser linear e aproveitou-se também para dividir o reator no
sentido axial em até cem vezes. Diminuiu-se o incremento axial (Az) no processo estatico
objetivando-se melhores resultados.

Para o calculo de T e G no tempo t, utilizou-se da matriz de valores de 0G/dz e oT/0z
calculados no tempo t-1 (para um mesmo 1). Por cada quatro pontos consecutivos, passou-se um
polindbmic de terceiro grau e calculou-se a tangente. Para cada ponto considerou-se os dois
anteriores, o proprio ponto € o seguinte (exceto nos extremos).

Considerou-se esta solugo satisfatoria apos ter-se feito testes com outras distribuicdes e
também usando polindmios de segundo grau. Os resultados apresentaram uma boa concordancia,
o que significou ter-se atingido a minima realizacdo do sistema.

No entanto, para aplicar este método, necessita-se ter o conhecimento do perfil de
temperatura e concentragdo ao longo do reator no instante de tempo anterior aquele que se deseja
calcular. Na verdade esta ndo ¢ uma necessidade do método e sim das proprias equacdes.
Observando-se as equacdes IV .4 e IV.5 | pode-se notar a presenga de trés varidvels independentes

(r,z t}.
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Este fato exige o conhecimento de um plano de temperatura ¢ concentragdo como
condi¢do inicial. Isto significa dizer que para calcular o perfil dinamico do reator, antes €
necessario conhecer o seu perfil estacionario, ou seja, conhecer todos os valores de temperatura e
concentragdo no tempo t=0.

Partindo-se dos valores calculados para o estado estacionario no capitulo anterior, pode-se
aplicar o método descrito acima para o calculo da derivada axial, o método da colocagio
ortogonal para o calculo das derivadas radiais de primeira e de segunda ordens. Para o caso do
calculo do perfil dindmico da temperatura do fluido refrigerante ndo houve necessidade de se
aplicar 0 método da colocag@o ortogonal, ja que a equaco ¢ dependente apenas de z e t. Sendo
assim, utilizou-se do método de Runge-Kutta de quarta ordem tanto para a diregdio axial quanto
para a variavel tempo. Este procedimento pode ser considerado mais econdmice do que os
métodos convencionais de discretizagdo em termos das necessidades de armazenamento de dados

na forma vetorial ou matricial.

1V.3 DESCRICAO DO PROGRAMA

O programa foi escrito em FORTRAN versdo 5.0 da Microsoft. Recomenda-se o uso de
pelo menos um PC 486 - DX4 para o processamento, tendo em vista a grande quantidade de
calculos envolvidos em cada iteracio e o enorme numero de iteraches necessarias para processar
um ¢aso.

O programa tem por finalidade calcular a variacio da concentragio, temperatura, pressao e
temperatura do fluido refrigerante que ocorre no interior de um reator catalitico de leito fixo,
conforme as equacdes do modelo propostas neste capitulo (equagdes IV.1, IV.2, IV.3 eIV 4).

Para a solucio das equagdes do comportamento dindmico, o programa parte de condicdes
iniciais fornecidas pela solugfio de equagdes do processo estacionario (equagdes 1115, 1116, lI1.7 e
111.8). As caracteristicas fisicas do reator, bem como os dados de operagdo sio lidos em um
arquivo (PSEUDOQ.DAT) previamente definido e que uma vez utilizado para o caso estacionario,

permanecera o mesmo para o caso dindmico. Este arquivo esta apresentado na tabela 1V 1.
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'ARQUIVO DE DADOS PARA CALCULO DO REATOR BIDIMENSIONAL

PROGRAMA TESEC.FOR

NTR

"
)

* Temperatura de entrada do gas

180

W'Tempé‘ratura de entrada do

fluido refrigerante

180

massa especifica da particula

Py (Ke/m')
3.0

~ Pressdo de entrada do gas

Velocidade méssica do gas

Gmy (Kg/m” h)
5000

* Relagdo molar ar/etanol

R
15

Fracio molar de H,O0na
alimentacdo

Y3,

0,0

Comprimento do reator
L
1.0

" Diametro do tubo

Didmetro da carcaca

Dt (m)
0,017272

Dc (m)
0,0198628

mEspessufé do tubé

e {m)

0,000889

~ Velocidade méssica do fluido

refrigerante
- Wmr (Kg/h)
5.0

&
0,40

Densidade do leito

e

2314

Didmetro da particula :
0,0020

" Condutividade da péﬁicﬁia

- Xlap (Kcal/’th) e
7

TABELA 1V.1 - Dados de projeto e operagio {arquivo PSEUDO DAT)

Como ja explicado ao longo do capitule 11, casos nos quais o perfil de temperatura do gas

atingiu valores muito altos (TGO > 246 °C) ndlo sdo desejaveis ja que pde em risco a seletividade
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das reagdes, assim como a validade de algumas equagles. Levando-se isto em consideragdo,
optou-se por diminuir um pouco a temperatura de entrada do gas e do fluido refrigerante, de
modo a ndo comprometer a confiabilidade da simulagdo. Portanto, aqui as temperaturas passario
a ter valores iguais a 180 "C e nfio 190 °C como feito no capitulo I

Do mesmo modo, optou-se por aumentar a velocidade massica do gas {(GMO=5000
Kg/m’h) de modo a deslocar o valor do ponto quente em diregio a saida do reator.

O programa contém ainda modos opcionais para processamento simplificados tais como
considerar as propriedades fisicas individualmente ou de forma agrupada, variacéo da velocidade e
pressio constantes, a variagdo apenas axial da temperatura do fluido refrigerante ou ainda como
constante. Estas opgdes diminuem o tempo de processamento. Deve ser ressaltado que também €
considerado o mmpacto que a variagdo das propriedades fisicas e velocidade tém nos nimeros
adimensionais e por consequéncia nos pardmetros de transferéncia de calor e massa.

Para o caso dinimico, utilizou-se um incremento na formula de Runge-Kutta de 10°
passos/hora, sendo que alguns casos exigiram 2 x 10° passos/hora, sendo portanto a minima
realizacfo do sistema atingida.

Em consequéncia do uso de incrementos muito pequenos no Runge-Kutta, o tempo
necessario para a execugfo do programa relativo a uma (1) hora de reagio torna-se elevado (da
ordem de 100 horas). Levando-se isto em consideragdio, a estabilizagdo da solugio das equagdes é
monitorada e o programa se encerra quando a comparagio entre duas iteragdes consecutivas de
temperatura e concentragdo adimensional possui valor superior a 107, Este artificio diminui e
muito o tempo de processamento do programa. Em casos nos quais nenhuma perturbaco € dada,
vinte (20) minutos sdo suficientes para se obter um perfil de temperatura e concentragdo com alto
grau de confiabilidade. Nos casos nos quais perturbacdes sdo dadas, este tempo sobe para

cinquenta (50) minutos em média.

IV.4 APRESENTACAO DOS RESULTADOS

Os perfis dindmicos de concentracio, temperatura do gas e temperatura do fluido
refrigerante referentes ao caso-base (tabela II1.1) podem ser visualizados nas figuras IV.1, IV2 e

IV.3, respectivamente.
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Figura IV 3 - Perfil dindmico da temperatura do fluido refrigerante

(caso base}

Neste caso, como ja explicado anteriormente, optou-se por dinminuir as temperaturas de

entrada do gas e do fluido refrigerante em relagiio aquelas do caso base do capitulo II¥

{TGO=TRO=190 °C). Sendo assim, considerou-se uma relativamente baixa vazio de fluido

refrigerante (WMR = 5 Kg/h) e uma alta vazio de gas reagente (GMO = 5000 Kg/h m’),

possibilitando assim que a temperatura do gés atingisse altos valores e consequentemente mais

se que a conversdo final do etanol (figura I'V.1) foi bem

Mesmo assim, observou

reacan OcoITesse.

ario.

