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Resumo

Em reacgdes altamente exotérmicas, uma das principais caracteristicas dos reatores
cataliticos de leito fixo estd relacionada ao surgimento do ponto quente ou hot-spot, sendo
sua preven¢ao de fundamental importancia para o bom desempenho do reator, uma vez que
ele pode levar ao aumento excessivo da temperatura no leito catalitico, o que poderia resultar
em possiveis condi¢des de instabilidade. Um fator importante para estabelecer limites de
estabilidade e que, portanto, deve ser considerado dentro do projeto de reatores cataliticos de
leito fixo, estd relacionado a escolha da configuracdo de escoamento do fluido refrigerante.
Desta forma, duas novas configuragdes de escoamento para o fluido refrigerante, empregando
simultaneamente as configuracdes convencionais co-corrente e contra-corrente, S0 propos-
tas. O objetivo € explorar e analisar a influéncia de diferentes configuracdes de refrigeracdo
sobre o comportamento de reatores cataliticos de leito fixo monotubulares e multitubulares
através de sua modelagem e simulacdo, reduzindo assim os efeitos do ponto-quente sobre
o comportamento estacionario do reator. O emprego de modelos multitubulares € essencial
quando existe a necessidade de se considerar detalhadamente todos os aspectos relacionados
ao projeto mecanico do reator e também onde as interacdes existentes entre os tubos forem
importantes. Dentre as configuragdes de refrigeracao empregadas estio as formas convencio-
nais, denominadas co-corrente e contra-corrente, € também as configuracdes mistas, que uti-
lizam ambas as formas convencionais simultaneamente. Como caso de estudo € considerada
a reacdo de oxidacdo parcial do benzeno em anidrido maleico sobre catalisador de pentéxido
de vanadio (V20s), a qual apresenta equacgdes de taxa complexas e € altamente exotérmica,
e representa uma importante classe dentro dos processos industriais. Para tanto foram de-
senvolvidos softwares escritos em FORTRAN 90 capazes de permitir ao usudrio o estudo de
diversas configuracdes de refrigeracdo e diferentes condi¢des de operacdo e de projeto, tanto
para o reator monotubular quanto multitubular, sendo ainda compativeis com outras reagdes
de interesse industrial, o que torna os procedimentos e a metodologia desenvolvidos de uso

geral.



Abstract

One of the main characteristics of fixed bed catalytic reactors when high exothermic
reactions are carried out is the presence of the hot-spot. Prevention of hot-spot appearance is
extremely important for good reactor performance, since it can lead to an excessive increase
in reactor bed temperature, which could result in unstable conditions. An important factor
to establish stability limits and, therefore, to be considered during the fixed bed catalytic re-
actor design is the choice of the coolant flow pattern. In doing so, two new coolant flow
patterns are purposed using both co-current and counter-current conventional configurations
simultaneously. The main objective is to explore and analyze the influence of different cool-
ing modes on the monotubular and multitubular fixed bed catalytic reactors behavior through
their modeling and simulation, reducing in this way the effects of the hot-spot on the steady
state reactor behavior. The use of multitubular models is essential when there is a need to
consider in detail all aspects related to the reactor mechanical design and also where the in-
teractions between tubes are important. Among the cooling modes used are the conventional
flow patterns, called co-current and counter-current, and also the mixed flow patterns, which
use both conventional forms simultaneously. As a case study, the reaction of partial oxida-
tion of benzene to maleic anhydride over a vanadium pentoxide catalyst (V20s) is considered,
which presents complex rate equations, is highly exothermic, and represent an important class
of industrial processes. Bearing this in mind, FORTRAN 90 softwares that permit the user to
study different cooling modes and various operational and design conditions for both mono-
tubular and multitubular reactors were developed. These softwares are compatible with other
reactions of industrial interest, which makes the procedures and methodology developed for

general use.
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Capitulo 1

Introducao

1.1 Introducao

O grande interesse pelo estudo de reatores cataliticos de leito fixo se deve ao fato de
que hoje em dia, uma parcela considerdvel dos processos em fase gasosa envolvendo catali-
sadores solidos sao realizados nesses tipos de reatores, 0s quais tem importancia reconhecida
dentro das industrias quimicas e petroquimicas, tanto pelo volume de produtos neles gerados
quanto pelo montante econdmico destes produtos. Muitas vezes esses equipamentos com-
preendem a unidade mais custosa da planta, exercendo assim uma grande influéncia no custo
total de producdo, logo é de fundamental importancia para o bom desempenho da planta

industrial a operacdo segura e eficiente do reator.

Do ponto de vista dos fendmenos fisico-quimicos que intervém no seu interior, oS re-
atores cataliticos de leito fixo s@o equipamentos de grande complexidade, despertando grande

interesse de pesquisadores em todos os grandes centros de pesquisa.

No ensino de engenharia quimica bem como na grande maioria dos artigos publica-
dos dentro da area de engenharia das reagdes quimicas, o termo ‘“‘reator tubular” € pratica-
mente sindbnimo de um Unico tubo preenchido com catalisador imerso em um fluido refrige-
rante. Como conseqii€ncia, no projeto de reatores industriais, assume-se normalmente que
as condic¢oes de operagdao de um reator monotubular sao suficientemente representativas para
um feixe inteiro com milhares de tubos (o que pode ser considerado verdade somente no caso
de escoamento do fluido refrigerante em paralelo em relacido ao feixe de tubos e com uma
distribui¢do completamente uniforme do transporte de calor). No entanto, na prética indus-
trial, € comum o emprego de reatores multitubulares com niimero elevado de tubos, assim

a solugdo do espaco intertubular pode ter um efeito muito significativo na eficiéncia global



2 Introducao

do processo bem como no custo de bombeamento do fluido refrigerante através do lado do

casco.

Geralmente, existem muitas semelhangas e caracteristicas comuns no projeto de rea-
tores multitubulares e trocadores de calor casco-tubo. Ambos tipos de equipamentos possuem
uma configuracao mecanica com dois componentes basicos: um feixe de tubos formando um
arranjo geometricamente definido e um casco envolvendo esse feixe, normalmente equipados
com chicanas com formatos especiais, de forma a assegurar uma distribui¢cao mais efetiva do
fluido refrigerante nos espacos intertubulares e conseqiientemente uma troca de calor mais
efetiva entre o feixe de tubos e o fluido de refrigeragdo. Obviamente, a geometria externa
pode diferenciar consideravelmente de caso para caso. Normalmente, a razdo entre o diame-
tro externo do casco e o comprimento do tubo € muito maior nos reatores multitubulares do
que nos trocadores de calor casco-tubo, devido a presengca do nimero elevado de tubos no
feixe, que no caso dos reatores multitubulares podem alcancar facilmente a casa de 20000 a
30000 tubos.

A caracteristica mais importante resultante dessa “multitubularidade”, diz respeito
as interacdes indiretas que ocorrem entre os tubos do feixe, devido ao transporte de calor.
Como conseqiiéncia podem surgir diferencas significativas nas condi¢cdes de operacdo dos
tubos individuais, dependendo da sua posicdo no feixe. Além disso, outra dificuldade en-
contrada no projeto de reatores cataliticos de leito fixo, refere-se ao calor gerado por reacoes
fortemente exotérmicas que propiciam o aumento da temperatura no leito catalitico, o qual é
normalmente localizado pr6ximo a entrada do reator elevando repentinamente a temperatura
do reator em dire¢do a um méiximo, denominado ponto quente ou hot-spot. Conseqiiente-
mente, esse ponto deve ser mantido dentro de certos limites, uma vez que pode comprometer
a seguranca do reator, além de causar uma rapida deterioracao do catalisador. Questdes es-
tas abordadas neste trabalho, enfocando principalmente o estudo da influéncia de diferentes

configuracdes de refrigeracao no comportamento do reator.

Portanto, para estudar, projetar e analisar um reator catalitico de leito fixo, bem como
otimizar sua operacgao, ¢ fundamental dispor de um modelo matemadtico suficientemente re-
presentativo do processo, o qual constitui importante ferramenta, pois facilita o entendimento
sobre o comportamento estaciondrio e dindmico do sistema, e possibilita testar diferentes
condicdes operacionais de maneira mais rdpida, barata e segura do que se fossem testadas

diretamente sobre o processo industrial.

Neste trabalho foi considerado como caso de estudo a cinética de reagcao da oxidagao
parcial do benzeno em anidrido maleico sobre catalisador de pent6xido de vanadio (V20Os3),

a qual apresenta equagdes de taxa complexas e se processa no interior de um reator catalitico
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de leito fixo. Por ser uma reacdo fortemente exotérmica, o resfriamento deste equipamento
¢ fundamental para a seguranca do processo e para a obtencdo do produto desejado com alta
seletividade. Da mesma forma, o sucesso de muitos processos industriais depende de uma
troca de calor adequada de forma que uma operacdo estavel possa ser obtida. Para tanto é
necessdrio definir procedimentos que permitam tomar decisdes quanto ao projeto do sistema

tanto quanto ao seu procedimento operacional.

1.2 Objetivos

Este trabalho tem como objetivo principal analisar diferentes condi¢des de operagcao
para o fluido refrigerante através da utilizacdo de diferentes configuracdes de refrigeracdo
para reatores cataliticos de leito fixo monotubulares e multitubulares, com o intuito de veri-
ficar o efeito das condicdes do fluido refrigerante e da configuragdo “geométrica” do reator
sobre seus perfis de temperatura e concentracdo, visando uma operacao segura e competitiva

com um baixo custo energético.

A primeira etapa do projeto consistiu no desenvolvimento de um software de simu-
lac@o para um reator catalitico de leito fixo monotubular escrito em FORTRAN 90, capaz de
permitir ao usudrio o estudo de diversas configuracdes de refrigeracao e diferentes condigdes
de operagdo e de projeto, sendo também compativel com outras reagdes industriais, o que

tornam os procedimentos e a metodologia desenvolvidos de uso geral.

Na seqiiencia do trabalho foi realizada a simulacdo em estado estacionério de um re-
ator catalitico de leito fixo multitubular através do modelo desenvolvido por MACIEL FILHO
(1989), além da reimplementacdo em FORTRAN 90 do seu software de simulagdo, que con-
sistiu em sua reestruturacdo e na adaptacdo de novos recursos referentes a nova linguagem de

programacao utilizada.

Essas caracteristicas fazem com que os softwares desenvolvidos possam ser utiliza-
dos para projeto, definicdo de novas condicdes de operacdo, estudos de dinamica para projeto
de controladores, definicdo de politicas de start-up e shut-down e também para treinamento
de operadores. Além disso, podem ser incorporados ainda outros modelos para possibilitar

sua avaliacdo pelos usudrios.
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1.3 Organizacao do Trabalho

Apresentam-se a seguir, de forma sucinta, os principais topicos abordados neste
trabalho:

O Capitulo 2 apresenta uma abordagem inicial sobre reatores cataliticos de leito fixo
monotubulares e multitubulares através da revisao da literatura, que destaca as referéncias bi-
bliograficas mais relevantes para a realizacao desse trabalho. Sao apresentados também uma
breve introdugdo sobre modelagem matematica e os aspectos mais importantes relacionados

aos fendomenos de transferéncia de calor e massa existentes nesse tipo de equipamento.

No Capitulo 3 sdo apresentados os modelos bidimensionais que descrevem o com-
portamento de um reator catalitico de leito fixo monotubular nao isotérmico e nao adiabético,
além da taxa de reacdo empregada. Na seqiiencia apresenta-se um resumo sobre os métodos
numéricos utilizados na discretizacao das equacdes dos modelos e em seguida sdo apresen-
tados os resultados obtidos na simulacao do reator monotubular em regime estaciondrio para
o estudo do comportamento do reator frente a utilizacao de diferentes configuracdes de refri-

geragdo.

As principais caracteristicas e os aspectos mais relevantes relacionados a modelagem
e ao projeto de reatores cataliticos de leito fixo multitubulares, bem como sua simulagdo
em estado estaciondrio para diferentes configuracdes de refrigeracdo sdo apresentados no
Capitulo 4. O ponto central deste capitulo consiste em apresentar as interacdes existentes
entre o gas reagente e o fluido refrigerante, através dos termos que caracterizam 0S processos
de transporte tanto do lado do tubo (modelo interno) quanto no espaco intertubular (lado do

casco).

As conclusdes gerais sobre os resultados obtidos durante a realizacdo do projeto
bem como algumas sugestdes para o desenvolvimento de trabalhos futuros sdo apresentados

no Capitulo 5.



Capitulo 2

Revisao da Literatura e Conceitos

Fundamentais

2.1 Introducao

Neste capitulo sdo apresentadas as caracteristicas bdsicas e os principais topicos re-
ferentes a modelagem e simulacio de reatores cataliticos de leito fixo, além de uma breve
introducdo sobre o conceito de modelagem matemdtica em conjunto com 0s aspectos mais
importantes relacionados aos fendmenos de transferéncia de calor e massa existentes nesse
tipo de equipamento, com o intuito de fornecer uma visao global sobre o assunto. Sao apre-
sentadas também as referéncias bibliograficas mais relevantes para a concepg¢ao e realizacao

deste trabalho.

2.2 Reatores Cataliticos de Leito Fixo

A descoberta dos catalisadores sélidos e sua aplicacdo nos processos quimicos no
inicio do século XX levaram a industria quimica a se modernizar. Desde entdo, a inddstria
quimica tem se diversificado e crescido de forma espetacular no desenvolvimento de novos
processos ou na modernizacdo dos processos existentes. A maior parte desses processos en-
volvendo reagentes gasosos sdo realizados em reatores cataliticos de leito fixo (FROMENT e
BISCHOFF, 1990). Recentemente, o emprego de novas configuragdes e modos de operagdo, a
disponibilidade de novas ferramentas matematicas, o0 aumento constante no poder computa-
cional e o desenvolvimento de novas técnicas experimentais propiciaram o rejuvenescimento

no interesse sobre modelagem e simulag@o de reatores cataliticos de leito fixo (LUSS, 1997).

5
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Alguns dos principais processos industriais realizados nesse tipo de reator sdo listados na

Tabela 2.1 (FROMENT e BISCHOFF, 1990).

Tabela 2.1 — Principais Processos Realizados em Reatores Cataliticos de Leito Fixo.

Inddstria Quimica Industria Petroquimica Refinamento do Petréleo
Priméria Oxido de Etileno Reforma Catalitica
Reforma de Vapor
Secunddria Etileno Dichloride Isomerizacao
Conversao do Mondxido de Carbono Acetato de Vinila Polimerizagdo
Metanizag¢ao do Monéxido de Carbono  Butadieno (Hidro)desulfurizagdo
) Anidrido Maleico Hidrocraqueamento
Amonia
. ) Anidrido Ftalico
Acido Suftrico . .
Sintese Ciclohexano
Metanol .
Estireno
Oxo . )
Hidrodealquilagao

Um reator catalitico de leito fixo consiste em um tubo cilindrico preenchido por
particulas de catalisador de tamanho uniforme que s@o arranjadas aleatériamente e mantidas
de forma compacta e imével (Figura 2.1). Para o desencadeamento das reacdes quimicas
€ necessdrio um contato adequado entre a mistura reagente (fase gasosa) e as particulas de
catalisador. Assim, a mistura reagente deve fluir de maneira aleatéria entre, ao redor, € no
caso de catalisadores porosos, dentro das particulas, sendo entdo convertida em produtos
(FEYO DE AZEVEDO et al., 1990). Este modelo de reator ¢ amplamente empregado no
ensino de engenharia quimica bem como na maior parte dos artigos publicados dentro da

area de engenharia das reacOes quimicas (STANKIEWICZ, 1989a).

Fluido
Refrigerante

Reagentes |

Fluido
Refrigerante

A A

Figura 2.1 — Esquema de um Reator Catalitico de Leito Fixo.

Diferentemente, no contexto industrial, ¢ comum o emprego de reatores cataliticos
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de leito fixo multitubulares de grande capacidade, com elevado nimero de tubos (podendo
chegar a 30000 tubos) devido a necessidade de uma grande transferéncia de calor, princi-
palmente em reacdes altamente exotérmicas, onde o controle da temperatura € vital para
assegurar uma operacao segura. Os reatores cataliticos de leito fixo multitubulares podem ser
descritos de forma simples como sendo um feixe de tubos preenchidos por particulas de ca-
talisador, organizado de diferentes formas e envolvido por uma carcaca cilindrica. Diferentes
arranjos geométricos para o feixe de tubos podem ser escolhidos para aumentar a transferén-
cia de calor, mas isso por si s6 ndo € suficiente, portanto, chicanas sao utilizadas para forgar

o fluido refrigerante a escoar perpendicularmente através do feixe de tubos ao invés de es-

coar em paralelo em relacdo aos tubos, como mostrado na Figura 2.2, aumentando assim 0s

Produtos {

coeficientes de troca térmica.

Fluido

Refrigerante H:
«—

Chicanas para
o Fluido de Refrigeracédo

Produtos
Fluido

Refrigerante H:
—_—

Gas
Reagente

Gas
Reagente

Figura 2.2 — Esquema de um Reator Catalitico de Leito Fixo Multitubular.

Desta forma, as condi¢des operacionais de um reator monotubular ndo € suficien-
temente representativo para um feixe inteiro com milhares de tubos e a solu¢cdo do espago
intertubular pode ter um efeito muito significativo na efici€ncia global do processo bem como
no custo de bombeamento do fluido refrigerante através do lado do casco. Assim, este traba-
lho apresenta a modelagem e simulacdo de um reator catalitico de leito fixo monotubular que
serd utilizado como modelo interno (lado do tubo) na modelagem e simulacdao de um reator

multitubular. Maiores informacdes sobre a modelagem de reatores cataliticos de leito fixo
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monotubulares e multitubulares sdo apresentados nos Capitulos 3 e 4, respectivamente.

A direcdo freqiientemente empregada para o fluxo do gis reagente € a dire¢do des-
cendente através do leito catalitico devido a sua estabilidade, ndo gerando a fluidizagdo ou
suspensao das particulas do leito. Quando as condi¢des de processamento do reator estdao su-
jeitas a grandes varia¢des no fluxo de alimenta¢do ou quando a alimentacdo é composta por
um fluido denso, € obrigatério que o fluxo do gés reagente seja descendente (HILL, 1977).
Como desvantagem, o fluxo descendente tem a tendéncia de comprimir o leito catalitico e
fazer com que as particulas de catalisador mais finas resultante do atrito entre as particulas
descam através do leito por meio da for¢a da gravidade. Ambos os fendmenos podem levar
a um aumento na queda de pressao e na formacao de canais preferenciais ou ma distribuicao

do fluxo, levando a uma diminuicdo da eficiéncia ou seletividade do sistema.

O fluxo ascendente do gas reagente tem a vantagem de suspender as particulas de
catalisador mais finas ou fragmentadas (resultantes do atrito entre as particulas) do leito,
evitando, portanto, a formagdo de canais preferenciais e a obstrucdo do leito. Contudo, este
modo de operacdo € desvantajoso porque pode levar a leitos instdveis quando submetido a

fluxos altos e em circunstincias ndo usuais pode gerar a sua fluidiza¢ao (HILL, 1977).

Os reatores cataliticos de leito fixo apresentam vantagens tnicas e valorizaveis quando
comparados a outros tipos de reatores e, conseqiientemente, sao empregados de forma muito
mais ampla nas industrias quimicas do que qualquer outro tipo de reator. Entre suas principais
caracteristicas estd sua simplicidade, com conseqiiente baixo custo de constru¢do, operagao
e manuten¢do. Esse tipo de reator requer um minimo de equipamentos auxiliares, sendo par-
ticularmente apropriado para a utilizacdo em pequenas unidades comerciais quando grande
somas de investimentos para controle, manipulacdo do catalisador e servigos de suporte se
tornam proibitivos. Outra grande vantagem dos reatores cataliticos de leito fixo estd implicita
no proprio nome do equipamento, ou seja, com as particulas de catalisador fixas no leito ndo
existe a necessidade de separacdo das particulas na corrente de saida do reator, enquanto que,
em outros tipos de reatores a recuperacdo do catalisador pode se tornar muito preocupante
e exigir custos substanciais com equipamentos de separacdo. Os reatores cataliticos de leito
fixo apresentam ainda uma outra vantagem importante que € sua flexibilidade de operacgdo.
Segundo HILL (1977), para reacdes ocorrendo em condi¢des de temperatura extremamente
altas ou altas pressdes e empregando catalisadores s6lidos, as consideragdes econdmicas usu-
almente impdem que o processo somente se torne rentdvel quando um reator catalitico de leito

fixo for empregado.

As dificuldades usualmente relacionadas com o emprego de reatores cataliticos de

leito fixo referem-se principalmente a transferéncia de calor. Isto se deve ao fato de que a taxa
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de liberagdo ou consumo de energia ao longo do comprimento do reator nao € uniforme e a
maior parte da reacdo normalmente ocorre nas proximidades da entrada do reator. Em reacdes
exotérmicas, a taxa de reacdo pode ser relativamente maior a entrada do reator devido a maior
concentracao dos reagentes, logo a temperatura do reator tende a elevar-se repentinamente em
direcdo a um maximo ou hot-spot. Em reatores ndo adiabdticos com reacOes exotérmicas a
temperatura no eixo do leito catalitico pode ser muito diferente do que ocorre na parede do
reator, o que tende a aumentar a taxa de reacdo local e reforcar cada vez mais esta diferenca
até o esgotamento local dos reagentes. A Figura 2.3 mostra para uma reacio exotérmica os
tipos de movimento térmico e massico que ocorrem quando o reator € resfriado nas paredes

(LEVENSPIEL, 2000).

As paredes sao resfriadas O Reagente escoa O produto escoa
pele fluids refrigerante para dentro para fora

o=

Escoamento do reagente Calor flui
na linha central para fora

Figura 2.3 — Campos de Temperatura em um Reator Catalitico de Leito Fixo.

Alguns artificios para superar estas dificuldades sdo conhecidos, um deles € o em-
prego de reatores multitubulares, tal como utilizado por MACIEL FILHO (1989) e STAN-
KIEWICZ (1989a,b). Existe ainda uma variedade de técnicas operacionais que podem ser
utilizadas para facilitar o controle sobre a temperatura do leito, isso inclui o uso de diluen-
tes inertes na alimentagc@o para moderar as mudancgas de temperatura, assim como a dilui¢do
do catalisador com material s6lido inerte, ambas as técnicas permitem reduzir os efeitos tér-
micos da reagdo. O controle da temperatura do fluido refrigerante externo e a divisdo do
leito em secOes independentes permitem também controlar finamente a temperatura interna
do reator (DOMINGUES, 1992; MACIEL FILHO e DOMINGUES, 1992). Pode-se considerar
ainda o uso de configuracdes alternativas de refrigeracdo, tal como proposto por MORAIS
(2004), que visam aproveitar as vantagens das configuragdes convencionais de refrigeracao

(co e contra-corrente) em uma Unica configuracao.

A manutencdo de uma distribuicdo uniforme do fluxo do gis reagente em reatores
cataliticos de leito fixo ¢ um problema freqiiente, aumentando excessivamente a distribui-
cdo do tempo de residéncia com efeitos adversos no desempenho do reator, particularmente
quando ocorrem reagdes consecutivas. Podendo agravar os problemas de formacdo de ponto

quente e criando regides no reator onde reacdes indesejadas se tornam predominantes. A
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desintegrag@o ou o atrito na particula de catalisador podem levar ou agravar os problemas de

ma distribuicdo do fluxo do gés reagente (HILL, 1977).

Outro problema que deve ser destacado estd associado ao fato de que o tamanho
minimo da particula de catalisador que pode ser utilizada no reator é limitada pela queda
de pressdo permitida através do leito. Assim, se a reacdo € potencialmente sujeita a limita-
coes difusionais dentro da estrutura porosa da particula de catalisador, pode ndo ser possivel
utilizar toda a 4rea do catalisador. Quanto menor a particula de catalisador, melhor e mais
eficiente serd a utilizacdo da drea interna, porém com aumento na queda de pressao (HILL,
1977).

Outra desvantagem de operacao do reator catalitico de leito fixo é que a regeneragcao
ou substituicdo do catalisador € relativamente dificil de realizar. Deste modo, se a taxa de
desativagdo do catalisador € suficientemente rapida, custos associados com a regeneragao ou

substituicao do catalisador devem ser considerados do ponto de vista comercial.

2.3 Modelos Matematicos

A seguir € apresentada uma visao global sobre alguns conceitos e principios basicos

de modelagem matemadtica utilizados na modelagem de reatores cataliticos de leito fixo.

2.3.1 Introducio e Definicoes Gerais

A equacdo ou conjunto de equacdes que compdem o modelo matemdtico € uma
aproximacao do processo real. Dessa forma, o modelo ndo pode incorporar todas as carac-
teristicas, tanto macroscopicas como microscopicas, do processo real. Deve-se normalmente
buscar um compromisso entre o custo de ser ter o modelo, isto é, o tempo e esfor¢o requeridos
para obté-lo e verificd-lo, e o nivel de detalhes no mesmo, bem como os beneficios espera-
dos de sua aplicagdo. O propdsito do modelo determina, em ultima andlise, sua precisao
(GARCIA, 2005).

Os modelos matemadticos sdo classificados de acordo com o tipo de equacdo que é

usada em sua formulacdo, conforme descrito a seguir:

Estacionario x Dinamico - Estaciondrio: processo cujo valor das varidveis permanece cons-
tante no tempo. Este tipo de modelo ndo possui “memoria”, dai o efeito de uma varidvel

de entrada ser apenas instantaneo. Dindmico: as varidveis variam no tempo, que € uma
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variavel independente. O efeito de um sinal de entrada ird influenciar o comportamento

do sistema nos instantes subseqiientes.

Linear x Nao-Linear - Um modelo € linear se a(s) saida(s) depende(m) linearmente da(s)

entrada(s) e possiveis perturbagdes, caso contrério ele é nao linear.

SISO x MIMO - Modelos SISO(single input, single output) se referem a processos onde
uma descri¢do ¢é feita da influéncia de uma entrada sobre uma saida. Quando mais
varidveis estdo envolvidas, resulta um modelo multivariavel (multiple input, multiple

output).

Paramétricos x Nao-Paramétricos - Um modelo paramétrico utiliza em sua estrutura um
conjunto de parametros. Neste caso, deve se designar primeiro uma familia de fungdes
com uma determinada estrutura e determinar a ordem dessas funcdes e o valor de seus
parametros. Pode-se também obter modelos através da resposta em freqiiéncia do pro-
cesso. Neste caso, os modelos obtidos correspondem a um grafico ou uma tabela. Este

tipo de modelo € denominado ndo-paramétrico.

Invariantes no Tempo x Variantes no Tempo - Nos modelos invariantes no tempo seus pa-
rametros ndo variam ao longo do tempo, com o oposto ocorrendo no caso de modelos

variantes no tempo.

Modelos Continuos x Modelos Discretos - Modelos discretos descrevem a relacio entre en-
tradas e saidas em pontos de tempo discretos. Assume-se que esses pontos sejam eqiii-
distantes e o tempo entre dois pontos consecutivos seja usado como unidade de tempo.
Normalmente, os modelos discretos sao descritos por equagdes de diferengas, ao passo

que os modelos continuos sdo descritos por equacdes diferenciais.

Amplitude Continua x Amplitude Discreta - No caso de um modelo com amplitude con-
tinua, a magnitude da varidvel pode assumir qualquer valor dentro de um intervalo. J4
um modelo com amplitude discreta, a magnitude da varidvel assume valores distintos

no intervalo.

Parametros Concentrados x Parametros Distribuidos - Nos modelos de parametros con-
centrados (lumped) as variagdes espaciais sao desprezadas: propriedades/estados do
sistema sdo considerados homogéneos em todo o volume de controle. Eles sdo des-
critos por um ndmero finito de equagdes diferenciais ou de diferencas ordindrias. Nos
modelos de parametros distribuidos as variagdes espaciais sdo consideradas no com-
portamento das varidveis. Eles sdo descritos por um nimero infinito de equagdes dife-

renciais ordindrias ou por equagdes diferenciais parciais.
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Deterministicos x Estocasticos - Em um modelo deterministico, a saida pode ser calculada
de forma exata tdo logo se conheca o sinal de entrada e as condi¢des iniciais. Em
contraste, um modelo estocdstico contém termos aleatérios que tornam impossivel um
célculo exato da saida. Os termos aleatérios do modelo podem ser encarados como uma
descrigdo das perturbacdes. Normalmente, o modelo deterministico engloba apenas o

processo, enquanto o estocastico considera também as perturbacdes e ruidos.

