CENTRO UNIVERSITARIO FEI
FERNANDO AUGUSTO ROMERO DOS SANTOS

ACOPLAMENTO TERMICO DAS REACOES DE DESIDRATACAO DO ETANOL E
HIDRODEALQUILACAO DO TOLUENO EM REATOR MULTIFUNCIONAL

Sao Bernardo do Campo

2019



FERNANDO AUGUSTO ROMERO DOS SANTOS

ACOPLAMENTO TERMICO DAS REACOES DE DESIDRATACAO DO ETANOL E
HIDRODEALQUILACAO DO TOLUENO EM REATOR MULTIFUNCIONAL

Dissertagdo de Mestrado apresentada ao Centro
Universitario FEI para obtengdo do titulo de
Mestre em Engenharia Quimica com énfase em
Processos Quimicos e Biotecnologicos.
Orientado pelo Prof. Dr. Luis Fernando
Novazzi.

Sao Bernardo do Campo

2019



Romero dos Santos, Fernando Augusto.

ACOPLAMENTO TERMICO DAS REACOES DE
DESIDRATACAO DO ETANOL E HIDRODEALQUILACAO DO
TOLUENO EM REATOR MULTIFUNCIONAL / Fernando Augusto
Romero dos Santos. Sdo Bernardo do Campo, 2019.

113 £ il

Dissertacdo - Centro Universitario FEI.
Orientador: Prof. Dr. Luis Fernando Novazzi.

1. reator multifuncional. 2. acoplamento térmico. 3. desidratagdo
etanol. I. Novazzi, Luis Fernando, orient. II. Titulo.




centro

universitario _ . Mestrado
APRESENTACAO DE DISSERTACAO
ATA DA BANCA EXAMINADORA
Proarama de Pés-Graduacio Stricto Sensu em Enaenharia Quimica PGQ-10

Aluno: Fernando Augusto Romero dos Santos

Matricula: 417109-6

Titulo do Trabalho: Acoplamento térmico das reacbes de desidratacdo do etanol e hidrodealquilagdo do

tolueno em reator multifuncional.

Area de Concentracdo: Engenharia Quimica

Orientador: Prof. Dr. Luis Fernando Novazzi

Data da realizacao da defesa: 25/02/2019 ORIGINAL ASSINADA

Avaliacdo da Banca Examinadora:

S&o Bernardo do Campo, / /

MEMBROS DA BANCA EXAMINADORA

Prof. Dr. Luis Fernando Novazzi Ass.:
Prof. Dr. Jodo Guilherme Rocha Pogo Ass.:
Prof. Dr. Roger Josef Zemp Ass.:

A Banca Julgadora acima-assinada atribuiu ao aluno o seguinte resultado:

APROVADO [X] REPROVADO [ ]

VERSAO FINAL DA
DISSERTACAO

APROVO A VERSAO FINAL DA DISSERTACAO
EM QUE FORAM INCLUIDAS AS RECOMENDAGOES DA

Aprovacdo do Coordenador do Programa de Pds-graduacéo

BANCA EXAMINADORA

Prof. Dr. Ricardo Belchior Torres

Versdo 2016



Dedico este trabalho aos

familiares e amigos.



AGRADECIMENTOS

Ao Centro Universitario FEI, pela infraestrutura oferecida, e aos funcionarios pela
receptividade e disponibilidade para auxiliar.

A Coordenagio de Aperfeicoamento de Pessoal de Nivel Superior - Brasil (CAPES)
pelo apoio dado a este trabalho por meio da bolsa de estudo - Codigo de Financiamento 001.

Aos professores presentes na instituigdo, em especial a todos do departamento de
engenharia quimica que contribuiram diretamente para minha formacao.

Agradeco principalmente ao prof. Novazzi, ndo s6 pelas orientacdes, mas também pela
dedicagao e disponibilidade para ajudar no que fosse possivel.

Aos professores Jodo G. R. Poco e Roger J. Zemp por aceitarem avaliar o trabalho e
contribuirem para este com suas proposicoes.

A todos que de alguma forma apoiaram e contribuiram para minha formacao.



¢ .
As perguntas que vocé faz determinam

9
as respostas que vocé obtém.

= Desconhecido



RESUMO

Estudos sobre intensificagdo de processos, que visam transformar a estrutura das plantas
quimicas, tornando-as mais compactas, seguras, de maior eficiéncia energética e menor impacto
ambiental, aumentam cada vez mais. Uma das propostas ¢ a utilizacdo de reatores
multifuncionais, possibilitando realizar um acoplamento térmico, em que a energia necessaria
para a conducdo de uma reagdo endotérmica é obtida pela energia liberada em uma reagdo
exotérmica, dispensando ou reduzindo o uso de utilidade. Neste trabalho, foi estudada a reagdo
de desidratacdo do etanol acoplada termicamente com a hidrodealquilagdo do tolueno. Essa
escolha se deveu a importancia de etileno e benzeno, produtos dessas reagdes, na industria
petroquimica. Foi feita a modelagem matematica do reator, escrevendo-se o balango material,
de energia e a perda de carga no equipamento, admitindo-se um meio pseudo-homogéneo. As
leis cinéticas foram tomadas da literatura e as analises feitas em regime permanente e transiente.
A solucdo deste sistema foi realizada pelo software MATLab, por solugdo direta de EDO’s no
estudo de regime permanente, em um problema de valor inicial para o escoamento paralelo, e
por diferengas finitas para o estudo de escoamento contracorrente e em regime transiente. Com
uma geometria definida, estudou-se um caso base e posteriormente avaliou-se a influéncia de
alguns parametros de processo na conversao das reagdes, visando a otimiza¢do da producdo de
ambos produtos. Mostrou-se que o acoplamento sugerido ¢ factivel, com perfis controlados de
temperatura no reator e baixa perda de carga, atingindo conversoes superiores a 80% para as
duas reagdes. A melhor condi¢do obtida no escoamento paralelo foi simulada em escoamento
contracorrente e foi possivel aumentar a conversao do tolueno para 99%. O estudo em regime
transiente apresentou o efeito de perturbacdes nas temperaturas e vazdes de entrada, obtendo-
se dindmicas bastante rapidas, da ordem de décimos de segundo, nas variaveis de saida do

problema.

Palavras-chave: reator multifuncional; acoplamento térmico; desidratagao etanol.



ABSTRACT

Studies on process intensification, which aim on transforming the structure of chemical plants,
making them more compact, safer, energy efficient and less harmful to the environment, are
increasing more and more. One of the proposals of this work is the use of multifunctional
reactors, which, in addition to the reaction, combine another unit operation in the same
equipment. With thermal coupling the energy required to carry out an endothermic reaction is
supplied by the energy released in an exothermic one, reducing the use of utilities. In this work,
ethanol dehydration coupled with hydrodealkylation of toluene was studied. This choice was
due to the importance of ethylene and benzene, products of these reactions, in the petrochemical
industry. The mathematical model of the reactor was based on material and energy balances
and pressure drop in the reactor, considering a pseudo-homogeneous model. The kinetic laws
were taken from the literature and the analyzes were done on a steady and transient state. The
steady state model, constituted by a system of ODEs, was solved in MATLab, in an initial value
problem for the parallel flow, whereas the countercurrent flow and dynamic one was analyzed
by using the finite difference method. With a defined geometry, a base case was studied and
the influence of some process parameters in the conversion of the reactions was evaluated,
aiming the optimization of the production of both products. It was shown that the coupling
suggested is feasible, with controlled temperature profiles in the reactor and low pressure drop,
reaching conversions above 80% for both reactions. The best condition in the parallel flow was
simulated in countercurrent flow increasing the toluene conversion to 99%. The transient study
showed the effect of disturbances in the temperatures and inlet flow rates on outlet variables,

with fast dynamics, in the order of tenths of a second.

Keywords: multifunctional reactor; thermal coupling; ethanol dehydration.
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1 INTRODUCAO E JUSTIFICATIVAS

O processo industrial tem como principal meta garantir o maior lucro sem que se perca
qualidade. Para que isso ocorra, deve-se elevar a produtividade e aumentar a competitividade
no mercado. Assim, hd um foco muito grande em se descobrir e se desenvolver novas rotas
tecnoldgicas que permitam reduzir os custos associados a producao.

Grande parte dos estudos recentes visam transformar a estrutura das plantas quimicas,
tornando-as mais compactas, seguras, de maior eficiéncia energética ¢ menor impacto
ambiental, tornando assim o processo mais sustentavel. Essa busca aumentou a aplicacao do
conceito de intensificagdo de processo nos Ultimos anos, que tem como ideia principal a
integracdo de operacdes unitdrias visando a reduzir o numero de equipamentos € o
reaproveitamento material e energético (STANKIEWICZ; MOULIJN, 2000).

A Figura 1 apresenta um levantamento do nimero de publicacdes, utilizando como base
de pesquisa a plataforma ScienceDirect, detalhado anualmente desde 1998 e o acimulo de
trabalhos anteriores a este periodo, sobre intensificagdo de processos, focando na integracao

energética que pode ser feita através de acoplamentos de reacdes.

Figura 1 — Publicagdes relacionadas a intensificacdo de processos e acoplamento térmico
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Nota-se que a partir de 2006 este tipo de estudo tem se tornado mais frequente nas
principais publicagdes mundiais, sempre em busca de desenvolver e modificar conceitos que
permitam melhorar a producao atual.

O etileno ¢ uma matéria-prima muito utilizada nos processos petroquimicos, por possuir
diversas utilidades, que vao desde a producao de 6xidos até a confec¢ao de polimeros que sdao
utilizados abundantemente como ¢ o caso das variacdes de polietileno. Por ser um composto
insaturado e de cadeia curta, ele apresenta uma alta reatividade, tornando-o muito eficaz em
diversas reagdes. A matéria-prima de quase toda a produgdo do etileno vem de fontes nao

renovaveis, como mostra a Figura 2.

Figura 2 — Matéria-prima utilizada na producao global do etileno em 2016
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Fonte: Mitsubishi Chemical Techno-Research.

http://www.lpgc.or.jp/corporate/information/program5_Japan2.pdf

Com o aumento do custo dos derivados de petroleo, a producdo do etileno vem se
tornando cada vez mais cara. Uma rota alternativa de produgdo ¢ a utiliza¢do do etanol como
matéria-prima, um caminho que se mostra bastante prospero, principalmente no Brasil. Isso se
deve a producdo de etanol através da fermentacdo da cana agucar, que resultaria em uma rota
ambientalmente mais adequada. Como apresenta a Figura 3, o Brasil ¢ o segundo maior
produtor de etanol do mundo, atras apenas dos Estados Unidos, mas ainda com potencial de

crescimento.
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Figura 3 — Produ¢do mundial de etanol
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Fonte: Renewable Fuels Association. http://www.ethanolrfa.org/resources/industry/statistics/#1454098996479-
8715d404-e546

Consolidar a produgdo de etileno a partir do etanol permite a integragdo dos processos,
desenvolvendo assim “biorefinarias™ capazes de produzir etileno vindo de fontes renovaveis.
Além de todas as vantagens ambientais que este tipo de fonte propicia, também tornaria a
producdo de etileno independente do petroleo, criando assim uma enorme vantagem
competitiva diante de oscilagdes de prego imposta pelos grandes produtores.

Outro tipo de matéria-prima que tem grande utilidade nas industrias petroquimicas sdo
0s compostos aromaticos, como o benzeno, por exemplo. Esse componente se destaca por sua
versatilidade e alta reatividade, sendo matéria-prima para inimeras substancias, tais como
ciclohexano e etilbenzeno, que sdo intermedidrios para a obtengao de estireno e de nylon. Uma
das rotas de produgdo de benzeno ¢ através de hidrodealquilagdo do tolueno. A producao do
tolueno normalmente ¢ maior que a necessidade de mercado e, por isso, diversos paises
transformam parte da sua produgcdo em benzeno, visando equilibrar a demanda, quando este
possui uma maior atratividade comercial (FOLKINS, 2011).