.

menor que aquela do caso estacion

Neste caso notou-se um afastamento de G ¢ T em relacio aos valores das condigles

Ges.

t4 nas proprias equac

OMEnQ ¢s

A

iniciais (calculados no processo estatico). A razdo para este fen

A contribuicio mais importante para esta diferenca resume-se nas figuras IV.1 eIV.2. Os perfis

de concentracio e temperatura sdo obtidos quando ¢ considerada a variagdo de us , p, ¢ Cp, ao
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. . . .,
jongo do comprimento do reator para o caso dindmico, ou seja, quando by 0 e

V2
c‘f(yépg(;vg) o

o
L7

Se forem analisadas as equagdes 111.1 e 1I1.2 percebe-se que as variaveis us , p, ¢ Cp,
aparecem dentro da dertvada axial. No processo estacionano essa variagio foi desprezada, tendo
em vista o aumento de computagdo requerido no programa caso estas propriedades fisicas fossem
axialmente corrigidas. Entretanto, o software desenvolvido possui o recurso de se considerar essa
variagdo no processo dindmico. Feito isso, percebeu-se que apos atingir-se o estado estacionario,
obtém-se valores mais baixos de temperatura e diferengas menores nos valores de concentragio
para o processo dindmico. Aliado a isto, no processo estatico, os valores na dire¢io axial s
calculados por projegdio dos pontos anteriores (Runge-Kutta) enquanto que no dindmico parte-se
dos valores iniciais (calculados pelo processo estatico). Entretanto, a medida que t cresce, os
valores vdo se auto corrigindo, visto o sistema de equacdes do processo dindmico ser estavel.
Conclui-se que os valores corretos seriam aqueles nos quais valores estaveis de temperatura e
concentracido fossem atingidos.

A figura IV.3 traz o perfil dindmico da temperatura do fluido refrigerante. Percebe-se que
o perfil ¢ estavel ao longo de todo o tempo e portanto ndo se nota diferenca em considerar a sua
variagdo temporal, como pode ser constatado nas figuras IV.4 para o perfil dindmico de

concentraco e I'V.5 para o perfil dindmico de temperatura.

Vazdes altas de fluido refrigerante (WMR = 50 Kg/h) garantem uma maior transferéncia
de calor com o gas, nfo permitindo que o gas atinja altas temperaturas (figura IV.6 ), ¢ assim
menos reacgdo ocorre, como pode ser visualizado na figura IV.7 . Ainda assim, nfio se percebe
diferencas entre os perfis nos quais a variagiio temporal da temperatura do fluido refrigerante foi
considerada ou ndo, Percebe-se ainda na figura IV.6 que o gas atingiu valores muito baixos no

final do reator, mostrando a grande influéncia que o fluido refrigerante tem sobre o gas.
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A estabilidade do reator pode ser comprovada nos graficos IV.8 e IV.9, que mostram
respectivamente os perfis de concentracio e temperatura do géas reagente, para baixa vazdo de
temperatura do fluido refrigerante. Este caso foi simulado sem a execugdo do estado estacionario,
ou seja, os valores do estado estacionario foram previamente definidos e ndo calculados, como

feito anteriormente. A tabela IV.2 mostra os valores de estado estacionario utilizados para a

simulagdo.

ponto | ponto G- CO -C _ 1 _ Ifi_ P - £
axial radial CO ]:) ];? . ad PO

1 0 1.0 1,0 1,0

2 0 1,0 1,0 1,0

1 3 0 1,0 1,0 1,0

4 0 1,0 1,0 1,0

5 0 1,0 1,0 1,0

0 1,0 1,0 1,0

1 0 1,0 1,0 1,0

2 0 1,0 1,0 1,0

40 3 0 1,0 1,0 1,0

4 0 1,0 1,0 1,0

5 0 1,0 1,0 1,0

Tabela IV.2 - Valores de um caso estacionario aleatorio
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Percebe-se nas figuras IV.8 ¢ IV.9 que os resultados se encaminham para aqueles

encontrados nas figuras IV.1 e IV.2, respectivamente.

Considerando a estabilidade do reator e com o intuito de melhorar a visualizacdo e
qualidade dos graficos do perfil de temperatura e concentragdo, optou-se por desprezar os
resultados obtidos pelo estado estacionario, adotando-se aqueles calculados para o estado
dindmico. Os perfis gerados para baixa vazio de fluido refrigerante sdo apresentados nas figuras
IV.10 e IV.11 e os gerados para alta vazido de fluido refrigerante estdo nas figuras IV.12 e IV.13.
Desta maneira o software desenvolvido permite a simulagio do comportamento dindmico dos
reatores de leito fixo sem qualquer restricio de suposigdes adotadas para a solugdo do estado

estacionario.

CONCENTRACAC (G

Figura IV.10 - Perfil dindmico de concentragio

Solugdo estabilizada para baixa vazio de fluido refrigerante (WMR = 5,0 Kg/h)
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Figura IV.13 - Perfil dindmico de temperatura

Solug¢io estabilizada para alta vazdo de fluido refrigerante (WMR = 50,0 Kg/h)

IV.S SENSIBILIDADE

Como no caso estacionario, um estudo foi realizado com o intuito de estudar o
comportamento do reator. Neste caso, entretanto, o reator sofreu perturbagdes na temperatura de
entrada do gas durante a sua simulagdo. Trés tipos de perturbagSes foram consideradas neste
trabalho, e estdo a disposi¢cio do usuario no simulador desenvolvido: perturbacdo degrau, rampa e
salto.

Como dito anteriormente, ocorreu um afastamento de T e G em relagdo aos valores das
condi¢des iniciais, que se auto corrige a medida que t cresce. Diante deste fato, houve a
necessidade de se simular o reator, primeiramente sem perturbacdo. Em seguida, os valores
encontrados para o caso dindmico foram os valores adotados para o caso estacionario. Feito isso,
simulou-se o reator novamente, agora com os novos valores de estado estacionario e a partir

destas condi¢des a perturbac@o foi introduzida. Este procedimento garantiu que a perturbagio



fosse sempre dada depois da estabilizagdo do reator, o que aproximou a simulagdo da condi¢do

real do reator.

A figura IV.14 mostra o perfil de concentra¢do para o caso no qual o reator sofreu a
perturbagdo degrau na temperatura de entrada do gas reagente em tempo igual a 20%. O perfil de
temperatura ¢ mostrado na figura IV.15. Neste caso utilizou-se vazio de fluido refrigerante = 5,0

Kg/h,

CONCENTRACAO (&)

Figura I'V.14 - Perfil dindmico da concentragio - perturbagdo degrau
TGO =200°C em t=20% (WMR = 5,0 Kg/h)
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As figuras IV.16 e IV.17 mostram os perfis de concentragdo e temperatura,

respectivamente, para 0 mesmo caso acima citado, s6 que agora para uma alta vazdo de fluido

50,0 Kg/h).
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Nos perfis de temperatura (figuras IV.15 e IV.17), notou-se a presenca da resposta
inversa, ou seja, no instante seguinte aquele da perturbagdo, ocorreu uma pequena queda na
temperatura do reator, e em seguida a temperatura voltou a subir e estabilizou a valores mais
altos.