2.3.2 Modos de Obtencao de Modelos Matematicos

Modelos matematicos podem ser obtidos das seguintes formas, ou através de uma

combinacao delas:

Teodricos - Modelos tedricos sdo desenvolvidos a partir de pressupostos tedricos, principios
basicos da Fisica e/ou da Quimica, que tentam descrever de forma mais fundamentada
os varios aspectos envolvidos no problema. Essa op¢cdo € conhecida também como

modelagem fenomenoldgica.

Empiricos ou Heuristicos - Modelos empiricos ndo estdo baseados em quaisquer pressu-
postos tedricos, mas sao utilizados apenas para descrever um certo conjunto de pontos
experimentais conhecidos. Esse procedimento gera modelos experimentais do processo
validos em alguma regido em torno das condi¢cdes experimentais em que os dados de
entrada e saida do processo foram medidos. A principio os modelos empiricos sdo tao

bons quanto os modelos tedricos.

Por Analogia - Usa equacdes que descrevem um sistema semelhante, com as varidveis iden-

tificadas por analogia em base individual.

Pode-se ainda combinar os métodos tedrico e empirico, aplicando-se técnicas de
identificagdo para estimar os parametros desconhecidos de modelos gerados teoricamente
(GARCIA, 2005).

Este trabalho enfatiza a modelagem estaciondria, em tempo continuo, a parametros
distribuidos, na forma ndo-linear, com modelos deterministicos paramétricos para a formula-

cdo de um modelo tedrico de um reator catalitico de leito fixo.

Para mais detalhes sobre modelagem matematica e classificacdo de modelos mate-
matico consultar HIMMELBLAU e BISCHOFF (1968); RICE e D0 (1995) e GARCIA (2005).

A seguir sao apresentados alguns conceitos e principios basicos utilizados na mode-

lagem matemética de reatores cataliticos de leito fixo.
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2.4 Modelagem Matematica de Reatores

Para construir um modelo de reator catalitico de leito fixo € necessdrio identificar
0s principais processos fisico-quimicos que determinam o comportamento do sistema. Di-
ferentes detalhes podem ser incluidos nos modelos dependendo do uso aos quais estes se

destinam.

Os modelos de reatores sao empregados principalmente na descricdo do comporta-
mento estaciondrio e dindmico para fins de estudo de projeto, operacao, controle e otimiza-
cdo de reatores industriais. Atualmente, quase todos os modelos matemadticos utilizados nas
inddstrias quimicas, petroquimicas, refinarias de petrleo e em linhas de produgdo sao mo-
delos computacionais. Modelos matemdticos e técnicas matemdticas confidveis sdo fatores
fundamentais para o projeto de novos e eficientes equipamentos e para a otimizacdo dos ja
existentes. Embora insuficientes detalhes possam levar a um modelo incapaz de representar
precisamente a resposta do reator frente a mudangas nas varidveis de operagdo, o excessivo
detalhamento pode levar a modelos que sdo computacionalmente impraticdveis e/ou contém

parametros cujos valores ndo podem ser determinados precisamente pelos dados de operagao.

A andlise e o projeto de reatores cataliticos de leito fixo t€ém continuamente gerado
problemas em relacdo a escolha do grau de sofisticacao dos modelos, sendo que este depende
em primeiro lugar do processo, ou seja, do esquema reacional, da sua sensibilidade as per-
turbagdes nas condicdes de operacdo e em igual importancia estd o grau de precisdo com que
se conhecem os dados cinéticos e os parametros de transporte, e finalmente hi que se con-
siderar o beneficio econdmico em jogo (DOMINGUES, 1992). Portanto, o tipo de modelo e
seu nivel de complexidade na representacdo do sistema depende do uso para o qual o modelo
serd desenvolvido (KHANNA e SEINFELD, 1987; GARCIA, 2005).

Os modelos matemadticos de reatores cataliticos de leito fixo sdo constituidos nor-
malmente por um conjunto de equagdes que, se consideradas individualmente, sdo de simples
solu¢do. Contudo, o grande niimero de interconexdes existentes entre as varidveis comuns
das diferentes equagdes tornam geralmente complexo o sistema total (TRAMBOUZE et al.,
1988). As equacdes matemadticas que constituem os modelos de reatores cataliticos de leito

fixo freqiilentemente estao relacionadas a:
a. Balancos de massa, energia e outros;
b. Cinética quimica;

c. Transferéncia de calor em todas as suas formas;
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d. Transferéncia de massa, entre duas fases fluidas, ou entre a fase fluida e a fase sélida,

ou dentro de uma fase continua ou pseudo-continua.

Através do uso de tais modelos, diferentes equipamentos e modificacdes na tecno-
logia do processo podem ser observadas e otimizadas de forma a assegurar o processamento
desejado com um minimo custo por unidade de produgdo, permitindo, portanto, identificar

regimes 6timos de operacdo e o desenvolvimento de técnicas de controle avancadas.

O conceito de modelagem do reator tem sido empregado por diferentes pesquisado-
res para diferentes propdsitos, sendo possivel, contudo, reconhecer a existéncia de uma certa
metodologia que pode ser aplicada normalmente a uma ampla variedade de problemas tanto
cientificos quanto de engenharia e que, conseqiientemente, pode ser empregada também para

reatores cataliticos de leito fixo (FEYO DE AZEVEDO et al., 1990).

FEYO DE AZEVEDO et al. (1990) cita ainda o trabalho de Shinnar, o qual sugere
uma classificacdo simples que distingue entre modelos preditivos e de aprendizagem. Os
modelos preditivos tem um cardter mais industrial, sendo caracterizado por ser tdo simples
quanto possivel, contendo um minimo de informacgao necessdria, envolvendo a estimativa de
tao poucos parametros quanto possivel e, muito importante, requerendo um aceitavel tempo
computacional para sua solu¢do. No caso dos modelos de aprendizagem, o tempo computa-

cional ndo € o principal fator a ser considerado, podendo entdo ser elaborado de forma mais
detalhada.

Basicamente, o conceito de modelagem de reatores ¢ um método no qual informa-

coes e dados existentes sdo utilizados nas predi¢des de novas condi¢des, como:

1. Projeto de reatores em escala comercial a partir de informag¢des fundamentais e/ou a

partir de reatores em escala de laboratério;
2. Scale up de uma planta piloto a um reator em escala industrial;
3. Desempenho do reator para diferentes alimentacdes e novos catalisadores;
4. Efeito de diferentes condi¢des de reacdo na distribuicao do produto;
5. Otimizag¢do das condi¢des de operacdo em estado estaciondrio;
6. Andlise de tendéncia dinamica para propésitos de controle;

7. Melhor entendimento do sistema que pode levar a melhorias no projeto do processo.
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Na modelagem dos reatores cataliticos de leito fixo € geralmente feito uso de es-
truturas com um cardter deterministico. DORAISWAMY e SHARMA (1984) agruparam os

modelos usados para descrever o comportamento do reator dentro das seguintes categorias:

Continuos;

Célula de Mistura;

Canal;

Fluxo Cruzado.

Modelos continuos sdo modelos do tipo “Fickianos”, ou seja, modelos baseados
nas leis de Fick e Fourier para dispersao de massa e calor, respectivamente, tdo amplamente
discutidos na literatura. Esses modelos incluem informacdes obtidas pela aplicagdo de prin-
cipios fisico-quimicos na intencao de representar o verdadeiro processo. Duas outras classes
diferentes sdo os modelos de célula de mistura e canal, os quais foram propostos como alter-
nativas aos modelos continuos. No modelo de célula de mistura, cada particula de catalisador
ao longo com seu ambiente € considerado um pequeno reator. Uma seqiiéncia de tais células
conectadas na direcdo do fluxo e/ou lateralmente € assumido para representar os modelos
heterogéneos. O chamado modelo de canais é baseado na observada distribui¢do de volumes
locais de vazios no leito. O volume de vazio passa através de zonas alternadas de méxima e
minima na direcdo axial. O modelo de canais na sua forma mais simples assume que o leito é
composto de um conjunto de superficies cilindricas coaxiais passando através de regides de
minimo vazio. Mais recentemente, 0 modelo de fluxo cruzado foi proposto, o qual divide o

fluido em zonas estagnadas e fluidas, com troca entre as mesmas.

Os modelos continuos ou Fickianos bem como os modelos de células discretas utili-
zados para descrever os reatores cataliticos de leito fixo podem ser classificados ainda dentro
de duas amplas categorias, de acordo com o nimero de fases consideradas: modelos pseudo-
homogéneos e heterogéneos. Os modelos pseudo-homogéneos incluem modelos unidimensi-
onais e bidimensionais ideais. Enquanto que, nos modelos heterogéneos, uma maior atencao
€ dada aos fendmenos de transporte ao redor e dentro da particula de catalisador e seus efeitos

sobre o comportamento do reator.

O enfoque do presente trabalho serd a utilizacdo dos modelos continuos devido a
concordante reproducdo do comportamento dos reatores cataliticos de leito fixo e as inimeras

correlagdes para parametros de transferéncia baseados nestes modelos existente na literatura.



16 Revisao da Literatura e Conceitos Fundamentais

2.4.1 Modelos Continuos

Nos modelos continuos o comportamento do sistema € descrito através do uso de
equagdes diferenciais, as quais descrevem continuamente as diversas interacdes entre os di-
ferentes elementos do sistema em relagdo ao tempo. Os modelos continuos de reatores cata-
liticos de leito fixo podem ser classificados de acordo com o numero de fases consideradas,
FROMENT (1972) introduziu a classificagdao apresentada na Figura 2.4, no qual os modelos
sao divididos em seis classes: trés tipos de modelos pseudo-homogéneos, nos quais se consi-
dera apenas uma fase e trés tipos de modelos heterogéneos, onde varidveis como temperatura

e concentracdo sdo diferentes para as fases fluida e sélida.

Modelos de Reatores
Cataliticos de Leito Fixo

l

Modelo Pseudo-homogéneo
Tﬂu\'do = T Cflul’do = C

sélido 7 sélido

"Plug Flow" Unidimensional

Modelo Heterogéneo
Tﬂuido i Tsdlido ’ Cﬂuido :/ﬁ Csdlido

Somente resisténcia externa

Unidimensional com

Dispers&o Axial Resisténcia externa e interna

Bidimensional com

Dispersao Radial Mistura Radial

Figura 2.4 — Classificacido dos Modelos de Reatores Cataliticos de Leito Fixo.

Alguns aspectos importantes sobre a modelagem de reatores cataliticos de leito fixo
sdo descritos em textos cldssicos de engenharia de reacao como: HILL (1977); SMITH (1981);
FROMENT e BISCHOFF (1990); LEVENSPIEL (2000); FOGLER (2002). Os modelos pseudo-

homogéneo e heterogéneo sao descritos a seguir.
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2.4.1.1 Modelos Pseudo-homogéneos

Os modelos pseudo-homogéneos sdo os mais faceis de serem utilizados na modela-
gem de reatores cataliticos de leito fixo. A principal suposicdo feita é que o reator pode ser
descrito como uma entidade com apenas uma tnica fase. De fato, duas fases estdo presentes:
a fase solida do catalisador e a fase do meio gasoso. Em outras palavras, esse tipo de modelo
assume que toda a superficie da particula do catalisador estd exposta totalmente as condicdes
do meio gasoso podendo assim ser completamente descrito por suas varidveis (temperatura,

concentragao e pressao).

O modelo pseudo-homogéneo mais simples é o modelo unidimensional plug flow,
no qual se assume que o fluido tem um escoamento empistonado através do tubo do reator e
a taxa de reacdo que depende da concentracio local das espécies e da temperatura, € descrita
como a taxa de geracdo ou consumo das espécies presentes por unidade de volume do reator.
No estado estaciondrio, as equagdes do modelo sdo formadas por um conjunto de equagdes
diferenciais ordindrias (EDOs) de primeira ordem do tipo valor inicial. Essas equacdes sdo,
geralmente, ndo-lineares, mas podem ser facilmente e eficientemente integradas numerica-

mente para obter perfis de concentracio e temperatura em fungdo da posi¢ao axial.

O modelo plug flow pode ser aprimorado através da inclusdo da dispersao axial
e/ou radial, para ambas as transferéncia de calor e massa. A mistura na dire¢cdo axial, que
ocorre devido a turbuléncia e a presencga do leito catalitico, € considerada através do uso do
termo de dispersao “efetiva” sobre o transporte global realizado pelo escoamento plug flow.
O fluxo resultante deste mecanismo pode ser descrito analogamente pelas leis de Fick para
transferéncia de massa e de Fourrier para transferéncia de calor, como descrito anteriormente.
A dispersdo axial € caracterizada pelo nimero de Peclet. Na maioria das vezes, a dispersao
axial de massa ndo é significante se a razdo entre o comprimento do tubo e o didmetro da
particula de catalisador (L/Dp) for maior que 50, enquanto que a de calor se torna desprezivel
se esta mesma razao for igual a 300 (VARMA, 1981). Os modelos com dispersao axial sdo
descritos por conjuntos de equagdes diferenciais ordindrias de segunda ordem do tipo valores

de contorno.

A dispersdo radial de calor e massa em reatores cataliticos de leito fixo é normal-
mente expressa pelo nimero de Peclet radial para o transporte de calor e massa. Para reatores
nao adiabdticos, o coeficiente de transferéncia de calor na parede entre a mistura de reacdo
e o meio de resfriamento deve ser especificado. Quando a dispersdo radial € incluida, as
equagdes do modelo, inclusive para o estado estaciondrio, sao formadas por equacdes dife-

renciais parciais (EDPs) nas coordenadas espaciais axial e radial. Esses modelos de equagdes
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bidimensionais podem ser numericamente resolvidos pelo método das diferencas finitas ou

de forma mais eficaz pelo método da colocacgdo ortogonal (VARMA, 1981).

2.4.1.2 Modelos Heterogéneos

FROMENT e BISCHOFF (1990) afirmam que pode ser necessdrio, para reagdes muito
rdpidas com importantes efeitos térmicos, distinguir entre as condi¢des de temperatura e com-
posicao no meio fluido e na superficie da particula do catalisador, bem como entre a superficie
da particula e seu interior. Assim, as equagdes de conservacido de massa e energia sdo escri-
tas separadamente para as fases fluida e sélida. Essas equacdes sdo associadas através do

transporte de calor e massa entre as fases.

O modelo heterogéneo mais simples consiste no escoamento plug flow para a fase
fluida, com resisténcia a transferéncia de calor e massa somente externa entre o meio fluido e
a superficie do catalisador. Modelos mais complexos podem ser obtidos através da inclusdao
de mecanismos de dispersdo axial e radial no comportamento da fase fluida. Se o reator for

ndo adiabdtico, a dispersdo radial € normalmente mais importante.

De forma geral, quando os reagentes sao dispersos através da particula de catalisa-
dor e esta for porosa, a difusdo interna das espécies dentro dos poros da particula deve ser
considerada. Na realidade, em muitos casos, a difusdo através dos poros do catalisador re-
presenta a principal resisténcia a transferéncia de massa. Portanto, os perfis de concentracio
e temperatura dentro das particulas de catalisador ndo sdo normalmente planos e as taxas de
reacdo na fase solida ndo sdo constantes. Como existe uma variagdo continua na concentra-
cdo e temperatura dentro da particula, equacdes diferenciais de conservagdo sdo necessarias
para descrever os perfis de concentracio e temperatura. Essas equacdes sdo integradas com as
equagdes intrinsecas da taxa da reacdo quimica através da particula de catalisador para obter
a taxa global de reacdo para a particula. As equagdes diferenciais para a particula de catali-
sador sdo equacdes diferenciais do tipo valores de contorno e além da cinética intrinseca da
reacdo quimica elas necessitam da difusividade efetiva e condutividade efetiva da particula
porosa. Para reatores ndo adiabaticos com coeficientes de transferéncia de calor na parede,
deve-se incluir ao modelo o efeito de conducao térmica na fase solida. A escolha entre um

modelo pseudo-homogéneo ou heterogéneo depende do objetivo de estudo.
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2.5 Importancia dos Processos de Transferéncia no Projeto

de Reatores

Um dos estudos de maior importancia durante o periodo de projeto de reatores cata-
liticos de leito fixo € o estudo dos fendmenos de transferéncia de calor e massa relacionados
as interagdes fluido/particula que ocorrem no interior dos tubos ao longo de todo o compri-
mento do reator. Durante o desenvolvimento de uma reagdo catalitica envolvendo a presenca
de um substrato sélido (particulas de catalisador) a reac@o ocorre através das interacdes entre
as particulas de catalisador e as moléculas da mistura reagente em fase fluida préxima a super-
ficie de cada particula, desta forma, para que haja uma utilizagdo mais efetiva do catalisador
deve-se garantir que moléculas reagentes sejam fornecidas e moléculas de produtos sejam
retiradas continuamente de sua superficie, liberando assim os sitios ativos presentes, o que
estabelece um estado de quase-equilibrio no fluido junto a superficie do sélido, mas, para
tanto, € necessdrio que sejam estabelecidas condi¢des operacionais que priorizem a reagao

desejada.

Durante a operagdo do reator, o transporte de reagente através da fase fluida até a su-
perficie do catalisador ocorre devido a presenca de um gradiente resultante de uma diferenca
de concentragdo entre a superficie externa da particula de catalisador, na qual a concentracdo
do reagente € menor, e a sua concentracdo na fase fluida. Esta diferenca depende basicamente
das caracteristicas de escoamento do fluido préximo a superficie dos sélidos, das proprieda-
des fisico-quimicas do fluido e da taxa intrinseca da rea¢do quimica no interior do catalisador.
Conseqiientemente, esse gradiente de concentracdo é funcdo do coeficiente de transferéncia
de massa entre o fluido e a superficie da particula, bem como da constante da taxa para a re-
acdo quimica em questdo. Assim, se uma reacdo quimica € muito rdpida, ela procede apenas
na superficie externa da particula. Se, entretanto, a reacao € muito lenta, o gds reagente pode
difundir-se profundamente nos poros da particula e mesmo até ao seu centro, fazendo com
que a reacdo quimica ocorra uniformemente em qualquer local da particula de catalisador

(WAKAO e KAGUEI, 1982).

As mesmas razdes sugerem a presenca de um gradiente de temperatura entre o fluido
e a superficie da particula de catalisador, sendo que sua magnitude depende essencialmente
do coeficiente de transferéncia de calor entre o fluido e a superficie da particula, da constante
da taxa de reacdo e do calor de reagdo. Assim, se a reacdo for endotérmica, e temperatura
serd menor na superficie da particula do que na fase fluida. O inverso ocorre para uma reacao
exotérmica. Segundo SMITH (1981), a taxa de global transferéncia de calor podera ser maior

ou menor do que a correspondente as condi¢des na fase fluida, uma vez que, a mesma pode ser
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aumentada com a elevacdo da temperatura e reduzida devido a diminui¢do na concentragdao

dos reagentes.

SMITH (1981) dividiu os fendmenos de transferéncia de calor e massa que ocorrem

no interior de um reator catalitico de leito fixo em trés categorias:

* Processos intrareator (dispersdo radial de calor e massa na fase fluida);
* Processos interfase (reacao na superficie externa da particula de catalisador);

* Processos intraparticula (difus@o e reac@o no interior da particula de catalisador).

SMITH (1981) enfatiza ainda que € impossivel resumir a importancia dos fendmenos
de transferéncia de forma que sejam aplicados de maneira geral a todos os sistemas reacio-
nais, principalmente devido a diferencas existentes em diversos fatores como comprimento
do leito, velocidade do fluido, nivel de temperatura, tamanho da particula de catalisador, etc.
Contudo, em muitos casos, a importancia relativa dos fendmenos de transferéncia seguem a

ordem presente na Tabela 2.2.

Tabela 2.2 — Importancia Relativa dos Fendmenos de Transferéncia em Reatores Cataliticos de Leito
Fixo (SMITH, 1981)

Transferéncia de Massa | Transferéncia de Calor | Importancia do Processo

Intraparticula Intrareator Maior importancia

(fator de efetividade) (direcdo radial (k.),)

Intrareator Interfase (h) Importancia intermedidria
(dire¢@o radial (Z,.),)
Interfase (k) Intrareator Menor importincia

(direcdo axial (k.)r)

Intrareator Intraparticula

(direcdo axial (Z,)r)

Desta forma, uma metodologia que poderia ser empregada na modelagem de reato-
res cataliticos de leito fixo seria somente a inclusao dos fendmenos de transporte com efeitos

de maior importancia e de importancia intermedidria (SMITH, 1981).

Maiores detalhes sobre os processos de transferéncia de calor e massa em reatores
cataliticos de leito fixo podem ser encontrados em: CARBERRY (1976), HILL (1977), SMITH
(1981), WAKAO e KAGUEI (1982), DIXON (1985), FROMENT e BISCHOFF (1990), FEYO DE
AZEVEDO et al. (1990) e TRESMONDI (1995).
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2.6 Conclusoes

A literatura se mostrou bastante rica em trabalhos voltados a modelagem e a simula-
cdo de reatores cataliticos de leito fixo, possibilitando assim a descricdo em forma agrupada
de varios modelos que poderiam ser usados para descrevé-los. Portanto, o tipo de modelo
a ser utilizado e as simplificagdes empregadas para representar o comportamento estaciona-
rio/dinamico do reator catalitico de leito fixo vai depender basicamente dos objetivos deseja-

dos e dos dados cinéticos e parametros de transferéncia de calor e massa disponiveis.

Pode-se ressaltar ainda que a influéncia do fluido refrigerante nos perfis de tempe-
ratura do reator € analisada por vdrios autores, porém de forma simplificada, normalmente
utilizando a configuracdo de escoamento do fluido refrigerante em co-corrente. Assim sendo,
devido a importancia das condi¢cdes do meio refrigerante sobre o leito do catalisador, espe-
cialmente quando alto desempenho € considerado, existe a necessidade de um estudo siste-
matico de sua influéncia no comportamento global do processo, inclusive com propostas de

configuracdes de refrigeracdo alternativas.

No Capitulo 3 sdo apresentados os modelos matematicos utilizados, a taxa de reagdo
empregada e a simulacdo do reator catalitico de leito fixo monotubular desenvolvido junta-
mente com a andlise da influéncia do fluido refrigerante sobre o comportamento do reator,
além de um resumo sobre os métodos numéricos empregados na discretiza¢io das equacoes

do modelo.



Capitulo 3

Modelagem e Simulacao de Reatores

Monotubulares

3.1 Introducao

Neste capitulo sdo apresentados os modelos bidimensionais que descrevem o com-
portamento de um reator catalitico de leito fixo monotubular ndo isotérmico e ndo adiabdtico.
O objetivo € apresentar um modelo de uso geral que possa ser adaptado a qualquer cinética,
embora as equacoes apresentadas neste trabalho refiram-se a cinética de oxidagdo parcial
de benzeno a anidrido maleico sobre catalisador de pentéxido de vanadio V,0s5. Detalhes

cinéticos desta e de outras reagdes sdo apresentadas no Apéndice A.

3.2 Modelo Cinético Empregado

3.2.1 Reacao de Oxidacao Parcial de Benzeno a Anidrido Maleico

A oxidacio catalitica de benzeno sobre catalisadores de pent6xido de vanadio (V,0Os5)
teve inicio na década de 1930. A partir da segunda guerra mundial, com a ent@o crescente de-
manda por anidrido maleico, seu uso foi intensificado, despontando assim como um processo
de grande interesse comercial. Nas dltimas décadas, a oxidagdo catalitica de hidrocarbonetos
C4, também sobre catalisadores de V50Oj, tem sido utilizada como rota alternativa na pro-
ducao de anidrido maleico, tornando-se mais atrativa tanto por questdes econdmicas quanto

ambientais (BIELANSKI e NAJBAR, 1997).

23
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O anidrido maleico € utilizado como matéria-prima em inimeras aplicagdes indus-
triais, seu principal uso estd na producdo de resinas poliésteres e alquidicas. Essas resinas
s@o adicionadas a plasticos reforcados com fibra de vidro, produzindo um material resistente,
leve e anti-corrosivo, utilizado na construcdo de barcos, automodveis, tubulacdes e materiais
elétricos. Outras importantes aplicagdes do anidrido maleico s@o: producdo de resinas ma-
leicas, que sdo utilizadas na fabricacdo de tintas e esmaltes de secagem extra-rdpida ao ar,
como seladores em madeira, clears, aditivos para 6leos lubrificantes e produtos agricolas. A
adicao de resinas maleicas para a secagem de 6leos reduz o tempo necessdrio para secagem €
aumenta a qualidade de fixacdo das tintas e esmaltes; dispersantes derivados do anidrido ma-
leico prolongam os intervalos entre as trocas de 6leo e aumentam a eficiéncia dos motores. Os
produtos agricolas produzidos a partir do anidrido maleico incluem: herbicidas, pesticidas e
reguladores de crescimento de plantas. Além disso, os dcidos fumdrico e maleico que sdo im-
portantes derivados do anidrido maleico s@o amplamente empregados nas industrias de papel

como aglutinantes e em industrias alimenticias como acidulates em bebidas e alimentos.

Uma das sinteses utilizadas para a produgdo de anidrido maleico € baseada na oxida-
cdo direta do benzeno pelo ar sobre catalisador de V,0O5. Com a aplica¢do do ar em excesso,
uma baixa concentra¢cdo de alimentacio de benzeno deve ser utilizada de forma a ndo exce-
der os limites de flamabilidade da mistura, porém o benzeno ndo pode ser economicamente

recuperado, exigindo assim que o reator opere a alta produtividade.

O sistema de reagdes em série e em paralelo é dado por (KONDO e NAKASHIO,
1978; WOHLFAHRT e EMIG, 1980):

CoHs + 202 5 CyH 05 + 200y + 2H,0 3.1)
CoHs + 202 2600, + 3H,0 (3.2)
CoHy05 + 202 5400, + H,0 (3.3)
CoHg + ;02 X CsH,05 + Hy0 (3.4)

As equacdes das taxas da reacdo de oxidagdo parcial de benzeno a anidrido maleico
sobre catalisador de V5,05 em fungdo das conversdes e da concentracdo inicial de benzeno

sdo apresentadas a seguir, a relacdo para corre¢ao da temperatura e pressao é dada FOGLER
(2002).
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Concentracio inicial de benzeno, (kmol.m~?)

Constantes cinéticas da equagio de Arrhenius, (m?®.kg_1.s7})
Pressdo do reator, (atm)

Pressdo na entrada do reator, (atm)

Taxa de reagdo por unidade de massa de catalisador em cada uma das etapas da
reacdo, (kmol kg ! s71)

Temperatura do gds reagente, (K)

Temperatura de alimentacdo do gés reagente, (K)

Conversao de benzeno na primeira etapa da rea¢ao
Conversdo de benzeno na segunda etapa da reagdo
Conversao de anidrido maleico na terceira etapa da reacao
Conversao de benzeno na quarta etapa da reacao

Fracdo molar inicial de benzeno

Maiores detalhes sobre a obtengdo da taxa de reacdo em funcao das conversdes, bem

como o procedimento de obtencdo do modelo cinético a partir de outras cinéticas de reacdo

sdo apresentados no Apéndice A.

3.3 Modelos Bidimensionais

A modelagem de reatores cataliticos de leito fixo tem sido largamente estudada,

apresentando-se modelos com diferentes niveis de sofisticacao, capazes de fornecer respostas
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suficientemente precisas com relacdo aos fendmenos observados experimentalmente. Como
discutido no Capitulo 2, os modelos para reatores cataliticos de leito fixo podem ser agrupa-
dos em pseudo-homogéneo ou heterogéneo, de acordo como ¢ tratado o meio formado pelas

particulas de catalisador e a mistura reagente.

Com relagdo ao nivel de sofisticacdo do modelo, este deve estar diretamente ligado
as caracteristicas do processo, esquema reacional e sensitividade a perturbacdes nas condi-
coes de operacdo, desta forma, o tipo de modelo e seu nivel de complexidade na representagcao
do sistema depende do uso para o qual o modelo serd desenvolvido. Um procedimento geral
para a escolha de um modelo pode ser resumido da seguinte maneira (FEYO DE AZEVEDO
et al., 1990):

o modelo ndo deve ser mais detalhado do que o absolutamente necessario para o pro-

posito particular envolvido;

o modelo deve conter tdo poucos parametros quanto possivel;
* correlagdes confidveis devem existir para os parametros do modelo selecionado;

* esforco matematico/computacional requerido para a solu¢do do modelo deve ser razoa-

vel.