As implementagdes de novas formas de producao geralmente conflitam com o alto custo
associado a esta mudanga. Uma alternativa que pode viabilizar estas produgdes, principalmente
ampliar a producao do “etileno verde”, € a integracao de processos. Nesse contexto, o presente
trabalho envolve o estudo do acoplamento térmico de reagdes, integrando a produgao de etileno
e benzeno em um reator multifuncional, por meio da desidratagdo do etanol e da
hidrodealquilagdo do tolueno. Isso pode ser bastante atraente para industrias petroquimicas,
pois seriam obtidas duas matérias-primas relevantes (etileno e benzeno) e de forma

energeticamente autossustentavel, reduzindo custos de operacao e de capital.
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2 OBJETIVO

Este trabalho tem como objetivo estudar a desidratacdo do etanol para que se possa
tornar a produgdo de “etileno verde” mais viavel. A proposta estd apresentada no objetivo geral,

que sera estudada segundo as etapas estipuladas pelos objetivos especificos.

2.1 OBJETIVO GERAL

Estudo do acoplamento térmico das reagdes de desidratagdo do etanol e

hidrodealquilagao do tolueno em um reator multifuncional.

2.2  OBJETIVOS ESPECIFICOS

a) modelagem e simulacdo em regime permanente do reator multifuncional;
b) analise de diferentes condigdes operacionais do reator;
¢) modelagem e simulagdo do equipamento em regime transiente;

d) analise dindmica do sistema.
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3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

A proposta deste capitulo ¢ abordar os fundamentos tedricos importantes para a
elaboracdo e execucdo deste estudo, partindo do conceito geral de intensificagdo de processos
para fundamentar a configuragdo adotada. Dentre os topicos apresentados estdo presentes os
conceitos de intensificacao de processos com enfoque no uso de reatores multifuncionais para
acoplamento térmico de reacdes e as principais caracteristicas das reagdes de desidratagao do

etanol e hidrodealquilacao do tolueno.

3.1 INTENSIFICACAO DE PROCESSOS

Uma das primeiras defini¢des para intensificacao de processos foi de Ramshaw, um dos
pioneiros neste estudo, em 1995. Durante a abertura da primeira Conferéncia Internacional em
Intensificacdo de Processos, ele definiu o conceito de intensificagdo como sendo uma estratégia
para reduzir drasticamente o tamanho da planta quimica e ainda assim atingir os objetivos de
producdo, seja diminuindo o tamanho dos equipamentos ou eliminando algumas operacdes
unitarias (STANKIEWICZ; MOULIJN, 2000).

Porém, a definicio dada por Ramshaw limita a intensificacdo de processo ao
dimensionamento dos equipamentos. Em sua pesquisa, Lutze et al. (2010) adiciona, além da
redu¢do de tamanho, outros aspectos na defini¢do do conceito de intensificagdo, como a
diminui¢do do consumo de energia, custos, residuos gerados € o aumento da seguranca do
processo, sem reduzir a qualidade do produto. Sugere-se a classificagdo de intensificacao de

processos em quatro principios:

a) integragdo de operagdes: unidades integradas no mesmo equipamento;

b) integracdo de fun¢des: mais de uma fungdo ocorre simultaneamente no
equipamento;

c) integragdao de fendmenos: mais de um fendmeno ocorre na unidade;

d) aprimoramento de um fendmeno: melhoramento devido as modificagdes ao

comparar com um equipamento tradicional.

A Tabela 1 mostra alguns exemplos de reatores intensificados que foram classificados

de acordo com os quatro principios apresentados anteriormente.



Tabela 1 — Exemplos e classificacdao de reatores multifuncionais
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Exemplos de reatores intensificados

Principios Reator de Reator de Reator de disco .
. - . Micro reator
membrana mistura estatica rotativo
~ Unidades de
Integracao de
operagdes reator ¢ i i i
p membrana
Integracao de Conversao e Conversao,
fungdes separagao contato e mistura
Reacdo, Reacao,

Integracao de

Reacdo, difusdo

transferéncia de transferéncia de

fendmenos em membrana
massa e calor massa e calor
. Transferéncia Transferéncia
. . Transferéncia de . P
Aprimoramento Reagdo convectiva de difusiva de
massa e calor
calor massa e calor

Fonte: Lutze et al. 2010 p. 548

De forma mais ampla do que aquela proposta por Lutze (2010), Stankiewicz e Moulijn
(2000) divide a intensificacao de processo em dois grandes grupos: equipamentos € métodos.
A intensificacdo de processos em equipamentos consiste no desenvolvimento de novos
equipamentos capazes de realizar mais de uma fung@o ou aprimorar a eficiéncia do processo.
J& quando se avalia a categoria de métodos, tem-se o desenvolvimento de novas formas
operacionais, podendo até utilizar equipamentos tradicionais, para se atingir melhorias no
processo. Diferentemente do primeiro grupo em que se desenvolve um novo equipamento com
geometria e func¢des adaptadas para o processo a classificacdo de métodos propde a mudanca
na forma em que o processo ¢ conduzido, como por exemplo a utilizagdo de colunas de
destilagdo como reatores, permitindo que ocorra de forma simultanea a reagdo e separagao de
alguns componentes em um sé equipamento. A Tabela 2 apresenta esquematicamente alguns

exemplos desta divisao.



Tabela 2 — Classifica¢do de intensificacdo de processos
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INTENSIFICACAO DE PROCESSOS

Equipamento Métodos
Com reagdes  Sem reacoes Reator Separagoes Energia
.. .. . . e . Outros
quimicas quimicas | multifuncional hibridas alternativa
EXEMPLOS
Reatorde = Misturadores  Reatores de Adsor¢do por  Ultrassom Fluidos
disco rotativo estaticos fluxo reverso membrana supercriticos
Energia
Reator de Trocadores Destilagao Destilacao por solar
mistura de calor reativa membrana
compactos Micro-
Micro Reator de ondas
reatores Trocador de membrana
calor de Campos
Reator micro canais Extrusao elétricos
trocador de reativa
calor

Fonte: Stankiewicz e Moulijn, 2000 p. 24

Além dos dois grupos citados, também € possivel criar subdivisdes: os equipamentos

podem ser separados por contemplarem ou ndo reagdes. Ja os métodos sdo divididos em trés

grupos principais, sendo eles: reatores multifuncionais, separagdes hibridas e fontes alternativas

de energia, que sao os pontos mais recorrentes quando se analisa intensificagdo de processos.

Existem outros pontos que podem ser estudados, porém, por serem menos recorrentes, foram

agrupados na categoria de outros métodos.

Babi, Cruz e Gani (2016) abordam intensificagdo de processos como um evento ciclico,

esquematizado na Figura 4. Sempre que um processo ¢ consolidado pode-se reavaliar seus

resultados e propor novas modificagdes.



Figura 4 — Ciclo caracteristico da intensificagdo de processos
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Fonte: Autor “adaptado de” Babi, Cruz e Gani, 2016, p. 8
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A intensificacdo comega partindo da analise de um caso-base, uma forma de produgao

ja conhecida. Desta forma, ¢ possivel identificar pontos que podem ser melhorados e definir

objetivos. Metodologias alternativas sdo testadas para aprimorar o processo, seja reduzindo a

geracdes de residuos, aumentando a conversdo obtida na reagdo ou reduzir os impactos

ambientais. Alguns segmentos sdo amplamente estudados para que se atinja tais objetivos,

como elencado a seguir:

a) materiais: projetos de operagdes unitarias com novos materiais que permitem combinar

mais de um fendmeno no mesmo equipamento;

b) energia: integrar energeticamente os processos envolvidos na produgao.

O préximo topico apresenta as configuracdes mais utilizadas nos reatores multifuncionais,

apresentando seu embasamento tedrico, exemplos esquematicos e aplicagdes.
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3.1.1 Reatores multifuncionais

Dentre as diversas possibilidades de intensificacdo de processos, uma consiste na
utilizagdo de reatores multifuncionais. Este tipo de reator integra, além da reagdo quimica,
outras operacgdes fisicas, como por exemplo separacdo ou acoplamento térmico. Desta forma,
pode-se obter diversos beneficios como aumentar a produtividade, atingir seletividades mais
altas, reduzir o custo de equipamentos e o uso de fontes energéticas (SUNDMACHER, 2010).

As operacdes mais frequentes para serem integradas no reator sdo as de separagdo,
processos mecanicos e transferéncia de calor. Na Tabela 3 sdo apresentados alguns tipos de

reatores multifuncionais.

Tabela 3 — Tipos de reatores multifuncionais
Operacio integrada Reator multifuncional

Destilagao reativa
Absorcao reativa
Adsor¢ao reativa
Separagao Cromatografia reativa
Reator de membrana
Extragdo reativa
Cristalizagao reativa
Precipitacao reativa

Cominuic¢ao reativa
Filtragdo reativa
Extrusdo reativa

Processo mecanico

Troca térmica Acoplamento térmico
C¢lulas combustivel diretas

Fonte: SUNDMACHER, 2010, p. 193

As vantagens de se utilizar reatores multifuncionais dependem do sistema adotado. Em
alguns, a reagdo pode facilitar a separacdo dos componentes ou em casos em que a reacao €
limitada por equilibrio, esta pode ser favorecida com a retirada de alguns compostos. A Tabela

4 apresenta algumas vantagens ao utilizar este tipo de equipamento.
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Tabela 4 — Vantagens dos reatores multifuncionais
Vantagens

Aumento da velocidade/conversao/ seletividade de reacdes
Melhora na qualidade do produto
Aumento na vida util do catalisador
Reduz a quantidade de equipamentos
Reduz custos operacionais

Beneficios de integragdo energética

Fonte: SUNDMACHER, 2010, p. 193

Apesar de melhorar diversos pontos, nem sempre ¢ possivel a utilizagdo de reatores
multifuncionais. A Tabela 5 apresenta algumas desvantagens ao utilizar este tipo de

equipamento, o que pode limitar sua utilizagao.

Tabela 5 — Desvantagens dos reatores multifuncionais
Desvantagens

Tecnologia relativamente nova
Processo com comportamento complexo
Operacgdes e aplicacdes limitadas
Problemas ao projetar, modelar e controlar o processo
Altos custos de desenvolvimento
Operagdo mais complexa

RiSCOS a0 aumentar a escala
Fonte: SUNDMACHER, 2010, p. 193

Liu (2007) apresenta trés etapas para determinar quais operagdes podem favorecer a

reagdo, de modo a:

a) entender a reagdo e fazer um estudo sobre seu mecanismo, termodinamica e cinética;
b) identificar as limitagcdes do processo, sejam elas devido a cinética, termodindmica

ou transporte;
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c) superar as limitagdes através de principios de engenharia, novo catalisador para

melhorar cinética, aumentar a transferéncia de calor e massa etc.

A integragdo geralmente altera o perfil de temperatura ou concentragdo dentro do reator.
Em casos limitados por cinética ou equilibrio termodindmico, manter um composto em baixa
concentragdo pode ser favoravel, utilizando assim métodos de separagdo como destilagao
reativa ou a implementagdo de membranas.

As separagdes reativas, detalhadas no proximo tépico, sdo frequentemente estudadas

para que se obtenham conversdes maiores € produtos mais puros em um mesmo equipamento.

3.1.1.1 Separacgoes reativa

Ramshaw et al. (2008) classifica as separacdes reativas, unidades em que a separacao

estd integrada ao sistema reacional, em:

a) destilagdo;
b) extragdo;
c) absorg¢ao;
d) adsorgao;
€) membrana;

f) cristalizacdo.

As principais vantagens de combinar estas operagdes estdo na economia tanto no custo
quanto na energia utilizada, além de aumentar a eficiéncia da rea¢do. A seguir, algumas das
operagoes citadas sdo detalhadas para uma melhor exemplificacdo do funcionamento deste tipo

de integracdo, comec¢ando por sistemas de destilacdo reativa, que sdo os mais utilizados.