Com o aumento da temperatura de entrada do gas, a conversdo aumenta, diminuindo assim
a concentracgdo de reagente na corrente quente. Desta maneira, a temperatura do gas diminui ao
invés de aumentar, como era esperado caso ndo houvesse resposta inversa.

Além disso, a resposta inversa ocorre porque no momento em que ¢ dada a perturbacgdo
degrau na temperatura de entrada do gas (TGO = 200 °C), o gas que est4 reagindo no reator ainda
é aquele cuja temperatura de entrada era menor (TGO = 180 °C). O fato da resposta inversa ser
predita a partir de um modelo pseudo-homogéneo ¢ interessante pois este comportamento
dindmico é importante para a tomada de decisGes em controle e definigdo de politicas operacionais
e este tipo de modelo permite uma solugdo mais rapida das que as requeridas na solugdo de
modelos heterogéneos. Para aplicagdes em tempo real isto € fundamental, principalmente porque
as maquinas para a aplicagiio em controle sdo normalmente construidas visando a robustez e ndo o
grande potencial de calculo.

De fato a resposta inversa surge devido as diferengas nas capacidades térmicas da fase
gasosa e do solido, o que causa a ocorréncia de diferentes velocidades de propagac@o das ondas
de calor. Quando as perturbagdes alteram a temperatura do gas, o solido sofrera o impacto um
certo instante de tempo apoOs, pois possui uma capacidade térmica maior que a do gas, propiciando
a predi¢do da dinamica com resposta inversa.

A resposta inversa pode ser melhor visualizada nas figuras IV.18 (para WMR = 5,0 Kg/h)
e IV.19 (para WMR = 50,0 Kg/h). A resposta inversa € mais aparente no caso em que a vazao do
fluido refrigerante € menor, isto porque menor vazio de fluido refrigerante possibilita o reator a
atingir valores mais altos de temperatura, tornando o reator mais sensivel a possiveis
instabilidades. No instante t = 17,5%, tem-se a curva da temperatura estabilizada antes de ser dada
a perturbacao.

Em t = 100%, a temperatura do reator ja se encontra estabilizada apos a perturbagio.
Neste caso, a temperatura sobe rapidamente no inicio do reator e em seguida estabiliza a valores

mais baixos, coincidentes com aqueles antes da perturbagdo.
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Nos instantes t = 25% , t = 35% e t = 100%, percebe-se que a temperatura adimensional
em z_, = O éigual a 1,11; isto ocorre devido ao valor da temperatura de referéncia ser igual a

180 °C independentemente de ter sido dada ou ndio a perturbagio. Em seguida, o valor da
temperatura aumenta até atingir valores iguais a 211 °C aproximadamente, valor este muito
superior a0 méaximo de temperatura atingido antes da perturbacio (T=198°C). Apos este pico de
temperatura nota-se a queda da temperatura que para os casos t = 25% e t=35% (WMR = 5,0
kg/h) caracterizando a resposta inversa. Para um mesmo comprimento de reator, a temperatura
atingida pelo gas é menor que aquela para t = 17,5% (antes de ser dada a perturbagdo). A medida

que a perturbacdo avanga no tempo, percebe-se a estabilizaggo.

1.2

emem £ = 175 %
e § = 25 %
e § = 35 %
e £ = 100 %

TEMPERATURA ADIMENSIONAL (T/T0)

10 ; : : ; y " } : : i
00 0,2 0,4 06 08 1,0
COMPRIMENTO (Zad)

Figura IV.18 - Perfil axial de temperatura - perturbag¢do degrau
TGO =200 °C em t = 20% (WMR = 5,0 Kg/h)
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—t=25%
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TEMPERATURA ADIMENSIONAL (T/T0)
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0,0 0,2 0,4 0,6 08 1,0
COMPRIMENTO (Zad)

Figura IV.19 - Perfil axial de temperatura - perturbagdo degrau
TGO =200 °C em t = 20% (WMR = 50,0 Kg/h)

Para o caso no qual WMR = 50 kg/h percebeu-se um comportamento atipico. No tempo
t = 25% a temperatura ndo chegou a aumentar, como para o caso no qual WMR = 5,0 kg/h, e sim
caiu bruscamente até atingir o perfil de temperatura de antes de ser dada a perturbacio. Isto
ocorreu devido a grande influéncia da temperatura do fluido refrigerante no gas. Com altas vazdes
de fluido refrigerante, o gas nfo consegue atingir altos valores de temperatura. A medida que a
perturbagio avanga no tempo a corrente de gas vai se aquecendo e percebe-se que a temperatura
do gas passa a se comportar da mesma maneira que para o caso anterior (WMR = 5,0 kg/h), ou
seja, sofre um aumento brusco de temperatura para depois estabilizar a valores mais baixos e
coincidentes com o caso antes da perturbagio

A importancia de se considerar a variagdo temporal da temperatura do fluido refrigerante é
confirmada na figura IV.20 que mostra seu perfil dindmico para vazio = 5,0 Kg/h. Percebe-se uma
variacdo da temperatura do fluido apds ter sido dada a perturbagido degrau no gas. Do mesmo
modo que para o gas, percebe-se aqui a presenga da resposta inversa, refletindo exatamente o
comportamento do gas. Esta semelhanca pode ser melhor visualizada na figura IV.21 que mostra

o perfil axial da temperatura do fluido refrigerante para varios tempos.

111



\..\«-
1
(@17

“Hde O0INTT4 AL

Figura IV.20 - Perfil dindmico da temperatura do fluido refrigerante

e § = 100 %

200 °C em t = 20%

Perturbacdo degrau - TGO

8
{oMLrML)
TUNOISNINIAY VHNLYYIdWIL

1,10 +

1,00

L
S
o o)
- ugo
pamvo/
2R
Q
=
=
© & g
o v
© QO
ao
e ]
2 O
B A
5 S
©w
g 8 WmUu
2 g B
g 8
s =
z = &
<+ = X @
o 0O o
°E g
[
AR
=
-
o Wm
Q IP
<
5
2
o
Q

112



A figura IV.22 mostra o perfil dindmico de temperatura para o caso no qual foi
desconsiderada a variagdo temporal do fluido refrigerante. A perturbac¢do degrau em TGO, como
anteriormente, foi dada em t = 20%. Neste caso, entretanto, ndo se percebeu a presenga da
resposta inversa de forma tdo efetiva quanto no primeiro caso (figura IV.15). Isto ocorre
justamente pelo fato do modelo ndo prever a influéncia da temperatura do gas no fluido
refrigerante, isto ¢, a temperatura do fluido refrigerante se mantém constante ao longo de todo o
tempo e ndo sofre alteracdes com a mudanca de temperatura do gas depois de dada a perturbagéo.
Se for observada a figura IV.21, novamente percebe-se que no instante seguinte ao da perturbagéo
a temperatura do fluido refrigerante diminui (resposta inversa), reflexo da queda da temperatura

do gas, e depois aumenta, novamente influenciada pelo aumento da temperatura do gas.
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Figura IV.22 - Perfil dindmico da temperatura
Perturbagiio degrau - TGO = 200 °C em t = 20%

desconsiderando a variagfo temporal da temperatura do fluido refrigerante



As figuras IV.23 e IV.24 mostram os perfis de concentragio e temperatura,
respectivamente, quando uma perturbacdo rampa foi dada na temperatura de entrada do gas
(TGO), para baixa vazdo de fluido refrigerante (WMR = 5,0 Kg/h). Neste caso, como a
perturbagfo foi dada gradualmente, percebe-se que o pico de temperatura e de concentragido que
aparecem nos perfis também sofreram aumentos graduais.