O dltimo item merece especial atencdo em aplicagcdes de controle e otimizagdo, onde
as equacdes do modelo devem ser resolvidas véarias vezes e o tempo adicional necessario para
a solucdo de um modelo mais complexo pode elevar significativamente seu custo de operagao,

sem grandes ganhos para a representatividade do reator.

A seguir sdo apresentados os modelos pseudo-homogéneo e heterogéneo utilizados

na simulacdo do reator catalitico de leito fixo monotubular e multitubular, respectivamente.

3.3.1 Modelo Pseudo-Homogéneo

O modelo pseudo-homogéneo desenvolvido se baseia nos trabalhos de JUTAN et al.
(1977); MCGREAVY e NAIM (1977); MACIEL FILHO (1989); VASCO DE TOLEDO (1999) e
MORALIS (2004), o qual incorpora em seu equacionamento as capacidades térmicas do fluido
e do sélido, (pCp), e (pCp)s, respectivamente, considerando assim de forma implicita a
presenca do sélido, o que permite superar as dificuldades de representar satisfatériamente

o comportamento dindmico do reator, inclusive o fendmeno de resposta inversa, permitindo
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uma andlise rdpida e confidvel do desempenho do reator (VASCO DE TOLEDO, 1999; Mo-
RAIS, 2004).

A formulagdo dindmica deterministica deste modelo consiste de equacdes diferen-
ciais parciais para o balanco de massa, energia e continuidade com apropriadas condicdes
iniciais e de contorno. O modelo incorpora ainda variagdes nas propriedades fisico-quimicas,
nos parametros de transferéncia de calor e massa, na temperatura de refrigeracao e pressao

do reator, aspectos estes normalmente nao considerados na literatura.

Na formulacao do modelo pseudo-homogéneo foram assumidas as seguintes consi-

deragdes:

* variacdo das propriedades fisico-quimicas do fluido (densidade, viscosidade, conduti-
vidade térmica, capacidade calorifica, entalpia de reacdo, peso molecular, velocidade

superficial) e coeficientes de transferéncia de calor e massa ao longo do reator;
» perfil de velocidade plug flow;
* dispersao axial desprezivel;
« perfil de temperatura plano na entrada do leito;

« utilizacdo de diferentes configura¢des de escoamento para o fluido refrigerante (co-

corrente, contra-corrente € mistas);

* porosidade uniforme.

A seguir é apresentado o modelo bidimensional dindmico do reator catalitico de
leito fixo desenvolvido. Detalhes sobre as propriedades fisico-quimicas, coeficientes de
transferéncia de calor e massa e parametros operacionais e de projeto do reator catalitico
de leito fixo, consultar DORAISWAMY ¢ SHARMA (1984); FROMENT e BISCHOFF (1990);
ELNASHAIE e ELSHISHINI (1993); VASCO DE TOLEDO (1999) e MORAIS (2004).

* Balanco de Massa:

8X1 . .@eflg T@XZ _ %@ VopPB
o RZror\  or

——r, i=1,..,4 3.9
L 0z 5FB,0T ’ (3-9)

* Balanco de Energia:

T, A 10 [ 0T,\ ep,Cpyus 0T, pp .
Oy Ay 10 - P8 SN AHprs, i= 1,4
ot~ ColRror (r o Cul 0z | Gy & 2RI

(3.10)
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onde: Cm = ¢(pCp)y + (1 —€)(pCp),

* Balanco da Variacido da Quantidade de Movimento:

oP G (0P G?L

= = (== * 3.11

ot pgL (83 " Pgdpgcf ) ( :
onde: . 150(1

f*:( 8_35) 502G—€)+1’75
(%)
* Equacdo da Continuidade:
Aogus) _ 3.12)
0z

* Balanco de Energia do Fluido Refrigerante (configuragao co-corrente):

oT. 0T, AU
o, T, —T 1
o~ Lo Tapop T -13)

* Balanco de Energia do Fluido Refrigerante (configuragao contra-corrente):

oT,  wu, 0T, 4U
- T, —T, 14
ot L 0z + dtp,«C'p,,( v ) G-19

com as seguintes condi¢des de contorno:

X  oT,

r= i 0 (simetria) (3.15)
0X aT,
r=1 o = 0, 8_: = Bip(T, — Ty) (para todo z) (3.16)
T, P, T,
2=0: X=0, T,= Tg(; P = P,«Zf’ T, = TT; (paratodor)  (3.17)
onde:
Biy, Numero de Biot térmico
Cp, Capacidade calorifica do gés reagente, (kcal.kg=1. K1)
Cp, Calor especifico da particula de catalisador, (kcal. kg=!.K~1)

Cp, Calor especifico do fluido refrigerante, (kcal.kg=t. K1)
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Dey
dp
dy
£
Fgpo
G

Difusividade efetiva radial, (m?.h~1)

Diametro da particula de catalisador, (m)

Diametro interno do tubo do reator, (m)

Fator de atrito da equacdo de Ergun (FROMENT e BISCHOFF, 1990)
Vazio molar inicial de benzeno, (kmol.h~1)

Velocidade méssica do gds reagente, (kg.m~2.h~1)

Constante de conversdo de unidades, (kcal kgt K1)
Comprimento do reator, (1m)

Pressao do reator, (atm)

Pressao na entrada do reator, (atm)

Pressdo de referéncia, (atm)

Comprimento radial do reator adimensionalizado (r'/ R;)

Taxa de reacdo por unidade de massa de catalisador em cada uma das etapas da
reacdo, (kmol kg, l.s™1)

Raio interno do tubo, (m)

Temperatura de gas reagente, (K)

Temperatura de alimentacdo do gés reagente, (K)

Temperatura do fluido refrigerante, (K)

Temperatura de alimentacdo do fluido refrigerante, (K)
Temperatura de referéncia, (K)

Temperatura da parede do tubo, (K)

Coeficiente global de transferéncia de calor, (kcal. m=2.h~1 K1)
Velocidade superficial do fluido refrigerante, (m.h=1)

Velocidade superficial do gds reagente, (m.h™1)

Vazio volumétrica inicial do gés reagente, (m>.h™!)

Conversdo em cada etapa de reacdo da oxidacao parcial do benzeno a anidrido
maleico sobre catalisador de V,O5 em relacdo a quantidade de benzeno alimen-
tado

Comprimento axial do reator adimensionalizado (z'/L)

Entalpia de reacdo, (kcal.kmol™t)

Porosidade

Condutividade térmica efetiva radial, (kcal. m~'.h=1. K1)

Viscosidade dinAmica do gés reagente, (kg.m~'.h™1)
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PB
Pg
Pp
Pr

Massa especifica aparente do leito, (Kgea;.m™>)

Massa especifica do gés reagente, (kg.m™3)

Massa especifica da particula de catalisador, (kg.m %)

Massa especifica do fluido refrigerante, (kg.m~?)

3.4 Modelo Heterogéneo

A seguir € apresentado o modelo heterogéneo dinamico bidimensional desenvolvido

por MACIEL FILHO (1989), que consiste nas equagdes de balango de massa e energia para a

particula de catalisador, bem como para a fase gasosa, incluindo a resisténcia a transferéncia

de calor e massa na interface gas-sélido, além de considerar a resisténcia dentro da particula

de catalisador. Este modelo € utilizado como modelo interno aos tubos no modelo de reator

catalitico de leito fixo multitubular desenvolvido no Capitulo 4.

Para a Fase Fluida:

* Balanco de Massa:

Para o Solido:

802 gef 1 6 aCZg Ug 80@ I (1 — 5)
—2 = ——|r=—=) - = T
ot R? ror or L 0z £
* Balanco de Energia:
(9Tg: At 212 r% _%8Tg+(1—5) 3hy, (T, —T)
ot pCp,R;ror \ Or L 0z e pCpgR,
* Equacgdo da Continuidade:
8(pgu5) — O
0z
com as seguintes condi¢des de contorno:
oC; T,
r=0: o % =0 (simetria)
aC; o7, hyR
r=1 a—rg:(J, 58—:: ( )\eft)(Tw—Tg) (para todo z)
C; T,
z2=0:C;, = C;’E,Tg = T:’;, (para todo r)

(3.18)

(3.19)

(3.20)

(3.21)

(3.22)

(3.23)
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* Balanco de Massa:

Cg, = ShC, (3.24)
B (Shp — 1) + V/Ry coth(v/Ry) '
ShAMCAMg + C1((Shay — 1) + /Ry coth(vVRy)) — Cy
Cam, = (3.25)
(ShAM - 1) + vV R2 COth(\/ Rg)
onde:
TBg =N (k’l + k’g) CBg (326)
TAM, = —O0TB, (3.27)
o fator de efetividade da equacdo (3.26) é dado pela expressao:
_ 39.4,5hs N VR coth (VRy) — 1 (3.28)
7= R2(ky+ ks) | (Shp — 1) + Ricoth(VRy) '
com:
Ry =g (fths Rszaﬁ?(ﬁ)
1 — k(]l kol
ko RsC
R, = 2 (_) O, — 3“ By
? ¢ k(h ! Rl — R2
sendo o modulo de Thiele definido por:
ko, R
P=—2 3.29
¢ 7 (3.29)
e a seletividade da equacao (3.27) por:
Shap(C -C
_ Am(Can, AM,) (3.30)
Shp(Cp, — Cp,)
* Balanco de Energia:
JI, 1,5Nu Wgr
— = T,—1T, — 3.31
TR R 631

W € definido por:

k k
Wg = &Shp(Cp,—Cp,) K i +1 kg) (14 Hy) + ( T +1 k3> Hy + HyShan (Can, — Can,)

onde:
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onde:
Biy,
Canmyo
Cam,

Canm,

Shpg
Sham

£ =

AH
3(—AHR1)CB70Defp H2 — FPQ
Aeprref i
AHp
Hy = —f
H =1 3 AHRI

Numero de Biot térmico

Concentragdo inicial de anidrido maleico, (mol/m~2)

Concentragio de anidrido maleico na fase gasosa, (mol/m~?)

Concentragio de anidrido maleico na particula de catalisador, (mol/m~3)
Concentragdo inicial de benzeno, (mol/m~3)

Concentragdo de benzeno na fase gasosa, (mol/m=3)

Concentragio de benzeno na particula de catalisador, (mol/m ™)

Concentragio da espécie i na fase gasosa, (mol/m—2)

Calor especifico do gés reagente, (J.kg71. K1)

Calor especifico da particula de catalisador, (J.kg=!. K1)

Difusividade efetiva radial, (m?.s™ 1)

Difusividade efetiva na particula de catalisador, (m?.s~1)

Coeficiente de transferéncia de calor reagentes/particula, (W.m=2.K~1)
Coeficiente de transferéncia de calor na parede, (W.m 2. K~1)

Constantes da taxa de reagdo, (s™1)

Fator pré-exponencial da etapa i da reagdo, (s~1)

Capacitancia térmica da particula de catalisador

Comprimento do reator, (m)

Numero de Nusselt para a transferéncia de calor entre a particula e o gés reagente
Comprimento radial do reator adimensionalizado (r'/R;)

Taxa de reagiio de benzeno por unidade de massa de catalisador, (mol.m=3.s71)
Taxa de reacdo de anidrido maleico por unidade de massa de catalisador,
(mol.m—3.s71)

Raio da particula, (m)

Raio interno do tubo, (m)

Numero de Sherwood para o benzeno

Numero de Sherwood para o anidrido maleico
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T, Temperatura de gas reagente, (K)

Tyo Temperatura de alimentacdo do gés reagente, (K)

T, Temperatura da particula de catalisador, (K)

Trey Temperatura de referéncia, (K)

Ty Temperatura da parede do tubo, (K)

Us Velocidade superficial do gds reagente, (m.s™!)

2 Comprimento axial do reator adimensionalizado (z'/L)

AHp Entalpia de reagfo, (J.mol ™)

€ Porosidade

n Fator de efetividade

Aet Condutividade térmica efetiva radial, (W.m ' K1)
B Massa especifica aparente do leito, (kgeas. 1 ™>)

Pg Massa especifica do gés reagente, (kg.m ™)

Pp Massa especifica da particula de catalisador, (kg.m =)
o Fator de seletividade

3.5 Soluc¢ao das Equacoes do Modelo

Modelos dindmicos de reatores cataliticos de leito fixo do tipo “Fickianos” represen-
tam um sistema rigido de equacgdes diferenciais parciais parabdlica/eliptica (EDPs) devido a
grande razdo de capacidade térmica sélido/fluido (tipicamente ao redor de 1000). A solu-
cdo numérica deste tipo de sistemas envolve normalmente uma discretizagdo das varidveis
espaciais tal que as EDPs sejam convertidas em um sistema de equacdes diferenciais ordina-
rias (EDOs). As técnicas de discretizacdo mais populares sdo diferencas finitas e colocacdo
ortogonal (FEYO DE AZEVEDO et al., 1990).

As vantagens de empregar diferengas finitas encontra-se na sua facilidade de imple-
mentacao computacional e na confianga e estabilidade da solu¢do correspondente. Entretanto,
para descrever o comportamento dinamico de um reator catalitico de leito fixo é necessario
empregar muitos pontos de malhas para alcancar a requerida estabilidade e convergéncia.
Isto é muito dispendioso em termos de tempo computacional e impraticdvel para estudos de
controle/otimizacdo. A despeito da existéncia de algumas modificagdes, as quais reduzem
o ndmero de pontos da malha significativamente, os métodos mais populares das diferencas
finitas sdo os de Crank-Nicolson para modelos estaciondrios e o da Direcdao Alternada (DA)

implicito/explicito para modelos dinAmicos.

Com relacao a colocacao ortogonal, este € um método pertencente a classe geral de
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técnicas de aproximacao conhecidas como método dos residuos ponderados, o qual também
inclui os métodos de Galerkin, Integral, Minimos Quadrados e Momentos como casos espe-
ciais. As varidveis envolvidas sdo expandidas em termos de uma fun¢ao tentativa polinomial
e as EDPs sdo satisfeitas nos pontos discretos ou pontos de colocagdo os quais resultardo num
conjunto de EDOs. Estas EDOs s@o expressas normalmente em termos do valor da solucio
nos pontos de colocagdo e a colocacdo ortogonal pode ser aplicada em uma das duas ou em

ambas direcOes espaciais.

Para modelos de estado estaciondrio, nos quais a dispersao axial ndo é normalmente
considerada, a varidvel espacial radial é discretizada e as equacdes, agora um sistema de
EDOs, podem ser integradas ao longo da direcdo axial. Se a dispersdo axial € incluida, a
colocagdo ortogonal pode ser aplicada em ambas direcdes, radial e axial, a chamada coloca-
cdo dupla e as equagdes do modelo sdo transformadas em um sistema de equagdes algébricas
nao-lineares. Para a simulacdo do comportamento dindmico ha necessidade da aplicacio da
colocagdo dupla, transformando o modelo num conjunto de EDOs, as quais sdo integradas

no tempo (Método das Linhas).

Obter a solugdo por colocacdo ortogonal € geralmente mais rdpido do que pelo mé-
todo das diferencas finitas para equivalente precisdao devido ao uso de um nimero reduzido
de pontos de malha/pontos de colocacdo. Entretanto, se polindmios de alta ordem sdo empre-
gados como fungdes tentativas, a solucdo computada pode oscilar e, uma vez que, as matrizes
resultantes da aplicacdo do método da colocagdo ortogonal sdao usadas para aproximar deri-

vadas, os problemas relacionados a este comportamento podem ser significativos.

CAREY e FINLAYSON (1975) desenvolveram o método da colocagdo ortogonal em
elementos finitos, o qual permite aplicar polindmios de ordem menor para secdes finitas do
dominio. A principal vantagem deste procedimento é sua habilidade para computar perfis
de gradientes agudos empregando aproximacdo de ordem baixa, entdo precavendo oscilacdes
artificiais na resposta. O maior problema da técnica da colocag@o ortogonal em elementos
finitos € que esta é somente efetiva se os elementos (se¢des) sdo escolhidos 6timamente. Esta
selecdo ndo € trivial e pode levar a técnica a ser ineficaz em situagdes onde a localizagdo dos

gradientes agudos € desconhecido ou ndo permanece fixa.

Normalmente, o termo de dispersdo axial é negligenciado em muitas situacdes e
o modelo estaciondrio pode ser resolvido tanto pela aplicacdo da colocac¢do ortogonal na
direcdo radial e integracdo ao longo da direcdo axial, ou pelo emprego da colocacdo dupla.
A primeira estratégia € preferida, sendo geralmente mais facil de resolver do que um sistema
de equacdes algébricas ndo-lineares. Além do mais, qualquer variagcdo radial de parametros

de transporte, propriedades fisico-quimicas, perfil de velocidade e porosidade do leito sdao
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facilmente incluidas no esquema colocacdo ortogonal radial/integracdo axial. A colocacio
ortogonal tem a vantagem adicional de que os pontos de colocacdo sdo escolhidos 6timamente

e internamente pelo proprio método.

Neste trabalho foi utilizado o método da colocacio ortogonal simples para os mo-
delos pseudo-homogéneo e heterogéneo estaciondrios. Mais detalhes sobre sua aplicacdo em

reatores cataliticos de leito fixo podem ser obtidos no Apéndice C.

Com relagdo a bibliografia, as seguintes referéncias tratam da aplicacido e/ou com-
paracdo dos métodos das diferencas finitas e colocacao ortogonal: VILLADSEN € STEWART
(1967); FINLAYSON (1971, 1972); CAREY e FINLAYSON (1975); JUTAN et al. (1977); McC-
GREAVY e NAIM (1977); VILLADSEN e MICHELSEN (1978); GARDINI et al. (1985); KHANNA
e SEINFELD (1987); MACIEL FILHO (1989); FEYO DE AZEVEDO et al. (1990); DOMIN-
GUES (1992); RICE e Do (1995); VASCcO DE TOLEDO (1999) e MORAIS (2004). Em se
tratando do desenvolvimento do método da colocagdo ortogonal e colocacdo ortogonal em
elementos finitos tem-se as seguintes referéncias: CAREY e FINLAYSON (1975); GARDINI
et al. (1985); RICE e DO (1995) e VASCO DE TOLEDO (1999).

3.6 Integracao Numérica

Com relagdo a integracdo do sistema de equagdes diferenciais ordinérias (EDOs), re-
sultante da aplicacdo do método da colocagdo ortogonal simples na direcao radial do modelo
do reator, a varidvel de comprimento axial foi integrada através do método do tipo GEAR,
como exemplo, os softwares de dominio publico LSODAR ou DASSL, o qual mostrou ser
um procedimento eficaz quando utilizado em conjunto com o método da colocagdo ortogonal

(MACIEL FILHO, 1989; DOMINGUES, 1992; VASCO DE TOLEDO, 1999; MORATIS, 2004).

3.7 Influéncia do Fluido Refrigerante no Desempenho do

Reator

Quando processos envolvendo reagdes altamente exotérmicas sdo realizados em rea-
tores cataliticos de leito fixo, o principal problema esta relacionado ao chamado ponto quente
ou hot-spot. Devido a alta exotermicidade da reacdo quimica, a temperatura tende a elevar-se
repentinamente no leito catalitico em dire¢ao a um maximo, o qual é normalmente localizado

proximo a entrada do reator. Como esse gradiente radial de temperatura € significativamente
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maior do que em todo o resto do leito catalitico (VAN WELSENAERE e FROMENT, 1970), em
certas condi¢des de operacdo, a magnitude do ponto quente torna-se extremamente sensivel
a pequenas mudancgas nos parametros de entrada do reator (temperatura do fluido refrige-
rante, temperatura da mistura reagente, concentracdo inicial dos reagentes e vazao da mistura
reagente) e/ou em suas propriedades fisico-quimicas, assim pequenas modificagdes nessas
propriedades podem levar a variacdes significativas do perfil de temperatura do reator e espe-
cialmente da temperatura do ponto quente, fazendo com que a temperatura do leito aumente
excessivamente (runaway) e o processo opere de forma descontrolada (ANASTASOV, 2002).
Essas situagdes de descontrole podem causar a queda da seletividade da reacdo no caso de re-
acOes multiplas e em temperaturas extremas podem ser responsaveis pela rdpida desativagao
do catalisador ou até mesmo de sua deterioracao (BORIO et al., 1989). Portanto, na pratica,
por questdes de seguranca, esses pontos quentes devem ser mantidos dentro de certos limi-
tes permitidos. Desta maneira, é de extrema importancia obter procedimentos que permitam
definir a estratégia operacional que leve o sistema a ter condi¢des operacionais conhecidas
e desejadas, especialmente para a definicdo de estratégias de controle e/ou operacdes otimi-
zadas do reator, as quais freqlientemente ocorrem em condic¢des limites, ou seja, proximo da

instabilidade do sistema.

Um fator importante para estabelecer limites de estabilidade e que deve ser conside-
rado dentro do projeto de reatores cataliticos de leito fixo, estd relacionado com a escolha da
configuracdo “geométrica” do reator, mais precisamente com a configuracdo de escoamento
do fluido refrigerante. Isso € particularmente verdade em casos onde a temperatura deve ser
controlada e a distribui¢do do fluido refrigerante pode ter conseqii€ncias significativas para a
estabilidade operacional do reator (MCGREAVY, 1984).

Dentre as configuragdes empregadas industrialmente as mais comuns sd3o: a con-
figuracdo co-corrente e contra-corrente do fluido refrigerante em relacdo a mistura de gis
reagente. Ambas as configuragdes apresentam vantagens e desvantagens que devem ser con-
sideradas durante o periodo de projeto. O regime de operacao em co-corrente € mais estdvel,
porém exige reatores mais longos ou temperaturas mais elevadas para o fluido refrigerante a
fim de se alcangar a conversao desejada. Para diminuir o comprimento do reator, a configu-
racdo contra-corrente ¢ normalmente considerada. No entanto, a dire¢do contraria do fluxo
do fluido refrigerante em relacdo a mistura de gas reagente pode causar interagdes que resul-
tem efetivamente em uma retro-alimentagcao de calor, aumentando excessivamente a taxa de
reacdo proxima a entrada do reator, onde a concentragcdo dos reagentes € muito maior, 0 que
pode elevar de forma excessiva a temperatura do leito catalitico dependendo da velocidade

do fluido refrigerante e do comprimento do reator, resultando em condi¢des potenciais de
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descontrole. Isso significa que para uma determinada temperatura de alimentagdo, existe um
comprimento miximo que ndo deve ser excedido para evitar o aumento excessivo da tempe-
ratura (MCGREAVY, 1984). Uma andlise mais detalhada da maneira como isto ocorre explica
porque a configuracdo de refrigeracdo em contra-corrente € potencialmente mais instavel e

com uma flexibilidade operacional mais restrita.

Muitos estudos foram publicados nas dltimas décadas sobre as vantagens e desvanta-
gens de cada uma das configuracdes, SORIA LOPEZ et al. (1981); DE LASA (1983); HOSTEN
e FROMENT (1986); DOMINGUES (1992) e VASCO DE TOLEDO (1999) estudaram a opera-
cdo em co-corrente e, LUSS e MEDELLIN (1972); AKELLA e LEE (1983); GUIRARDELLO
(1988) e TRAMBOUZE (1990) a operagdo em contra-corrente. Finalmente, MCGREAVY e
DUNBOBBIN (1978); RAVELLA ¢ DE LASA (1987); MACIEL FILHO (1989); BORIO et al.
(1989) e MORAIS (2004), estudaram ambas as configuracgdes.

3.8 Simulacao Estacionaria do Reator Monotubular

A seguir sdo analisadas as configuragdes bdsicas para o fluxo do fluido refrigerante,
escoamento co-corrente e contra-corrente (Figuras 3.1 e 3.2), além das configuracdes alterna-
tivas propostas por MORAIS (2004) combinando estes dois arranjos. Nessas configuracoes,
a corrente do fluido refrigerante se divide em duas partes, sendo que uma flui em co-corrente
ao longo do reator até uma posicao pré-especificada e a partir deste ponto passa a fluir em
contra-corrente ou vice-versa, as quais sdo chamadas ao longo do texto de configuracdes al-
ternativa 1 e 2, respectivamente (Figuras 3.3 e 3.4). Os resultados foram obtidos através da
simulacdo estaciondria do modelo pseudo-homogéneo apresentado anteriormente, ji que o
mesmo € adequado para representar de forma satisfatéria o comportamento estaciondrio de
um reator catalitico de leito fixo monotubular (VASCO DE TOLEDO, 1999; MORATIS, 2004).
O conjunto de dados operacionais e de projeto utilizados na simula¢do sdo apresentados na
Tabela D.3.1 do Apéndice D.

Na configuracao alternativa 1 (Figura 3.3), o fluxo do fluido refrigerante flui em co-
corrente no intervalo de z = 0 até z = L1 e passa a fluir em contra-corrente de z = L1 até
2z = L, ja na configuragdo alternativa 2 (Figura 3.4), o fluxo do fluido refrigerante flui em
contra-corrente no intervalo de z = 0 até z = L1 e passa a fluir em co-corrente de z = L1
até z = L. Em ambas as configuracdes é possivel obter diferentes perfis de temperatura para

o fluido refrigerante um em cada configuracao de escoamento.



38 Modelagem e Simula¢io de Reatores Monotubulares

Fluido RefngerameT

AL

Reagentes Produtos
E— —
Reagentes

JL

T Fluido Refrigerante

L L

z=0 z=L

Figura 3.1 — Reator com Fluxo do Fluido Re-

frigerante em Co-corrente.

L1 ‘
«~—————»|

Fluido Refrigerante

I Co-corrente T Contra-corrente |
[ | [ gl
AL AL
Reagentes Produtos
Reagentes
J Jk
T Fluido Refrigerante Fluido Remgeramj

L. .

z=0 z=L

Figura 3.3 — Reator com Configuragdo Alter-

nativa 1.

Fluido Refrigerante

AL

Reagentes Produtos
R R —
Reagentes

i

Fluido RefrigeranteT

L. L

z=0 z=L
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Figura 3.4 — Reator com Configuracdo Alter-

nativa 2.

As Figuras 3.5 a 3.9 mostram o perfil axial da temperatura média radial e das conver-

sOes para os quatro tipos de configuracdes do fluido refrigerante utilizadas. Pode-se observar

que todas as configuragdes possuem comportamentos qualitativamente semelhantes, apresen-

tando mudangas somente nos valores das temperaturas do ponto quente e de saida do reator.

As configuragcdes co-corrente e alternativa 1 exibem valores mais baixos para a temperatura

do ponto quente, enquanto que as configuracdo contra-corrente e alternativa 2 apresentam um

ligeiro aumento da conversao proximo a entrada do reator, porém com aumento significativo

na temperatura do ponto quente, devido ao fendmeno da retro-alimentacao de calor (Figuras

3.5a3.9).
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Figura 3.8 — Perfil Axial das Conversdes (Configuragao Alternativa 1).
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Figura 3.9 — Perfil Axial das Conversdes (Configuragdo Alternativa 2).