3.1.1.1.1 Destilacdo reativa

Utiliza do principio da destilagdo para remover produtos volateis, o que em alguns casos,
de acordo com as relagdes termodinadmicas e/ou cinética, aumenta a conversdo da reagdo. Sua
construcdo ¢ similar a uma coluna de destilagdo, porém inclui-se o catalisador em seus estagios.

Algumas vantagens da utilizacao deste método sao:



b)

d)

g)
h)

)
k)
D
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simplifica¢do do processo: uma redug@o no custo acontece, pois, a quantidade de
etapas envolvidas no processo normalmente ¢ reduzida. O processo de producao do
metil acetato, por exemplo, requer dois reatores e oito colunas de destilagao. Agreda
et al (1990) conseguiram realizar esta produ¢do com uma coluna reativa e duas
colunas de separagdo;

aumento da conversao: ao remover o produto do meio reacional, a reacdo ¢
deslocada para formacao de mais produtos;

aumento da seletividade: em alguns casos, um dos reagentes ¢ mais reativo com o
produto formado do que com os demais reagentes, gerando reacdes indesejaveis,
como por exemplo a producgdo de etilbenzeno a partir de benzeno e etano. Como o
etilbenzeno ¢ mais reativo com o etano do que o benzeno, ao remové-lo do meio
reacional evita-se a formacao de subprodutos, como mostra o estudo de Qi e Zhang
(2004);

reducdo da quantidade relativa de catalisador por produto formado;

aumento da seguranga do processo, pois este opera com uma menor quantidade de
equipamentos;

reducdo da quantidade de energia requerida;

remocao de azedtropos;

multifuncionalidade, ao envolver mais de um processo;

reducao de subprodutos;

integracao energética, operando em temperaturas favoraveis a troca térmica;
controle de reagdes altamente exotérmicas;

reducdo de problemas de pontos quentes durante a reagao.

O maior problema na aplicagdo deste método € o custo de desenvolvimento. Estudos de

modelagem e a constru¢do em escala piloto sdo etapas caras no processo, além da dificuldade

de redimensionamento para a escala industrial.

A vantagem de utilizar uma coluna de destilagdo reativa fica evidente ao se comparar a

producdo de acetato de metila pela rota convencional com a produgdo através do processo

integrado, como ilustrado pelos fluxogramas da Figura 5.
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Figura 5 — Fluxograma convencional e intensificado para produgdo de acetato de metila
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Fonte: Autor “adaptado de” Stankiewicz, 2003, p. 139

Os sistemas de separacdo reativa sdo utilizados geralmente em esterificagdes,
eterificagdes e alquilagdes. (TUCHLENSKI et al., 2001). Além disso, algumas hidrogenagdes
e a hidrodesulfuriza¢do também podem ser operadas desse modo (HARMSEN, 2007).

Todos os sistemas de separacdo reativa seguem o0s mesmos principios basicos
apresentados. Outras operagdes utilizadas sdo as extragdes e adsorgdes reativas, as quais sao

detalhadas no topico seguinte.

3.1.1.1.2 Extrac¢do e adsor¢do reativa

De forma geral, as condi¢gdes de uso destes processos sdo semelhantes aos apresentados
para a destilagdo reativa, podendo-se aplicar a maioria das caracteristicas anteriormente
apresentadas nestes dois casos.

A extragdo reativa ¢ a integragao da reagdo quimica com um processo de extracao por
solvente. Assim como visto na destilagdo reativa, este processo, além de diminuir os custos,
pode aumentar a seletividade e eficiéncia da reagdo, removendo produtos do meio reacional e
favorecendo a reacdo principal. O modo de operacdo da extracdo reativa consiste em adicionar
um segundo liquido no reator, que seja um solvente seletivo para remover o produto desejado.

Por exemplo, em uma bromacao de dialcool em fase aquosa ¢ necessario evitar que o segundo
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grupo OH também reaja com o bromo, a adi¢do de um hidrocarboneto na mistura reacional
extrai o alcool monosubstituido, prevenindo assim a outra substitui¢ao (KRISHNA, 2002).

A adsorcdo ocorre paralelamente a reagdo e, por reter algumas substancias, também
podem aumentar a conversao da reagdo. Contudo, diferente dos outros métodos, a adsor¢ao tem
uma desvantagem particular que € a necessidade realizar um processo de dessor¢ao do produto,
que nem sempre ocorre rapidamente. No estudo de Kulprathipanja (2002), utiliza-se este
método para reagdes de hidrogenagdo, resultando em boas seletividades, mas ndo ha registros
de situacdes comerciais que a utilizem.

Além dos sistemas reativos, outro tipo de separagdo muito utilizada é a separacdo por
membrana, que utiliza o principio de difusdo para separar os componentes, como pode ser visto

de forma mais detalhada a seguir.

3.1.1.1.3 Reatores de membrana

Este tipo de reator vem despertando muito interesse nos ultimos anos, por ser uma forma
de separagdo efetiva, permitindo a remoc¢do continua de produtos até o final da reacdo. A
constru¢do na forma de reator tubular ¢ a mais comum para este tipo de processo. Algumas
membranas, por possuirem tanto uma boa resisténcia térmica quanto mecanica, suportam
diversos tipos de reagdes. Um exemplo dessas membranas sdo as paredes porosas
confeccionadas com paladio e prata, que permitem a difusdo de hidrogénio.

Muitos estudos empregam este tipo de reator com membranas de paléddio para separagao
de hidrogénio, pois além de se facilitar a reacdo pela retirada de um produto, também se permite
a obtencdo de H, com alto grau de pureza. Yu (2011) utilizou um reator de membrana, como
ilustrado na Figura 6, para aumentar a seletividade de estireno na desidrogenacao do
etilbenzeno. Além do aumento na seletividade, a utilizagdo de membrana também permitiu que
o etilbenzeno atingisse conversdes superiores quando comparada com processos em reatores

tradicionais.



31

Figura 6 — Reator de membrana para produgado de estireno
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Fonte: Autor “adaptado de” Yu 2011, p. 250

Rahimpour (2011a) utiliza este tipo de configuragdo para a producao de hidrogénio pela
desidrogenacao da decalina em um reator termicamente acoplado com as reagdes de Fischer-
Tropsch (FT). Além da membrana externa para a separagdo do hidrogénio, foi utilizada uma
membrana no centro do reator para a retirada da 4gua formada pelas reacdes de FT, como mostra

a Figura 7, favorecendo, desse modo, as duas reagdes.
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Figura 7 — Reator de dupla membrana para reagdo de Fischer-Tropsch
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Fonte: Autor “adaptado de” Rahimpour 2011a, p. 4919

Além dos sistemas de separacdo, reatores com troca térmica sdo amplamente utilizados

em diversos processos. O tdpico seguinte aborda suas caracteristicas e aplicacdes.

3.1.1.2 Reatores de troca térmica

Reatores do tipo tanque agitado sao utilizados para conduzir diversas reagdes. Nestes
reatores, a troca térmica pode ocorrer basicamente de duas formas, com a implementagdo de
sistemas de refrigeracdo ou aquecimento, com camisa ou serpentina, ou a utilizagdo de um
trocador de calor externo com a recirculagdo do meio reacional. Além destes dois tipos, a Tabela
6 apresenta algumas caracteristicas referentes a troca térmica quando a reagdo ocorre em
reatores tubulares ou em trocadores de calor compactos, sendo uma das principais
caracteristicas o coeficiente de troca térmica por volume, que determina a capacidade de troca
térmica pelo volume do equipamento, obtido pela multiplicacao do coeficiente de transferéncia

pela area especifica.
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Tabela 6 — Tipos de reatores com troca térmica
Trocador de calor

compacto Reator batelada
Reator de Reator batelada
Processo Material  Offset strip com trocador de
troca tubular com dupla camisa
sinterizado fins calor externo

Re=1000  Re=2000

Tlustragdo j/E— _ :L}_ g |h£|
Area especifica 400 200 400 10 2,5
/m?m?
Coeficiente de
transferéncia de 3500 5000 500 1000 400
calor global (U)
/W-m 2K
Coeficiente de
troca térmica por 1400 4000 200 10 1
volume
/KW-m>-K!

Fonte: ANXIONNAZ et al, 2008, p. 2031

Pode-se observar que mesmo com sistemas de troca térmica como camisas externas e/ou
serpentinas, os reatores na forma de tanque nao apresentam um bom desempenho, com
coeficiente de troca térmica por volume na ordem de 10 kW-m=-K!, enquanto um reator
tubular alcanga valores de 200 kW-m3-K.

Outros tipos de reatores surgem como solugdo para este problema: promover reagoes
em trocadores de calor compactos, como por exemplo os trocadores a placa, que podem ter
coeficiente de troca térmica por volume de 1400 kW-m=-K!, ou mesmo em reatores tubulares
com troca térmica como apresentado anteriormente, obtendo uma performance muito superior

aos tradicionais reatores do tipo tanque. Conduzir reagdes de forma continua também propicia
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muitas vantagens na troca térmica, ao afetar o valor do coeficiente de transferéncia, e no
processo, ao eliminar etapas entre ciclos (ANXIONNAZ et al, 2008).
Dautzenberg e Mukherjee (2001) citam trés formas de realizar transferéncia de energia

junto a reagdes quimicas:

a) reacdo em trocadores de calor: ¢ o método mais comum, conduzir a reagao dentro
de um trocador de calor, permitindo o controle de temperatura das duas correntes.
Nesse caso, reatores tubulares com particulas de catalisadores no seu interior sdo
frequentemente utilizados;

b) acoplamento térmico de reagdes: ao invés de utilizar fluidos para aquecer / resfriar
as reagdes, utiliza-se outra reacdo. Dessa forma, o reator opera com uma reagao
endotérmica e uma exotérmica paralelamente (mais informacdes na se¢ao 3.1.2)

c) acumulo de energia: ocorre na forma de escalonada, ou seja, primeiro a reagao
exotérmica ¢ conduzida, liberando calor e fazendo com que essa energia seja
absorvida pelas particulas do leito. Em seguida, a reacao endotérmica tem lugar e

absorve a energia contida nas particulas.

3.1.2 Acoplamento térmico de reacdes quimicas

O acoplamento térmico de reacdes quimicas consiste na utilizacdo da energia gerada

o~

pela reacdo exotérmica para sustentar a endotérmica. Para que isso seja possivel,
imprescindivel que a reacdo exotérmica ocorra em um patamar de temperatura superior a
endotérmica, fazendo com que exista for¢a motriz para a troca de calor (RAHIMPOUR et al.,
2012).

Diversos estudos sdo feitos buscando combinagdes possiveis para os acoplamentos
energéticos. Porém, ndo basta que estas combinagdes sejam apenas possiveis, elas devem ser
atrativas do ponto de vista industrial. Um exemplo dessa atratividade acontece em reagdes que
resultem em produtos de uma mesma categoria ou familia. Rahimpour et al. (2012) fizeram um
levantamento das principais publicacdes sobre o assunto no periodo de 1994-2011, as quais

foram divididas em trés tipos de acoplamento, sendo eles:

a) acoplamento direto;
b) acoplamento regenerativo;

c) acoplamento recuperativo.



35

Os topicos a seguir abordam as principais carateristicas dos trés tipos de acoplamento

citados.

3.1.2.1 Acoplamento direto

Neste tipo de acoplamento, as reagdes ocorrem no mesmo meio reacional, fato que
evidencia a sua principal limitagdo. Por ocorrem simultaneamente, as duas reacdes devem
possuir catalisadores seletivos e que suportem as mesmas condigdes de temperatura e pressao.
Duas configuragdes podem ser utilizadas para este tipo de acoplamento: simultdneo ou em
estagios. No acoplamento direto simultaneo, os catalisadores sao uniformemente misturados na
mesma zona reacional. J4 no acoplamento direto sequencial sdo construidos leitos distintos para

cada catalisador. A Figura 8 indica a diferenca entre estas configuragoes.