A perturbagio rampa comegou a ser dada em t = 15% e o valor maximo da perturbagdo
na temperatura de entrada do gas (TGO = 200 °C) foi alcangado em t = 29% do tempo total de

processamento.
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Figura IV.23 - Perfil dindmico da concentragdo - perturbagio rampa
(WMR = 5,0 Kg/h)
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A figura IV.25 mostra a perturbacdo rampa para varios tempos da simula¢do do reator.
Percebe-se claramente a evolugdo da temperatura do gas na entrada do reator. Aqui também

percebeu-se a presencga da resposta inversa.

As figuras IV.26 e IV.27 séo os perfis de concentragio e temperatura para o caso de uma
perturbacdo salto na temperatura de entrada do gas, para vazio de fluido refrigerante = 5,0 Kg/h e

a figura I'V.28 mostra o perfil axial da temperatura para varios tempos.

CONCENTRACAC (G

Figura I'V.26 - Perfil dinamico da concentragdo - perturbagio salto
(WMR = 5,0 Kg/h)
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No caso da perturbag?o salto, percebe-se nitidamente o pico de temperatura se deslocando
ao longo de todo o reator. A perturbacéo salto foi iniciada em t = 20%, em t =31% atingiu o seu
valor maximo (TGO = 200 °C) e em t = 42% do tempo total de processamento, a temperatura
voltou a valer o mesmo de antes de ter sido dada a perturbagio, ou seja, TGO = 180 °C.Emt=
35%, depois de ter sido dada a perturbacdo, o ponto quente aparece no inicio do reator, e em

seguida, se desloca em direcdio a saida do reator.

IV.6 CONCLUSOES

Neste capitulo, apresentam-se as equacgdes do estado dindmico e com elas um novo
método para sua resolugdo. O método consiste em aplicar a colocagdio ortogonal na direcdo radial
e Runge-Kutta de quarta ordem na direg80 axial e na variavel tempo. Foram feitas simulagdes nas
quais o reator sofreu perturbagdes (degrau, rampa, salto) na temperatura de entrada do gas e
pode-se visualizar que a ndo utilizacdo de um modelo dindmico poderia acarretar resultados
enganosos na simulagdo. Um estudo a respeito da sensibilidade do reator demonstrou a
necessidade de se utilizar um modelo que leve em conta a variagdo temporal da temperatura do

fluido refrigerante nesses casos.
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CAPITULO V - ANALISE SENSITIVA
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V.1 INTRODUCAO

Neste capitulo, é feita uma analise sensitiva do estado dindmico do reator, para se definir
critérios seguros de operagdo e obter informagdes que sdo Uteis para implementagdo de algoritmos
de controle. Para isso, sera estudada a influéncia das varidveis de operagdo no comportamento
dindmico do reator. As variaveis perturbadas serfo: temperatura de entrada do gés, temperatura
do fluido refrigerante, relagdo molar ar/etanol, pressio e velocidade do gas reagente. Em seguida
sera feito um estudo sobre o impacto da interacdo entre as varidveis no comportamento dindmico

do reator.

V.2 SENSIBILIDADE

Como visto no capitulo 111, variaveis como a temperatura de entrada do gas, a temperatura
de entrada do fluido refrigerante, a relagiio molar ar/etanol e a pressdo tem grande influéncia na
intensidade do ponto quente do reator. A posi¢io do ponto quente € grandemente influenciada por
variagdes na temperatura da entrada do gas e do fluido refrigerante e a vazio do gas reagente.
Levando isto em consideragio, um estudo foi feito para se verificar a influéncia dessas variaveis no
perfil dindmico de temperatura do reator e ainda o efeito da interacfio entre as variaveis no
comportamento global do reator.

Neste capitulo, o caso-base a ser considerado € o apresentado na tabela V.1

Seré considerada a variacio axial das propriedades fisicas, assim como da pressio e da
temperatura do fluido refrigerante inclusive com o tempo. Também sera considerada a variagdo
axial da velocidade do gas, da massa especifica e de calor especifico do gas assim como o efeito
destas alteragBes nos paridmetros de transferéncia de calor e massa.

Todas as perturbacdes, exceto na variavel pressio, serdo do tipo degrau e dadas no tempo
correspondente a 20% do tempo total de processamento, tempo este em que o reator ja se

encontra estabilizado.



A pressdo sera perturbada no inicio da simulag@o (t = 0), j& que a sua variagdo com ©

tempo ndo foi considerada no modelo, ou seja, com relagdo a pressic o modele pode ser

considerado como pseudo estado estacionario sem no entanto esta hipotese ser prejudicial para a

qualidade das predi¢8es, como mostrado por Maciel Filho (1989).

i 1

TGO ("C) 180
TFR (°C) 180
P (atm) 1,0
GMO (Kg/m” h) 5000
WMR (Kg/h) 5,0
Run 15
Dt (m) 0,017272
Dc (m) 0,0198628
Dp (m) 0,0020
& 0,40
L(m) 1,0

TABELA V.1 - Valores do caso-base

Embora a variagio temporal da pressdo ndo tenha sido considerada neste modelo, ha de se
salientar que perturbagdes nas demais variaveis (TGO, TR0, GMO, R,,) de operacio influenciam o
seu valor. Levando isto em consideragfo, quando € dada a perturbagfio em uma dessas variaveis,

o valor da pressdo € recalculado por meio da equacdo do estado estacionario visando melhorar os
resultados da simulagdo.
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As perturbag@es dadas estdo apresentadas na tabela V.2 abaixo.

VARIAVEL PERTURBACAO
TGO (°C) 170
TFR (°C) 200
R 5
GMO (Kg/m” h) 3000
P (atm) 1.2

TABELA V.2 - Valores das Perturbages

Como dito anteriormente, as variaveis temperatura de entrada do gas (TGO), temperatura
se entrada do fluido refrigerante (TFR,), relagio molar ar/etanol (R,,) ¢ pressdo de entrada (Pg)
tem grande influéncia no valor da temperatura do gas, enquanto que a velocidade massica de
entrada do gas (GMO) influencia mais na posi¢io do ponto quente do reator. Essas informagdes
podem ser confirmadas nas figuras V.I (TGO = 170 °C em t = 20%), V.2 (TFR =200 °C em t =
20%), V.3 (R,=5 em t = 20%), V.4 (GMO = 3000 Kg/m’ h em t=20%) e V.5 (P =12 atm no
inicio do reator) que trazem o perfil dindmico da temperatura do gas para cada perturbacio acima
citada. Em todos esses casos percebeu-se a variagdo temporal da temperatura do fluido
refrigerante depois de dada a perturbagio degrau, confirmando mais uma vez, a importancia da

sua consideracio no modelo.
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Figura V.5 - Perfil dindmico da temperatura

Perturbagio degrau - P = 1,2 atm no inicio do reator

Para o caso no qual foi perturbada negativamente (TGO = 170 °C - figura V.1) a
temperatura de entrada do gas, notou-se levemente a presenca da resposta inversa. A temperatura
sofre um aumento depois de dada a perturbagfio e em seguida estabiliza a valores menores que
aqueles antes da perturbag8o. A resposta inversa ocorre por motivos ja explicados no capitulo IV.