As Figuras 3.10 a 3.13 mostram os perfis da temperatura média radial e da conversao
de benzeno a anidrido maleico ao longo do reator. E possivel notar que a configuracio co-
corrente (Figura 3.10) opera a uma temperatura mais alta na saida do reator, permitindo que
a reacdo ainda se desenvolva satisfatériamente, exibindo uma conversdo um pouco maior
quando comparada a configuracdo contra-corrente (Figura 3.11). Para se conseguir a mesma
conversao na configura¢do contra-corrente seria necessaria uma temperatura de alimentagao
mais alta para o fluido refrigerante, porém como conseqii€éncia haveria uma maior retro-
alimentacdo de calor, proporcionando assim um aumento ainda mais significativo do ponto
quente, o que poderia resultar em possiveis condi¢des de instabilidade. Essas caracteristicas
tornam interessante o uso das configuragdes alternativas, pois elas permitem obter diferentes
perfis de temperatura para o fluido refrigerante, um para cada configuracdo de escoamento,
aumentando assim a flexibilidade operacional e possibilitando um controle mais efetivo da
temperatura do reator. Desta forma, com a configuracdo alternativa 1 (Figura 3.12) seria
possivel explorar o fendmeno de retro-alimentacdo de calor caracteristico da configuracao
contra-corrente presente na parte final do reator, para permitir um posterior desenvolvimento
da reacdo sem causar problemas de instabilidade, mantendo ainda uma temperatura do ponto

quente igual ou menor a da configuracao co-corrente (Figura 3.10).
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As Figuras 3.14 a 3.17 mostram os diferentes perfis das temperaturas média radial e
do fluido refrigerante presente em cada configuragao de escoamento ao longo do reator. Para
todas as configuragcdes de refrigeracdo empregadas, a maior parte da reacdo se da antes da
metade do reator devido a maior concentracdo de reagentes, assim a mistura de gas reagente
atinge temperaturas mais elevadas, o que leva a formacdo do ponto quente e conseqiiente-
mente a uma maior troca térmica entre o fluido refrigerante e a mistura reagente nessa regiao.
Na seqiiéncia ocorre a estabilizacdo da temperatura dos reagentes, sendo que a temperatura
do fluido refrigerante também se estabiliza em valores proximos a este, o que caracteriza
um estado de quase-equilibrio térmico entre ambos os fluidos. Esta andlise permite explorar
de forma mais adequada as configura¢des alternativas de refrigeracao observando detalhada-
mente 0 ponto em que ocorre a mudanga na direcdo do fluxo do fluido refrigerante (ponto
de inflexdo) nas Figuras 3.16 e 3.17. Pela Figura 3.16 € possivel notar que, na configuragao
alternativa 1, o fluido refrigerante atinge o menor pico de temperatura, o que ja era esperado

devido ao melhor desempenho desta configuracao.
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Figura 3.14 — Perfil Axial das Temperaturas Média Radial e do Fluido Refrigerante (Configuracio

Co-corrente).
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Figura 3.17 — Perfil Axial das Temperaturas Média Radial e do Fluido Refrigerante (Configuracio
Alternativa 2).

As Figuras 3.18 a 3.21, apresentadas a seguir, mostram os campos de temperatura
observados no reator para as quatro configuracdes empregadas. O objetivo € mostrar que
a taxa de liberacao de calor ndo é uniforme e que a maior parte da reacdo ocorre nas pro-
ximidades da entrada do reator, devido a maior concentragdo dos reagentes. Além disso,
a temperatura no eixo do leito catalitico pode ser muito diferente do que ocorre na parede,
devido aos movimentos térmicos e massicos que ocorrem quando o reator € resfriado nas
paredes, o que tende a aumentar a taxa de reacdo local e reforcar cada vez mais esta dife-
renga até o esgotamento local dos reagentes. Com eles € possivel notar de forma mais clara
o fendmeno da retro-alimentag@o de calor existente na configuragdo contra-corrente (Figura
3.19), exibindo temperaturas mais altas para a regido do ponto quente quando comparadas
a configuracao co-corrente (Figura 3.18), apesar da utilizacdo da mesma temperatura de ali-
mentagdo para os gases reagentes. Outro importante fator a ser destacado refere-se ao fato da
configuracio contra-corrente (Figura 3.19) exibir temperaturas mais baixas na regido da saida
do reator, isso ocorre devido a necessidade da utilizacdo de uma temperatura de alimentagao
mais baixa para o fluido refrigerante, uma vez que valores acima do utilizado geravam con-
di¢des de instabilidade. Novamente, a configuragdo alternativa 1 (Figura 3.20), mostrou ser

a mais eficiente, exibindo menores valores de temperatura na regido do ponto quente, como
jé observado anteriormente.
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Figura 3.18 — Distribui¢do da Temperatura ao longo do Reator (Configuracdo Co-corrente).
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Figura 3.19 — Distribuicao da Temperatura ao longo do Reator (Configuragdo Contra-corrente).
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Distribuigdo da Temperatura ao longo do Reator
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Figura 3.20 — Distribuicdo da Temperatura ao longo do Reator (Configuragdo Alternativa 1).
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Figura 3.21 — Distribuicdo da Temperatura ao longo do Reator (Configuragdo Alternativa 2).
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Figura 3.22 — Distribuicdo espacial da Temperatura ao longo das coordenadas (r e z) do Reator

(Configuragdo Co-corrente).
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Figura 3.27 — Distribui¢cdo espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das

coordenadas (r e z) do Reator (Configuracdo Alternativa 1).
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Figura 3.28 — Distribui¢do espacial da Temperatura ao longo das coordenadas (r e z) do Reator

(Configuragdo Alternativa 2).
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Figura 3.29 — Distribui¢do espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das

coordenadas (r e z) do Reator (Configuracdo Alternativa 2).

3.9 Conclusoes

Neste capitulo foram apresentadas as equacdes dos modelos matematicos bidimen-
sionais pseudo-homogéneo e heterogéneo, além dos métodos numéricos utilizados para a
simulacao do reator monotubular. A intencao do estudo do modelo pseudo-homogéneo € ob-
servar o comportamento do reator e sua capacidade de predicao para diferentes situacdes de
configuracdo do fluido refrigerante, permitindo assim uma melhor compreensao das possibi-
lidades e limitacdes de suas aplicagdes. Através do estudo da influéncia do fluido refrigerante
sobre o comportamento estaciondrio do reator para diferentes configuracdes de refrigeragao,
foi possivel concluir que a utilizacdo de configuracdes alternativas de refrigeracio aumenta
a flexibilidade operacional e possibilita um controle mais efetivo da temperatura do reator.
Um maior destaque deve ser dado a configuragao alternativa 1, a qual apresentou melhor de-
sempenho em todas as andlises realizadas, o que também pode ser observado no Apéndice
B através da simulacdo de outras cinéticas de reacdo. Outro ponto a ser destacado, € que
o software representou satisfatériamente o comportamento do reator, reproduzindo todas as

caracteristicas operacionais esperadas para um reator catalitico de leito fixo.

A seguir no Capitulo 4 sdo apresentados os modelos matemdticos desenvolvidos
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para o reator catalitico de leito fixo multitubular e sua posterior simulacdo em estado esta-
ciondrio, além de uma breve introdugdo sobre o assunto, juntamente com a descri¢do dos
aspectos mais importantes relacionados ao projeto mecanico do lado do casco para esse tipo

de equipamento.



Capitulo 4

Modelagem e Simulacao de Reatores
Multitubulares

Neste capitulo sdo apresentados as principais caracteristicas e os aspectos mais rele-
vantes relacionados a modelagem e projeto de reatores cataliticos de leito fixo multitubulares,
descrevendo as interacdes entre o gas reagente e o fluido refrigerante, através de termos que
caracterizam os processos de transporte tanto do lado do tubo (modelo interno) quanto no

espaco intertubular (lado do casco).

4.1 Introducao

Atualmente, uma parte considerdvel dos processos em fase gasosa catalisados por
solidos € realizada em reatores cataliticos de leito fixo multitubulares. O uso do modelo mul-
titubular € essencial quando existe a necessidade de se considerar detalhadamente todos os
aspectos relacionados ao projeto mecanico do reator e também onde as interagdes existentes

entre os tubos forem importantes (STANKIEWICZ, 1989a).

Existem muitas semelhangas e caracteristicas comuns no projeto de reatores mul-
titubulares e trocadores de calor casco-tubo. Ambos tipos de equipamentos possuem uma
configuracdo mecanica com dois componentes basicos: um feixe de tubos formando um ar-
ranjo geometricamente definido e um casco envolvendo esse feixe, normalmente equipados
com chicanas com formatos especiais, de forma a assegurar uma distribui¢do mais efetiva do
fluido refrigerante nos espacgos intertubulares e conseqilientemente uma troca de calor mais
efetiva entre o feixe de tubos e o fluido de refrigeracdo. Obviamente, a geometria externa

pode diferenciar consideravelmente de caso para caso. Normalmente, a razdo entre o diame-
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tro externo do casco e o comprimento do tubo € muito maior nos reatores multitubulares do
que nos trocadores de calor casco-tubo, devido a presenga do nimero elevado de tubos no
feixe, que no caso dos reatores multitubulares podem alcancar facilmente a casa de 20000 a
30000 tubos (MACIEL FILHO, 1989).

4.2 Tipos de Reatores Multitubulares

Os reatores cataliticos de leito fixo multitubulares podem ser classificados em trés

grupos de acordo com a direc@o geral do fluxo do fluido refrigerante:

* fluxo paralelo;
* fluxo cruzado;

¢ fluxo radial.

Para se obter tais fluxos para o fluido refrigerante sdo empregados diferentes confi-

guracdes para o lado do casco através do uso de chicanas como mostrado na Figura 4.1.

Nos reatores incluidos na primeira categoria (Figura 4.1.a), o escoamento paralelo
do fluido refrigerante em relacdo ao feixe de tubos é imposto através da utilizagdo de chi-
canas com perfuragdes, que servem como pratos de distribuicao e que devem ser projetadas
e distribuidas de forma apropriada para assegurar uma distribuicdo mais uniforme do fluido
refrigerante. No caso ideal, o reator equipado com essas chicanas nio apresenta gradientes
radiais de temperatura no lado do casco e, portanto, as condi¢des de remocao de calor de-
vem ser iguais para todos os tubos cataliticos, o que € uma importante vantagem. Por outro
lado, o coeficiente de transferéncia de calor para o fluxo paralelo do fluido refrigerante em
relacdo ao feixe de tubos é comparativamente menor. Como conseqiiéncia, os reatores com
fluxo paralelo necessitam normalmente de uma maior vazao do fluido refrigerante no lado
do casco, logo, apresentam um consumo de energia mais elevado necessério para bombear o

fluido refrigerante através dos espagos intertubulares (STANKIEWICZ, 1989a).

Analogamente aos trocadores de calor, os reatores cataliticos de leito fixo multitu-
bulares com fluxo cruzado sdo também equipados com um determinado nimero de chicanas,
que podem ser do tipo segmentada (Figura 4.1.b) e do tipo disk-and-doughnut (Figura 4.1.c),

sendo o dltimo o mais utilizado industrialmente.

Se ndo houver mudancga de fases do fluido refrigerante, a transferéncia de calor no

lado do casco pode ser ampliada através do aumento da velocidade do fluido refrigerante. Isso



4.2 Tipos de Reatores Multitubulares

57

Fluido Fluido
Refrigerante

Refrigerante

Gas Produtos

[—

T Chicanas perfuradas para
distribuicao do Fluido de Refrigeracao

(A)
Reator com Fluxo Paralelo

Fluido
Refrigerante

Fluido Fluido
Refrigerante Refrigerante

l T

Gas

Reagente Produtos

— —
T Chicanas para
o Fluido de Refrigeragéo
(B)
Reator com Fluxo Cruzado
Fluido
Refrigerante

Produtos

Chicanas para
o Fluido de Refrigeragao

Fluido Fluido

Refrigerante Refrigerante

(C)

Reator com Fluxo Radial

Figura 4.1 — Diferentes Configuracdes para Reatores Multitubulares Empregados em Processos In-

dustriais.

pode ser obtido com o uso de chicanas segmentadas normais aos tubos, colocadas em varias
posicdes ao longo do reator (Figura 4.1.b). A abertura que permite a mudanca de direcao do

fluxo do fluido refrigerante € denominada “‘janela”.

Os reatores multitubulares podem ser classificados ainda de acordo com a dire¢dao
relativa entre o fluxo do fluido refrigerante e da mistura de gas reagente, resultando em dife-
rentes caracteristicas operacionais. As configura¢cdes normalmente empregadas na industria
sdo as configuracdes co-corrente e contra-corrente (Figura 4.2). Existem ainda configuracdes
alternativas de refrigeracdo como a proposta por MACIEL FILHO (1989) que utiliza ambas
as configuracdes simultaneamente. Na maioria dos casos, utiliza-se o fluido refrigerante em
uma Unica circulag¢do, embora projetos com recirculagio do fluido refrigerante sejam também

conhecidos.
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Para reatores operando em co-corrente, ou seja, com o fluxo do fluido refrigerante e
dos reagentes na mesma direcao (Figura 4.2.a), ndo existe a tendéncia da retro-alimentagao
de calor gerado pela reacdo quimica, caracteristica essa presente na configuracdo contra-
corrente (Figura 4.2.b), com o escoamento do fluido refrigerante e dos reagentes em direcoes

opostas, que pode dar origem a multiplos estados, especialmente a baixas vazdes do fluido

refrigerante.
Produtos Produtos
Fluido \ Fluido \
Refrigerante E Refrigerante E
<« —>

Chicanas para Chicanas para

y
Y 0 Fluido de Refrigeracéo 0 Fluido de Refrigeracao
< <

Fluido Fluido

Refrigerante Refrigerante K
= =

% %
Gas Gas
Reagente Reagente
(A) (B)
Fluxo Co-corrente Fluxo Contra-corrente

Figura 4.2 — Operagao dos Reatores Multitubulares de acordo com a dire¢do do Fluxo do Fluido

refrigerante em relacdo aos Reagentes.

As vantagens e desvantagens de cada tipo de configuracdo para reatores cataliti-
cos de leito fixo multitubulares sdo apresentadas em diversos estudos como: STANKIEWICZ
(1989a); MACIEL FILHO (1989) e BAPTISTA et al. (1992).

4.3 Definicoes e Caracteristicas Mecanicas do Lado do Casco

Os detalhes mecanicos de projeto do lado do casco de reatores cataliticos de leito
fixo multitubulares tem um impacto direto sobre o desempenho térmico do reator, mudan-
cas no projeto mecanico afetam o escoamento do fluido refrigerante e conseqiientemente a
transferéncia de calor. Por exemplo, os arranjos das chicanas influenciam a velocidade local
de escoamento do fluido refrigerante através do feixe de tubos e assim sdo importantes para

prevenir o surgimento de zonas mortas (dead-spots) no escoamento do fluido refrigerante. A



4.3 Definicoes e Caracteristicas Mecanicas do Lado do Casco 59

ocorréncia dessas zonas mortas levam ao surgimento de temperaturas adiabdticas locais uma
vez que a refrigeracdo nessas regides ¢ minima. Ao mesmo tempo, altas velocidades de esco-
amento do fluido refrigerante aumentam a queda de pressao no lado do casco, influenciando

significativamente no custo de operacao do reator (MACIEL FILHO, 1989).

Existem intimeras possibilidades de arranjos mecénicos para o lado do casco, desta
forma foi criada uma associacao que classifica os tipos e arranjos de trocadores de calor, de-
nominada TEMA!, e que devido a analogia entre os trocadores de calor casco-tubo e reatores
cataliticos de leito fixo multitubulares podem ser aplicados também a esse tipo de equipa-

mento.

A seguir sdo descritos alguns dos principais aspectos que devem ser levados em

consideragdo durante o periodo de projeto do lado do casco.

4.3.1 Arranjos para o Feixe de Tubos

Existem 4 tipos diferentes de arranjos geométricos para os tubos:

Triangulo Equildtero Centrado (30 °)

Triangulo Equilatero Rodado (60 ©)

Quadrado em Linha (90 °)

Quadrado Rodado (45 °)

Os arranjos tridngulo equildtero centrado (Figura 4.3.a) e tridngulo equilatero rodado
(Figura 4.3.b) podem acomodar mais tubos do que os arranjos quadrado em linha (Figura
4.3.c) e quadrado rodado (Figura 4.3.d), além de produzirem maior turbuléncia no escoa-
mento do fluido refrigerante e conseqiientemente um coeficiente de transferéncia de calor
mais alto. Entretanto, com pitches (distancia entre os centros dos tubos adjacentes) meno-
res do que dos arranjos quadrados, o que dificulta a limpeza mecénica dos tubos no lado do
casco, uma vez que, os caminhos de acesso aos tubos sdo limitados. Para operacdes que
requerem limpeza mecanica do lado do casco, os arranjos quadrados devem ser utilizados,
porém, quando somente a limpeza quimica for suficiente, pode-se utilizar os arranjos trian-

gulares, pois esse tipo de limpeza ndo necessita de caminhos de acesso.

O arranjo triangular rodado raramente oferece alguma vantagem sobre o arranjo

triangular convencional e conseqiientemente seu uso ndo ¢ muito popular.

Tubular Exchanger Manufactures Association
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(A) (B)

Triangular (30)° Triangular Rodado (60°)

(C) (D)
Quadrado (90°) Quadrado Rodado (45°)

Figura 4.3 — Arranjos para o Feixe de Tubos.

Para operagdes que exigem a limpeza mecanica do lado do casco € aconselhdvel
utilizar o arranjo quadrado, contudo esse arranjo produz um escoamento com baixa turbu-
léncia. Neste caso, quando o nimero de Reynolds no lado do casco for baixo (< 2000),
€ vantajoso empregar o arranjo quadrado rodado, devido a maior turbuléncia produzida por
esse tipo de arranjo e que resulta em uma maior eficiéncia na conversao da queda de pressao

em transferéncia de calor (MUKHERIJEE, 1998).

4.3.2 Distancia entre os Tubos (Pitch)

O pitch de um tubo é definido como a menor distancia entre os centros de dois tubos
adjacentes. O projeto de reatores empregando o pitch minimo recomendado, leva ao menor
diametro de casco para um dado nimero de tubos. Contudo, em circunstancia excepcionais
o pitch dos tubos deve ser aumentado, por exemplo, para reduzir a queda de pressdo no lado
do casco. Isso € particularmente verdade no caso da utilizagdo de reatores com configuragao

de fluxo cruzado no lado do casco (MUKHERIJEE, 1998).

Para arranjos triangulares, a TEMA especifica um pifch minimo de 1,25 vezes o
didmetro externo do tubo. Para arranjos quadrados, recomenda-se um espago limpo de 1/4 in
ou 6 mm, entre os tubos adjacentes. Desta forma, o pitch minimo recomendado para arranjos

quadrados deve ser de 1,25 x D, (diametro externo do tubo) ou D.; + 6 mm, ou qual for
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maior entre as duas opgoes.

4.3.3 Tipos de Chicanas

As chicanas sdo empregadas para direcionar o fluxo do fluido refrigerante através
do feixe de tubos, bem como para dar suporte aos tubos na prevencao de possiveis vibracoes
e/ou deslocamentos. O tipo mais comum de chicana utilizada €é a segmentada (Figura 4.4.a).
Configuracdes equipadas com chicanas do tipo disk-and-doughnut 4.4.b) forcam o fluxo a
tornar-se preferencialmente radial, mantendo assim o coeficiente de transferéncia de calor

elevado (MACIEL FILHO, 1989).

(A) (B)

Chicana Segmentada Disc-and-Doughnut

Figura 4.4 — Tipos de Chicanas Utilizadas.

4.3.4 Distancia entre as Chicanas

Outro fator vital que deve ser considerado durante o periodo de projeto do lado
do casco de reatores cataliticos de leito fixo multitubulares é distancia entre as chicanas
(MUKHERIJEE, 1998), definida pelo espacamento entre as linhas centrais de duas chicanas
adjacentes, estando sujeita a limitacoes minimas e méximas para garantir um bom desempe-

nho termo-hidréulico e para dar sustentac@o aos tubos.

Espacamentos pequenos resultam em escoamentos do fluido refrigerante com baixa
penetragdo através dos espagos intertubulares do feixe de tubos, influenciando de forma nega-
tiva a distribui¢cdo das correntes de escoamento. Além disso, dificultam a limpeza mecénica
no exterior dos tubos. O emprego de espacamentos muito altos levam a fluxos predominante-
mente longitudinais, que sdo menos eficientes quando comparados aos de fluxo cruzado, além
disso, tornam o reator propenso a falhas decorrentes as vibracdes causadas pelo escoamento

do fluido refrigerante (MUKHERJEE, 1998).
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4.3.5 Abertura da Janela

A altura do segmento de corte feito em cada chicana para permitir o fluxo do fluido
refrigerante através da chicana é denominada abertura da janela (Figura 4.5). Ela é expressa
como uma porcentagem do didmetro interno do casco e também representa um papel vital
dentro do projeto do lado do casco do reator multitubular, porém seu efeito € menos signifi-

cativo do que a distancia entre as chicanas.

Abertura
da
Janela

Chicana

Figura 4.5 — Abertura da Janela.

E a abertura da janela que define a drea de escoamento paralelo do fluido refrigerante
na regido da janela (Figura 4.6), uma das regides mais criticas dentro do reator multitubular
e que se projetada de maneira incorreta pode elevar excessivamente a temperatura do reator

nessas regides, comprometendo a estabilidade e a seguranca de operagdo do reator.

| Fluxo Principal

4’/,Turbilhées

«—Chicana

Diametro do Casco

( A) Abertura de Janela Pequena ( B ) Abertura de Janela Grande ( C ) Abertura de Janela e
Espacamento Ideias

Figura 4.6 — Escoamento do Fluido Refrigerante através da Abertura da Janela.

A abertura da janela pode variar entre 15 a 45 % do diametro interno do casco.
Valores muito baixos e muito altos para abertura da janela sdo prejudiciais a efici€éncia da
troca térmica no lado do casco devido ao grande desvio em relacdo a uma situacao ideal, é
extremamente recomendado que se utilize aberturas de janela entre 20 a 35 % do diametro

interno do casco (MUKHERIJEE, 1998).
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O emprego de valores abaixo de 20 % para abertura da janela com o objetivo de
aumentar o coeficiente de troca térmica ou valores acima de 35 % para reduzir a queda de
pressao no lado do casco geralmente levam a projetos ineficientes. Outros aspectos da ge-
ometria do feixe de tubos ou de projeto mecanico devem ser explorados para se obter tais
objetivos, como por exemplo: a utilizacio de chicanas do tipo disk-and-doughnut ou casco

com fluxo dividido, podem ser usados para reduzir a queda de pressao no lado do casco.

Uma discussao mais detalhada sobre o projeto do lado casco e problemas enfrenta-
dos durante a operacao de equipamentos do tipo casco-tubo, como os reatores cataliticos de
leito fixo multitubulares, podem ser encontrada em TABOREK (1983), SAUNDERS (1988) e
HEWITT ef al. (1994).

4.4 Analise das Correntes de Escoamento no Lado do Casco

O arranjo mecanico dos tubos bem como o posicionamento e o tipo das chicanas
utilizadas dentro do casco impdem uma configuracdo complexa de escoamento para o fluido
refrigerante e influenciam de forma direta a transferéncia de calor entre o fluido refrigerante
e os tubos. No lado do casco, ndo existe apenas uma tnica corrente de escoamento, mas uma
corrente principal de escoamento e quatro correntes referentes a desvios ou bypass dentro do
casco do reator multitubular, como mostrado pela Figura 4.7, esse modelo de escoamento foi

proposto inicialmente por TINKER (1951, 1958).

Figura 4.7 — Distribuicdo do Escoamento do Fluido Refrigerante no Lado do Casco.

O modelo proposto por TINKER (1951, 1958) € provavelmente a idealizag@o con-
ceitual mais compreensiva para as diversas correntes de escoamento do fluido refrigerante
existente no lado do casco. Seu modelo fornece a descricdo dos possiveis caminhos percor-
ridos pelas correntes de escoamento do fluido refrigerante através do sistema. Tinker dividiu

o fluxo do fluido refrigerante em quatro correntes, A, B, C e D, a corrente F foi adicionada
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posteriormente por PALEN e TABOREK (1969). Alguns autores (GRANT, 1973) consideram
ainda a corrente E, que € a soma das correntes B, C e F na regido da janela. Essas correntes

podem ser identificadas como:

* corrente A - fluxo paralelo através da abertura anular existente entre o tubo e a chicana;

* corrente B - fluxo cruzado através dos tubos no espago existente entre as chicanas;

* corrente C - fluxo paralelo no espago presente entre o feixe de tubos e o casco;

 corrente D - vazamento de fluido refrigerante no espaco formado entre as chicanas e o

€asco;

 corrente E - fluxo na regido da janela;

 corrente F - fluxo proveniente das aberturas existentes no proprio feixe de tubos devido

a presenga de divisdes de passagem.

Com relagdo a contribuicdo efetiva de cada corrente para transferéncia de calor, a
corrente B (fluxo cruzado principal) é a que tem maior contribuicdo. A corrente A, por estar
em contato efetivo com os tubos, também € bastante eficiente. J4 a corrente C, por estar
em contato somente com os tubos periféricos ao redor do feixe de tubos e a corrente F,
em contato somente com os tubos ao longo das divisdes de passagem, sdo pouco eficientes.
Por ndo estar totalmente em contato com os tubos a corrente D é a que apresenta menor
contribui¢do. Portanto, durante o projeto do lado do casco, deve ser feito um esforco para
aumentar a corrente B e reduzir as correntes C, F e D (GUPTA, 1990). Assim, a efetividade

relativa de cada corrente em relacdo a transferéncia de calor é:

B>A>(CF)>D

Como os reatores multitubulares tendem a ser muito maiores do que os trocadores
de calor e envolvem ainda a geracdo de calor por parte da reagdo quimica, eles apresentam ta-
xas de transferéncia de calor muito maiores. Conseqiientemente, a distribuicao das correntes
de escoamento do fluido refrigerante pode ter uma influé€ncia significativa sobre o comporta-
mento do reator, devido aos efeitos da capacidade térmica, além de sua influéncia sobre os

coeficientes de transferéncia de calor.
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4.5 Modelagem Matematica de Reatores Multitubulares

A modelagem matematica conceitual de reatores cataliticos de leito fixo multitubu-

lares deve levar em consideracdo:

* mudancas no lado do tubo ou modelo interno aos tubos;
* mudancas no lado do casco;

* interagOes entre ambas as partes do reator.

4.5.1 Modelo Interno aos Tubos

O modelo que descreve as mudancgas na leito catalitico (modelo interno aos tubos)
€ o mesmo utilizado para reatores monotubulares, descrito no capitulo anterior. Modelos
pseudo-homogéneos ou heterogéneos bidimensionais com as propriedades fisico-quimicas
constantes avaliadas somente nas condi¢des de entrada do reator podem ser utilizados para
descrever o processo em questdo. Embora esses modelos sejam suficientemente representati-
vos para descrever qualitativamente o comportamento do reator, estudos anteriores (MACIEL FI-
LHO, 1989; VASCO DE TOLEDO, 1999; MORAIS, 2004) mostram que, para um projeto
mais rigoroso, € necessdrio levar-se em consideracao as mudangas nas propriedades fisico-

quimicas do reator.

4.5.2 Modelo do Lado do Casco

Segundo MACIEL FILHO (1989), € conveniente agrupar os modelos do lado do

casco seguindo a classificagdo dos trocadores de calor casco-tubo:

Modelos baseados nas correntes de escoamento - A aproximacdo mais comum € dividir
0 escoamento em vdrias correntes € calcular a perda de carga em cada uma delas,
reconciliando-as depois quando necessdrio. Essa é base para os modelos baseados nas
correntes de escoamento originalmente proposto por TINKER (1951, 1958). Muitas
outras variagdes foram propostas em cima deste modelo (PALEN e TABOREK, 1969;
GRANT, 1973). Um dos problemas apresentados por esses modelos esta na dificuldade
em se encontrar os fatores de atrito, bem como os coeficientes de transferéncia de calor
e os fatores de efetividade necessarios para se determinar o coeficiente global de troca

térmica.
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Modelos semi-analiticos - Esses modelos sdo uma simplificagdo dos modelos baseados nas
correntes de escoamento evitando célculos iterativos. Essa aproximacgado foi proposta
inicialmente por BELL (1960) e modificado posteriormente por TABOREK (1983) para

suprir suas inadequacoes.

Modelos porosos - Esses modelos fazem uma aproximag¢do na qual o reator € considerado
como um meio poroso com vazios caracteristicos, esse modelo foi inicialmente pro-
posto por WHITAKER (1972). O modelo pode ser formulado considerando fluxos iso-
tropicos em todas as direcoes (BUTHERWORTH, 1977, 1978) ou atribuindo diferentes
resisténcias ao longo dos principais eixos (SHA et al., 1982; Z1JL e DEBRUIIN, 1983).
As representacdes desses modelos sdo complexas e apresentam os mesmos problemas

dos modelos baseados nas correntes de escoamento.

Modelos baseados nas equacoes de conservacao - O fluxo no lado do casco pode ser mo-
delado por meio de equacdes de balancos de massa, energia € momento do sistema.
A aproximacdo volumétrica (PATANKAR e SPALDING, 1972; ZALESKI, 1987) € limi-
tada ao fluxo ideal através do feixe de tubos e portanto nao leva em consideracio as
correntes resultantes dos vazamentos existentes no lado do casco. As dificuldades en-
contradas nesses modelos surgem da dimensionalidade e da definicdo do fator de atrito

e dos coeficientes de transferéncia de calor.