Figura 8 — Configuragdes reacionais para acoplamento direto

(a) (b)

Produtos Produtos

o ® o. ¢ | Catalisador|Catalisador
Catalisador [%3® %0 ®® reacao reagio

reacio S 0% o exotérmica | exotérmica
°
endotérmica | ® ®e®,@ b

°
A o°.00
e®o Catalisador
reacio

T endotérmica

Reagentes Reagentes

Fonte: Autor “adaptado de” RAHIMPOUR, 2012, p. 500
Este tipo de acoplamento pode ser utilizado combinando reacdes de oxidagao e redugao,
desidrogenacao e hidrogenagdo, hidratacdo e desidratagdo, entre outras. Pode-se citar alguns

exemplos de estudos anteriores como:

a) oxidagdo do metano e reforma de metano por vapor (CHEN et al., 2006);
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b) hidrogena¢do do benzeno a ciclohexano e desidrogenagao do etilbenzeno a estireno
(ABASHAR, 2004);
¢) metanacao de dioxido de carbono e desidrogenacao de etilbenzeno a estireno (QIN

et al., 2003).
O préximo tipo de acoplamento a ser apresentado € o acoplamento regenerativo.
3.1.2.2 Acoplamento regenerativo

No acoplamento regenerativo as reagdes ocorrem na mesma zona reacional, mas ndo de
forma simultdnea, como no caso do acoplamento direto. Esse tipo de acoplamento ¢
caracterizado pela operacao em ciclos, nos quais a transferéncia de energia ocorre pelo acimulo
de energia na estrutura do reator, paredes e catalisador. Primeiro ocorre um ciclo de reagao
exotérmica, aquecendo o meio reacional e, na sequéncia e em fluxo contrario, ocorre a reacao
endotérmica, que absorve energia das zonas anteriormente aquecidas. A Figura 9 ilustra este

tipo de acoplamento.

Figura 9 — Estagios do acoplamento regenerativo

Produtos Alimentacéio
(reacao exotérmica) (mistura endotérmica)
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da reacio Ve . _ da reaciio O
exotérmica exotérmica

Alimentacao
(mistura exotérmica)

Produtos
(reacdo endotérmica)

1° Estagio 2° Estagio

Fonte: Autor “adaptado de” RAHIMPOUR, 2012, p. 500
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A maior vantagem deste método € que, por ocorrer uma reagao de cada vez, a separagdo
dos produtos se torna mais facil. Porém, pode-se facilmente comprometer a vida util do leito
catalitico devido ao superaquecimento. Seguem alguns estudos que utilizaram este tipo de

acoplamento para a recuperagdo de energia:

a) combustdo de hidrogénio e desidrogenagdo do etilbenzeno a estireno (KOLIOS et
al., 1999)

b) oxidacdo parcial catalitica do metano e reforma de metano por vapor (LIU et al.,
2009)

c) combustdo de metano e desidrogenagdo de propano a propileno (ANNALAND,
2000).

Por fim, o ultimo tipo de acoplamento, o recuperativo, tem suas caracteristicas e

aplicagdes apresentadas no proximo topico.

3.1.2.3 Acoplamento recuperativo

Diferente dos dois modelos ja descritos, o acoplamento recuperativo utiliza meios
distintos para as duas reagdes. Os meios sdo separados fisicamente, seja por membrana ou uma
parede, com construgao semelhante aos trocadores do tipo casco e tubos. A principal vantagem
deste tipo de construcdo ¢ que as reacdes ocorrem simultaneamente € ndo precisam mais
operarem em mesma condicdo de pressdo e temperatura, pois cada uma possui um meio
reacional proprio. Pode-se operar este tipo de reator com fluxo paralelo ou contracorrente, como
mostra a Figura 10. Esta escolha est4 diretamente ligada a forma de troca térmica desejada para

0 sistema.
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Figura 10 — Configuragdes para o acoplamento recuperativo
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Fonte: Autor “adaptado de” RAHIMPOUR, 2012, p. 501

Nesse caso, os produtos das reagcdes nao se misturam, facilitando o processo final de
separacao. A troca térmica ocorre através da parede e ¢ ditada pelo coeficiente global de troca
térmica, que ¢ funcao de algumas propriedades fisicas dos fluidos, do material que os separa e
também pelas condigdes de escoamento.

A possibilidade de separar os meios por membranas seletivas possibilita, além da troca
térmica, transferéncia de massa entre meios distintos. Isso pode ser vantajoso para algumas
reacdes, com a retirada de produtos ou substincias indesejaveis favorecendo a reagdo e
possibilitando que esta apresente conversdes maiores quando comparada com sistemas nos
quais a concentracdo de alguns elementos permanece alta no meio reacional.

Este tipo de acoplamento ¢ o mais utilizado em estudos, por apresentar vantagens como
uma maior gama de reacdes possiveis de serem acopladas, a transferéncia térmica pode ser
controlada alterando as condi¢des de operagdo de cada reacgdo, além da facilidade de separagao

final. Como exemplo de reacdes estudadas utilizando este tipo de acoplamento tem-se:

a) sintese de metanol e desidrogenacao de ciclohexano a benzeno (KHADEMI et al.,
2009);
b) reacdes de metanagdo e decomposi¢do da amonia (ABASHAR et al., 2002);
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c) sintese de Fischer-Tropsch e desidrogenacdo de ciclohexano a benzeno

(RAHIMPOUR et al., 2011b; RAHIMPOUR et al., 2011c).

Além do tipo de acoplamento utilizado também pode-se alterar o reator utilizado, os

exemplos mais comuns sdo apresentados a seguir.

3.1.2.4 Tipos de reatores

A maioria dos reatores utilizados para acoplamento térmico possuem construgdo
semelhante a de um trocador casco e tubos. Isso gera diversas vantagens em sua operagao, como
operar em altas pressdes e temperatura e apresentar perda de pressdo relativamente baixa,
principalmente no interior dos tubos. Contudo, existem algumas limitacdes, como o fato de se
tratar de um equipamento grande e de manuten¢@o nao tao simples.

Pode-se construir reatores semelhante a trocadores de calor do tipo placas. Porém, esta
configuragdo, apesar de mais compacta e flexivel, possui uma constru¢do mais fragil, ndo
permitindo atingir pressdes e temperaturas elevadas, o que torna o uso do tipo casco e tubos
ainda preferencial.

A principal distingdo quanto ao reator acontece na forma em que o leito ¢ construido,
podendo ser de leito fixo ou leito fluidizado. Utilizar um reator com leito fluidizado traz
algumas vantagens, como temperaturas mais homogéneas no interior do reator, facilitando o
controle de temperatura, juntamente com a facilidade no contato entre catalisador de reagente.
Apesar das vantagens que o leito fluidizado apresenta, ainda se utiliza muito a constru¢do com
leito fixo, pois este tipo de construg¢do € mais facil. A implementacdo de membranas seletivas

pode ocorrer em ambos os casos, resultando assim nos quatro principais tipos de reatores:

a) reator de leito fixo sem membrana permeavel;
b) reator de leito fixo com membrana permeével;
c) reator de leito fluidizado sem membrana permeavel;

d) reator de leito fluidizado com membrana permeavel.

No presente estudo, uma das reacdes a serem acopladas ¢ a da desidrata¢do do etanol e

algumas de suas caracteristicas fisico-quimicas sdo detalhadas na proxima segao.
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3.2 REACAO DE DESIDRATACAO DO ETANOL

A conversao do etanol para etileno ¢ uma reagdo endotérmica catalisada por acidos
solidos, como apresenta a Equacao (3.1), essa transformagao ocorre de forma direta através da

desidratacao do etanol.

C2H5 OH—>C2H4+H20 (31)

Essa reagdo ¢ conduzida em temperaturas de 150 — 300 °C. Além da reagao principal,
pode-se observar a producgdo de diversos subprodutos, tais como: acido acético, acetato de etila,
acetaldeido, acetona, metanol, metano, propano, propileno, butano, buteno, hidrocarbonetos,
diéxido de carbono, monodxido de carbono, hidrogénio e principalmente dietil éter. Entretanto,
com catalisador e altas temperaturas, nem todos esses compostos sao formados, principalmente
pelo fato de o dietil éter, principal subproduto, também ser convertido em etileno através da

Reagdo (3.2).

(C2H5)20—>2 C2H4+H20 (32)

Diversos catalisadores foram testados para essa reagdo, como mostra a Tabela 7, mas

comercialmente alumina ¢ o mais utilizado (GALLO et al., 2014).
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Tabela 7 — Exemplos de catalisadores utilizados para a desidrata¢do do etanol
Temperatura Conversdo Seletividade Rendimento

Catalisador oC 1% % 1% Referéncia
y-Al, 05 460 ~90 ~90 ~81 CHEN, 2007
. TAKAHARA et
$i0,-Al,05 300 - - 76,7 al. 2005
45Mn;O3.4: ; ] ZAKI, 2005
5FezO3:108i02 400 66 ’
b GUCBILMEZ et
V-MCM-41 400 99 67 66 2L, 2006
WO,-silicato VARISLI et al.,
(W/Si=0.16) 350 ~92 >99 ~92 5000
VARISLI et al.,
H;PW,0,0 250 ~88 ~87 ~77 5007
MATACHOWSKI,
Ag,PW 5,04 200 - - 95 2012
ZSM-5 TAKAHARA et
(Si0,/Al,05=25) 180 ) ) 95,9 al., 2005
La-ZSM-5 260 98,5 99,5 og  OUYANctals
Mordenite TAKAHARA et
(Si0,/Al,05 =20) 180 - - 99.8 al., 2005
Mordenite TAKAHARA et
(Si0,/Al,05=90) 180 ) ) 99,9 al., 2005
zeolita Beta TAKAHARA et
(Si0,/ALO, =25) 180 - ) 375 al., 2005
zeolita Y 250 i i 713 TAKAHARA et
(Si0,/Al,05=5,5) ’ al., 2005

Fonte: GALLO, 2014, p. 2234.
Nota: ® Catalisador testado em um micro reator ® razdo de etanol/oxigénio igual a 2.

Zhang et al. (2008) compararam o desempenho de quatro catalisadores para esta reagao,
sendo dois deles comerciais (HZSM-5 e Al,Os) e dois sintetizados em laboratorio (SAPO-34 ¢
NiAPSO-34). A avaliagdo ocorreu quanto a conversao e a seletividade da reacao em diferentes
temperaturas, juntamente com uma analise da estabilidade de cada catalisador, como mostrado

na Figura 11, Figura 12 e Figura 13.



Figura 11 — Conversdo do etanol para diferentes catalisadores
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Fonte: Autor “adaptado de” Zhang et al, 2008, p. 214

Figura 12 — Seletividade do etileno para diferentes catalisadores
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Figura 13 — Estabilidade dos catalisadores utilizados para desidratacao

100
95
N * s ¢ I
< 90
=
%]
= 85
<P]
%]
= 80
S
= -
qé 75 —e—HZSM-5
= ——NiAPSO-34
=
,_52 70 SAPO-34

65 —=—Al203

60
0 20 40 60 80 100

Tempo de reacgio /h

Fonte: Autor “adaptado de” Zhang et al, 2008, p. 214

Todos os catalisadores apresentaram conversdo e seletividade superior a 90%, o que
pode ser considerado um bom resultado. Um fator importante a ser analisado € a temperatura,
ja que a reagdo catalisada por Al,O3 ocorre em um patamar bem superior aos demais. Quanto a
estabilidade, ambos catalisadores comerciais apresentam grande queda de rendimento apos
longo uso. J& os que foram sintetizados em laboratorio apresentaram boa estabilidade.

Para facilitar a integracdo da producao de etileno com as industrias produtoras de
bioetanol, ¢ vidvel encontrar meios de operagdo com etanol diluido, pois assim poderia ser
utilizada uma matéria-prima mais acessivel, obtida diretamente do caldo de fermentagdo e
sendo necessaria apenas uma unidade de flash para separacdao, ao invés de etapas para
concentragao do etanol (ROSSETTI, 2017).