A temperatura do fluido refrigerante tem grande influéncia na temperatura do gés, como ja
mostrado no capitulo III para o estado estacionario. Uma perturbagdo degrau de 20°C na
temperatura do fluido refrigerante fez com que o gas atingisse valores altos, ultrapassando o limite
de 246"C imposto anteriormente. Neste caso, a resposta inversa também aparece logo ap0s ser
dada a perturbaggo. O perfil dindmico da temperatura do fluido refrigerante pode ser visualizado
na figura V.6. Pode-se perceber que a temperatura do fluido refrigerante varia sensivelmente com
a perturbagio degrau e se nio considerada a sua variag@o temporal pode vir a gerar um perfil

dindmico de temperatura ndo realistico.
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Figura V.6 - Perfil dindmico da temperatura do fluido refrigerante

Perturbacio degrau - TFR = 200 °C em t = 20%

A mesma influéncia foi sofrida pela temperatura do gas quando a relagiio molar ar/etanol
foi perturbada, embora o gas tenha atingido valores menores de temperatura (figura V.3),
inferiores ao limite de 246 °C.

A velocidade massica do gas influencia muito pouco o valor da temperatura do gas. Em
contrapartida, nota-se a sua influéncia na posigio do ponto quente dentro do reator. Dada a
perturbagio degrau negativa (GMO = 3000 Kg/m® h), percebeu-se um deslocamento do ponto
quente em direco a entrada do reator, que pode ser methor visto na figura V.7.

Para o caso no qual a perturbagio degrau positiva foi dada na pressio (figura V.5)
percebeu-se um aumento no valor da temperatura do gas quando comparado ao do caso-base
(figura IV 4). Pode-se visualizar melhor essas diferencas na figura V.8 que traz as duas curvas de
temperatura. Apesar do pico de temperatura do gas ter aumentado com o aumento da pressdo,

percebe-se que no final do reator as duas temperaturas sio coincidentes.
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Figura V.8 - Perfil axial da temperatura do gas
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Em seguida sera feito um estudo para verificar a interagdo entre as variaveis de operagao.

Para isso, as variaveis foram perturbadas duas a duas. Este estudo € importante para se estabelecer

técnicas eficientes de controle do reator.

A tabela V.3 traz os valores das perturbacdes dadas:

CASO TGO TFR Rn GMO P FIGURA
1 170 200 15 5000 1,0 V9
2 170 180 5 5000 1,0 V.10
3 170 180 15 3000 1,0 V.11
4 170 180 15 5000 1,2 V.12
5 180 200 5 5000 1,0 V.13
6 180 200 15 3000 1,0 V.14
7 180 200 15 5000 1,2 V.15
8 180 180 5 3000 1,0 V.16
9 180 180 5 5000 1,2 V.17
10 180 180 15 3000 1,2 V.18

TABELA V.3 - Valores das Perturbacdes duas a duas
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Figura V.9 - Caso 1 - Perfil dindmico da temperatura

Perturbagio degrau - TGO = 170 °C e TFR = 200 °C em t =20%

Percebe-se no caso em que ambas as temperaturas do gas e do fluido refrigerante foram
perturbadas (figura V.9) a contribuigdo mais efetiva da temperatura do fluido refrigerante, pois o
perfil de temperatura obtido € muito proximo daquele obtido quando somente a temperatura do
fluido refrigerante foi perturbada (figura V.2). No entanto, percebe-se um leve aumento na
temperatura do gas apos ter sido dada a perturbagio, resultado do pico de temperatura obtido no

caso onde somente a temperatura do gas foi perturbada (figura V.1) .
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Figura V.10 - Caso 2 - Perfil dindmico da temperatura

Perturbagio degrau - TGO = 170 °C e R, = 5 em t=20%

Ja no caso da figura V.10 no qual a temperatura do gés e a relagdo molar ar/etanol foram
perturbadas, percebeu-se a influéncia muito grande da temperatura do gés. O comportamento da
temperatura do gas ¢ muito semelhante ao da figura V.1 (somente TGO perturbada) embora seus
valores tenham sido mais elevados, consequéncia do aumento de concentragdo de etanol nos
reagentes.

A figura V.11 mostra o perfil dindmico da temperatura do gas para o caso em que a
temperatura do gas foi perturbada juntamente com a sua velocidade massica. Neste caso, como no
anterior, obteve-se um perfil muito semelhante aquele obtido na figura V.1, mas com valores
levemente superiores e com a posi¢do do ponto quente levemente deslocada em direcéio a entrada

do reator, consequéncia da diminui¢io da velocidade de entrada do gas.
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O caso no qual perturbou-se a temperatura de entrada do fluido refrigerante e a relagio
molar ar/etanol esta mostrado na figura V.13. Nota-se que a temperatura do gas atingiu valores
altissimos ao longo de todo o reator (Tmax = 277 °C), contribuigio de ambas as variaveis. A
figura na verdade se assemelha muito com a figura V.2, na qual somente a temperatura do fluido
refrigerante foi perturbada.

Na figura V.14 percebe-se claramente a influéncia das duas varidveis perturbadas:
temperatura do fluido refrigerante e velocidade massica do gas. O deslocamento do ponto quente

do reator aparece logo depois de dada a perturbagdo, exatamente como no caso da figura V.4,
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Figura V.14 - Caso 6 - Perfil dindmico da temperatura

Perturbagdo degrau - TFR = 200 "C ¢ GMO = 3000 Kg/m* h em t = 20%

A figura V.15 se comporta como a figura V.5 até o tempo t = 20%, isto porque até entdo
somente a pressdo havia sido perturbada. Em seguida, a temperatura da um salto atingindo valores

altissimos, influéncia da temperatura do fluido refrigerante (figura V.2).
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A exemploe do ocorride na figura V.14, na figura V.16 também nota-se facilmente o
deslocamento do ponte quente no reator, consequéncia da perturbagio na velocidade massica do
gas. Apesar da figura V.16 ser muito semelhante a figura V.4, percebe-se que a temperatura
atingida pelo gas no final do reator € superior a encontrada na figura V.4, embora nfo seja tio alta

quanto a encontrada na figura V.3.
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Figura V.17 - Caso 9 - Perfil dindmico da temperatura

Perturbagdo degrau - R, =5 emt=20%e P =12 atm

As figuras V.17 e V.18 sofrem a influéncia somente da pressio até o tempo t = 20%, como
ocorrido nos casos 4 (figura V.12) e 7 (figura V.15). Depois desse tempo, a figura V.17 exibe um
aumento nos valores de temperatura, a exemplo do ocorrido na figura V.3, J4 a figura V.18 exibe
o deslocamento do ponto quente do reator como no caso da figura V.4 e em seguida a

temperatura atinge os mesmos valores de temperatura que aqueles encontrados na figura V 4.
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Figura V.18 - Caso 10 - Perfil dindmico da temperatura

Perturbacio degrau - GMO = 3000 Kg/m* hemt =20% e P =12 atm

Em todos os casos nos quais a temperatura do fluido refrigerante foi perturbada (figuras
V.2, V.9 V.13 V.14 e V.15), notou-se uma influéncia muito forte desta varidvel no perfil da
temperatura do gés, maior até do que a propria influéncia da temperatura de entrada do gas (figura
V.9) e da concentragio de etanol na corrente de reagentes do reator (figura V.13). Sendo assim,
simulou-se um caso no qual a temperatura do fluido refrigerante foi perturbada positivamente para
o valor de 200 °C e ambas a temperatura do gés e a concentragdo de etanol nos reagentes foram
perturbadas negativamente (TGO = 170 °C e R,, = 20), de maneira a tentar anular a influéncia da
temperatura do fluido refrigerante. Todas as perturbagdes foram do tipo degrau e dadas em tempo

t = 20%. O perfil dindmico da temperatura do gas para este caso € mostrado na figura V.19,
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Figura V.19 - Perfil dindmico da temperatura

Perturbagdo degrau - TFR =200 OCD TGO=170°CeR, =20 emt=20%

Embora a diminuig8o da temperatura de entrada do gas e do teor de etanol no reator

S

tenham conseguido amenizar a influéncia do fluido refrigerante no perfil de temperatura do gas,

pode-se perceber a semelhan¢a da figura V.19 com aquela na qual somente a temperatura do

fluido refrigerante foi perturbada (figura V.2).