O fluxo bidimensional (fluxo paralelo e cruzado em relagdo aos eixos do tubo) € bem
suportado por um grande nimero de correlacdes que tem sido utilizadas para avaliar o fator

de atrito e o coeficiente de transferéncia de calor.

As equagdes de conservacao podem ser expressas de diferentes formas, por exem-
plo, continuas e discretas. Os modelos continuos ou diferenciais nao sdo apropriados para
descrever mudancas na direcdo do fluxo através dos tubos. O modelo discreto (modelo de
células), por sua vez, faz a aproximacao do sistema por meio de um conjunto de células de
mistura perfeita, o que supera essa dificuldade, porém € uma representacdo relativamente

simplificada.

As equacdes de conservagdo de energia podem ser usadas na forma continua para
fluxos ideais. Nestes modelos, as aberturas dos orificios anulares presentes nas chicanas sao
consideradas iguais aos diametros externos dos tubos, logo ndo sdo considerados os vaza-
mentos através desses orificios. Todo o fluxo do fluido refrigerante € perpendicular aos tubos
e com o0 mesmo fluxo massico em qualquer parte do sistema. Isso significa dizer que a capa-
cidade de remocgao de calor para o calor gerado pela reacdo quimica € considerado igual em

todo o feixe de tubos.
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Para este trabalho foi considerado o modelo baseado nas correntes de escoamento,

como proposto originalmente por TINKER (1951, 1958).

4.5.3 Interacao entre Reagentes e Fluido Refrigerante em Reatores Ca-

taliticos de Leito Fixo

As interacdes térmicas entre a mistura de gas reagente e o fluido refrigerante nos
reatores multitubulares podem, em principio, ser representadas por um conjunto de processos
locais coexistentes. Cada processo envolve dois estigios em alternincia (STANKIEWICZ,

1989a), que consiste em:

1. remocao local de calor pelo fluido refrigerante do leito catalitico, em uma determinada

posicdo no espaco intertubular (Figura 4.8);

2. transporte do calor removido no estagio 1 pela(s) corrente(s) do fluido refrigerante para
a proximag(s) posicao(s) no espago intertubular, onde o estagio 1 é repetido (sobre novas

condi¢des térmicas e hidrodindmicas).

Para se obter uma descri¢do quantitativa mais completa do fendbmeno que ocorre no
estdgio 1, além de se determinar as condicdes de operacao local, é necessario também avaliar
os parametros que caracterizam a transferéncia de calor em ambos os lados da parede do tubo.
Na maioria dos casos a condutividade térmica da parede é desprezivel. O tipo dos parametros

avaliados no leito catalitico depende do modelo interno adotado (Figura 4.8).

)

N
A\

{

060e
W)

(A) (B)

Modelo Unidimensional Modelo Bidimensional

Figura 4.8 — Transferéncia de Calor entre os Reagentes e o Fluido Refrigerante.
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Nos modelos unidimensionais (sem gradientes radiais no leito) somente o coefici-
ente global de transferéncia de calor (U) deve ser avaliado (Figura 4.8.a). No caso de modelos
bidimensionais, € necessario se determinar o coeficiente de transferéncia de calor na parede
do reator (h,,) e a condutividade térmica efetiva radial do sistema s6lido-fluido (\.;.), que des-
creve a condicdo de contorno para transferéncia de calor na parede interna do tubo (Figura
4.8.b).

Os valores de todos os parametros que descrevem a transferéncia de calor no esta-
gio 1, tanto no leito catalitico quanto no fluido refrigerante, dependem principalmente das
condicdes hidrodinamicas e térmicas em um dado lado da parede do tubo. Por outro lado,
o estdagio 2 é completamente caracterizado por condi¢des hidrodindmicas locais no lado do
casco do reator. A descricdao quantitativa dessas condi¢des sé pode ser alcancada com base
em um modelo confidvel para o fluxo do fluido refrigerante através dos espacos intertubulares

(STANKIEWICZ, 1989a).

4.6 Modelo Matematico para o Lado do Casco

No modelo de reator catalitico de leito fixo multitubular proposto nesse trabalho, o
espaco intertubular no lado do casco € dividido em um certo nimero de células. Em cada
célula € assumida a condi¢ao de mistura ideal. O fluxo do fluido refrigerante € representado
por um sistema de escoamento bidimensional, ligando todos os pontos nodais presentes nos
centros geométricos de cada célula. Essa representacdo € mostrada esquemdticamente na
Figura 4.9.

Um modelo apropriado para a distribui¢do do fluido refrigerante deve levar em con-
sideracdo ndo somente a drea de transferéncia de calor, mas também deve satisfazer a dis-
tribui¢do da pressdo no lado do casco. Esse modelo pode ser desenvolvido utilizando-se um
conjunto de células bidimensionais constituidas por grupos de tubos, que se assume estarem
sujeitos as mesmas condicdes operacionais. As pressdes nas células devem ser compativeis
com ambos os fluxos, paralelo e perpendicular ao feixe de tubos. As correntes paralelas (di-
recdo i) surgem devido ao fluxo através das aberturas dos orificios localizados entre os tubos
e as chicanas e do fluxo na regido das janelas. O fluxo cruzado (dire¢ao j) descreve o fluxo
perpendicular através do feixe de tubos. A velocidade do fluido refrigerante em ambas as
direcdes € determinada por um balango de massa modificado, que permite incorporar mu-
dancgas relacionadas aos vazamentos existentes através das chicanas. Os balancos de massa
e momento devem ser resolvidos simultaneamente para se obter um distribuicdo de pressao

consistente (MACIEL FILHO, 1989). Conhecendo-se os fluxos do fluido refrigerante em cada
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célula, a transferéncia de calor entre os tubos e o fluido refrigerante pode ser determinado e

relacionado as condicdes operacionais do lado do tubo.

Células

Reactants
N

Ik
|
|
|
I
|
|
|
:

e S—r

:I—_' » J 4
\OOOO0O0O]

00000
qo :

©

[

O Tubos no interior do Casco

Figura 4.9 — Modelo de Células Bidimensional do Lado do Casco de um Reator Multitubular.

A seguir sdo apresentados os modelos discretos bidimensionais desenvolvidos para
o lado do casco de um reator catalitico de leito fixo multitubular, para as configuracdes de

refrigeragc@o co-corrente e alternativa (co-corrente/contra-corrente).

4.6.1 Configuracao Co-corrente

Para um reator catalitico de leito fixo multitubular de 4 andares (equipado com trés

chicanas, como ilustrado na Figura 4.10), operando em co-corrente.

Produtos

Fluido
Refrigerante
<«

Fluido
Refrigerante
—>

Gas
Reagente

Figura 4.10 — Configuracdo Co-corrente de Refrigeracdo para um Reator Multitubular.
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As equagdes para o balanco de massa, energia e momento do lado do casco podem

ser definidas por:

* Balanco de Massa

Parai =1
Uee (1,7) = Rap, — Rap, Uepo (1,7), j=1 4.1)
Uee (1, ]) = Rapy Uee (1,5 — 1) — Rap, Uepo (4,7), Jj=2,nc—1 4.2)
Uep (1,7) = Rap, tee (1,7 — 1), j=nc 4.3)

Parai=2
Uee (1,7) = Rap, Uep (i — 1,J) — Rap, Uepo (i,7),  J=nc (4.4)

Uec (Z,j) = RAE5 Uec (Za] + ]-) + RAE4 uepo (Z - ]-7.]) - RAE2 uepo (Zaj) ) ] = nc — 172

4.5)

Uep (Zaj) = Rap, Uec (17] + 1) — Rap, Uepo (Z - 17j) , g=1 (4.6)
Parai=3

Uee (1,7) = Rag, Uep (1—1,7) — Rag, Uepo (i,7), 7=1 “4.7)

Uee (1,7) = Ramy Uee (1, — 1) + Rap, Uepo (1 — 1,J) — Rap, Uepo (4,5), J=2,nc—1

(4.8)
Uep (1, 7) = Raps Uee (1,5 — 1) + Rap, Uepo (1 — 1,5), j=nc 4.9)
Parai =4
Uee (1,7) = Rapy Uep (1 —1,7), J=nc (4.10)
Uee (1,7) = Ramy Uee (1, § + 1) + Rap, Uepo (1 —1,7), j=nc—1,1 4.11)
onde:
nc Numero de células
R4k, Relagdo entre a drea de fluxo cruzado e paralelo disponivel

uec(i,j)  Velocidade do fluxo de escoamento cruzado do fluido refrigerante na célula (i, j),

(m.s™1)
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Uep(t,j)  Velocidade do fluxo de escoamento paralelo do fluido refrigerante na célula
(i,7), (m.s™1)
Uepo(1,7) Velocidade do fluxo de escoamento paralelo do fluido refrigerante através das

aberturas dos orificios localizados entre os tubos e as chicanas, (m.s™!)

As defini¢Oes das relagdes entre as dareas de fluxo cruzado e paralelo disponiveis,

Rag,, © = 1...9, sdo apresentadas no Apéndice D.
* Balanco de Energia

A transferéncia de calor ocorre entre: (1) o fluido refrigerante e os tubos, (2) as célu-
las. Para se avaliar a transferéncia de calor entre o fluido refrigerante e os tubos, é necessario

considerar os diferentes fluxos do fluido refrigerante para dentro e fora de cada célula.

Sendo @;” e Q7 as vazdes do fluido refrigerante na célula 4, j— ésima nas dire¢des

1 (paralelo aos tubos) e j (fluxo cruzado aos tubos), respectivamente, o balango de energia é

dado por:
QT g = QP+ Q) T, i @12
szlij;‘fl,j + Q;,jflTﬁ',jfl + q;,ﬂj — (Qﬁ’j + Q;’j) T;l,j’ i =3 (4.14)
Qz—l,jTﬁ'—l,j + Q?j—&-lT;',j—i-l + Qti}j _ Q;}J'TZJ’ i=4 (4.15)

O calor gerado pela reacio quimica nos N'7(i, j) tubos contidos na célula (4, 5), ¢;”,

pode ser escrito pela seguinte equacao:

2(i,5)

ij _ Dlr ’ T (i. i 2) —T%d 4.16
th‘ prC’pr / |: 9(27]72) r j| V4 ( )
onde:
Cp, Calor especifico do fluido refrigerante, (J.kg71. K1)
dy Diametro interno do tubo do reator, (m)
h;ﬁ Coeficiente de transferéncia de calor reagentes/fluido refrigerante na célula

i, j—ésima, (W.m2.K)
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NT Numero de tubos contidos na célula (3, j)

Q) Calor trocado entre os tubos e o fluido refrigerante em cada célula

QY Vazio do fluido refrigerante na célula i, j— ésima na dire¢do i, (m3.s71)
Q;’j Vazio do fluido refrigerante na célula ¢, j— ésima na dire¢do j, (m>.s™1)
T, Temperatura do gds reagente, (K)

T Temperatura do fluido refrigerante na célula (i, j), (K)

2(i,7) Comprimento axial da célula (3, j)

Pr Massa especifica do fluido refrigerante, (kg.m=?)

* Balanco de Momento

O balan¢o de momento para o lado do casco pode ser definido como:

AP = AP + AP 4 AP =13 (4.17)
AP = AP AP AP =2 (4.18)
onde:
APZ’j Queda de pressdo entre os pontos nodais da célula (i, 7) e da célula seguinte a
ela na direcao i, (atm)
AP; g Queda de pressdo entre os pontos nodais da célula (7, j) e da célula seguinte a

ela na direc¢ao j, (atm)

* Coeficiente Global de Transferéncia de Calor

O coeficiente global de transferéncia de calor entre o lado do tubo e o fluido refrige-

rante é dado por:

1 1 1

— = + — —
hgr (3,5)  hgw — hE(i,5) + hir (i, 5)

(4.19)

onde:

hg(i,7)  Coeficiente de transferéncia de calor reagentes/fluido refrigerante, (W.m™2.K)
hgw Coeficiente de transferéncia de calor reagentes/parede do tubo, (W.m~2.K)
h'(i,j)  Coeficiente de transferéncia de calor tubo/fluido refrigerante para o fluxo cruzado

na célula i, j— ésima, (W.m2.K)
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h’é;(i, j)  Coeficiente de transferéncia de calor tubo/fluido refrigerante para o fluxo para-

lelo ao feixe de tubos na célula i, j—ésima, (W.m2.K)

As correlacdes utilizadas para calcular os coeficientes de transferéncia de calor e
o fator de atrito para os fluxos de escoamento cruzado e paralelo para o lado do casco sdao

apresentadas no Apéndice D.

4.6.2 Configuraciao Alternativa

Da mesma forma que na configuracao alternativa 1 proposta no Capitulo 3 para o
reator monotubular, na configuracio alternativa 1 para o reator multitubular(Figura 4.11) o
fluxo do fluido refrigerante flui em co-corrente no intervalode z = 0 até z = L1 e passa a fluir
em contra-corrente de z = L1 até z = L, permitindo obter diferentes perfis de temperatura

para cada configuragcdo de escoamento.

Produtos

Fluido — A
Refrigerante u
—>
Fluido

Refrigerante
B S e

r‘

Contra-corrente

» <

L1 Fluido

Refrigerante
—>
A Hﬁ L 4
L

T

Gas
Reagente

Co-corrente

Figura 4.11 — Configurag¢do Alternativa de Refrigeracio para um Reator Multitubular.

Usando as mesmas definicOes empregadas no modelo co-corrente para a area de

escoamento disponivel, o balan¢o de massa por zona € definido por:
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* Balanco de Massa

Para v; = vy

Q;J-i-l + Qz:-i‘lyj _ Q;ﬂ’j, i—3 4.21)

Para vy > vy
Q;,j+1 X sz;l,j + Q:H,j _ Qjﬁj, i=3 4.23)

Para v; < v9
QW+ QI+ QT =QY, i=2 (4.24)

As equagdes para i = 1 e ¢ = 4 sdo similares as da configuragdo co-corrente.
* Balanco de Energia
Para v; = vs
QT + QT = QYT =2 (4.26)
QYT 4 QYT = QT =3 (4.27)
Para v; > v,
QYT 4 QYT = QYT + QYT i =2 (4.28)
i+l 41 t—1,ji—1,5 i+1jmmi+lg _ Aidgi,g -
QYT + QT + QT =QYTY, =3 (4.29)
Para v; < vy
QY I 4 QMY 4 QI HTIY = QT i =2 (4.30)
QT ¢ QU = QYT + QYTY, i=3 (4.31)

Os balangos para ¢ = 1 e 7 = 4 s30 os mesmos da configuracdo co-corrente.
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* Balanco de Momento

Para v; = vs

AP = APY + AP AP = (4.32)

APY = AP+ AP 4 AP i—d (4.33)

Para v; > vy

AP = AP + APMT L AP (434)
AP = AP} + APP 4 AP =2 (4.35)
APZ+1,J’ _ AP]@HJ _i_APiiJrl,jJrl + AP;JH, i=3 (4.36)

Para vy < vy

AP;‘,J‘ — AP;}J‘ + APZ’HI + AP;+1,J‘+17 i=1 (4.37)
1y wy Lt YITR
AP! ]—AP; T+ AP +AP]” , 1=2 (4.38)
itlj _ i+1,j 1,541 i+l
AP, = AP + AP, + AP, =3 (4.39)
onde:
vy Vazdo volumétrica do fluido refrigerante na regido co-corrente presente na con-
figuragdo alternativa 1, (m®.s™1)
Uy Vazdo volumétrica do fluido refrigerante na regido contra-corrente presente na

configuracdo alternativa 1, (m?.s™1)

Os modelo desenvolvidos acima descrevem todos os fendmenos significativos que
ocorrem em um reator catalitico de leito fixo multitubular, bem como em um trocador de
calor casco-tubo convencional. A formulacdo do modelo discreto permite levar em conside-
racdo as mudancas na darea de escoamento disponivel através do reator, permitindo assim a
exploracdo de diferentes configuracdes, incluindo variagdes no coeficiente de transferéncia
de calor. Outros aspectos de configuracdo mecanica como o pitch dos tubos, desvio do fluxo
por entre o casco e o feixe de tubos (bypass), distancia entre as chicanas e a abertura da janela

podem também ser explorados.
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4.7 Procedimento Numérico

As equagdes dos modelos do lado do casco e do lado do tubo devem ser resolvidas
simultaneamente. O sistema de equagdes parciais que descrevem o lado do tubo é conveni-
entemente resolvido através do método das linhas, como descrito no Capitulo 3. Antes que
as equagdes do lado do casco possam ser resolvidas € necessario considerar os detalhes do
projeto mecanico (Tabela D.3.2 do Apéndice D). Detalhes como o diametro do feixe de tubos
e o nimero de tubos em cada fila devem ser especificados, bem como sua posi¢cdo no feixe
de tubos. A partir disso, a dimensao de cada célula e a drea na entrada e saida para os fluxos
cruzados e paralelos podem ser especificados. Isso inclui o cdlculo da drea de escoamento
paralelo na regido da janela, bem como dos vazamentos através dos orificios presentes nas

chicanas.

Para encontrar a distribuicao do fluido refrigerante no feixe de tubos, as equacdes
para os balancos de massa, equacgdes 4.1 a 4.11, e de momento, equacdes 4.17 e 4.18, devem
ser resolvidas simultaneamente. As equacdes para a distribui¢do do fluxo do fluido refrige-
rante no lado do casco constituem um sistema de equagdes algébricas nao lineares. A solucdo
mais conveniente desse sistema € através do método de Newton-Rapshon com restri¢do no
tamanho do passo de integracdo juntamente com os métodos de Levenberg-Marquardt e da
continuacdo (MACIEL FILHO, 1989). O método de solu¢do pode ser considerado como um
método de convergéncia global com vantagens sobre os métodos de convergéncia local ou de

regides de convergéncia expandida.

As equacdes para o fluido refrigerante sdo relacionadas ao lado interno do tubos atra-
vés do balanco de energia do fluido refrigerante, equacdes 4.12 a 4.16, e devem ser resolvidas

simultaneamente com balango de energia do lado do tubo.

As equacdes do lado do casco e do lado do tubo sdo resolvidas na dire¢do de escoa-
mento do fluido refrigerante para a operagcao co-corrente em cada célula. Para a configuragcao
alternativa 1, que apresenta ambas regides de escoamento (co e contra-corrente), utiliza-se
o mesmo procedimento, exceto na primeira iteracdo, onde nio hd valores disponiveis para
balanco de energia para regido contra-corrente. Para superar essa limitag¢do, a temperatura do
fluido refrigerante na primeira iteracdo € assumida constante no valor de saida. Os valores
sdo entdo atualizados a cada iteracdo até atingir uma tolerancia de 0,0001 K (MACIEL FI-
LHO, 1989). A solugdo das equacdes em cada célula, incluindo a integral da equagdo 4.16,
avaliada pela regra de Simpson, é armazenada e utilizada na célula vizinha na direcdo axial

do fluxo dos reagentes, sendo repetida ao longo de todo o reator.
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4.8 Simulacao Estacionaria do Reator Multitubular

Os resultados obtidos mostram a influéncia de alguns parametros de projeto meca-
nico sobre o comportamento do reator multitubular para o conjunto de dados operacionais
mostrado na Tabela D.3.2 do Apéndice D. A Figura 4.12 apresenta a divisdo do casco do
reator em células e andares, juntamente com a defini¢io da chamada regido da janela para as
configuracdes co-corrente (Figura 4.12.a) e alternativa 1 (Figura 4.12.b), com a finalidade de
facilitar a visualizacdo dos resultados obtidos durante a simulacdo do reator catalitico de leito
fixo multitubular.

Produtos Produtos

T T
T E/ﬁ\

Fluido 7 Fluido
Refrigerante E i Refrigerante £
<« — : — — > e
\ 8
3 % g
— (3> Fluido «(3— 5
/ 7 Refrigerante 7 ©
j ; 4
5 A
«—— :)—— -« : — 2
\ 5 \ 5 \ 5
Fluido i Fluido i S
Refrigerante | _@__)\ Refrigerante || _@__»%E § .
1234%56% 1234%56% v N
Andares -1,...,4
Células -1,...,8
Regido da Janela Gas Gas
Reagente Reagente
(A) (B)
Configuragao Co-corrente Configuragao Alternativa 1

Figura 4.12 — Regido da Janela presente no Reator Multitubular.

Perfis tipicos da temperatura do fluido e da particula, bem como da concentracdo de
benzeno e anidrido maleico para diferentes regides do reator multitubular sio mostrados nas
Figuras 4.13 a 4.20. Enquanto as caracteristicas qualitativas sdo as mesmas, existem dife-
rencgas significativas na localiza¢do e no valor da temperatura do ponto quente. As Figuras
4.13 a 4.16 apresentam diferencas na temperatura e na localizacdo do ponto quente para os
tubos localizados na regido das células 1 e 8 da configuracdo co-corrente, isso ocorre devido
a presencga da regido da janela. Nessa regido existe uma redu¢do no coeficiente global de

transferéncia de calor por causa do fluxo paralelo e da velocidade do fluido refrigerante re-
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sultante da mudanca na direcdo do fluxo de escoamento. Esses resultados destacam o papel
critico que as regides da janela desempenham em termos de uma operacao segura e da ativi-
dade do catalisador. A configuracdo alternativa 1, por sua vez, apresenta um comportamento
mais uniforme, ndo apresentando diferencas significativas entre as regides das janelas e de
escoamento cruzado (Figuras 4.17 e 4.20), mas com temperaturas iguais ou menores a da
configuracio co-corrente para regides de escoamento cruzado. Essa caracteristica aumenta
sua flexibilidade operagdo, permitindo uma maior exploracdo das condi¢des operacionais,

inclusive para regides mais criticas do reator como as regides da janela.

Os resultados mostram também que a temperatura do ponto quente atinge valores
mais elevados quando comparados aos valores obtidos na simulagdo do reator monotubular
do Capitulo 3, isso ocorre devido a utilizacdo de uma maior temperatura de alimentagao
da mistura reagente, bem como do fluido refrigerante. Além disso, no caso dos reatores
multitubulares sdo consideradas as interacOes indiretas existentes entre os tubos do feixe,

devido ao transporte de calor, o que contribui para o aumento da temperatura.

Configuracio Co-corrente:
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Figura 4.13 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular (Configuragdo Co-corrente).
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Figura 4.14 — Perfil Axial da Temperatura da Particula de Catalisador em Diferentes Regides de um

Reator Multitubular (Configuracdo Co-corrente).
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Figura 4.15 — Perfil Axial da Concentracdo de Benzeno em Diferentes Regides de um Reator Multi-

tubular (Configuracido Co-corrente).
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Figura 4.16 — Perfil Axial da Concentracio de Anidrido Maleico em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular (Configuragdao Co-corrente).

Configuracao Alternativa 1:
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Figura 4.17 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular (Configuragdo Alternativa 1).
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Figura 4.18 — Perfil Axial da Temperatura da Particula de Catalisador em Diferentes Regides de um

Reator Multitubular (Configuracdo Alternativa 1).
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Figura 4.19 — Perfil Axial da Concentracdo de Benzeno em Diferentes Regides de um Reator Multi-

tubular (Configuragdo Alternativa 1).
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Figura 4.20 — Perfil Axial da Concentracio de Anidrido Maleico em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular (Configuragdo Alternativa 1).

As Figuras 4.21 a 4.36 ilustram o comportamento do perfil da temperatura do fluido
para diferentes aberturas da janela. E altamente recomendado que se utilize somente aberturas
de janela entre 20 % a 35 %, de forma a evitar uma queda de pressdo excessiva. Para as
simulacdes realizadas neste trabalho foram utilizadas aberturas entre 15 % (Figuras 4.21 a
4.28) a 25 % (Figuras 4.29 a 4.36) do diametro interno. Regides de janelas menores (20 %
de abertura) reduzem as dreas de escoamento paralelo, mas aumentam a queda de pressao
para o fluxo paralelo, forcando o fluido refrigerante a escoar em fluxo cruzado. Reduzir a
abertura da janela a valores inferiores a 20 % para aumentar o coeficiente de transferéncia
de calor no lado do casco ou aumentar a abertura acima de 35 % para reduzir a queda de
pressdo no lado do casco normalmente levam projetos mecanicos ineficientes. A abertura da
janela de 15 % (Figuras 4.21 a 4.28) reduziu a temperatura do ponto quente, gerando porém
um aumento da perda de carga no lado do casco, para as duas configuragdes. Com o uso da
abertura de janela de 25 % para ambas as configuracdes foi possivel observar um aumento
na temperatura do ponto quente para os tubos localizados nas regides da janela (células 1 e
8), devido ao aumento da drea de escoamento paralelo, onde o coeficiente de transferéncia de
calor € menor. Porém, foi na configuragcao co-corrente que esta alteracio foi mais expressiva,

aumentando a conversdo de benzeno a anidrido maleico nessas regides (Figuras 4.31 e 4.32).
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Configuracao Co-corrente com Abertura da Janela de 15 %:

1050 T T
Célula{ —=—
Célula2 —e—
Célula3 ——
1000

P Célula4 —— HH
Célula5 ——
\ Célula g —+—
Célula7 —=—
950 N\

Célula8 —e— |

900

850

;
/

/
750 %ﬂ"/
oo

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
Posicao Axial

Temperatura do Fluido (K)

700

650

Figura 4.21 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Abertura da Janela de 15 % (Configuracdo Co-corrente).
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Figura 4.22 — Perfil Axial da Temperatura da Particula de Catalisador em Diferentes Regides de um

Reator Multitubular com Abertura da Janela de 15 % (Configuragdao Co-corrente).
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Figura 4.23 — Perfil Axial da Concentra¢do de Benzeno em Diferentes Regides de um Reator Multi-

tubular com Abertura da Janela de 15 % (Configuracdo Co-corrente).
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Figura 4.24 — Perfil Axial da Concentracdo de Anidrido Maleico em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Abertura da Janela de 15 % (Configura¢do Co-corrente).
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Configuracao Alternativa 1 com Abertura da Janela de 15 %:
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Figura 4.25 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Abertura da Janela de 15 % (Configurag¢do Alternativa 1).
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Figura 4.26 — Perfil Axial da Temperatura da Particula de Catalisador em Diferentes Regides de um

Reator Multitubular com Abertura da Janela de 15 % (Configuragdo Alternativa 1).
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Figura 4.27 — Perfil Axial da Concentrac¢do de Benzeno em Diferentes Regides de um Reator Multi-

tubular com Abertura da Janela de 15 % (Configuragdo Alternativa 1).
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Figura 4.28 — Perfil Axial da Concentracio de Anidrido Maleico em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Abertura da Janela de 15 % (Configuracdo Alternativa 1).
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Configuraciao Co-corrente com Abertura da Janela de 25 %:

1100

TR =
Célula2 —e—
1050 Al /k'\ Célula 3 ——

Célula4 —— |7
Célula5 ——
Célula 6 ——

1000 Célula7 —o—
/ % Célulag —o—

900

850

v

750

700 _,ﬂw

650

Temperatura do Fluido (K)

0 0.1 0.2 0.3 0.4 0.5 0.6 0.7 0.8 0.9 1
Posicao Axial

Figura 4.29 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Abertura da Janela de 25 % (Configuracido Co-corrente).
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Figura 4.30 — Perfil Axial da Temperatura da Particula de Catalisador em Diferentes Regides de um

Reator Multitubular com Abertura da Janela de 25 % (Configuragdo Co-corrente).
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Figura 4.31 — Perfil Axial da Concentrag¢do de Benzeno em Diferentes Regides de um Reator Multi-

tubular com Abertura da Janela de 25 % (Configuracdo Co-corrente).
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Figura 4.32 — Perfil Axial da Concentracio de Anidrido Maleico em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Abertura da Janela de 25 % (Configura¢do Co-corrente).
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Configuracao Alternativa 1 com Abertura da Janela de 25 %:
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Figura 4.33 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Abertura da Janela de 25 % (Configurag¢do Alternativa 1).
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Figura 4.34 — Perfil Axial da Temperatura da Particula de Catalisador em Diferentes Regides de um

Reator Multitubular com Abertura da Janela de 25 % (Configuragdo Alternativa 1).
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Figura 4.35 — Perfil Axial da Concentrac¢do de Benzeno em Diferentes Regides de um Reator Multi-

tubular com Abertura da Janela de 25 % (Configuragdo Alternativa 1).
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Figura 4.36 — Perfil Axial da Concentracdo de Anidrido Maleico em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Abertura da Janela de 25 % (Configuracdo Alternativa 1).
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Outro parametro importante dentro do projeto de reatores multitubulares € distancia
entre centro de dois tubos adjacentes ou pitch. O pitch minimo recomendado € igual a 1, 25 X
D.; (didmetro externo do tubo), para as simula¢des foram considerados pitches de 0,03975
m (1,25 x D), 0,04293 m (1,35 x D) € 0,04611 m (1,45 x D.y).