Um estudo cinético desta reacdo foi realizado por Kagyrmanova et al (2011),
contemplando as cinco reagdes mais favoraveis quando a reagdo ocorre com catalisador de

alumina. A Figura 14 apresenta as rotas reacionais sugeridas por esses autores.
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Figura 14 — Possiveis rotas para a reacdo de desidratacdao do etanol
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Fonte: Kagyrmanova et al., 2011, p. 189
Com base no levantamento cinético, o estudo simulou a produgao de etileno partindo do
etanol e comparou os resultados com uma planta piloto. A condi¢do inicial de operacao

otimizada para uma produc¢do industrial de 60000 toneladas por ano em um reator tubular pode

ser observada na Tabela 8.

Tabela 8 — Reator otimizado para a producdo de 60000 toneladas de etileno por ano

Parametro Valor
Diametro interno do tubo (mm) 30
Comprimento do tubo (m) 3,0
Concentragao de etanol (%omassa) 96,0
Pressdo (atm) 1,3
Temperatura (°C) 420
Velocidade superficial do gas (m/s) 1,0
Tempo de residéncia (s) 3,0

Numero de tubos 2642

Massa de catalisador (kg) 4197

Fonte: Kagyrmanova et al., 2011, p. 193

A Figura 15 mostra o perfil de temperatura no interior do reator e a Tabela 9 apresenta

os resultados obtidos em ambos cenarios.
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Figura 15 — Perfil de temperatura no interior do reator
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Fonte: Autor “adaptado de” Kagyrmanova et al., 2011, p. 193

Tabela 9 — Comparagdo dos resultados experimentais e simulados para produg¢do de etileno

Parametro Experimental Simulagdo
Conversao etanol (%) 98.9 98,5
Seletividade etileno (%) 98,6 98.8
Seletividade acetaldeido (%) 0,17 0,26
Seletividade dietil-éter (%) 0,11 0,21
Seletividade buteno (%) 1,1 0,9

Fonte: Kagyrmanova et al., 2011, p. 193

Os resultados da simulagdo foram bem préximos aos obtidos de forma experimental, de
modo a validar o modelo matematico proposto. O processo foi favoravel para a producao de
etileno, com conversao e seletividade proxima aos 99% e a utilizagdo de um catalisador simples.
Durante os testes em escala piloto, notou-se uma boa estabilidade do catalisador
(KAGYRMANOVA et al., 2011).

Para o acoplamento térmico desta reacdo, por ser endotérmica, ¢ necessario que outra
reacdo forneca calor. A reagdo de hidrodealquilagdo do tolueno, detalhada na se¢do seguinte,

foi escolhida devido suas condigdes de operagao e importancia industrial.
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3.3 REACAO DE HIDRODEALQUILACAO DO TOLUENO

A reacao de hidrodealquilacao do tolueno pode ser conduzida de forma térmica ou
catalitica, ndo precisando de temperaturas tio altas. Como catalisador, pode-se utilizar metais,
como por exemplo niquel ou outros mais nobres, além de alguns 6xidos. A producao de benzeno
a partir de processos de hidrodealquilacdo corresponde de 25 a 30% da producdo total
(FRUSCELLA, 2007).

O processo, ao ser conduzido de forma catalitica, opera com temperatura entre 575 e
650 °C e pressdo de 25 a 60 atmosferas, enquanto o processo térmico ocorre geralmente entre
600 e 660 °C com pressdes que chegam a alcancar 70 atm. O principal subproduto obtido ¢ o
bifenil, que, mesmo sendo formado em pequenas quantidades, ¢ usualmente reciclado para
manter a baixa concentragdo de equilibrio e permitir alta conversdo em benzeno (FOLKINS,
2011).

A Reagdo (3.3) representa a transformagdo do tolueno em benzeno na presenga de
hidrogénio.

C6H5 CH3 +H2 —>C6H6+CH4 (3 3)

A formagao de bifenil ocorre conforme a Reacdao (3.4) partindo da reacdo entre
moléculas de benzeno.

2C¢Hg=C,H;y+H, (3.4)

Independentemente do processo ser catalitico ou térmico, ele apresenta basicamente as
mesmas etapas, como mostra a Figura 16. No processo catalitico, as correntes de tolueno e
hidrogénio sdo misturadas e aquecidas antes de entrarem no reator preenchido pelo catalisador
(1). A reacdo ¢ altamente exotérmica e controlada pela inje¢do de hidrogénio frio, sendo a
conversao por passe de aproximadamente 90% com seletividade superior a 95% para o benzeno.
O hidrogénio que ndo reagiu ¢ separado (2), purificado (5) e reciclado para a alimentagdo.
Posteriormente, o benzeno ¢ separado do metano formado (3) e uma tultima purificacio (4)
retira outros aromaticos que estavam na corrente de alimentagdo. O benzeno ¢ separado e o

tolueno reciclado para a entrada do forno.
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Figura 16 — Processo esquematizado para produgdo de benzeno
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Fonte: Autor “adaptado de” FRUSCELLA, 2007, p.607
1. Reator; 2. Separagdo Hidrogénio; 3. Separacdo do Metano; 4. Separacdo de Aromaticos; 5. Purificacdo do
hidrogénio.

Para o processo nao catalitico, o estudo de caso publicado por Rase (1977) mostra que
a temperatura reacional precisa ser superior a 430 °C para que a reag¢ao ocorra, sugerindo-se
que a faixa de trabalho seja entre 620 e 730 °C. Nao ¢ desejavel que a temperatura atinja valores
muito superiores a estes, para evitar a formagao de subprodutos indesejados. Pode-se observar

na Figura 17 como a conversao do tolueno varia conforme a temperatura.

Figura 17 — Efeito da temperatura na conversao do tolueno
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Fonte: Autor “adaptado de” ZIMMERMAN e YORK, 1964, p.256
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A reacdo ocorre em um sistema pressurizado, a 30 atm, a fim de aumentar a
concentracdo molar dos reagentes e, por consequéncia, as velocidades de reacdao. Vale notar
que a pressao por si s6 ndo altera o equilibrio da reacdo. Na Figura 18 se apresenta uma analise
da influéncia da razdo molar hidrogénio / tolueno e do tempo de residéncia 7 sobre o grau de

conversao dessa reacao.

Figura 18 — Efeito da razao Ha/tolueno na conversao do tolueno
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Fonte: Autor “adaptado de” ZIMMERMAN e YORK, 1964, p.256

O processo de obtengdo do benzeno a partir de tolueno ja foi amplamente estudado na
literatura. Com isso, os parametros em que a reacdo ¢ conduzida ja estdo bem definidos.
Normalmente se opera na auséncia de catalisadores, variando apenas a temperatura e razao de
alimentacdo e obtendo resultados satisfatorios com seletividade do benzeno superior a 95%, o
que ¢ considerado um bom desempenho. Em virtude disso, ndo sdo apresentados muitos estudos
sobre catalisadores ou novas formas de conduzi-la, pois aumentaria os gastos para um pequeno
acréscimo na reagdo. O Uinico motivo que justificaria a utilizacao de catalisadores € o custo com
energia que seria menor. Porém, deve-se comparar essa potencial economia com o custo dos

catalisadores (ZIMMERMAN e YORK, 1964).
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O calor gerado pela desidratagdo pode ser utilizado para suprir a demanda energética de
outro sistema, no proximo topico serd abordado o uso desta energia para favorecer a

desidratacao do etanol.

34 ACOPLAMENTO DA DESIDRATACAO DO ETANOL COM A
HIDRODEALQUILACAO DO TOLUENO

Utilizar a reagdo de desidratacdo do etanol em um acoplamento térmico nao ¢ tio
simples, por se tratar de uma rea¢do endotérmica, que opera em temperaturas elevadas,
proximas a 400 °C. Como a caracteristica basica necessaria a um acoplamento térmico ¢ a
diferenga de temperatura entre os leitos, € necessario que a reagao exotérmica ocorra em um
patamar de temperatura elevado, tendo-se entdo forca motriz para haver transferéncia de calor.
Apesar de essa desidratagdo ser uma reagdo importante, permitindo se obter hidrocarbonetos de
fonte renovavel, ndo se encontram, até 0 momento, estudos de acoplamento que a utilizem. Isso
provavelmente se deve a dificuldade em compatibilizd-la com outras reagdes de natureza
exotérmica que tenham interesse industrial e que operem sob alta temperatura.

A reagdo de hidrodealquilagdo do tolueno se apresentou como uma possibilidade viavel
de ser compativel. Trata-se de uma reagao que normalmente ¢ conduzida por via ndo catalitica
€ que tem como caracteristica ocorrer em altas temperaturas. Alguns trabalhos ja utilizaram esta
reacao com o propoésito de se promover o acoplamento, como Meidanshahi et al. (2011) e
Iranshahi et al. (2017). Nesses estudos, esses autores analisam o acoplamento térmico da
hidrodealquilagdo de tolueno com a reforma da nafta, que opera sob temperatura elevada.

No trabalho publicado por Meidanshahi et al. (2011) foram estudadas diferentes formas
de acoplar a reforma da nafta com a hidrodealquilagdo, em um modelo unidimensional e
homogéneo. A reacdo exotérmica foi capaz de suprir a demanda energética da endotérmica,
como pode ser visto na Figura 19. Além disso, a troca de calor com a reacdo endotérmica foi
suficiente para conter o aquecimento da reagdo exotérmica, o que de forma preliminar indica
um bom acoplamento. Foi obtida uma producao 21% maior de nafta ao se comparar o processo

tradicional com o alternativo, no qual se faz o acoplamento.
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Figura 19 — Perfil de temperatura das reagdes endotérmica e exotérmica na reforma da nafta
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Fonte: Meidanshabhi et al, 2011, p. 901

Em um trabalho mais recente, Iranshahi et al. (2017) fizeram um estudo semelhante,
mas utilizando configuragdes reacionais diferentes, em um modelo bidimensional. Além de
confirmar a compatibilidade entre os niveis de temperatura, também se conseguiu producdes
23% maiores que aquelas obtidas na rota convencional.

Tendo-se em mente que a reacdo de hidrodealquilagdo do tolueno ¢ conduzida em
temperaturas superiores a 700 °C, trata-se de uma potencial candidata para ser acoplada num
reator multifuncional com a desidratagdo do etanol, que tem lugar a 400 °C. Essa
hidrodealquilagdo também ajuda a equilibrar a demanda comercial entre os produtos aromaticos
benzeno / tolueno. A desidratacdo do etanol, gerando etileno, ¢ uma reagao bastante importante
num processo petroquimico, por usar como matéria-prima um componente renovavel, o que
tem apelo ambiental. A principal industria petroquimica brasileira, por exemplo, tem unidades
de producao de etileno a partir de etanol, o qual ficou comercialmente conhecido como “etileno
verde”. Assim, o possivel acoplamento das reagdes de desidratacdo de etanol com a
hidrodealquilagdo do tolueno num reator multifuncional teria também importancia estratégica

numa central petroquimica, ao produzir simultaneamente etileno e benzeno.
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4 REATOR MULTIFUNCIONAL EM REGIME PERMANENTE E ESCOAMENTO
PARALELO

Esta parte do trabalho ¢ destinada para o estudo do processo em regime permanente em

escoamento paralelo, comecando com a metodologia utilizada seguida dos resultados obtidos.

4.1 METODOLOGIA

A metodologia proposta ¢ apresentada em trés topicos: o primeiro mostra o modelo
matematico e as caracteristicas do reator; o segundo indica o modelo cinético adotado para cada
reacdo e, por fim, sdo apresentadas as correlagdes utilizadas na estimativa das propriedades

fisico-quimicas necessarias para a simulagao do reator proposto.

4.1.1 Modelagem e simulacgio

O tipo de reator definido para estudo ¢ o reator duplo-tubo, representado em corte na
Figura 20, devido a sua simplicidade e robustez. Essa escolha também se deve a facilidade de
ajuste das condi¢des operacionais. Por operar com pressdo elevada, a reagdo exotérmica €
conduzida no tubo interno, pois desta forma a estrutura mecanica mais reforcada precisa estar
somente no tubo interno € ndo em todo o conjunto, o que reduz custos de capital. Além disso,
essa configuracao também aumenta o aproveitamento energético, fazendo com que a energia

seja trocada com o meio endotérmico, minimizando perda de calor para o ambiente.