V.3 CONCLUSOES

Neste capitulo, um estudo a respeito da sensibilidade do reator em relagdo a perturbagdes
nas variaveis de processo foi feito. Foi realizado ainda um estudo a respeito da interagdo entre
essas variaveis com o intuito de se compreender melhor o comportamento dindmico de reatores de
leito fixo, de modo que se possa definir critérios eficientes de controle. A grande influéncia que o
fluido refrigerante exerce sobre o gas foi comprovada, mostrando a necessidade de se utilizar um

modelo que leve em conta a sua variag@o.



CAPITULO VI - CONCLUSOES E SUGESTOES PARA
TRABALHOS FUTUROS
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VI.1 - CONCLUSOES

O trabalho teve como objetivo principal o desenvolvimento de um modelo que fosse capaz
de descrever o comportamento de reatores de leito fixo. Utilizou-se de um modelo bidimensional,
pseudo-homogéneo, com escoamento empistonado e com dispersdo radial que prevé a variagio
das propriedades fisicas com as varidveis de estado. Um estudo a respeito do modelo estacionario
foi apresentado, assim como a resolugio das equacdes do modelo, e com base nele pdde-se definir
critérios para ¢ processo dindmico. Um nove método simples e de grande eficiéncia foi proposto
para a resolugfo das equagdes do modelo dindmico. Consiste em aplicar a colocagio ortogonal na
diregdo radial, o método de Runge-Kutta de quarta ordem na direcio axial e na variavel tempo.
Este procedimento pode ser considerado mais econdmico que os métodos convencionais de
discretizagdo em termos das necessidades de armazenamento de dados na forma vetorial ou
matricial. SimulagGes nas quais as variaveis de projeto foram perturbadas mostraram que a ndo
utilizagdo de um modelo dindmico poderia acarretar resultados enganosos. A variagio das
propriedades fisicas, assim como a consideracdo da variagdio axial de varidveis tais como a massa
especifica, a capacidade térmica e a velocidade do gas e seu impacto nos pardmetros de
transferéncia de calor e massa se mostraram igualmente importantes na aplicagdo do simulador.
Simulagdes foram realizadas com o intuito de se definir critérios seguros de controle e, observou-
se a grande influéncia da relagio molar ar/etancl, da vazio massica e temperatura do fluido
reagente. Observou-se que uma variavel com grande impacto no comportamento dindmico do
reator foi a temperatura do fluido refrigerante. Deste modo, enfatiza-se a necessidade de se utilizar
modelos dindmicos que levem em conta a variagio ndo s¢ axial do fluido refrigerante, mas também

a sua variagdo temporal.
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VL2 - SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

~

Reatores de leito fixo tém grande importincia nas inddstrias quimicas, petroquimicas e
correlatas, sendo equipamentos dos quais a performance global da planta ou processo necessita.
No entanto, os simuladores comerciais no permitem a simulagfio adequada deste tipo de reator,
nem no estado estacionario e muito menos no comportamente dindmico. Assim sendo, uma
proposta interessante e de grande utilidade tanto para a realizagfio de pesquisa assim como para
engenheiros de processo, seria o desenvolvimento de interfaces do presente simulador com os
simuladores comerciais. Para tanto, podem ser usadas técnicas de “co-current engineering’” atraves
de linguagem orientada objeto.

Para incrementar mais o modelo dindmico para reatores de leito fixo, do tipo multitubula
que sdo comuns nas industrias de processos, poderiam ser desenvolvidas representagdes
matematicas que levem em conta as caracteristicas hidrodindmicas do reator com relagdo ac
escoamento do fluido refrigerante no banco de tubos e nos intersticios da carcaga com o feixe de
tubos e nas regides da janelas.

Finalmente, considerando que ¢ potencial de calculo dos computadores tem sofrido
grande aceleracdo com o desenvolvimento de novos “chips” e arquiteturas associadas com a
redugdo de custos, propde-se um refinamento do modelo dindmico do reator que considerasse
explicitamente a presenga do sélido. Isto significa desenvolver um modelo dindmico heterogéneo,
porém com a definicdo de coeficientes que realmente possam ser estimados a partir das

correlagles da literatura.
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APENDICE 1

DESENVOLVIMENTO DA EQUACAQO DA TAXA

Dada a equacdo de oxidagio do etanol ao acetaldeido:
CH,CH,0H + Y40, > CH,CHO + H,0
o mecanismo de Temkin prevé duas rotas.
N,: CH.CH,0OH+1/20, = CH,CHO + H,0

N,: CH,CH,OH+1/20, — CH,CHO + H,0 — CH.CH,OH +1/20,
O mecanismo possui ainda cinco etapas:

I. CH,CH,OH + ZO,—%—> CH.CHO + H,0 + ZO
2. 0,+Z——>Z0,

2> 20— 7+ 70,

(]

CH,CHO+ Z<«——ZCH ,OH

4. ZCH,CHO+ H,O——>CH CH,OH + ZO

Consideragdes:
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- Etapas 1, 2 e 4 sdo lentas e irreversiveis.

- Etapa 2’ ¢ muito rapida.

- Etapa 3 ¢ de equilibrio.

- Ha adsorcdo do oxigénio molecular sem dissociagdo em um unico sitio ativo z do catalisador.

- Moléculas de etanol da fase vapor chocam-se com moléculas de oxigénio adsorvidas, formando
acetaldeido, agua e oxigénio atémico adsorvido.

- A ocupagdo de sitios ativos com oxigénio atomico é acompanhada de reagdo rapida entre atomos
adsorvidos, regenerando um sitio ativo e formando oxigénio molecular adsorvido no outro.

- Uma parte do acetaldeido formado € adsorvido ficando em equilibrio com o acetaldeido da fase

gasosa.

Com tais consideragGes obtém-se a seguinte equagio da taxa:

.= 2kk, F 0, F,

K3k11Dethc + klljet + 2’k2})02 + K3k4Bchag

N,/ (min*g,,)

onde:

(l — x) x P
P = pressdo parcial do etanol (ata)

Y

xxP

Pa = pressdo parcial do acetaldeido (ata)
v

xxP

P, = , pressdo parcial da agua (ata)
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(021x R —05xx)x P , o
b = pressdo parcial do oxigénio (ata)

/4

0.79% R x P S
ﬂ = pressio parcial do nitrogénio (ata)

/4

y=1+05xx+R,

K =-——" relagdo molar ar-etanol na alimentacao

Os parametros da taxa de reaclo para este mecanismo sdo mostrados na tabela abaixo.

a b; (Kcal/Kmol)

ki (NI/(min*g *atm)) 1.7015645*10 - 8734.346520
ko (NI/(min*g*atm)) 1.06077133*10° -11640.936400
K; (1/atm) 6.099374%10° 5079.540836

ks (NI/(min*g*atm)) 1.79610121%10" -12566.998700

TABELA: Constantes da Taxa de reacio para o mecanismo de Temkin

onde: k =a x exp(m——l———)
T'+27315



Os valores das energias de ativagdo sdo encontrados multiplicando-se b; pela constante

universal dos gases R =198721 Kcal / (Kmol K).

Os valores dos parametros foram analisados pela minimizagdo da fungdo objetiva (S)
N 2
S=|w/F)-(w/F),]

onde N € o numero de dados experimentais.