Para a configuragdo co-corrente (Figuras 4.37 a 4.40), a utiliza¢do de um pitch de
0,03975 m (1, 25 x D.;), aumentou o nimero de tubos para 12076 e conseqiientemente a gera-
cao de calor, levando assim, a valores mais altos para as temperaturas do ponto quente, além
de reduzir o fluxo do fluido refrigerante em regides extremas do casco. Para a configuracdo
alternativa 1 (Figuras 4.41 a 4.44), ndo houve diferencas significativas apesar do aumento de
tubos (12076).

O aumento do pitch para 0,04611 m, teve maior influéncia sobre o comportamento
da configuracdo alternativa 1 (Figuras 4.49 a 4.52), com um acréscimo considerdvel na tem-
peratura do ponto quente, e nenhuma modificacdo significativa em relagdo a configuracio

co-corrente (Figuras 4.45 a 4.48).

Configuracao Co-corrente com Pitch minimo de 0,03975 m:
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Figura 4.37 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Pitch Minimo (Configuracdo Co-corrente).
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Figura 4.38 — Perfil Axial da Temperatura da Particula de Catalisador em Diferentes Regides de um

Reator Multitubular com Pitch Minimo (Configuragao Co-corrente).
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Figura 4.39 — Perfil Axial da Concentracdo de Benzeno em Diferentes Regides de um Reator Multi-

tubular para com Pitch Minimo (Configuragdo Co-corrente).
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Figura 4.40 — Perfil Axial da Concentracio de Anidrido Maleico em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Pitch Minimo (Configuracdo Co-corrente).

Configuracao Alternativa 1 com Pitch minimo de 0,03975 m:
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Figura 4.41 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Pitch Minimo (Configuracdo Alternativa 1).
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Figura 4.42 — Perfil Axial da Temperatura da Particula de Catalisador em Diferentes Regides de um

Reator Multitubular com Pitch Minimo (Configuragao Alternativa 1).
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Figura 4.43 — Perfil Axial da Concentracdo de Benzeno em Diferentes Regides de um Reator Multi-

tubular com Pitch Minimo (Configuracio Alternativa 1).
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Figura 4.44 — Perfil Axial da Concentracio de Anidrido Maleico em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Pitch Minimo (Configuracdo Alternativa 1).

Configuraciao Co-corrente com Pitch maximo 0,04611 m:
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Figura 4.45 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Pitch Méaximo (Configuracdo Co-corrente).
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Figura 4.46 — Perfil Axial da Temperatura da Particula de Catalisador em Diferentes Regides de um

Reator Multitubular com Pitch Maximo (Configuragao Co-corrente).
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Figura 4.47 — Perfil Axial da Concentracdo de Benzeno em Diferentes Regides de um Reator Multi-

tubular com Pitch Méaximo (Configura¢do Co-corrente).
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Figura 4.48 — Perfil Axial da Concentracio de Anidrido Maleico em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Pitch Méaximo (Configuracdo Co-corrente).
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Figura 4.49 — Perfil Axial da Temperatura da Mistura Reagente em Diferentes Regides de um Reator

Multitubular com Pitch Méaximo (Configuracdo Alternativa 1).
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Reator Multitubular com Pitch Méaximo (Configuragcdo Alternativa 1).
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Multitubular com Pitch Méaximo (Configuracdo Alternativa 1).

O desempenho do reator pode ser expresso convenientemente em termos de diagra-
mas CA-CB e TF-CB (Figuras 4.53 a 4.56). O Ponto A (Figura 4.53) indica a regido de
maxima conversao dos reagentes no produto desejado, assim o deslocamento em dire¢do ao
ponto B significa uma reducao na producio do produto desejado. Depois do ponto de infle-
xa0, a curva se torna paralela ao eixo da concentracao de anidrido maleico (CB), o que sugere
que o anidrido maleico estd sendo consumido mais do que os reagentes. Como a regido C é

aproximada, menos reagentes sao consumidos para a mesma conversao ao produto desejado.

Uma perspectiva diferente € dada pela curva TF-CB. A parte superior da curva TF-
CB na Figura 4.54, mostra como a temperatura do fluido se desenvolve em termos da con-
versdo dentro dos tubos. A temperatura aumenta com a conversdao em dire¢cdo ao ponto D. O
caminho que é percorrido portanto depende das configuracdes de refrigeracdo. Se a remogao
de calor ndo € adequada ou se processa de forma incorreta, a temperatura continua a aumen-
tar, por exemplo, ao longo do caminho DE causando a oxidac¢do do produto desejado. Por
outro lado, € possivel reter o progresso da reagdo através da diminui¢do da temperatura (ao
longo da trajetéria DF) com a minima perda de produto desejado. Essa aproximacgdo € a mais
proxima possivel da trajetéria desejada, que deveria ser ao longo de DG. De fato, isso ndo é

possivel, assim DF € a solucao pratica ideal para esse tipo de sistema.
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Figura 4.53 — Diagrama CA-CB para o Reator Multitubular (Configuragdo Co-corrente).
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Os diagramas CA-CB e TF-CB (Figuras 4.55 € 4.56) para a configuracdo alternativa
1, mostram que essa configuracdo apresenta uma maior faixa de operacdo, permitindo que a
reacdo se desenvolva com o aumento da temperatura, sem que haja o consumo do produto

desejado, como ocorre para a configuragdo co-corrente a partir do ponto D.

4.9 Conclusoes

A observacdo detalhada dos modelos usados para trocadores de calor casco-tubo
forneceu uma valiosa informacdo para o projeto de reatores cataliticos de leito fixo multi-
tubulares. A necessidade de se considerar as interacOes efetivas existentes entre os tubos
resultantes da circulacdo do fluido refrigerante através do feixe de tubos demonstrou ser cru-
cial para o bom desempenho do reator. Essa circulagdo é funcido da configuragdo mecanica
dos tubos e das chicanas, o que determina a distribui¢do do fluido refrigerante e as condicdes
de operacdo, como por exemplo, a geracao de calor no lado do tubo. Portanto, dependendo
de sua localizacdo na direcdo radial os tubos apresentam diferentes perfis de temperatura e
concentracao. Outro ponto a ser destacado, foi que a utilizagao de um modelo para o lado do
casco que descrevesse as vdrias correntes de escoamento permitiu observar que o fluxo para-
lelo que ocorre na regido da janela, bem como nos orificios existentes nas chicanas, causam a

reducdo do fluxo em escoamento cruzado afetando diretamente a eficiéncia térmica do reator.

Através da andlise dos parametros mecanicos e de projeto de reatores multitubulares,
foi possivel destacar as dreas mais criticas de escoamento, em especial as dreas localizadas
nas regides das janelas, que oferecem uma menor eficiéncia térmica, possibilitando uma ava-

liagcdo segura da influéncia dos parametros mecanicos no desempenho do reator.

Mais uma vez, como apresentado no Capitulo 3, a configuracdo alternativa 1 mos-
trou ser mais eficiente, apresentando um comportamento mais uniforme, além de uma maior
flexibilidade operacional permitindo um controle mais efetivo da temperatura na saida do
reator. Outra vantagem da utilizacdo da configuracdo alternativa é que ela aproveita as van-
tagens de ambas as configuracdes convencionais (co e contra-corrente), ou seja, o uso da
configuracdo de refrigeracdo em co-corrente na entrada do reator previne o excesso da rea-
cdo, enquanto que a parte com refrigeracdo em contra-corrente na saida do reator promove
um posterior desenvolvimento da reacdo em uma regido onde ela ja estaria estagnada devido

a menor concentracdo de reagentes.



Capitulo 5

Conclusoes e Sugestoes para Trabalhos

Futuros

5.1 Conclusoes

O principal objetivo deste trabalho foi apresentar uma contribui¢do para as dreas de
modelagem e simulacdo de reatores cataliticos de leito fixo monotubulares e multitubulares.
Um detalhado estudo dos efeitos das condigdes operacionais do fluido refrigerante sobre o
comportamento do reator utilizando diferentes configuracdes de refrigeracao foi realizado,
uma vez que uma das maiores dificuldades encontrada no projeto de reatores cataliticos de
leito fixo refere-se ao calor gerado pelas reacdes quimicas que ocorrem no interior do reator.
Em reagdes altamente exotérmicas, o aumento repentino da temperatura no leito catalitico
pode comprometer a seguranca do reator bem como causar uma rapida deteriorag¢do do cata-

lisador, além de ocasionar a queda de seletividade do produto desejado.

Como caso de estudo foi utilizado a reagdo de oxidacdo parcial de benzeno a ani-
drido maleico sobre catalisador de V03, por se tratar de uma reag@o altamente exotérmica e
extremamente sensivel 2 mudancas nas varidveis de operacdo do reator. Para tanto foram de-
senvolvidos softwares escritos em FORTRAN 90 capazes de permitir ao usudrio o estudo de
diversas configuracdes de refrigeracdo e diferentes condi¢des de operacdo e de projeto, tanto
para o reator monotubular quanto multitubular, sendo ainda compativeis com outras reagdes

industriais, tornando assim os procedimentos e a metodologia desenvolvidos de uso geral.

A principais conclusdes sobre o contetido dos assuntos abordados nesta tese foram
apresentadas ao final de cada capitulo. A seguir sdo apresentadas as conclusdes gerais sobre

o trabalho.
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De uma forma geral, a utiliza¢do de configuracdes alternativas de refrigeracdo au-
menta a flexibilidade operacional e possibilita um controle mais efetivo da temperatura do
reator. Um maior destaque deve ser dado a configuragao alternativa 1, a qual apresentou me-
lhor desempenho em todas as anélises realizadas tanto para reatores monotubulares quanto

multitubulares, inclusive para outras cinéticas de reacdo como mostrado no Apéndice B.

No caso dos reatores multitubulares, o arranjo mecanico dos tubos bem como o
posicionamento e o tipo das chicanas utilizadas dentro do casco impdem uma configuracio
complexa de escoamento para o fluido refrigerante e influenciam de forma direta a trans-
feréncia de calor entre o fluido refrigerante e os tubos. Como conseqii€éncia podem surgir
diferencas significativas nas condicdes de operacdo dos tubos individuais, dependendo da

sua posi¢do no feixe.

As interagdes efetivas existentes entre os tubos resultantes da circulag@o do fluido re-
frigerante através do feixe de tubos demonstrou ser crucial para o bom desempenho do reator,
devendo portanto ser considerada. L.ogo, as condicdes de operacdo de um reator monotubular

ndo sdo suficientemente representativas para um feixe inteiro com milhares de tubos.

O modelo de células desenvolvido para o reator catalitico de leito fixo multitubular
utilizado neste trabalho permitiu destacar as areas mais criticas de escoamento, principal-
mente as dreas localizadas nas regides das janelas, possibilitando uma avaliacdo segura da

influéncia dos parametros mecanicos no desempenho do reator.

5.2 Sugestoes de Trabalhos Futuros
Algumas sugestdes para trabalhos futuros sao apresentadas a seguir:

* Realizar o estudo dindmico do reator catalitico de leito fixo monotubular para as con-
figuracOes alternativas de refrigeracdo apresentada neste trabalho, permitindo assim
observar o deslocamento do ponto quente em relacdo ao tempo. Estudo esse essencial

para a definicdo de estratégias de controle.

¢ Desenvolver o modelo dindmico do reator catalitico de leito fixo multitubular, incluindo
as interacOes térmicas entre os tubos e o efeito hidrodinadmico do fluido refrigerante sob

condig¢des transientes de operacao.
* Desenvolver estratégias de controle para o reator catalitico de leito fixo multitubular.

* Incorporagdo de novas cinéticas de reacdo ao modelo do reator catalitico de leito fixo
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multitubular e também a consideracdo das variacdes dos parametros fisicos-quimicos e
coeficientes de transferéncias no lado do tubo, além da perda de carga no interior dos

tubos do reator.

* Incorporar modelos hibridos, com relag@o aos termos cinéticos e modelos de ajuste de
parametros ao reator catalitico de leito fixo multitubular, que possibilitardo o uso de

dados experimentais/industriais disponiveis.

* Implementacgao de interfaces graficas (GUI - Graphical User Interface) para os softwa-
res desenvolvidos, facilitando sua utilizagdo pelo usudrio e também a incorporacdo de
outros modelos, como por exemplo, modelos que considerem a dispersao axial, para

possibilitar sua avaliagdo pelos usudrios.
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Apéndice A

Modelos Cinéticos

A.1 Introducao

A seguir sdo apresentadas as equagdes das taxas de reacdo para as reagdes de oxida-
cdo parcial de benzeno a anidrido maleico sobre catalisador de V205 e de oxidagdo de etanol

a acetaldeido sobre catalisador de 6xido de Ferro-Molibdénio.

A.2 Reacao de Oxidacao Parcial de Benzeno a Anidrido
Maleico
Nesta secdo sdo apresentadas duas taxas cinéticas para a reac¢ao de oxidagao parcial
de benzeno a anidrido maleico sobre catalisador de V,05. A primeira rea¢do considera a
formacdo do subproduto benzoquinona (D) como mostrado na Figura A.1.1 (KONDO e NA-

KASHIO, 1978; WOHLFAHRT e EMIG, 1980), e a segunda reacdo, dada por WESTERINK e

WESTERTERP (1988), assume o esquema triangular cldssico da reacdo (Figura A.1.2).

n]

N N

Figura A.1 — Esquemas Reacionais da Oxida¢do Parcial de Benzeno a Anidrido Maleico.

Onde A e B sdo benzeno e anidrido maleico, respectivamente, enquanto C representa
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os produtos de combustio (C'O, CO,, H;O) e D a benzoquinona.

O sistema de reacdes em série e em paralelo apresentado por KONDO e NAKASHIO

(1978) e WOHLFAHRT e EMIG (1980) € apresentado a seguir:

CsHs + 202 & 0y H, 05 + 200, + 2H,0 (A1)
CoHs + ?()2 52600, + 3H,0 (A.2)
CuHyO4 + g()2 5400, + H,0 (A.3)
CoHs + 202 X CsHyO5 + Ho0 (A4)

Utilizando-se o ar como fonte de oxigénio e considerando-se a seguinte composi¢ao:

* Oxigénio (Oy) — 21%

* Nitrogénio (N3) — 79%

Na alimentacdo do reator ndo existe a presenc¢a de anidrido maleico, diéxido de car-
bono, dgua ou de benzoquinona, logo Canro = Cco,0 = Cr00 = Cono = 0, assim, a
conversao em relacdo ao benzeno (reagente limitante) é dada por (WESTERINK ¢ WESTER-
TERP, 1988):

Fgog— F F F, F F,
B,0 B AM+ COQ+ H20+ QN

= =Xg=X X X X A5
Fpy Fgo Fpo  Fpo Fhyo b P A A (&.3)

Os fluxos molares dos componentes da reagao sao calculados por:

Fp=Fpo(l—X; —Xo— Xy (A.6)
9 15 9 3
FO - 0, 21FA7«70 - |:FB,0 (§X1 —|— 7X2 + §X3 —|— §X4>:| (A7)

Fy =0,79F 40 (A.8)



A.2 Reacao de Oxidacao Parcial de Benzeno a Anidrido Maleico

117

Fuy = Fpo (X1 — X3)
Feo, = FBp (2X1 + 6X5 + 4X3)
Frso = Fpo (2X1 +3Xo + X5+ Xy)

Fon = Fpo(X4)

Portanto:

7

1 1 1 1
Fy = FB,O + FAr,O + FB,O (—§X1 + EXQ - §X3 - §X4> = Fr = Z;Fz

Definindo-se:

FAT‘ 0
Rupp = =2
Ar/B Fro
tem-se:
Fpo  Faro  Fiyo 1 1 1 1
Fr =2 ] DX+ =Xy — X3 — =X
"7 Fpo Fh0+Fgo SR R S B S

1
FT:1+RAT,B+§(_X1+X2_X3_X4)

Utilizando a relacao:

3

Yi

]
e

Obtém-se:

e Para o Benzeno:

Fpo(1— X1 — Xs — X,)

 Fpo+ Fap+ Fpo (X1 + 35X — X5 — 1X))

YB

(A9)

(A.10)

(A.11)

(A.12)

(A.13)

(A.14)

(A.15)

(A.16)

(A.17)

(A.18)
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Dividindo o numerador e denominador por 'z o, obtém-se:

(1-X; — Xy —Xy)

YT T Raym + 3 (X0 + Xo — X3 — Xa) (19

* Para o Oxigénio:
g — L2 s 1 (53X + 22X + 5 X3+ 5Xy) (A.20)
14 Rarp + 3 (X1 + X0 — X3 — Xy)
* Para o Nitrogénio:
0, 79R 4,

o MRS i QR oy o oy (A21)
* Para o Anidrido Maleico:

Yam (¥~ Xa) (A.22)

14+ Rap+i(-Xi+X— X3— X))

Para o Di6xido de Carbono:

2X1 +6X, +4X
Yoo, = ( ks s ) (A.23)
L+ Raryp + 5 (=X1 + Xo — X3 — X))

Para a Agua:

2X1 +3Xs + X3 + X
Y0 = ( ”:3 2+ Xs + Xo) (A.24)
1+RAT/B+§(—X1+X2—X3—X4)

Para a Benzoquinona:

X
YN T T Ry + 1 (—<X14 )+ Xy — X5 — Xy) (A25)
As equacdes das taxas de reacao sdo dadas por:
r =k CpC% = ki1Cp (A.26)
Ty = kyCpC% = kyCp (A.27)
rs = koCaniCE = k3Cam (A.28)
ry = kyOpCY = kyC (A.29)

Admite-se que todas as reac¢des sdo de 1° ordem devido ao grande excesso de ar
e conseqiientemente de oxigénio. Desta forma, a concentragdo de oxigénio pode ser con-

siderada constante. Para se obter a taxa de reacdo em funcdo da conversdo, com corre¢ao
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da temperatura e pressdo, utiliza-se a relagdo abaixo para a concentragdo, aplicada a reacdes

_ EN(LEY (In
cmcn(2) (5) )

Aplicando a relag@o acima para C'gz e C'4)/, respectivamente, obtém-se:

P\ (Ty
(7)(7) @

multiplas (FOGLER, 2002):

Fpo(l—X1 — X5 — Xy)
Fro+ Fpo (—3X1 4+ 3Xo — 1 X3 — 1 X))

Cp = Cryp

Dividindo o numerador e denominador por I g:

Fpy (1-X;—Xo—Xy)

P\ (/T
Cs = Cryp ( ) - (—) <—90) (A.32)
Fro) |14+ <—F§:§) (X, + 21X, — 1x5 — 1x,) | \Po/ \ T,

Lembrando que:

F
YBo = mEEL € CB,O = YB,OCT,O
Frp
Entao:
Cpo(1-X; — Xy — X P T,
Cp = T (_ BV _4) —) (= (A.33)
I+ 32 (- X1+ Xo - X5 - Xy) | \ P T,
Assim, a equacdo da taxa para a 1° reacdo é dada por:
Cpo(1—X1—Xo—Xy) }(P)(Tw)
r = kO = k , ) (2 (A.34)
P 1{1+WT’°(—X1+X2—X3—X4) Py) \ T,
Da mesma forma para a 2° e 4° reacdo:
CBo(l—Xl—XQ—X4) :| (P) (ng>
ro = koCp =k : — || = (A.35)
2T 2[1+?’BT@(—X1+X2—X3—X4) PRy ) \ T,
OBo(l—Xl—XQ—X4) :| (P) <ng>
ry=k,Cp =k : — || = (A.36)
4T B 4{1+3’BT’°(—X1+X2—X3—X4) By ) \ T,



120 Modelos Cinéticos

Para C4p;:
FB,O (Xl _X3> P TO
Cay = CT,O 7 2 1y Iy, 1y _1lx F T‘i (A.37)
T,0 + B,0 ( 231 + 232 23 2 4) ’ !
Can =C Fpo (X1 = Xo) ) (3
AM = Ut Fro 1_'_(@) (_lX +1x —1x _lX) P T!]
) Fro 21T g2 T A8 T

(A.38)

o[ (D) (7)o

T4+ B (X, + X, — X3 — Xg) | \ P/ \[T,

Como nos casos anteriores, a equagdo da taxa para a 3° reacdo € dada por:

7o = haCane = Ky L + 550 (C—B;l()f& )—(3;(3 - X4)} (5) <T?9;) (A4
Onde:
Cpo  Concentragio inicial de benzeno, (kmol.m™?)
k; Constantes cinéticas da equacdo de Arrhenius, (m?®.kg_l.s™!)
P Pressao do reator, (atm)
B Pressao na entrada do reator, (atm)
r; Taxa de reacdo por unidade de massa de catalisador em cada uma
das etapas da reacdo, (kmol.kg_1.s™ 1)
Ty Temperatura do gds reagente, (K)
Tyo Temperatura de alimentacdo do gés reagente, (K)
X4 Conversao de benzeno na primeira etapa da reacio
X5 Conversao de benzeno na segunda etapa da reagcdo
X3 Conversao de anidrido maleico na terceira etapa da reacao
Xy Conversado de benzeno na quarta etapa da reacio

YB.0 Fragdao molar inicial de benzeno

Com relacdo aos parametros cinéticos da lei de Arrhenius das equagdes das taxas de
reacdo, fatores de freqii€ncia e energias de ativacdo, estes sdo apresentados na Tabela A.1, a

seguir (WOHLFAHRT e EMIG, 1980):
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Tabela A.1 — Parametros Cinéticos das Taxas de Reacdo da Oxidagdo Parcial de Benzeno a Anidrido

Maleico
Parametros ko, Ea;/Runiv
k1(m3.kgcat~t.s71) 4,280 x 10? —1,2660 x 10*
ko(m3.kgeat™t.s71) 7,010 x 10? —1,5031 x 10*
k3(m3.kgeat~t.s71) 2,590 x 10* —1,0794 x 10*
k4(m3.kgeatt.s71) 1,710 x 10° —1,3670 x 10*
Ea;

De forma andloga ao esquema apresentado por KONDO e NAKASHIO (1978) e
WOHLFAHRT e EMIG (1980), o sistema de reagdes em série e em paralelo para a segunda

reacdo considerada (WESTERINK ¢ WESTERTERP, 1988) € apresentado a seguir:

CoHg + gog 5 CLHY04 + 200, + 2H,0 (A.42)
15 k

CsHg + 702 = 6C0y + 3H,0 (A.43)

CyHy05 + 305 3 4C0, + HyO (A.44)

Utilizando-se o ar como fonte de oxigénio e considerando-se a seguinte composi¢ao:

* Oxigénio (O3) — 21%
¢ Nitrogénio (N3) — 79%
Na alimentacdo do reator ndo existe a presenca de anidrido maleico, diéxido de

carbono e dgua, logo Canro = Cco,0 = Ch,00 = 0, assim a conversdo em relagdo ao

benzeno (reagente limitante) é dada por (WESTERINK ¢ WESTERTERP, 1988):

Fpo—Fp  Fau n Feo, n Fu,0

= =Xg=X X X A .45
Fpy Fgo  Fpo  FIhpo b P ( )

Os fluxos molares dos componentes da reagdo sdo calculados por:

Fp=Fpo(l— X — X)) (A.46)
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9 15
Fo =0,21F4,0 — [FB@ <§X1 + ?Xg + 3X3>]

Fy =0,79F 4,0
Fanr = Fpo (X1 — Xa)
F002 = FB,O (2X1 + 6X2 + 4X3)

Frao = Fpo (2X1 +3Xs + X3)
Portanto:
1 1 0
Fr=Fpo+ Faro+ Fpo <—§X1 + §X2 + X3) = Iy = Z; F;
Definindo-se:

FAT,O
FB,O

RAT‘/B =

tem-se:

Fpo Fao  Fpo 1 1
o ’ O (X, + =X, 4 X
T Fro + Fro + Fro 5 + 52 + X3

1 1
Fr=1+Rap+1 <—§X1 + §X2 + Xg)

Utilizando a relagdo:

3

Y; =

]
e

Obtém-se:

(A.47)

(A.48)

(A.49)

(A.50)

(A.51)

(A.52)

(A.53)

(A.54)

(A.55)

(A.56)
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e Para o Benzeno:
Fpo(l—X;—X
yp = 0 ( L 2>1 (A.57)
Fpo+ Faro+ Fpo (—§X1 +5Xo + Xs)
Dividindo o numerador e denominador por g o, obtém-se:
1-X;—-X
yB = A=K X) (A.58)
1+ Rayp + 1 (—3X1 + 3 X0 + X3)
* Para o Oxigénio:
v — 0,21R 45 — 1 (X1 + 22X, + 3X3) (A.59)
O 14 Rayp + 1 (—5X1 + 51X, + X3) '
* Para o Nitrogénio:
0, 719R 4,
YN, = LB (A.60)
1+ Raryp +1(—3X1 + X0 + X3)
* Para o Anidrido Maleico:
X —-X
Yan = s : ) : (A.61)
1+ Rayyp +1(—5X1 + 5 X5 + X;)
* Para o Di6xido de Carbono:
2X; +6X, +4X,
Yoo, = 2% = 13) (A.62)
1+ Rarp+1 (—§X1 +5Xo+ X3)
* Paraa Agua:
2X, +3Xe + X,
Y0 = 2%, — f’) (A.63)
1+ Rarp+1 (—§X1 + 5 X2 + Xs)
As equagdes das taxas de reagdo sao dadas por:
r = kfchcgl = k:lCB (A64)
Ty = kyCpC& = kyCp (A.65)
rs = kQCAMCg3 == k?gCAM (A66)

Admite-se que todas as reac¢des sdo de 1° ordem devido ao grande excesso de ar

e conseqiientemente de oxigénio. Desta forma, a concentragdo de oxigénio pode ser con-

siderada constante. Para se obter a taxa de reacdo em funcdo da conversdo, com corre¢ao



124 Modelos Cinéticos

da temperatura e pressdo, utiliza-se a relagdo abaixo para a concentragdo, aplicada a reacdes

multiplas (FOGLER, 2002):
F; P Tyo
— ra — - A.67
o=cn(z) (7)(7) a7

Aplicando a relag@o acima para C'g e C'4)/, respectivamente, obtém-se:
FBo(l—Xl—XQ) P TgO
: — —= A.68
) 7 (A.68)

Cp=0Cr,
’ Fro+ Fpo (—3X1 + 35X + X3)

Dividindo o numerador e denominador por F7:

CB:CTO(FB,0> (1-X; — Xo) (5) (@) (A.69)
"\ F1p 1+ (?ﬁg) (—%X1+%X2+X3) Py 1y
Lembrando que:
F
YB,o = % € CB,O = YB,OCT,O

Entao:

Cpo(1—X; — X))
1+ypo (—1X1+ 11X + X;)

Cp =

P\ (T
() () e

Assim, a equacao da taxa para a 1° reacdo € dada por:

P\ (T
() (%) e

Cpo (1 —X; — Xy)

r :/{CB:]C
o ' 1+ypo (—5X1 + 3X2 + X3)

Da mesma forma para a 2° reagao:

Cgspo (1-X;—Xy)

r :]{JCB:]{J
’ ’ ’ I+ yBo (—%X1+%X2+X3)

P\ (T,
(@) (%) o

Para C'4y;:
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Fpo(Xi — X3)
Fro+ Fgo (—%X1 + %Xz + X3>

Cam = Crp

P\ (Ty
(7)(7) @

Cam = Crp < 7 ) I =) (5) (&> (A.74)
Fro/ |1+ ( Bv“) (=X + 11X, + X3) | \Jo/ \ T

Fro
P\ [Ty
(m) (%) o

Como nos casos anteriores, a equagdo da taxa para a 3° reacdo € dada por:

P\ [Ty
() (7)o

Cpo (X1 — X3)
1+ yBo (—%Xl + %X2 + Xz)

C'AM =

Cpo (X1 — X3)
1+ yBo (—%X1 + %X2 + X3)

T3 = ksCan = ks

Onde:

Cpo  Concentragdo inicial de benzeno, (kmol.m™?)

k; Constantes cinéticas da equacdo de Arrhenius, (m?®.kg_l.s™')

P Pressao do reator, (atm)

B Pressdo na entrada do reator, (atm)

T Taxa de reacdo por unidade de massa de catalisador em cada uma

das etapas da reacio, (kmol.kg_1.s™ 1)

Ty Temperatura do gds reagente, (K)

To Temperatura de alimentacdo do gés reagente, (K)

X4 Conversao de benzeno na primeira etapa da reacio

X5 Conversao de benzeno na segunda etapa da reagcdo

X3 Conversao de anidrido maleico na terceira etapa da reacao

ypo  Fragdo molar inicial de benzeno

Com relacdo aos parametros cinéticos da lei de Arrhenius das equagdes das taxas de
reacdo, fatores de freqii€ncia e energias de ativacdo, estes sdo apresentados na Tabela A.2, a

seguir (WESTERINK e WESTERTERP, 1988):
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Tabela A.2 — Parametros Cinéticos das Taxas de Reacdo da Oxidagdo Parcial de Benzeno a Anidrido

Maleico
Parametros ko, Ea;/Runiv
k1(m3.kgcat~t.s71) 4,280 x 10? —1,2660 x 10*
ko(m3.kgeat™t.s71) 7,010 x 10? —1,5031 x 10*
s (m3.kgeat~Ls) 2,590 x 10! ~1,0794 x 10*
ECLZ'
i = ) _— 5 T — K A.
k; = ko, exp ( R T) (K] (A.77)

A.3 Reacao de Oxidacao Catalitica de Etanol a Acetaldeido

O catalisador de 6xido de Fe-Mo utilizado no processo de obtencao do acetaldeido,
via oxidacdo do etanol, opera dentro de uma faixa de temperatura inferior a 300 °C, com
rendimento em acetaldeido superior a 95 % e conversdo total dos reagentes, apresentando

niveis muito superiores aos processos em que o acetaldeido € obtido atualmente.