Figura 20 — Representagao lateral em corte de um reator duplo-tubo
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Fonte: Autor

Para determinar as condi¢des de operagdo do reator aqui idealizado, foram utilizados os

trabalhos apresentados previamente nas secdes 3.2 e 3.3. Como em nenhum deles se tem
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diretamente o acoplamento entre a desidratacao do etanol e a hidrodealquilagdo de tolueno, as
condig¢des de operagdo foram tomadas como sendo as das reagdes isoladas e elas sao detalhadas

na Tabela 10.

Tabela 10 — Principais pardmetros do reator
Desidratacdo do  Hidrodealquilacao

Parametro Unidade
etanol do tolueno
Secao de escoamento Anular Interno -
Comprimento do reator 1 1 m
Numero de tubos 1 1 -
Diametro interno do tubo 52,50 24,30 mm
Espessura do tubo 3,91 4,55 mm
Pressao de alimentacao 1,3 70 atm
Temperatura de alimentagdo 700 970 K
Tempo espacial 4 5 s
Razao molar Ho/Tolueno - 5 -

Fonte: Autor

A Tabela 11 apresenta as propriedades do catalisador de Al>O3 utilizado para a reagao

endotérmica.

Tabela 11 — Propriedades do catalisador

Parametro Valor
Diametro da particula 2 mm
Densidade 755,25 kg/m?
Porosidade do leito 0,81

Fonte: Autor

Para a defini¢do do modelo matematico as seguintes hipdteses sdo adotadas:

a) modelo unidimensional, com gradiente de temperatura e concentracdo apenas na
direcgao axial;

b) modelo pseudo-homogéneo, desprezando-se o gradiente de temperatura ou
concentra¢do na fase solida (catalisador);

c) porosidade do leito constante;

d) coeficiente global de transferéncia de calor constante ao longo do reator;

e) perdas de calor para o ambiente sdo desprezadas;

f) regime permanente.
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A modelagem fenomenoldgica de um reator tem como base as equagdes de balango
material, que deve ser descrito para cada componente, representada na Equacao (4.1). Nessa
expressdo, F; € a vazdo molar do componente j; 1;; a velocidade de reagdo do componente j em
cada reacdo i; W ¢ a massa de catalisador da reagdo e n o numero de reagoes. Por se tratar de
meio pseudo-homogéneo, o balango molar da reacdo exotérmica ¢ feito com base no volume

do reator ao invés da massa de catalisador.

J_
W—Zrij (4.1)

Além dos balangos molares, também se deve escrever um balango de energia para cada
reacdo, como mostram as Equacdes (4.2) e (4.3), nas quais 7 representa temperatura, U
simboliza o coeficiente global de transferéncia de calor, p, € a densidade aparente do leito, D ¢
o didmetro interno do tubo interno, 4H,.; € a entalpia da i-ésima reagdo, Cp; o calor especifico

do componente j e o indices exo e endo se referem aos meios exotérmico e endotérmico,

respectivamente (FOGLER, 2009).

4U
Texo'Ten (] + (z: ri'AHri
dTendo =pr( d) Zl 177 ) (42)
aw j-1 F7Cp;
4U
daT,,, _ D (Tendo'Tex0)+ Z;Z=I rijAHr,i (4.3)

av -1 FiCr;

Para a reacdo endotérmica, onde reator possui particulas de catalisador, pode ocorrer
perda de carga significativa durante o escoamento. Para avaliar essa variagdo de pressao, utiliza-
se a equacao de Ergun, representada nas Equacdes (4.4) e (4.5). Nessas expressoes, P € a pressao

da mistura, G a vazdo massica superficial, ¢ representa a porosidade do leito, p,, € a densidade
da mistura na entrada do reator, D, o didmetro médio das particulas do leito, u a viscosidade da

mistura, 4, ¢ a drea da secdo transversal do tubo e F7 ¢ a vazao molar total da mistura. O indice

0 representa as propriedades na entrada do reator.

7@ @) ) @
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(4.5)

Como a ordem de grandeza das variaveis vazdo molar (F;), temperatura (T), pressdo (P)

e comprimento do reator (L) sdo muito diferentes entre si, sob o ponto de vista numérico ¢

conveniente adimensionalizar as equacdes em jogo. Para isso, as vazdes molares dos meios

endotérmico e exotérmico foram divididas pelas vazdes molares dos respectivos reagentes

limitantes na entrada do reator (Fergnoro € Ftouenoo)- Seguiu-se a mesma logica para as

temperaturas, que foram divididas pela temperatura de alimentagdo, para as pressoes,

relacionadas com a pressdo de alimentacdo, € para o comprimento do equipamento,

adimensionalizado em fun¢do do comprimento total L. As variaveis adimensionais criadas sao

representadas da Equagao (4.6) até a Equagao (4.12).

* _ F‘j endo
]:j, endo ™ F
etanol, 0

* Fj,exo
Fj,ex(): F
tolueno,
T* - T endo
endo ™ T
0,endo
T* - T exo
exo T
0,endo
P* _ P endo
endo ™ p
0,endo
P* - P exo
exo P
0,endo
L
%
L'=—
Ly

(4.6)

(4.7)

(4.8)

(4.9)

(4.10)

4.11)

(4.12)

Substituindo as variaveis adimensionalizadas nas equagdes de balango resulta em:
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* 2 2\ "
dFj,endo _pr077: (De'Di)
- Tij
i=1

dL* 4'Fetanol,0 (413)
* 2 n
dFj/‘,exg _ Loﬂ'Dl' z
dL* _4'Ftoluen0,0 —7 rij (414)
4D R

U—— T),endo(Tovo-Tomdo ) + 2o 75 AH, l

* 2 2 2 2 0,endo\ ! exo™ 1t endo 17 i
d]},endo :PbLoﬂ (De'Di) l Py (De'Di) l / (415)

dL 4- TO,endo Fetanol,()(zgrL]F} CPJ)
» 2 [Ui Ty endo (Tondo-Toxo )+ 2y 1 AH, ]
d]},exo _ LomtD; Di ,endo \* endo™ " exo i=1"i= i (4 16)
dL* 4- T(),endo Ftolueno,O(er‘il F}*Cp,j)
dP:ndo =pr07E (Dg_Dlz) ﬁo (T:ndo> <F; )l

dL* 4.P0,end0 Af.pb P:ndo F;() (417)

As Equacdes (4.13) até a (4.17) representam o modelo do reator em regime permanente.
Como apenas uma reagdo possui catalisador, todas as equacdes diferenciais foram escritas em
relagdo ao comprimento do reator € ndo mais em relacdo a massa de catalisador.

O modelo consiste em um sistema de equagdes diferenciais, caracterizando um
problema de valor inicial. Para resolver este sistema, deve-se especificar as condi¢cdes de
concentragdo, temperatura e pressao na entrada do reator, em L* = 0.

Para a solucdo destas equagdes diferenciais utilizou-se a rotina de calculo ode45,
presente no MATLab, que se baseia num algoritmo da formula de Dormand-Prince, um método
numérico para a resolucdo de EDOs que pertence a familia de solu¢des Runge-Kutta de quarta
e quinta ordem.

O modelo cinético e as propriedades fisico-quimicas necessarias para a resolugdao do

modelo sdo apresentadas nos proximos topicos.

4.1.2 Modelo cinético

Os modelos cinéticos utilizados para a elaboracao deste trabalho foram obtidos através

de dados publicados na literatura e sdo apresentados de acordo com cada reagdo.
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A Reacdo (4.18) da hidrodealquilagdo do tolueno ¢ utilizada como fonte de calor, e, nas

mesmas condi¢des ocorre a Reacdo (4.19), na qual se converte o benzeno em bifenil.

C6H5 CH3 +H2 —)C6H6+CH4 (4 1 8)
2CsHg=C/,H,o+H, (4.19)

Meidanshahi et al. (2011) propdem em seu trabalho que as velocidades de reacdo podem
ser obtidas através das leis representadas nas Equagdes (4.20) e (4.21), onde, r; ¢ a taxa de
reacdo da rea¢do i em mol/(m*s), 7' ¢ a temperatura reacional em Kelvin e p € a pressao parcial

de cada composto, em atm.

25616
r;=5,5473-10" exp ( T) I (4.20)
25616 25616
r,=3,4551-10° exp ( T) Dlroeong~ 1473310 exp ( T) PoionitPrz 42D

A Tabela 12 apresenta a entalpia de reagdo para cada reacdo, a 298 K.

Tabela 12 — Entalpia de reagdo para as reagcdes exotérmicas

Reacao Entalpia de reacdo AH® /(J/mol)
C6H5 CH3 +H2—>C6H6+CH4 -41810
2C¢Hy=CpH;otH, 12730

Fonte: SINNOTT e TOWLER, 2009, Apéndice C

Para a desidratacdo do etanol catalisado por alumina, também ocorrem reagdes

secundarias, representadas da Reacdo (4.22) até a (4.26), totalizando cinco reagoes.

C,H;0H—C,H,+H,0 (4.22)
2C,H50H—(C,Hs),0+H,0 (4.23)
(C,H;),0—2C,H,+H,0 (4.24)
C,H;OH—C,H,0+H, (4.25)

2C2H4—>C4H8 (426)
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Estudos cinéticos realizados por Kagyrmanova (2011) apresentaram as leis de
velocidade descritas da Equacao (4.27) até a Equagao (4.31), onde, 7; ¢ a taxa de reacao da
reacao i em mol/(s-kgeat), T € a temperatura reacional em Kelvin e p ¢ a pressao parcial de cada

composto, em atm.

r;=5,41-10° exp ( )pC2H5OH (4.27)
r,=9,55-10" exp( = 8) Peesom (4.28)
r;=2,79-10" exp ( 102 ) P(cattsyso (4.29)
r,=2,78-10% exp ( ) Peon (4.30)

rs=1,45-10" exp ( i}%) Pe, (4.31)

A Tabela 13 apresenta a entalpia de reacdo para cada reag@o, na temperatura de 298 K.

Tabela 13 — Entalpia de reagdo para as reacdes endotérmicas

Reagdo Entalpia de reacdo AH® /(J/mol)
C,HsOH—C,H,+H,0 45290
2C,HsOH—(C,H5),0+H,0 -24460
(C2H5)20—>2C2H4+H20 115040
C,HsOH—C,H,0+H, 68490
2C,H,;—C,Hg -104709

Fonte: SINNOTT e TOWLER, 2009, Apéndice C

4.1.3 Propriedades fisico-quimicas

Para simular o comportamento dos componentes no reator € necessario conhecer suas
propriedades. Para isso, sdo utilizadas correlacdes que estimam estes valores com base na

condicdo de operagdo. As correlagdes utilizadas para este trabalho sdo apresentadas na Tabela

14.
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Tabela 14 — Correlagdes de propriedades fisicas

Parametro Correlagao Referéncia
Calor especifico C =CI+CIT+C3TP+C4T POLING et al.,
do componente p 2001

2

Viscosidade do u= CI-T¢

componente 1+C3 /T +C4 / e
Condutividade Cl-7%

térmica do k=—F3"cq4 PERRY, 2008

componente 1+%/ T+ / T°

Proprl.edade de Me¢dia ponderada baseada na composi¢do
mistura

Fonte: Autor

A Tabela 15 apresenta os parametros necessarios para correlacao do calor especifico de

cada componente.