APENDICE 2

CONVERSAQ FRACIONAL DO ETANOL X CONCENTRACAQ

ADIMENSIONALIZADA
Sabe-se que:

C,—-C

G=— M
G,

e C pode se escrito como :

dn
C — el 2

v 2

onde 72, ¢ o namero de moles de etanol contidos no volume V.

Da reacdo da combustdo do etanol:

ETANOL+ Y, 0, - H,0+ ACETALDEIDO

esendo & o avango da reacdo, o balanco molar das espécies via avango & sera:



=N —_ é
0, 0,0 2

nHZO = nPQO() + f

net = netO - g

i’l

nc:naco_*—f

a

F:E+§
2
onde F ¢ avazio molar total

Para uma posi¢ao qualquer do reator, pode-se escrever:

Fv —
yet — Oye£0 5 (3)
F+&/2
mas &= XFy,, ja que o etanol € o reagente limite
1-X
entdgo: ), = (_""’)Zﬂ (4)
PEC N
2

Esta equag@o fornece a fracdo molar do etanol y, para um determinado ponto do

reator onde a conversdo fracional seja X.

Para gases ideais, vale a expressdo:

PV =nRT ou yPV=nRT

diferenciando chega-se a:



dn,_ Py _ o

]

av  RT

Para o etanol, tem-se:

dan, Py, _

dV  RT

dneso — Pyet() —
dV  RT ’

Substituindo (4) em (5), tem-se:

oo P=X)y,
(Xyﬂ " 1) RT
2
Substituindo agora (1) e (6) em (7), chega-se a:
G=1- (P‘/R))(YL/T)U'—X)
I+ X Yo
2
ou
Yo G-1+(P/PYT,/T)

(P1EXT,1T)+(1-G)

Sabendo-se que & = X m, . através das expressdes 7,

7

|
aindaque £, =F + ng, e n,=n,+v¢ obtém-se

)

(6)

Q)

(II1.20)

(II1.21)

=y F e (21), e

0
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Noi
y sz =
F
y. = noy,
Oy f -
F
y anOj
H,0f
F
n .
ey
y ezj =
F
n,
y acj = -
F

que sdo as fragdes molares de todas as espécies em cada ponto de colocagio.



APENDICE 3

ADIMENSIONALIZACAO DAS VARIAVEIS E DISCRETIZACAQ DAS
EQUACOES DO MODELO DINAMICO

- Adimensionalizacio da vanaveis do modelo:

o G-C
Co
A
gg:‘—?
10
o, ~1a
I
x=—
R:
z, ==
ad L
‘D
Pad‘—";
L0

- Discretizacio da equacdes do modelo:

Partindo-se das equagdes do modelo:
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- Balango da massa para ¢ etanol:

er

@ _p (7.

FC 1a Au,C)
> ] A P ) — Pl (IIL1)

- Balanco de energia no leito de catalisador:

[o.0ep),. - )op) ) 2 = 2 ZE LT (-

&(usngpgT)

(I11.2)

e pelo método da colocago ortogonal, tem-se:

(%) ~E40

du } . ;,1

/7 dz G\l NTR

-YBG
Car) ~550

Aplicando-se o métode em ambas as diregles axial e radial, obtém-se para a equacio da
concentracgdo II1.1:
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- no ponto k = 1 (entrada do reator), z_, = 0

o Q
I
-

- no ponto j = 1 {centro do reator), U, =

I o
3w

, 126}
- no ponto j = NTR (parede do reator), # =1 e Z =0
yrr _ ,
-3 Wi
a NTR,1T YNTR.1
-nopontok=2,. NTZ-1
- no ponto j = 1 {centro do reator), # = 0
A NTR NTZ
Lk _ 4 ~ .,
O/%‘ - hrbl}ﬁk Z A].J Gl,l - bZL;C Z Cf’»,l G}C,l - 5311;{;%"}’;{
i=1 i=l



-no ponto j =2, ..., NTR-]

m, NTR 1

v;z\

|,
#—451,{2’4 G ”'”/kZB;SGHJ‘ 02,

i=l

. G
-nopontoj=NTR, # =1 ¢ —=0
ou
(%\’TR NTR NTZ
NTR.k _ N\ _ N© G
a4 4by o 2. ByvimiOnvimi = b2y, 2.ChiGri =0
i=l1 i=1

- no ponto k = NTZ (parede do reator)

-nopontoj=1, u, =0
NTR NTZ
CSGLNTZ !
¥ L vz Z l,i 21 NTZ Z “~NTZ NTZ J
[ % 2 :1 -_1
-nopontoj=2, .., NTR-1

B ZCMUM

3.0

ik Wik

2

b, F
SNTR. & WNTR.k

-5 7
3inrz WiNTZ

NIZ

b, 2. Cr G
2, 17 CNtziYINTZ

EE

AT i d

W, NTZ
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G NTR NTZ
VIRNTZ _ S B Guans — by > CuggsGigs —bs. 7
Inrr N7z et ONTRG NTR 2NTRNTZ e —NTZ i~ NTZ J SNTR NTZ  WNTRNTZ

OA“ i=1 i=1

Para a egquacio da temperatura 1.2 tem-se:
Y i E

éygﬂ Ab i—JvT“ p NTR _i . . NTZ
R a1 I t 2 _ Y
& - 44 g_ P i t % — 2 EJT U511""i,1 Uém — hg®
o8 b
-nopontoj=NTR, U4 =1 ¢ £ =210 *9\
J g w}
au 2

b NTZ

-
NTE ‘ R Bare.1 ( . z Y
=4b ! Z B, + > \1 — 6}»%,1) rr o P~ Douon, >.C.
i= i=1
i
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2 A
> b
s
-nopontoj=1, # =0 e = finita
: 2
(’5’ NTR NTZ
N AL A i " — A
(ﬁ. - “fU41.k - jiisiggh N b51.k iwlk bﬁl,k L_; k/ksfgglu
= i=
-nopontoj=2, .., NTR-1
a9, B - .
ik A A s D O | &+ L
& = ‘-rbzij‘k! njbigg” - @tj ; *‘-)J,;Ugjj ]-r USMPWM
L=l i=1 .|
by _p
A Ve
L

-nopontoj=1,% =0 e =
Ot
é’@g{m ; NTR
- — ] 24
hrb%,m‘z 1211: 141=i§817i R bixmziwl,wz

a



- nopontoj=2 .. NTR-1

>

o

P . i—NTn p NT. _1 NTZ
- i ] H A .
a ‘szij‘m ]LZ; ﬁjﬁz‘g‘gﬁ TH Z; Bj.z'@gjj J T bsjymiwjym bsj,m 2 C\’TZ,;’ggmj
je= = =

A

I

! a2
%, e ) \
SNTRNTZ NTR.NTZ
~ B 4b4NTR. vz | BNTRJ eg}v’TH.z' + 3 (Qt NTRNTZ @WNT, NTZ ,, l
a | G 2 ]
NTZ
F L Y
SNTR.NTZ WNTRNTZ 061\;'3;%?3\;?2 Z “NTZ JHN TZ.i
i=1
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APENDICE 4

DIAGRAMA DE BLOCOS

< INICIO ’

Y

LEITURA DE DADOS
DE PROJETO,
PREVIAMENTE

REGISTRADOS NO

ARQUIVO PSEUDO.DAT

A

SOLICITA PELO
TECLADO DADOS
COMPLEMENTARES

CALCULA PONTOS
DE COLOCACAO E
MATRIZES DE
DISCRETIZACAO

A

Le resultados
do estado
estacionario

VERIFICA
SE EXISTE
ARQUIVADGC RESULT.
DO ESTADO ESTAC.
CALCULADOS COM
0S DADOS E
OPCOES
ACIMA

FIXA COND.INIC.
Te,G0,Tfro,pPo
POS. AXIAL = @

Propr. Fis.: C/V
d{%)/dz: /f(z,t)
Tfre0/f(z)/f(z,t)
Pressao: C/f(z)
Estabilizar
estado
estacionario ?