MACIEL FILHO (1985) utilizou um modelo do tipo TEMKIN (1979) para a adsor¢ao
e reacdo quimica na superficie do catalisador e as equagdes das taxas para os compostos que
participam dessas reacdes na interpretacdo dos dados cinéticos que foram coletados obede-
cendo aos critérios de um modelo de reator plug flow (PFR), operando de modo integral e
praticamente isotérmico, permitindo ajuste pelo método dos minimos quadrados. No método
Temkin as etapas ndo precisam estar em equilibrio quimico, mas em regime permanente, e

utiliza-se o conceito de rotas.

A reacdo global para a oxidagdo do etanol a acetaldeido sobre catalisador de Fe-Mo

¢ dada por:

Utilizando-se o ar como fonte de oxigénio e considerando-se a seguinte composi¢ao:
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* Oxigénio (O3) — 21%
* Nitrogénio (Ny) — 79%
A conversdo com relagc@o ao etanol (reagente limitante) é:
X = DETO T BT (A.78)

NET0

Os fluxos molares dos componentes da reacdo em um ponto do reator onde a con-

versao de etanol € X sdo calculados por:

Fn, =0,79F 4R 0

F
Fo, = 0,21Fp0 — ( EQT’OX)
Fri,0 = FproX
Fgr = FET,O - FET,OX

Fac = FproX

Portanto:

> Ia
Z Fy = Fgro+ Fagro + E2T’OX

i=1

Definindo-se:

F
R — JARO

"~ Fero
Obtém-se:
5

ZE:1+R+O,5X

=1

(A.79)

(A.80)

(A.81)

(A.82)

(A.83)

(A.84)

(A.85)

(A.86)
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Utilizando as relagdes:
F;
;= A.87
Y=y (A.87)
P, = y;P (A.88)
Obtém-se:
0, 79RP
Py, = —F————— A.89
M T R+1+40,5X (A-89)
(0,21R—0,5X)P
Py = A.90
%" TR+ 1+0,5X (4.30)
XP
Py,o=————"7"— A91
H>0 R+1+ O, 5X ( )
(1-X)P
Ppr = ——mF—— A.92
P R+1+0,5X (A.52)
XP
Pyo=——"7"—""—" A.93
T R+140,5X (4.59)
A equacdo da taxa obtida por MACIEL FILHO (1985) € dada por:
R+ 1)2k1kyPo, P
P = ( + ) 12180 4 ET (A94)
kski PepPac + ki1 Pep + 2ko Po, + ksksPac Pr,o
Onde
P Pressdo do reator atm
Psc  Pressdo parcial do acetaldeido atm
Pco, Pressdo parcial do gas carbdnico atm
Prr Pressao parcial do etanol atm
Pr,0 Pressdo parcial da 4gua atm
Py, Pressao parcial do nitrogénio atm
Po Pressdo parcial do oxigénio atm

R Relacao molar na alimentacao de ar/etanol
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Tw Taxa de reacdo por unidade de massa de catalisador para a reagdo
de oxidacdo do etanol a acetaldeido sobre catalisador de Fe-Mo,
(NLmin~t.g_.})

X Conversao do etanol

Com relacdo aos parametros cinéticos da lei de Arrhenius da equacdo A.94, fatores
de freqii€ncia e energias de ativagao, estes sao apresentados na Tabela A.3 a seguir, conforme

os ajustes obtidos por DOMINGUES (1992):

Tabela A.3 — Parametros Cinéticos da Taxa de Reac@o Oxidagdo Catalitica de Etanol a Acetaldeido

Parametros ko, Ea;
k1 (NLmin™!.gcat™'.atm™") 1,702 x 107 -8734
ko(NLmin™!.gcat™'.atm™") 1,061 x 10° -11641
s (atm ™) 6,009 x 10~ -5080
k4(NLmin~t.gcat~!.atm™1) 1,796 x 102 -12567
k; = ko, exp (1’95%) : T = K] (A.95)

Os resultados obtidos na simulacido em estado estaciondrio para a taxa de reagdo de-
senvolvida por KONDO e NAKASHIO (1978) e WOHLFAHRT e EMIG (1980) sdo apresentadas
no Capitulo 3, enquanto que os resultados obtidos para as taxas de reacdo de oxidagdo parcial
de benzeno a anidrido maleico sobre catalisador de V5,035 desenvolvida por WESTERINK e
WESTERTERP (1988) e de oxidacdo de etanol a acetaldeido desenvolvido por MACIEL FI-
LHO (1985) sao apresentados no Apéndice B.



Apéndice B

Simulacao Estacionaria para diferentes

Modelos Cinéticos

Neste apéndice € estudado o comportamento estaciondrio do reator catalitico de leito
fixo monotubular para as reacdes de oxidacdo parcial de benzeno a anidrido maleico sobre
catalisador de V503 e de oxidacdo de etanol a acetaldeido sobre catalisador de 6xido de Ferro-
Molibdénio, através dos modelos cinéticos desenvolvidos por WESTERINK € WESTERTERP
(1988) e MACIEL FILHO (1985), respectivamente. As equacdes para as taxas de reacdo fo-
ram apresentadas no Apéndice A. Este estudo visa avaliar o comportamento do reator frente
a utilizacdo de diferentes taxas cinéticas para diferentes configuracdes de refrigeracido, com
o objetivo de se atingir um alto desempenho do reator, mostrando ainda sua compatibilidade
com outras reacdes industriais, o que tornam os procedimentos e a metodologia desenvolvi-

dos de uso geral.

B.1 Modelos Matematicos

A seguir sdo apresentadas as equacdes dos modelos matemdticos de reatores catali-
ticos de leito fixo desenvolvidos para as reagdes de oxidacdo parcial de benzeno a anidrido
maleico sobre catalisador de V,0j5 e de oxidacdo de etanol a acetaldeido sobre catalisador
de 6xido de Ferro-Molibdénio. Da mesma forma que no Capitulo 3, os modelos pseudo-
homogéneos desenvolvidos se baseiam nos trabalhos de JUTAN et al. (1977); MACIEL FILHO
(1989); Vasco DE TOLEDO (1999) e MORAIS (2004), os quais incorporam as capacidades
térmicas do fluido e do sélido, (pCp), e (pCp)s respectivamente, em seu equacionamento,

considerando assim de forma implicita a presenca do sélido.
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As equagdes adimensionalizadas dos modelos do reator catalitico de leito fixo mo-
notubular utilizando as equagdes das taxas de reacdo desenvolvidas por WESTERINK e WES-

TERTERP (1988) e MACIEL FILHO (1985) sdo:

Oxidacao Parcial do Benzeno a Anidrido Maleico:

* Balanco de Massa:

i=1,..3 (B.1)

8Xz . -@ef 1 8 < 6XZ> Ug 8Xz VopPB

8t N R? ;E " 87” _f 82 +5F370T“

* Balanco de Energia:

o7, Aef 10 o1, epsCpgus 0T,  pp > .
= —_— ( — +C—m;—AHRLT“ ’L:]_,...73

ot Cme;ar "or C,L 0z
(B.2)
onde: C'm = ¢(pCp), + (1 —€)(pCp),
* Balanco da Variacido da Quantidade de Movimento:
oP G (0P G?L
or__ G <_ i f*) (B.3)
ot peL \ 0z  pyd,gc
onde:
. (1—¢) 150(1 —¢)
= ( = ) (ﬁ> + 1,75
Hg
* Equacdo da Continuidade:
Apgus) _ (B.4)
0z

* Balanco de Energia do Fluido Refrigerante (configuragdo co-corrente):

oT, u, 0T, 4U
—_— = T, — T, B.5
ot L 0z + dtpTCpr( v ") (B-5)

* Balanco de Energia do Fluido Refrigerante (configuragdo contra-corrente):

oT, w, T,  4U

ot L 0z + dip,Cp, (T = T) (B.6)
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com as seguintes condi¢des de contorno:

r=0: 88_)7‘( = % =0 (simetria) (B.7)
r=1 88_): =0, % = Biy(T, — Ty) (para todo z) (B.8)
z=0 X=0 T,= ;:3, P = P]j:f’ T, = ;:; (para todo r) (B.9)
onde:
Biy, Numero de Biot térmico
Cp, Calor especifico do gés reagente, (kcal.kg=!. K—1)
Cpp Calor especifico da particula de catalisador, (kcal. kgt K1)
Cp, Calor especifico do fluido refrigerante, (kcal.kg= 1. K1)
Dy Difusividade efetiva radial, (m?.h—1)
d, Diametro da particula de catalisador, (1m)
dy Diametro interno do tubo do reator, (1)
fr Fator de atrito da equacdo de Ergun (FROMENT e BISCHOFF, 1990)
Fpo Vazio molar inicial de benzeno, (kmol.h~1)
G Velocidade méssica do gds reagente, (kg.m~2.h~!)
gc Constante de conversdo de unidades, (kcal kgt K1)
L Comprimento do reator, (m)
P Pressdo do reator, (atm)
=) Pressao na entrada do reator, (atm)
Prer Pressao de referéncia, (atm)
r Comprimento radial do reator adimensionalizado (r'/R;)
r; Taxa de reacdo por unidade de massa de catalisador em cada uma das etapas da
reacdo, (kmol kg 1.s71)
R, Raio interno do tubo, (m)
T, Temperatura de gas reagente, (K)
Tyo Temperatura de alimentacdo do gés reagente, (K)
T, Temperatura do fluido refrigerante, (K)

To Temperatura de alimentacdo do fluido refrigerante, (K)
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Trer Temperatura de referéncia, (K)

Ty Temperatura da parede do tubo, (K)

U Coeficiente global de transferéncia de calor, (kcal. m~2.h~1. K1)

Uy Velocidade superficial do fluido refrigerante, (m.h—1)

Us Velocidade superficial do gds reagente, (m.h—1)

Vo Vazio volumétrica inicial do gés reagente, (m®.h~1)

X; Conversdo em cada etapa de reacdo da oxidacao parcial do benzeno a anidrido

maleico sobre catalisador de V205 em relacdo a quantidade de benzeno alimen-
tado
2 Comprimento axial do reator adimensionalizado (z'/L)

AHp Entalpia de reacfo, (kcal.kmol™1)

€ Porosidade

Aef Condutividade térmica efetiva radial, (kcal. m~'.h=1. K1)
g Viscosidade dinAmica do gés reagente, (kg.m~'.h™1)

PB Massa especifica aparente do leito, (kgea;.mm™?)

Pg Massa especifica do gds reagente, (kg.m~3)

Pp Massa especifica da particula de catalisador, (kg.m )

Pr Massa especifica do fluido refrigerante, (kg.m~3)

B.2 Simulaciao em Estado Estacionario

Seguindo o mesmo procedimento utilizado nas simulacdes realizadas no Capitulo 3
para a reac¢do de oxidacdo parcial de benzeno a anidrido maleico sobre catalisador de V,Os3,
que utiliza o modelo cinético desenvolvido por KONDO e NAKASHIO (1978) e WOHLFAHRT
e EMIG (1980), as simulacdes em regime estaciondrio para as demais taxas de reagdo visam
o estudo da sensibilidade do reator frente a utilizacdo de diferentes configuracdes de refri-
geracdo e também da influéncia que o fluido refrigerante exerce sobre o comportamento do

reator.
Oxidacao Parcial do Benzeno a Anidrido Maleico:

Pela observacdo das Figuras B.1 a B.17, em regime estaciondrio, apresentadas a
seguir, este sistema apresenta as mesmas caracteristicas qualitativas obtidas para a taxa de
reacdo do Capitulo 3 (modelo cinético desenvolvido por KONDO e NAKASHIO (1978) e
WOHLFAHRT e EMIG (1980)), portanto as mesmas conclusdes sao validas para esta situagao,
¢ importante ressaltar que neste modelo cinético ndo ocorre a formacdo da benzoquinona

como subproduto.
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Figura B.1 — Perfil Axial da Temperatura Média Radial.
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Figura B.2 — Perfil Axial das Conversdes (Configuracdo Co-corrente).
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1
: IConverséo Total delBenzeno
Conversao de Benzeno a Anidrido Maleico -------
Conversao de Benzeno a CO, + Hy,O --------
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Figura B.3 — Perfil Axial das Conversdes (Configuracdo Contra-corrente).
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Figura B.4 — Perfil Axial das Conversdes (Configuracao Alternativa 1).
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Conversao

Figura B.6 — Distribuicdo da Temperatura ao longo do Reator (Configuracdo Co-corrente).
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Figura B.5 — Perfil Axial das Conversdes (Configuragdao Alternativa 2).
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Distribuigdo da Temperatura ao longo do Reator
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820

800

Posicédo Radial
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o
o
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Y

Figura B.7 — Distribuicdo da Temperatura ao longo do Reator (Configuragdo Contra-corrente).
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Figura B.8 — Distribuicao da Temperatura ao longo do Reator (Configuracdo Alternativa 1).
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Distribuicdo da Temperatura ao longo do Reator
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Figura B.9 — Distribuicao da Temperatura ao longo do Reator (Configuracdo Alternativa 2).

Temperatura (K)

Posicédo Radial

0.4

Posigao Axial

Figura B.10 — Distribuicdo espacial da Temperatura ao longo das coordenadas (r e z) do Reator

(Configuragdo Co-corrente).
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Figura B.11 — Distribui¢do espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das

coordenadas (r e z) do Reator (Configuracido Co-corrente).
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Figura B.12 — Distribuicdo espacial da Temperatura ao longo das coordenadas (r e z) do Reator

(Configuracdo Contra-corrente).
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Figura B.13 — Distribui¢do espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das
Temperatura (K)

Figura B.14 — Distribuicdo espacial da Temperatura ao longo das coordenadas (r e z) do Reator
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Figura B.15 — Distribui¢do espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das

coordenadas (r e z) do Reator (Configuracdo Alternativa 1).
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Figura B.16 — Distribuicdo espacial da Temperatura ao longo das coordenadas (r e z) do Reator

(Configuragdo Alternativa 2).
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Conversao

e
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Figura B.17 — Distribui¢do espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das

coordenadas (r e z) do Reator (Configuracdo Alternativa 2).

Oxidacao do Etanol a Acetaldeido:

A seguir € apresentada a simulag@o estaciondria do reator catalitico de leito fixo mo-
notubular para o modelo cinético desenvolvido por MACIEL FILHO (1985), como no caso an-
terior, os resultados mostram caracteristicas qualitativas semelhantes (Figuras B.18 a B.31).
Nesta reacao ndo ocorre a formagdo de subprodutos, somente acetaldeido e dgua, conforme
apresentado no Apéndice A. Além disso, esta reagdo se desenvolve a uma temperatura bem
mais baixa do que a do caso anterior, porém as mesma conclusdes sao validas para este sis-
tema, confirmando mais uma vez que os procedimentos € a metodologia desenvolvidos sdo

de uso geral.
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Temperatura (K)

Conversao
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Figura B.18 — Perfil Axial da Temperatura Média Radial.
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Figura B.19 — Perfil Axial das Conversdes.
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Distribuigdo da Temperatura ao longo do Reator
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Figura B.20 — Distribui¢do da Temperatura ao longo do Reator (Configuracdo Co-corrente).
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Figura B.21 — Distribui¢do da Temperatura ao longo do Reator (Configuracdo Contra-corrente).
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Distribuigdo da Temperatura ao longo do Reator
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Figura B.22 — Distribui¢do da Temperatura ao longo do Reator (Configuragdo Alternativa 1).
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Figura B.23 — Distribui¢do da Temperatura ao longo do Reator (Configuragao Alternativa 2).
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Figura B.25 — Distribui¢do espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das
coordenadas (r e z) do Reator (Configuracido Co-corrente).



icos

6t

1mne

ferentes Modelos C

i

d

2,

ionaria para

Simulacao Estac

148

—=

\

Temperatura (K)

i

)

f
j

1
I
TR
i

T

)

i

L
9]
«©
<

Posigao Axial

Figura B.26 — Distribui¢do espacial da Temperatura ao longo das coordenadas (r e z) do Reator

(Configuragdo Contra-corrente).
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Figura B.27 — Distribui¢do espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das

coordenadas (r e z) do Reator (Configuracdo Contra-corrente).
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Figura B.29 — Distribui¢do espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das
coordenadas (r e z) do Reator (Configuracao Alternativa 1).
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Figura B.30 — Distribuicdo espacial da Temperatura ao longo das coordenadas (r e z) do Reator

(Configuracido Alternativa 2).
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Figura B.31 — Distribui¢do espacial da Conversdo de Benzeno a Anidrido Maleico ao longo das

coordenadas (r e z) do Reator (Configuraciao Alternativa 2).



Apéndice C
Método da Colocacao Ortogonal

A seguir apresenta-se o desenvolvimento matematico da aplicacdo do método da co-
locagdo ortogonal para um modelo genérico de um reator catalitico de leito fixo monotubular
seguindo o procedimento apresentado por VILLADSEN € MICHELSEN (1978) para os casos

de regime estaciondrio e dindmico.

C.1 Modelo Dindmico Pseudo-Homogéneo Genérico para

um Reator Catalitico de Leito Fixo Monotubular

Balango de Massa:

oX _ 10 [0X], ,0x
ot —alrar

TW +615+’}/17”w (Cl)

Balanco de Energia:

oT 10 { QT} orT

EZQQFE TE +52%+72Tw (C.2)

Balanco da Variacdo da Quantidade de Movimento:

oP oP .
o s {% +73f ] (€.3)
* Equacdo da Continuidade:
0
55 (PgVe) =0 (C4)
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* Balanco de Energia do Fluido Refrigerante:

0Tr

oty
W = 64@ + 74(T(1, Z,t) — TR) (C.5)

com as seguintes condi¢des de contorno:

oxX oT
r=20 5 = W =0 (Simetria) (C6)
0X oT
r=1 = 0, o = Bin(Tr — T(1,21)) (para todo z) (C.7)
T, P T,
2=0: X=0 T= T:’;7 P = Przf, T, = TT; (para todo r) (C.8)

Onde o, B3;, 7y; sdo os pardmetros do modelo dindmico e as demais varidveis e para-

metros seguem a nomenclatura ja citada no Capitulo 3.

Fazendo a seguinte mudanca de varidvel, para evitar problemas de indeterminagao
no centro do reator:
u=r? (C9

Realizando as alteracdes equacdes do modelo ficam:

Balanco de Massa:

5_ — tu +51E+’V17’w (C.10)

0X : 0X 0’°X 0X
- ou ou?

Balanco de Energia:

o =t o T U +52$+’Y27"w (C.11)

oT 4 oT 9*T oT
> ou ou?

Balanco da Variacdo da Quantidade de Movimento:

oP oP

o Bs {E + 73]0*} (C.12)

* Equacdo da Continuidade:

0
5= (05 =0 (€13
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* Balanco de Energia do Fluido Refrigerante:

oTp . OTg
W = 64@ + "}/4(T(1, Z,t) — TR> (C14)

com as seguintes condi¢des de contorno:

0xX oT . : .
u=0 e finito (simetria) (C.15)

0X _, 9T _ Bu

u=1 =0 5T (Trh —T,20) (para todo z) (C.16)
T, P, T,
z2=0: X=0 T= Trg;, P = Per’ T, = Tr; (para todo u) (C.17)

C.1.1 Colocacao Ortogonal Dupla

A seguir € apresentado a discretizacdo simultanea das coordenadas radial e axial
do modelo dinamico do reator, através da aplicacdo da colocacio ortogonal dupla. Com a
discretizagdo, o sistema de equacdes diferenciais parciais (EDPs) se transforma entdo num
sistema de equacdo diferenciais ordindrias (EDOs). O qual pode ser integrado para se obter os
perfis das varidveis dependentes nos pontos de colocacao radial e axial gerados pelo método
da colocagdo. Portanto, as equacoes que descrevem o comportamento dinamico do reator nos

pontos de colocacao ficam da seguinte forma:

* Balanco de Massa:

dXZ ] nir nz
L = day > [ARip +wiBR ) Xi+ B Y AZjpXip+mru(Xiy, Tij) (C.18)
k=1 k=0

- Z ARntr,k’Xk,j

X i = —=t C.19
nd ARntr,ntr ( )

Xio=0 (C.20)
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* Balanco de Energia:

nir

z —4a22 ARZHuZBRm]TkﬁﬁzZA inTin+72Rw (X5, Ti ) (C21)
k=0

dT;
dt

0.5BiTr — > ARpir i Tk

Tor = L= C.22
i ARntr,ntr + 05Blh ( )

T,
< (C.23)

Tio =
" Tref

* Balanco da Variac¢do da Quantidade de Movimento:

dP
= B Z AZj Py + st (C.24)
P,
Py= -2 C.25
"= B (C.25)
* Equacdo da Continuidade:
(pgVy); = (pgVy); 1 =G (C.26)
* Balanco de Energia do Fluido Refrigerante:
dTR
Z AZ; Tr, +1a(T(1, 2,t) — Tg,) (C.27)
T,
Tr, = —~ C.28
Ro= (C.28)
Onde:
1=1,...,nr
j=1,...,nz
nr Nimero internos de pontos de colocagdo na direcao radial
ntr Numero total de pontos (internos + parede) de colocacdo na direcdo

radial
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Leito Fixo Monotubular: 155
nz Numero internos de pontos de colocagao na direcdo axial
1 Indice do ponto de colocagio na varidvel radial
J Indice do ponto de colocagio na varidvel axial
AR, AZ Matrizes para a derivada primeira do método da colocagdo ortogonal

para direcao radial e axial, respectivamente
BR, BZ Matrizes para a derivada segunda do método da coloca¢do ortogonal

para direcdo radial e axial, respectivamente
O sistema de EDOs resultante pode ser entdo integrado com relacdo ao tempo utili-

zando os softwares de dominio publico LSODAR ou DASSL, para se obter o comportamento

dinamico do reator.

C.2 Modelo Estacionario Pseudo-Homogéneo Genérico para

um Reator Catalitico de Leito Fixo Monotubular:

Com relacdo ao regime estaciondrio, o modelo do reator tem a seguinte forma:

* Balanco de Massa:

0X 10| 0X

e aestl;a [rﬁl + Bestiry, (C.29)
* Balanco de Energia:

aT 10 | dT

5 = ozestg;a [TW} + Bestary, (C.30)

Balanco da Variacao da Quantidade de Movimento:

@ = ~vestf* (C.31)
0z
* Equacdo da Continuidade:

0
5, (PaVe) =0 (C.32)

Balanc¢o de Energia do Fluido Refrigerante:

% _ Besta(T(1, 2, t) — Tr) (C.33)
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com as seguintes condi¢des de contorno:

0xX oT . .
r=0 S-=45-= 0 (simetria) (C.34)
0X oT
r=1 o = 0, 5 = Bin(Tr — T(1,21)) (para todo z) (C.35)
T, P, T,
=0: X=0, T=-2 pP==-" T,=2" :
2=0 0, T, B, T, (para todo r) (C.36)

Onde aest;, Pest;, vest; sdo os pardmetros do modelo estaciondrio e as demais

varidveis e parametros seguem a nomenclatura ja citada no Capitulo 3.

Fazendo novamente a mudanca de varidvel, para evitar problemas de indeterminagao

no centro do reator:

u=r? (C.37)
Substituindo no modelo, tem-se:

* Balanco de Massa:

0X 0 ?X

5 = 4aesty la—u +u B } + Bestiry, (C.38)
* Balanco de Energia:

oT oT o*T

5 = doesty [% + uw] + Bestary, (C.39)

Balanco da Variacdo da Quantidade de Movimento:

@ = ~vestf* (C.40)
0z
* Equacdo da Continuidade:
0
5, (PaVe) =0 (C.41)

Balancgo de Energia do Fluido Refrigerante:

% — Besta(T(1, 2,1) — T) (C.42)
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com as seguintes condi¢des de contorno:

ox 0T . : :
u=0 e e finito (simetria) (C.43)

0X _, 9T _ Bu

u=1 =" 30 3 (Tr —Tt1,2)) (para todo z) (C.44)
T, P, T,
z2=0 X=0, T= Trg:;’ P = Pr((i)f’ T, = T:; (para todo u) (C.45)

C.2.1 Colocacao Ortogonal Simples

Aplicando-se o método da colocag@o ortogonal simples, e discretizando a coorde-
nada radial do reator, o sistema de EDPs se transforma num sistema de EDOs. Integrando o
sistema obtém-se os perfis estaciondrios das varidveis dependentes nos pontos de colocacao
radial gerados pelo método da colocagdo ao logo do comprimento axial. Portanto, o sistema
de EDOs que descreve o comportamento estaciondrio do reator nos pontos de colocagao ra-

dial pode ser escrito da seguinte forma:

* Balanco de Massa:

nir

= daesty Y [ARix +wiBRi ] Xy, + Bestir (X, Th) (C.46)

k=1

dX;
dz

- Z ARnt’r,ka

Xotr = = c.47
' ARntr,ntr ( )

Xo=0 (C.48)

* Balanco de Energia:

ar 0T
= 40&68t2 [% + Uw] + 6682527“11, (C49)

oT
0z
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O.5B¢hTR - Z ARntr,ka
k=1

T, = C.50
' ARntr,ntr + 05Bzh ( )

T,
T, = 9% S1
=7 (C51)

* Balanco da Varia¢do da Quantidade de Movimento:

0
= qestf* (C.52)
0z
P,
Py = C.53
0 Pres ( )
* Equacdo da Continuidade:
(pgvg)j = (:Ong>j_1 =G (C.54)

* Balanco de Energia do Fluido Refrigerante:

%ﬂ — Besty(T(1, 2, ) — Tr) (C.55)
ya
T?"O
Ty = 7 (C.56)

Os indices e simbolos seguem a mesma nomenclatura apresentada anteriormente.

Da mesma forma que para o modelo dindmico, o sistema de EDOs resultante pode
ser entdo integrado utilizando os softwares de dominio piblico LSODAR ou DASSL, para se

obter o comportamento estaciondrio do reator.



Apéndice D

Propriedades Operacionais e de Projeto

do Reator

E muito comum na literatura ndo considerar a variagdo das propriedades fisico-
quimicas e coeficientes de transferéncia de calor e massa ao longo do comprimento do reator,
a qual pode levar a diferencas significantes nas predi¢des do comportamento estaciondrio e
dindmico do reator (MACIEL FILHO, 1989). As fontes da literatura para obter as correlacdes
dos coeficientes de transferéncia de calor e massa, as propriedades das substancias puras
e de mistura, dos catalisadores e do fluido refrigerante foram obtidas de MACIEL FILHO
(1985); FROMENT e BISCHOFF (1990); REID et al. (1987); DOMINGUES (1992); TRES-
MONDI (1995); AZEREDO (1996) ¢ VASCO DE TOLEDO (1999).