Tabela 15 — Pardmetros da correlacdo de calor especifico

Componente C1 2 3 C4
/(J/mol'’K) /(J/mol'K?) /(107 J/mol-K?) /(10 J/mol-K*)

C,H;OH 9,0140 0,2141 -8,3900 1,3733
C,H,0 7,7160 0,1823 -10,0700 23,8020
(C,Hs),0 21,4240 0,3359 -10,3500 -9,3570
C,Hy 3,8060 0,1566 -8,3480 17,5510
C4Hg -2,9940 0,3532 -19,8200 44,6310
H,O 32,2430 0,0019 1,0555 -3,5960

H, 27,1430 0,0093 -1,3810 7,6451
CH, 19,2510 0,0521 1,1974 -11,3200
CgHg -33,9170 0,4744 -30,1700 71,3010
C;Hg -24,3550 0,5125 -27,6500 49,1110
Ci»Hyg -97,0670 1,1057 -88,5500 279,010

Fonte: SINNOTT e TOWLER, 2009, Apéndice C

Os parametros necessarios para a correlacao da viscosidade de cada componente estao

apresentados na Tabela 16.
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Tabela 16 — Parametros da correlagdo de viscosidade

Componente Cl1/(107) C2 C3 C4
C,H;OH 1,0613 0,8066 52,7 0
C,H,0 1,222 0,787 77 0
(C,Hs),0 19,48 0,41 4958 0
C,H,y 20,789 0,4163 352,7 0
C,He 6,9744 0,5462 305,25 0
H,O 0,17096 1,1146 0 0

H, 1,797 0,685 -0,59 140
CH,4 5,2546 0,59006 105,67 0
C¢Hg 0,3134 0,9676 7,9 0
C,Hg 8,7268 0,49397 323,79 0
CHy 13,874 0,4434 678,22 0

Fonte: PERRY, 2008, p. 2-421

Os parametros necessarios para a correlagdo da condutividade térmica de cada

componente estao apresentados na Tabela 17.

Tabela 17 — Parametros da correlagdo de condutividade térmica

Componente Cl C2 C3 Cc4
C,H;OH -0,010109 0,6475 -7332 -268000
C,H,O 3,7272e-7 1,8129 0 0
(C,H5),0 -0,0044894 0,6155 -3266,3 0
C,Hy 8,6806e-6 1,4559 299,72 -29,403
C4Hg 0,000096809 1,1153 781,82 0
H,0O 6,2041e-6 1,3973 0 0
H, 0,002653 0,7452 12 0
CH,4 8,3983e-6 1,4268 -49,654 0
CeHg 0,00001652 1,3117 491 0
C,Hg 0,00002392 1,2694 537 0
C1pHjo 2,8646e-6 1,4098 -391,35 156,820

Fonte: PERRY, 2008, p. 2-433

Para melhor representar o comportamento dos gases, principalmente para a reacdo
exotérmica que opera em altas pressdes, utilizou-se a equagdo de Peng-Robinson, uma equagao
de estado cubica para determinar o volume molar dos componentes. O modelo de Peng-
Robinson ¢ representado pela equacgao (4.32), onde, P € a pressdao em Pa, T a temperatura em
K, v o volume molar em m*/mol, R a constante universal dos gases em J/(mol-K) e a, a € b sdao

variaveis do termo de atracdao que corrige o comportamento ideal.

_RT aa(T)
" V-b v(v+b)+b(v-b)

(4.32)
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Com:
ZTCZ
a=0,45724
C
RT,
b =10,07780 P

Cc

a(T) = [1+ k(1 = JT,)|’
k = 0,37464 + 1,54226w — 0,26992w?>

nas quais 7, P. se referem a temperatura e pressao critica respectivamente, 7, a temperatura
reduzida e w ¢ o fator acéntrico.

Para se dimensionar um trocador de calor € necessario estimar a sua capacidade de trocar
calor entre os meios, esta facilidade ¢ diretamente relacionada com o coeficiente global de troca
térmica (U). Os coeficientes de troca térmica podem ser estimados de diversas maneiras, desde
o uso de valores tipicos para o processo estudado até a obtencao das resisténcias individuais e
a associacao destas em um coeficiente global, forma que foi adotada neste estudo, utilizando a
equacdo (4.33), apresentada por Bird et al. (2004). Neste processo pode-se descrever trés
resisténcias ao fluxo térmico: a resisténcia condutiva devido ao corpo metalico que separa os
meios, calculada com base nas dimensdes e propriedades fisicas do material, e as resisténcias

convectivas dos dois fluidos.

D,
U - hexo 2nLk e hendo ( . )

O sistema reacional exotérmico escoa no duto interno do reator, sem a presenca de
catalisador heterogéneo, conforme se detalhou anteriormente. Assim, a estimativa do
coeficiente de pelicula ¢ feita por meio de correlagdes de natureza empirica, para dutos livres.
Na literatura existem diversas possibilidades diferentes de correlagdes para dutos livres, mas
nesse trabalho se optou por aquelas apresentadas por Bird et al. (2004). Essas correlagdes sao
indicadas nas Equagdes (4.34) e (4.35), sendo utilizadas para regime laminar e turbulento,
respectivamente. A imprecisdo que se tem ¢ de aproximadamente 20% e as correlagdes sao

validas para nimeros de Prandtl entre 0,6 e 100,0.



61

1
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o (22" ()" (4
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Para os escoamentos em dutos existem correlagdes empiricas bem definidas, que
apresentam estimativas razoaveis e sao amplamente utilizadas. Contudo, quando o escoamento
ocorre em leito empacotado, as incertezas associadas sao ainda maiores, pois o tipo de particula
que compde o leito também influéncia nos resultados. Diversos estudos possuem como objetivo
desenvolver modelos matematicos que representem o coeficiente de pelicula para um tipo
especifico de leito. Neste trabalho foi utilizada a correlagao de Leva, apresentada no estudo de
Nietert (1983), como escrito na Equacao (4.36), por se adequar as condi¢des de operagao preé-

estabelecidas. Esta correlacdo apresenta menor incerteza para leitos de particulas esféricas e
. . . dpG
pequenas, com razio d, /D menor que 0,35 e pardmetro de escoamento definido por e entre

100 e 4000, que contempla diversas condi¢des de operagao.

0,9
By =0 813exp(— 6D”) 4G ( o ) (4.36)
endo ’ D 'Di Iug D 'Di

e e

4.2 RESULTADOS E DISCUSSAO

A andlise em regime permanente se divide em duas se¢des, a primeira com o estudo de
um caso base e posteriormente a modificagdo de parametros operacionais em busca de melhores

resultados.
4.2.1 Caso base

Para se avaliar o comportamento apresentado pelo acoplamento proposto, a simulagao
foi feita inicialmente com os pardmetros indicados na Tabela 10, definido como caso base.

A primeira caracteristica que indica a possibilidade de se realizar o acoplamento ¢ o
perfil de temperatura das reacdes, visto que a troca térmica deve ser eficaz para controlar os

dois lados da reacdo, principalmente a reagdo exotérmica, evitando que esta superaqueca. A
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Figura 21 apresenta o perfil de temperatura das duas reagdes ao longo do comprimento

adimensional, sendo o perfil exotérmico indicado em vermelho e o endotérmico em azul.

Figura 21 — Perfil de temperatura do caso base
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Fonte: Autor

Na regido de entrada do reator a temperatura endotérmica sofre uma rapida alteracdo, a
Figura 22, apresenta esta regido de forma mais detalhada, indo até 10% do comprimento total
do equipamento. A temperatura de alimentacdo do meio endotérmico se da a 700 K, mas ha
uma pequena elevacao de temperatura. Isso se deve a ocorréncia de reagdes secundarias e que

liberam calor no meio, apesar de ele ter caracteristica endotérmica.

Figura 22 — Perfil de temperatura do caso base
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O perfil de temperatura na regido de entrada do reator apresenta um comportamento
favoravel ao acoplamento, pois a temperatura do meio exotérmico pdde ser controlada através
da troca térmica realizada com a corrente fria. Nota-se também que estas temperaturas deveriam
se estabilizar em um patamar préximo a 950 K. Porém, numa posicdo proxima a 80% do
comprimento do reator, ocorre uma inversdo térmica, na qual a temperatura da reagdo
endotérmica ultrapassou a exotérmica. Dessa forma, ambas as correntes tendem a aumentar sua
temperatura, uma caracteristica indesejada e que deve ser evitada.

A taxa com que ocorre a transferéncia de energia ¢ determinada, além da diferenca de
temperatura, pelos coeficientes de transferéncia de calor dos dois meios reacionais e a
resisténcia condutiva da parede metélica. Porém, como o metal possui alta condutividade
térmica e a parede nao € espessa, a influéncia deste fator ¢ bem menor. No caso analisado, o
coeficiente convectivo individual da reagdo endotérmica foi de 105 W/m*K e o da reagao
exotérmica de 48 W/m?-K. Esses valores s3o coerentes, pois estima-se que para 0s gases o
coeficiente fica entre 10 e 100 W/m?-K (BIRD et al., 2004). Como resultado desses coeficientes
individuais, o coeficiente global de transferéncia térmica foi de aproximadamente 36 W/m?-K.

Para identificar o que causou a inversao de temperatura mencionada anteriormente, o

perfil de fluxo molar para os componentes do meio endotérmico é apresentado na Figura 23.

Figura 23 — Fluxo molar da reagdo endotérmica
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A inversdo de temperatura acontece numa posi¢do proxima a 80% do comprimento
reacional. Ao se analisar a Figura 23, percebe-se que nesse ponto ha um consumo mais
acentuado de etileno, com a consequente formagao de buteno. Também ¢ possivel observar que
na entrada do reator ha uma grande formacao de éter etilico o que explica a elevagdo de
temperatura apresentada na Figura 22. Na Figura 24 se apresentam os fluxos molares do meio
endotérmico novamente, mas em escala ampliada, tornando mais evidente o aumento na
producao de buteno. Previamente, na Tabela 13, foram indicadas as entalpias de reagdo padrao
para o meio endotérmico. Nesse meio, a reagdo de formagdo do buteno ¢ exotérmica e isso

poderia explicar a inversdo de temperatura.

Figura 24 — Fluxo molar em escala ampliada para reagdo endotérmica
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Fonte: Autor

E possivel observar que a partir de 45% do comprimento do reator o buteno comega a
ser gerado e sua velocidade de formacdo comega a aumentar por conta do aumento na
temperatura do meio reacional. Para verificar quantitativamente o comportamento da
velocidade de reagdo, na Tabela 18 sdo apresentadas as taxas de reagdo, em modulo, do meio

endotérmico, para 50% e 70% do comprimento do reator.
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Tabela 18 — Taxas de reacdo do meio endotérmico

o Taxa de reacdolr—o5 / Taxa de reacdolr«—o.7 /
Reagdo (mol/s-igcif) " (mol/s'l‘;(gcjnL) v
C,HsOH—C,H,+H,0 1,367-107 2,796:101°
2C,H;OH—(C,Hs),0+H,0 5,130-10® 3,261-1072
(C,Hs),0—2C,H,+H,0 4,61810°° 1,142-10™
C,HsOH—C,H,0+H, 2,612:107 4,883-107"7
2C,H,;—C,Hg 6,045-107* 1,835:103

Fonte: Autor

No comprimento de 50% do reator, a temperatura do meio endotérmico ¢ elevada,
beirando 850 K. Além disso, nesse ponto, a concentragao de etileno também ¢ alta. Isso fez
com que a taxa de reagdo do buteno fosse 10 vezes superior a segunda maior taxa de reagao.
Ao se avangar até 70% do comprimento do equipamento, a velocidade de producdo do buteno
se torna ainda mais importante quando comparada com as velocidades das outras reagdes. Isso
significa que se essa reagdo pudesse ser inibida, através de mudanga nas condigdes de operagdo
do acoplamento, ndo se teria subida tdo significativa de temperatura € nem consumo
desnecessario de etileno, que ¢ o produto desejado do sistema endotérmico.

Além do lado endotérmico no reator multifuncional, ¢ importante também a andlise das
reagoes exotérmicas, nas quais se produz benzeno. O fluxo molar adimensional do lado
exotérmico ¢ apresentado na Figura 25. Como a propor¢ao molar entre o benzeno e o metano

produzidos ¢ de 1 para 1, as curvas desses componentes estao sobrepostas no diagrama.

Figura 25 — Fluxo molar da reagdo exotérmica
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Diferentemente do meio endotérmico, o reagente limitante desta vez ndo foi totalmente
consumido, o que levou a uma baixa conversdo em benzeno. Isso se deve ao fato de a
temperatura ter diminuido no meio reacional e, a partir de 10% do comprimento do reator, a
velocidade de reacdo diminui substancialmente. Por outro lado, a seletividade ¢ extremamente
alta, com praticamente nenhum bifenil formado.