Subrotinas:

JCOBIC
DFOPRC

Arquivos:

TEST.DAT
CEST.DAT
PREST.DAT

Processamento
estado
estacionario
nao
estabilizado
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SUBROTINA
BALTAX
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A
APRESENTA NA
TELA O
4 ANDAMENTO

Do

CALCULO

ATINGIU

MULTIPLO DE 1/N
------- NUM. SECOES
AXIAIS OPCIONAL
(MAXIMO = 100)

DO COMPRIMENTO

DO REATOR

SALVA
Tij, 6ij,
Tfrj e Pj

NUM. PASSOS
OPCIONAL

MAX = 3200

ULTIMO DEFAULT=1600

AXIAL 7

PROCESSAR
ESTADO
DINAMICO

7
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EXISTE
RAMDRIVE COM
PELO MENOS
& Mbytes

?

TEMPO DE
REACAQ

FIXADO

FIXADO OU
AUTOMATICO

Y
PEDE TEMPO

TOTAL DE

REACAO

PEDE CONFIRMACAO
NUM. PASSOS/h
dt DO RUNGE-KUTTA

PERTURBA-
CAO

Opcoes: TGod

TGos

TGOr

Tfr

GMe

R PEDE PERTURBACAO

WMR e e » E
VALORES DAS
VARIAVEIS
PERTURBADAS

P S—
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CONSULTA ARQUIVO

INDICE, SUGERE E

PEDE CONFIRMACAQ
NOME ARQUIVO DE
SAIDA (%.DAT)

DADOS
DO ESTADO

LIDOS ESTACIONARIO

LIDOS DE ARQUIVO
ou
PROCESSADOS
?

ESTABILIZAR
SOLUCAO

DO ESTADO
ESTACIONARIO
?

ENTRA NO PROCESSO DE CALCULO DO
ESTADO DINAMICO E CALCULA
Tid, Gij, Tfrj (se for o caso)
ATE QUE EM TODOS PONTOS i,j DO
REATOR dTij < ©,1GC e
dTfrj < @,1 6C e
dGij < ©,00081 pu
EM 0,25 SEGUNDOS DE REACAQ

O VALOR DA
TOLERANCIA
E OPCIONAL
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ARQUIVA:
Tij,6ij,Tfrj e Pj
JUNTAMENTE COM 05

DADOS E OPCOES
QUE 0S GERARAM

Y

ARQUIVA:

Tkj,Gkj,Utj,Ust],
ROg1j,Cpglj,
CONDterj

PROCESSAR
ESTADO
DINAMICO

?

ABRE ARQUIVO PARA
DOCUMENTAR O
PROCESSAMENTO E
REGISTRA INFORMA-
COES DISPONIVEIS

CONTROLE DE
TEMPO E

AUTOMATICO

v

Keg

Condigoes Arquivos:
iniciais
do TEST.DAT
estado CEST.DAT
dinamico PREST.DAT
A
i
|
|
1
1
Arquivos: 1
|
TEMPEST.DAT M---=--~ 4
CONCEST.DAT I
YARIEST.DAT I
i
|
1
Cada novo calculio
do estado
estacionario
destiroi os
resuitados do
cajculo
anterior
Inicio do

processo de

calculo do
estado
dinamico

Arquivo:

*.DOC
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NECESSARIO
INFORMAR QUALQUER
PERTURBAGCAQ

v

v

Y

TEMPO=@

A

CALCULA VARIAVEIS
QUE INDEPENDEM
DAS ITERAGOES

TEMPO=

» d
rie

Y

VARIAVEIS
PERTURBADAS
ASSUMEM
NOVOS
VALORES

4
L

\

RECALCULA
VARIAVEIS QUE
INDEPENDEM DAS
ITERACOES MAS
DEPENDEM DAS

VARIAVEIS

PERTURBADAS

TEMPO DE
PERTURBACAO
?

v

Mo9
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SOLUGAO
ESTA

Y

MENSAGEM

AVANGO
BLOQUEADO
?

ESTABILIZADA
?

v

SECAO
AXTIAL

Conforme
critério
acima

A

Y

AVANCA POSICAO
AXTIAL

RUNGE-KUTTA =

[}

)
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SUBROTINA

BALTAX

RK=RK+1

poomT TS s TS S S S - """""““"‘""“"“'1{“"'
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CALCULA Ki DO METODO DE
RUNGE-KUTTA PARA
T, G e Tfrr CONFORME
EQUACOES DO ESTADO
DINAMICO E PARA
PRESSAO CONFORME
EQUACAC DO
ESTADO ESTACIONARIO
CONFORME OPCOES INICIAIS

N ULTIMA

»

Ha opg¢ao para
Runge-Kutta
segunda ordem

POSICAQ
\\\E:zfAL?

CALCULA:
T, G e Tfr PARA A SECAO
E TEMPO ATUAIS.
CORRIGE P CONFORME A
EQUACAO DO ESTADO
ESTACIONARIO NA
SECAC ATUAL
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Subrotina

TRACE

N Y

APRESENTA NA TELA
VARIAVEIS CONFORME TECLA
PRESSIONADA,
OPCAC DE NOVA
PERTURBAGAO,

PARAR AVANGO NO TEMPO,
RETROCEDER dt,
ENCERRAR SIMULAGAO,
MODIFICAR O PASSO.

Iy

CANCELA AS
PERTURBACOES
EVENTUALMENTE

PENDENTES

\

VARIAVEIS
PERTURBADAS
ASSUMEM
NOVOS
VALORES

A

REGISTRA ©
OCORRIDO NO
ARQUIVO #.DOQC
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ces

RECALCULAR

VARIAVEIS

AVANCA
TEMPO

SINALIZA PARA
RECALCULAR
VARIAVEIS QUE
DEPENDEM DAS
VARIAVEIS
PERTURBADAS

TEMPO
AUTOMATICO
?

NUM. DE
ORDEM DA
ITERAGAD E
MULTIPLO
DE 3

ATINGIU

MULTIPLO DE

1742 DO TEMPO

TOTAL
?

ARQUIVA VALORES
DE:

Tijt, Grjt, Tfrjt

Y

ARQUIVA VALORES
DE:
Tikt, Gikt, Tfrkt
(MAPA DO REATOR
NO TEMPO t)

SALVYA NO RAMDRIVE
Tijt, Gljt, Tfrjt
e
Tikt, Gikt, Tfrkt

Arquivo

*.DAT

Arquivo

*,RES
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Arquivos:
*.DAT
#.RES

Arquivo:

*.DOC

NO RAMDRIVE

PARA MAIS

ITERAGOES
?

REGISTRA FATO
NO ARQUIVO
*.DOC

HA
PERTURBAGAO
A SER

DADA
7

A

A

A CADA 1/40 DO TEMPO
TOTAL ATINGIDO, TRANSFERE
DO RAMDRIVE PARA ARQUIVOS

PERMANENTES
Tijt, Gijt, Tfrjt

e
Tikt, Gikt, Tfrkt

»

Y

COMPLETA
DOCUMENTACOES
DE OCORRENCIAS

4

ATUALIZA
ARQUIVO
INDICE.DOC

A
MENSAGEM DE

ENCERRAMENTO

Y

{ EXIT ’
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