D.1 Reator Catalitico de Leito Fixo Monotubular

D.1.1 Propriedade Radial Média para uma determinada Posicao Axial

Para uma grandeza qualquer, por exemplo, 7" definida e continua numa superficie S,
pode-se fazer um célculo da temperatura média, 7},.4, em S pela integracio (DOMINGUES,
1992):

1 S
Toed = — / Tds (D.1)
S Jo

Para uma superficie circular e 7' = T'(r), ou seja, a grandeza T € s6 fun¢@o do raio,

tém-se:
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Figura D.1 — Secdo Transversal do Reator.

Secdo Transversal:

S =R}

Elemento de Area:

dS = 2mrdr

1 [
Tmed - _WR? /0 T2mrdr

Usando uma variavel adimensional para o raio, x = r/R;, resulta:

1 1
Tmed = 73 / TQ(JIRt)d(I'Rt)
R’E Jo

Finalmente:

1
s = / Td(z?)
0

(D.2)

(D.3)

(D.4)

(D.5)

(D.6)

Na aplicac¢do do método da colocagdo ortogonal trabalhou-se com o sistema de equa-

coes diferenciais adimensionalizadas, e empregou-se uma variavel radial adimensionalizada

quadratica, definida por:

2
2 T

TR

u—=—2x

Com isso, o cédlculo da grandeza média 7,4 fica:

(D.7)
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1
Tmed:/ Tdu (DS)
0

A qual pode ser determinada utilizando os programas de quadratura apresentados
por VILLADSEN e MICHELSEN (1978). Portanto, qualquer varidvel radial média para uma

determinada posicao axial do reator catalitico de leito fixo pode ser calculado por:

[ o= | [ Jau ©.9)

Onde | | representa uma varidvel qualquer.

D.1.2 Peso Molecular da Mistura

O peso molecular da mistura é dado por REID et al. (1987):

PMy = Ymeai PM; (D.10)
i=1
Onde:
PM, Peso molecular radial médio do gds reagente, (kg.kmol 1)
PM,; Peso molecular da substancia i, (kg.kmol 1)
Ymed,i Fragao molar radial média da substancia i

D.1.3 Viscosidade da Mistura

Para o célculo da viscosidade de mistura utilizou-se o método interpolativo de Wilke
(REID et al., 1987):

n

Yilb;

_ (D.11)
i=1 YiPij
j=1

Mg =

[1 + (%)l/z (PM]-PMZ-)IM] 2
i = ’ Y (D.12)
s (1 52))

g () (M
Gji = Qi (u) (PMj) (D.13)
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Onde:
PM,;
PM;
Yi

Yj

Hg

Hi

Hj

pi = f(T) (D.14)

Peso molecular da substincia i, (kg.kmol 1)

Peso molecular da substancia j, (kg.kmol 1)

Fragdo molar da substéncia i

Fracdo molar da substéncia j

Viscosidade dinAmica do gds reagente, (kg.m~1.h™1)
Viscosidade dinAmica da substancia i, (kg.m~'.h~1)

Viscosidade dinAmica da substancia j, (kg.m~'.h~1)

D.1.4 Condutividade Térmica da Mistura

Para o célculo da condutividade térmica de mistura utilizou-se do método interpola-

tivo de Wassiljewa, parecido na forma com o método de Wilke (REID et al., 1987):

Onde:
PM,;
PM
Yi

Yj

PUEED N L (D.15)

n

1/2 U 2
{1 + ()" (PP }

Ay = / (D.16)
5]
; P M,
= (32) (57 o1
A = f(T) (D.18)

Peso molecular da substancia i, (kg.kmol 1)
Peso molecular da substincia j, (kg.kmol 1)
Fracdo molar da substéncia i
Fracdo molar da substancia j

Condutividade térmica do gés reagente, (kcal. m~!.h~1. K1)
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i Condutividade térmica da substancia i, (kcal. m~'.h~L. K1)
L Viscosidade dinAmica da substancia i, (kg.m~'.h~1)
14 Viscosidade dinAmica da substancia j, (kg.m~'.h~!)

D.1.5 Calor Especifico da Mistura

O calor especifico molar da mistura € dado por REID et al. (1987):

Cpg =Y 4iCp; (D.19)
i=1
Cp; = f(T) (D.20)
Onde:
Cpy Calor especifico molar do gés reagente, (kcal.kmol 1K)
Cp; Calor especifico molar da substancia i, (kcal.kmol ' K1)
Yi Fracdo molar da substincia i

D.1.6 Entalpia de Reacao

A entalpia de reacdo padrdo é dada por REID et al. (1987):

n
298.15K
AH = ViNHjom, (D.21)
i=1
A corre¢do de A Hi com a temperatura € feita através dos calores especificos mola-

res, de acordo com:

5

T
AHp = AHEPSK 43 ", / CpidT (D.22)
1 2

98.16 K

=

O gas tendo sido considerado ideal, a entalpia de rea¢do nio varia com a pressao.
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Onde:

Cp; Calor especifico molar da substancia i, (kcal.kmol ' K1)
AHp Entalpia de reacdo, (kcal.kmol™t)

AH#®15K Entalpia de reagdo padrio a 298 K, (kcal.kmol ™)
AHgym, Entalpia de formagdo da espécie i, (kcal. kmol™1)

v; Coeficiente estequiométrico da substincia i, (kcal. kmol 1K ~1)

D.1.7 Densidade da Mistura

Utilizando a hipétese de gas ideal (REID et al., 1987):

Mot
Pmed‘/g = ntotRunTmed = P—%RunTmed (D23)
Portanto:
Mot PmedPMg
= = D.24
Pa V;] RunTmed ( )
Onde:
Mot Massa total do gas reagente, (kg)
Ntot Numero total de moles do gés reagente, (kmol)
PM, Peso molecular médio do gas reagente, (kg.kmol ™)
Ped Pressao radial média total do gds reagente, (atm)
Run Constante universal dos gases, (atm.m?.kmol 1. K1)
Tred Temperatura radial média do gés reagente, (K)
v, Volume de gds, (m?)
Py Massa especifica do gés reagente, (kg.m=3)

D.1.8 Difusividade Efetiva Radial

Nos processos cataliticos, hd fatores que dificultam a andlise da transferéncia de
massa em termos de difusividade efetiva. FROMENT e BISCHOFF (1990) recomendam que
o valor do nimero de Peclet mdssico radial, Pe),r, esteja entre 8 e 10. Fixou-se o valor 9 e

usou-se a correlagdo com a relagdo de dp/dt como segue:
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2\ 2
Peyr=90 (14194 (d_p) ] (D.25)
t
como:
Gd
PBMR = P (D26)
pg-@ef
assim:
Gd
Doy = P 5 (D.27)
£,9.0 [1 +19.4 (%) ]
Onde:
Des Difusividade efetiva radial, (m2.h~=1)
d, Diametro da particula de catalisador, (1m)
d; Didmetro interno do tubo do reator, (m)
G Velocidade méssica do gds reagente, (kg.m~2.h~!)
Peyr Numero de Peclet massico radial
Pg Massa especifica do gés reagente, (kg.m™3)

D.1.9 Condutividade Efetiva Radial

A transferéncia de energia no leito fixo de particulas de catalisadores ndo € um pro-
cesso trivial porque envolve muitos mecanismos além de uma estrutura geométrica complexa.
Portanto, € conveniente usar a condutividade térmica efetiva, \.r, que engloba todas as con-

tribui¢des para o transporte de energia exceto convecgdo por plug-flow.

FROMENT e BISCHOFF (1990) propuseram o uso de duas contribui¢des, estética e

dindmica, para o célculo da condutividade térmica efetiva radial da seguinte forma:

Aep = ST + AL (D.28)

A contribuicdo estatica resulta de mecanismos de transporte de calor por irradiacdao

e condugdo. Mecanismos estes que ocorrem na auséncia de fluxo.

O termo estatico é calculado da seguinte maneira:
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Onde:

QRv

QaRg

est
¢ d 1—
Def <1 +5—pO‘Rv) + ﬁl( e) (D.29)
Ag Ag T omsh ‘f"Yﬁ
] Ag
0.227 x 1073 /T +273.15\°
_ D.30
Ry 1+ 2(15—8)% ( 100 ) ( )
e (T+273.15\°
=0.227 x 1073 D.31
ars =0 X02—6< 100 ) 031
2
_ = D.32
7=3 ( )

Diametro da particula de catalisador, (m)

Emissividade térmica do sé6lido

Coeficiente de radiacdo entre vazios, (kcal.m™2.h 1 K™1)

Coeficiente de radiacdo entre particulas, (kcal. m=2.h~1. K1)

Coeficiente que depende da geometria da particula e da densidade do leito, com-
preendido entre 0.9 e 1.0

Porosidade

Condutividade térmica efetiva radial, (kcal m~t.h=t K1)

Condutividade térmica efetiva radial estdtica e dindmica, (kcal m~*h=t K1)
Condutividade térmica do gds reagente e da particula de -catalisador,
(kcalm~th LK1

Depende da densidade do leito (FROMENT e BISCHOFF, 1990)

A contribui¢do dindmica surge exclusivamente do transporte no fluido e é a manifes-

tacdo de transporte energético que corresponde ao transporte de massa por mistura descrito

pela difusividade efetiva radial. Quando a analogia entre transferéncia de massa e calor é

completa, a relacio abaixo pode ser escrita:

A= Ay PryRe, (D.33)

p=— 21 (D.34)

2
dp
1+ 46 (%)
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Re, = —* (D.35)
Hg
Pr, = Ci—’;“g (D.36)
Onde
Cp, Calor especifico do gas reagente, (kcal.kg™! . K1)
d, Diametro da particula de catalisador, (1m)
dy Diametro interno do tubo do reator, (m)
G Velocidade méssica do gds reagente, (kg.m~2.h~!)
Pr, Numero de Prandtl do gés reagente
Re, Numero de Reynolds do gés reagente
)\g}” Condutividade térmica efetiva radial dindmica, (kcal. m~'.h=1. K1)
Ag Condutividade térmica do gés reagente, (kcal. m~t.h~1. K1)
Lhg Viscosidade dinAmica do gés reagente, (kg.m~'.h™1)

D.1.10 Coeficiente de Conveccao na Parede Interna

Com relacdo ao coeficiente de convecgdo interno fez-se uso das correlacdes utiliza-

das por DOMINGUES (1992):

Para 0.003 < ‘jl— <0.03 com H= ‘;— :

N d d 0.83
Qs _ g d?.n( tG) Pr, (D.37)
Ag Hg

f*=0.116439 + 24.74203H — 1452.025H* + 24074H* — 0.00013H ~* (D.33)

Para j—f > 0.03:

Nu, = 0.03455Re, + 5.80664 (D.39)

Nu, = —2mp (D.40)
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awint
)\g
Hg

Calor especifico do gés reagente, (kcal.kg=!. K1)
Diametro da particula de catalisador, (1m)
Diametro interno do tubo do reator, (1)

Velocidade méssica do gds reagente, (kg.m—2.h™!)

Coeficiente de filme na parede interna, (kcal. m=2.h=1.K~1)

Condutividade térmica do gés reagente, (kg.m~*.h= 1. K=1)

Viscosidade dinAmica do gés reagente, (kg.m~'.h™1)

D.1.11 Temperatura de Parede

(D.41)

No célculo do coeficiente de filme externo serdo desprezados os efeitos das diferen-

cas de viscosidades do fluido refrigerante entre a temperatura de parede e a temperatura do

seio do fluido, com isso tem-se um cdlculo direto da temperatura de parede. Sejam os fluxos

de calor através da parede dos tubos do reator:

@, T
Qint = Amt - ef dr

Gint = 14i = O,y (T - Tw)

wnt

Jext = A = Qg (Tw - TR)

ext

Assim,

Qi (T = Top)dy = vy, (T — Tr)(dy + 2¢4)

resultando:

|: awint T—l—awethR (dt +261) i|
d¢

|:awint +awemt (dt+2€t) ]

Ty =

d¢

(D.42)

(D.43)

(D.44)

(D.45)

(D.46)
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Onde:

Aot Area de transferéncia de calor do lado do fluido refrigerante, (m?)
A Area de transferéncia de calor do lado do leito, (m?)

d, Diametro interno do tubo do reator, (m)

e Espessura da parede do tubo do reator, (m)

Qints Qezt  Fluxo de calor interno e externo, (kcal.m=2.h~!)

Q Taxa de transferéncia de calor, (kcal.h™!)

T, Temperatura na parede do tubo, (K)

O, Coeficiente de filme na parede externa, (kcal m=2.h—1 K1)
Qs Coeficiente de filme na parede interna, (kcal. m=2.h~1. K1)
Aef Condutividade térmica efetiva radial, (kcal. m~'.h=1. K1)

D.1.12 Coeficiente Global de Transferéncia de Calor

O coeficiente global de transferéncia de calor (U) € definido por:

1 1 er Aint 1 A
. D.47
U 0%} * >\t Amedl * 77y Ae:ct ( )
1 1 dy
i D.48
o Qo N 8er ( )
Nu,\
Cpyy = (D.49)
0,8 033 (L
Nu, = 0,036(Re.)”°(Pr,)” (—) (D.50)
dceq
pr, = CPritr (D.51)
Ar
4p,updceg
= D.52
ke. 7 [dc? — (dy + 2e;)?] 0-52)
Ain - Aea:
Apeds = (Aint = Acat) (D.53)

Aint
ln < Aeaﬁt
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Acat
A
Amedl
Cpr

D.2

Aggr = 7(dy + 2¢,)L (D.54)

Aint = 7TdtL (DSS)

Coeficiente de filme na parede externa, (kcal. m~—2.h—1 K1)
Coeficiente de filme na parede interna, (kcal. m=2.h=1.K~1)
Condutividade térmica efetiva radial, (kcal m~t.h=t K1)
Condutividade térmica do fluido refrigerante, (kcal. m~>h=1.K~1)
Condutividade térmica do material do tubo, (kcal. m~'.h= . K~1)
Massa especifica do fluido refrigerante, (kg.m™3)

Viscosidade dinAmica do gés reagente, (kg.m~'.h™1)

Area de transferéncia de calor do lado do fluido refrigerante, (m?)
Area de transferéncia de calor do lado do leito, (m?)

Area média logaritmica de transferéncia de calor

Calor especifico do fluido refrigerante, (kcal.kg=!. K1)
Diametro da carcaga, (m)

Diametro equivalente da carcaga, (m)

Diametro interno do tubo do reator, (1)

Espessura do tubo do reator, (m)

Comprimento do reator, (m)

Numero de Nusselt

Numero de Prandtl

Numero de Reynolds do fluido refrigerante

Coeficiente global de transferéncia de calor, (kcal. m~2.h~1. K1)

Velocidade do fluido refrigerante, (m.h=!)

Reator Catalitico de Leito Fixo Multitubular

Nesta se¢do sdo apresentadas as correlacdes para os coeficientes de transferéncia de

calor e os fatores de atrito para o lado do casco e as propriedades fisico-quimicas do gis

reagente utilizadas no cédlculo do modelo interno aos tubos.
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D.2.1 Correlacoes para o Coeficiente de Transferéncia de Calor

Os coeficientes de transferéncia de calor sdo divididos com relagdo ao escoamento
do fluido refrigerante, sendo utilizadas correlagdes especificas para a regido de fluxo cruzado

ao feixe de tubos e para o fluxo paralelo (regido da janela).

D.2.1.1 Coeficiente de Transferéncia de Calor para o Fluxo Cruzado

O coeficiente de transferéncia de calor para o fluxo cruzado em um feixe de tubos é

dado por (GNIELINSKI e GADDIS, 1979):

Para 10® < Re.. < 10%:

htrd htrd
5SS = (D.56)
T lbank ™ lrow of tubes
Para 0.7 < Pr.. < 700:
h'rd
/\_7" row of tubes =03 + \/Ng”lam + Né’,turb (D57)

Onde:

Netam = 0.664v/Reee(r/ Prec) (D.58)

0.037Re . Pre.
2
| +2.443Re-01 (Prgc - 1)

NC,turb = (D59)

0.7 (%-3)

Ja=14 g5 (L +0.72)

(D.60)

comV=1—Fseb>louV¥V=1—-7Fseb<l
ab

Onde a € a distancia transversal relativa entre os tubos e b a distancia longitudinal

relativa entre os tubos.

Os numeros de Reynolds e Prandtl para o fluxo cruzado sido dados por:

uma:vdt Pr

Re,, = ———— (D.61)
Lor
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Pr.. = CZ;’"“’“ (D.62)

D.2.1.2 Coeficiente de Transferéncia de Calor para a Regiao da Janela

O coeficiente de transferéncia de calor para a regido da janela é dado por (WEISMAN,

1959):
Para 2.5 x 10* < Re,, < 10°:
htr D 1
~EE = CRely Pri (D.63)
Onde:
€ d(i T
Re,, = —2%ell (D.64)
Moy
Para o arranjo de tubos em forma de tridngulo equilétero:
t tup
C =0.026 | — | —0.06, for 1.1 <— <15 (D.65)
dt dt
Para o arranjo quadrado:
tup t
C =0.042 | — ) —0.024, for 1.1<—<1.3 (D.66)
dy dy
Onde Dy p € didmetro hidraulico e u., € velocidade do fluido refrigerante na regiao
da janela.

D.2.2 Coeficientes de Atrito

Os coeficientes de atrito também sao divididos de acordo com fluxo de escoamento
do fluido refrigerante. Sdo consideradas também correlagdes especificas para o fluxo do

fluido refrigerante através dos orificios existentes entre a chicana e os tubos.

D.2.2.1 Coeficientes de Atrito e Queda de Pressao para a Regido da Janela

O fator de atrito e a queda de pressdo na regido da janela é dada por (SLIPCEVIC,
1978; PARKER € MOK, 1968):
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fuin = 286Re )™ + 2.2 (D.67)

Com o nimero de Reynolds sendo calculado usando o didmetro hidrdulico e:
APy = 22 fii? (D.68)
win 9 win Yep .

D.2.2.2 Coeficientes de Atrito e Queda de Pressao para o Fluxo Cruzado

A queda de pressdo para o fluxo cruzado € dada por:

AP, = feCNT%ugc (D.69)
Onde NT é nimero de tubos no feixe e f.. o coeficiente de atrito no escoamento

cruzado. Os coeficientes de atrito para o fluxo laminar e turbulento para o fluxo cruzado

através de um feixe de tubos sdo dados por GNIELINSKI € GADDIS (1979).

D.2.2.3 Fluxo através dos Orificios das Chicanas

AP,, = fppT“p (D.70)

Com o coeficiente de atrito, f,,, dado por (ADAMSKA-RUTKOWSKA et al., 1984):

0.0426

fpo = 635.2 (1 - ) Re,) +0.963(1 — f,) (D.71)

o

Para Rep, < 2000 com:

(d) — d})m
(2\/31512”, — Wdf)

fr= (D.72)

e fro = 9.58Re; %9 onde Re,, > 2000.

po

Re,, € o nimero de Reynolds baseado em d = d, — d; e u = ucp.
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D.2.3 Correlacoes e Propriedades Fisico-quimicas da Mistura Reagente

As seguintes equacdes foram utilizadas para avaliar as propriedades fisico-quimicas

do gés reagente:

D.2.3.1 Densidade do Gas Reagente

Uma vez que o processo considerado € realizado a baixa pressdo, o lei do gas ideal

pode ser aplicada, e a densidade do gds pode entdo ser usada na forma:

P PM,

Pg = R, (D.73)
Onde:
P Pressdo total, (atm)
PM, Peso molecular radial médio do gés reagente, (kg.kmol ™)
Run Constante universal dos gases, (atm.m?.kmol 1. K1)
T Temperatura do gas reagente, (K)
Ag Massa especifica do gés reagente, (kg.m=3)

D.2.3.2 Viscosidade do Gas Reagente

Para as condi¢des sobre as quais € esperado que o reator seja operado, a viscosidade

do gas reagente pode ser calculado por (REID ef al., 1987):

 26.69(PM,T,)?

Ly = TN (D.74)
Onde:
o Diametro equivalente da esfera, (°A)
Q, Integral de colisao
PM, Peso molecular radial médio do gds reagente, (kg.kmol 1)
T, Temperatura do gas reagente, (K)
Ly Viscosidade dinAmica do gés reagente, (kg.m~'.h™1)

A integral de colisdo € uma funcao fortemente relacionada com a temperatura e pode

ser calculada usando a equacdo de Neufeld (REID et al., 1987):
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A C E

Q, =
T+B * exp(D T*) * exp(F T*)

(D.75)

kT ~ . .
Onde 7% = -, k e ¢ sdo constantes caracteristicas do gés. Para o caso do Ar, os

valores numéricos sao (REID et al., 1987):

A =1.16145 B =0.14874 C = 0.52487
D =0.77320 E =2.16178 F = 243787

D.2.3.3 Condutividade Térmica do Gas Reagente

A equacdo modificada de Eucken pode ser usada (REID et al., 1987):

A = (3.52 + 1.32%) P“—AZ (D.76)
com:
Ag = %Z (D.77)

Onde:
Cpg, Capacidade térmica a pressdo constante, (J. kg~ . K1)
Cpg, Capacidade térmica a volume constante, (J.kg=1. K1)
PM, Peso molecular radial médio do gds reagente, (kg.kmol 1)
T, Temperatura do gds reagente, (K)
Lhg Viscosidade dinAmica do gés reagente, (kg.m~'.h™1)

D.2.3.4 Capacidade Térmica do Gas Reagente

As mudangas da capacidade térmica do gds reagente a pressdo constante (C),) para

os diferentes estados do reator pode ser avaliada através do polindomio (REID et al., 1987):

Cpy = CPVAPA+ (CPVAPB)T, + (CPVAPC)T; + (CPVAPD)T;  (D.78)

Para o oxigénio:
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CPVAPA=6.713 CPVAPB = 0.879 x 1076
CPVAPC =4.170 x 107% CPVAPD = —2.544 x 107

Para o nitrogénio:

CPVAPA =17.440 CPVAPB = 0.324 x 1072
CPVAPC =6.400 x 107 CPVAPD = —2.790 x 107°

D.2.3.5 Difusividade Massica do Gas Reagente

A difusividade massica (D 45) do componente B em A pode ser calculada pela equa-

cdo de Chapman-Enskong (BIRD et al., 2004) derivada da teoria cinética:

%
0.0018583 (T; (ﬁ + PJ1VIB>>
PospQlap

Dyp = (D.79)

1
Comogyp = %(UA +O’B) €Eap = (€A€B)2
Onde €245 € funcao de :—‘; e da temperatura do gas, sendo ajustado pelo polindmio

de Chebyshev de quarta ordem.

D.3 Dados Operacionais e de Projeto do Reator

D.3.1 Reator Catalitico de Leito Fixo Monotubular

Tabela D.1 — Parametros Utilizados na Simulagdo em Estado Estaciondrio para a Reacdo de Oxidacao

Parcial de Benzeno a Anidrido Maleico

Dados Operacionais e de Projeto

Parametros de Projeto Mecanico

Comprimento do Reator, () 3,5
Diametro Interno do Casco, (m) 0,030
Diametro Externo do Tubo, (m) 0,025
Espessura da Parede do Tubo, (m) 0,000889

Propriedades do Fluido Refrigerante
Densidade do Fluido Refrigerante, (kg.m~3) 1791,0
Calor Especifico do Fluido Refrigerante, (kcal.kg—t. K1) 0,373078
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Condutividade Térmica do Fluido Refrigerante, (kcal.m~'.h~ 1. K1) 0,284607
Viscosidade do Fluido Refrigerante, (cP) 1,9
Temperatura de Alimentacdo do Fluido Refrigerante, (K) 750,15
Velocidade do Fluido Refrigerante:, (m.h™1) 100

Propriedades da Mistura Reagente

Concentragdo Inicial de Benzeno, (mol.m™=3) 0,000467
Temperatura de Alimentacio da Mistura Reagente, (K) 750,15
Fluxo molar de Benzeno na Alimentagdo, (kmol.h~') 0,002262
Velocidade Mdssica dos Gases, kg.m~2.h™1) 7500
Relacdo Ar/Benzeno na Alimentagdo 67

Propriedades da Particula de Catalisador
Diametro da Particula de catalisador, (m) 0,0025
Condutividade Térmica da Particula de Catalisador, (W.m 1. K1) 7,0

D.3.2 Reator Catalitico de Leito Fixo Multitubular

Tabela D.2 — Parametros Utilizados na Simulagdo em Estado Estaciondrio para a Reacdo de Oxidacao

Parcial de Benzeno a Anidrido Maleico

Dados Operacionais e de Projeto

Parametros de Projeto Mecanico

Comprimento do Reator, (1m) 3
Diametro Interno do Casco, (m) 4,652
Diametro Externo do Tubo, (m) 0,03180
Abertura da Janela, (Didmetro Interno do Casco, %) 20
Bypass, (m) 0,020
Arranjo Geométrico do Feixe de Tubos Triangular (30°)
Pitch, (m) 0,04293
Numero de Chicanas 3
Numero de Células na Regido de Escoamento Cruzado 4
Nuimero de Células na regido da Janela 2
Diametro dos Orificios nas Chicanas, () 1,0157
Numero de Tubos 10352

Propriedades do Fluido Refrigerante

Densidade do Fluido Refrigerante, (kg.m —3) 1791,0
Calor Especifico do Fluido Refrigerante, (J.kg’1 KD 1562,0
Condutividade Térmica do Fluido Refrigerante, (W.m 1. K 1) 0,331
Viscosidade do Fluido Refrigerante, (N.s~1.m™2) 1.9 x 1073

Temperatura de Alimentacdo do Fluido Refrigerante, (K) 670,0



178 Propriedades Operacionais e de Projeto do Reator

Temperatura de Alimentagdo do Fluido Refrigerante?, (K) 670,0
Temperatura de Alimentacio do Fluido Refrigerante®, (K) 670,0
Vazio Volumétrica de Alimentacio do Fluido Refrigerante, (m>.s~1) 0.20
Vazio Volumétrica de Alimentacio do Fluido Refrigerante®, (m3.s~1) 0.20
Vazio Volumétrica de Alimentacio do Fluido Refrigerante?, (m3.s~1) 0.20

@ Regido de Escoamento Co-corrente (Configuracio Alternativa 1)

b Regido de Escoamento Contra-corrente (Configuragio Alternativa 1)

Propriedades da Mistura Reagente

Concentragdo Inicial de Benzeno, (mol.m=3) 0,315
Temperatura de Alimentacdo da Mistura Reagente, (K) 665,0
Velocidade da Mistura Reagente, (m.s~ 1) 2,0
Viscosidade da Mistura Reagente, (IV.s~1.m™2) 3,1x107°
Condutividade Térmica da Mistura Reagente, Wm LK1 0,0488
Difusividade Efetiva no Leito Catalitico, (m?.s~1) 3,2 x 1074

Propriedades da Particula de Catalisador

Raio da Particula de catalisador, (i) 0,00144
Capacidade Térmica da Particula de Catalisador (pC,,),, (J.kg=1. K1) 9,63 x 10°
Condutividade Térmica da Particula de Catalisador, (W.m 1. K1) 0,211
Difusividade Efetiva da Particula de Catalisador, (m2.s™1) 3,66 x 1077

D.4 Definicao dos Parametros dos Modelos do Reator Mul-
titubular
As relagOes das dreas de escoamento para os fluxos cruzado e paralelo do fluido

refrigerante no lado do casco do reator multitubular, R4g,, ¢ = 1...9, usados na formulag¢do

das equagdes 4.1 a 4.11 sdo definidas por:

QC a'ep (Z - 1)])

R = R = —
A e (1,9) AT e (4, )

Aep (1, 7) Aee (1,7 + 1)

R S A WL R S A —
A2 e (i, ) AT (i)

Qe (Z,j — 1) Qe (z,j + 1)

R = R = —-a-m
AL aec (Zyj) AEG aep <Z7j)
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Gep (2 — 1,7 . ‘
Rag, = H Rup — Qe (1 —1,7)
v ’ o aec (Z’j)
Aec (Za] - 1)
R = ——°
AP Qep (4, 7)

Onde a..(7, j) e a.p(i, j) sdo as dreas de escoamento dos fluxos cruzado e paralelo,

respectivamente.