Outra caracteristica do sistema que deve ser observada ¢ a perda de carga durante o
escoamento, apresentada para as duas reacoes na Figura 26. Além de prejudicar a reagdo, a
queda de pressdo pode resultar em maiores custos de bombeamento / compressao na entrada do

reator.

Figura 26 — Perda de carga no meio reacional
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Fonte: Autor

A reacdo endotérmica € conduzida com catalisador heterogéneo, o que aumenta a perda
de carga em virtude do leito de particulas s6lidas. Mesmo assim, a queda de pressao foi inferior
a 5%, o que praticamente ndo interfere na reagcdo. Para o meio exotérmico, a variagdo de pressao
¢ praticamente nula, pois se trata de um duto livre e com velocidades relativamente baixas de
escoamento.

E necessario avaliar outras condi¢des operacionais para encontrar o cenario em que as
reacdes possuam uma melhor conversao e alta seletividade para as substancias principais, que
sdo o etileno e o benzeno. No proximo topico sera avaliada a influéncia de algumas condigdes

de processo no comportamento das reacdes.
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4.2.2 Mapeamento das condi¢des operacionais

Para buscar um cenario mais favoravel ao acoplamento, inicialmente foi analisada a
influéncia do tempo de residéncia no meio exotérmico. No caso base, o tempo espacial adotado
foi de 5 s e a reagdo ndo apresentou uma conversao satisfatoria. Portanto, deve-se aumentar esse
tempo espacial para que a mistura permanega por mais tempo em reacao. A Tabela 19 apresenta
os tempos espaciais que foram adotados, para trés casos diferentes, mantendo-se os demais

parametros inalterados (Tabela 10).

Tabela 19 — Tempos espaciais analisados
Caso 1 2 3
Tempo espacial /s 7 10 15

Fonte: Autor

O primeiro aspecto analisado foi o perfil de temperaturas, para verificar se todas as
combinagdes permitem o controle de temperatura. Na Figura 27 se indicam esses perfis, nos

quais a curva vermelha representa a reagdo exotérmica e a azul a reagdo endotérmica.

Figura 27 — Perfil de temperatura para diferentes tempos espaciais
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Fonte: Autor

Mesmo com um tempo de residéncia de 7 s a temperatura da reacdo endotérmica
ultrapassa a reacdo exotérmica, mas com uma intensidade menor em relacao ao caso base, com
tempo espacial de 5 s. Para os tempos de 10 e 15 s, o perfil de temperaturas pouco se alterou,
pois a troca de calor ndo foi tdo significativa. A diminui¢do na troca de calor se deve a queda
no coeficiente convectivo do meio exotérmico, j& que quando se aumenta o tempo espacial a

velocidade de escoamento diminui, o que tem impacto direto nesse coeficiente.
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Do ponto de vista térmico pode-se dizer que os trés cenarios sdo aceitaveis, mesmo que
no primeiro a temperatura da reagao endotérmica tenha se elevado nao chegou a ultrapassar as
temperaturas de entrada, ficando basicamente igual a do meio exotérmico. Como foi detalhado
no caso base, a temperatura da reacdo endotérmica sé ultrapassa a exotérmica devido a
produgdo de buteno, que é um produto indesejado e proveniente do etileno. E necessario avaliar
os perfis de vazao molar adimensional das reacdes para que se possa julgar o acoplamento. Na
Figura 28 tem-se a vazao molar adimensional do reagente limitante ¢ do produto principal,

etileno e benzeno, dos dois meios reacionais e para os tempos espaciais analisados.

Figura 28 — Perfil de vazdo molar adimensional para diferentes tempos espaciais
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Fonte: Autor

Pode-se notar que na entrada do reator a reagao endotérmica ocorre de forma bem rapida
para todos os casos analisados, pois a temperatura é consideravelmente alta. Por outro lado, os
perfis de vazao de etileno, que ¢ o produto desejado, sofrem influéncia do tempo espacial
admitido no meio exotérmico. Para um tempo espacial de 7 s, por exemplo, o ponto 6timo para
a produgdo do etileno estd em aproximadamente 40% do comprimento do reator, com posterior
declinio. Se fosse considerado 10 s ou eventualmente 15 s para o tempo espacial do meio
exotérmico, a producdo 6tima de etileno se daria em cerca de pelo menos 70% de comprimento
do reator. Esse comportamento € interessante e pode ser justificado pela troca de calor: como
ela ¢ menos intensa para os tempos espaciais mais elevados, a temperatura do meio endotérmico
nao sobe tanto, inibindo a formagdo de butenos. Isso ¢ corroborado pelos perfis de temperatura

apresentados anteriormente.
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No lado exotérmico do reator multifuncional, a conversdo ndo ¢ boa para um tempo
espacial de 7 s, conforme se observa pela curva verde da Figura 28, referente ao benzeno.
Contudo, se o tempo espacial for elevado para 10 s a conversdo aumenta para mais de 50% e
com 15 s ela atinge o valor de 61%. As observacdes desse paragrafo, juntamente com as do
anterior, levam a crer que os tempos espaciais de 10 ou 15 s seriam interessantes na operacao
do reator.

Como nos tempos espaciais do meio exotérmico iguais a 10 e 15 s a conversdo em
etileno ¢ bastante satisfatoria, cabe analisar mais fatores que impactam a hidrodealquilagao do
tolueno, como a pressdo e temperatura de alimentagao.

O tempo espacial ¢ definido a partir da vazdo volumétrica na entrada do reator e ela ¢
dependente tanto da temperatura quanto da pressao. Nessa situacao, foi fixada a vazao molar
de entrada do tolueno em 0,0046 mol/s, que corresponde as condi¢des apresentadas para o
tempo de residéncia de 15 s.

A nova andlise segue uma combinacdo discreta de 3 valores para temperatura e pressao
para o meio exotérmico, mantendo parametros relacionados ao meio endotérmico e a geometria
do reator inalterados. A Tabela 20 apresenta os valores adotados de pressao e temperatura de

alimentagdo do meio exotérmico.

Tabela 20 — Pressdes e temperaturas de alimenta¢do do meio exotérmico

Caso 1 2 3
Pressdo /atm 70 85 100
Temperatura /K 970 1000 1030

Fonte: Autor

A Figura 29 apresenta o perfil térmico para as 9 combinagdes feitas com os valores
apresentados na Tabela 20. Nessa representacao, as linhas dividem as diferentes temperaturas

de entrada da reagdo exotérmica e as colunas separam a pressao do meio exotérmico.



Figura 29 — Perfil de temperatura para diferentes pressdes e temperaturas de entrada
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Do ponto de vista térmico, todas as 9 combinagdes sao aceitdveis, nao havendo violagao

de temperatura entre os meios exotérmico ¢ endotérmico. No caso mais intenso, com a

temperatura em 1030 K e pressdo de 100 atm, a temperatura do meio exotérmico apresentou

um pico proximo da entrada do reator chegando a 1130 K, provavelmente por uma alta taxa de

reagdo, mas a troca térmica foi capaz de conter esse aumento e abaixar a temperatura.

A temperatura do meio endotérmico nio pode subir muito pois favorece o consumo de

etileno com a consequente formagao de buteno, que ¢ uma reagdo indesejada e deve ser evitada.

Na Figura 30 se apresenta o perfil de vazdes molares, em base adimensional, da reacdo

endotérmica, para ver se alguma combinacao a prejudica.
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Figura 30 — Perfil de vazao molar do meio endotérmico para diferentes pressdes e temperaturas
de entrada

P =70atm 85 atm 100 atm
€X0

=)
© n =
=)
S n =
&
S n
970 K

(=7
=
n
[a—y
[—]
(=]
wn
[y
=]
=]

un
[y

F/F,

=

= 9] Lo
=

< un et
et

(=] n e

1000 K

=
=1
n
[a—y
[—]
=1
un

[
=
=

un
k.

[a—y
[—]
[
=
un
[
T

(=]
7 [
=]
&=

(=] un .

=) m

=1030 K

exo,0

0
0 0.5 ]
[—Etanol = Etileno| L/L,

Fonte: Autor

A mudanga nos parametros de entrada da reagdo exotérmica pouco influenciou no
comportamento da reacdo endotérmica. Nota-se que os 9 cenarios sdo praticamente idénticos,
permitindo uma conversao quase que total do etanol em etileno. No caso mais extremo, quando
a reacao exotérmica ocorre em 100 atm e temperatura de entrada de 1030 K, € possivel observar
um pequeno consumo de etileno, provavelmente para a formagdo de buteno devido a alta
temperatura. Do ponto de vista quantitativo, foi consumido menos de 2% do etileno formado.

As analises de temperatura e conversao do meio endotérmico ndo apresentaram nenhum
cenario muito diferente, sendo a melhora ou piora dos resultados bem sutis. Dessa forma, o
comportamento da reacdo exotérmica deve definir o melhor caso para conduzir o acoplamento.
A Figura 31 apresenta, de forma similar aos resultados anteriores, o perfil de vazao molar

adimensional do meio exotérmico.
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Figura 31 — Perfil de vazao molar do meio exotérmico para diferentes pressdes e temperaturas
de entrada
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Fonte: Autor

Tanto aumentando a temperatura quanto a pressao a conversao do tolueno foi superior,
a producdo de benzeno fica limitada a aproximadamente 91% devido a uma pequena formacao
de bifenil, uma reac¢do lateral demonstrada anteriormente. Como o projeto foi elaborado
baseado em um reator de dimensao fixa ¢ desejavel adotar uma configuracao que aproveite todo
o reator. Ao aumentar a temperatura além dos 970 K faz com que a reagao ocorra de forma bem
mais rapida, utilizando menos de 40% do comprimento total do reator. Dessa forma, ndo ¢
necessario aumentar ainda mais a temperatura, visto que a reagdo ja ocorre em um patamar
térmico elevado. Como a reagdo ocorre em fase gasosa ,0 aumento da pressao também favorece
a conversdo. Ao se aumentar essa pressao de 70 para 85 atm, a conversao de tolueno passa de
63% para quase 90%. Dentre os cenarios analisados, este ¢ o que apresenta as melhores
conversdes para as duas reagdes, sem elevar demais os custos relacionados ao aumento de
temperatura e pressurizagao.

O meio endotérmico atinge a conversdao maxima antes do final do reator. Sendo assim,
¢ possivel diminuir um pouco seu tempo espacial, melhorando a producdo. As condi¢des
operacionais adotadas correspondem a uma pressdo de alimentagdo do meio exotérmico de
85 atm e temperatura de 970 K. Optou-se também por reduzir o tempo de residéncia do meio

endotérmico de 4,0 para 3,5 s, de forma a aproveitar melhor o volume do reator. A Tabela 21
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apresenta os parametros finais definidos para o projeto em regime permanente do acoplamento

térmico, com escoamento em paralelo.

Tabela 21 — Parametros finais de projeto para o reator multifuncional
Desidratacdo do  Hidrodealquilagao

Parametro Unidade
etanol do tolueno
Secado de escoamento Anular Interno -
Comprimento do reator 1 1 m
Numero de tubos 1 1 un.
Diametro interno do tubo 52,50 24,30 mm
Espessura do tubo 3,91 4,55 mm
Diametro da particula (catalisador) 4,92 - mm
Densidade do catalisador 755,25 - kg/m?
Porosidade do leito 0,81 - -
Pressdo de alimentagdo 1,3 85 atm
Temperatura de alimentagao 700 970 K
Tempo espacial 3,5 18,0 S
Vazao molar 0,00835 0,00467 mol/s
Razao molar Ho/Tolueno - 5 -

Fonte: Autor

O perfil de temperatura e fluxos molares obtidos nesta configuracdo estdo apresentados

na Figura 32.

Figura 32 — Perfis de temperatura ¢ vazoes molares para o reator projetado
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Fonte: Autor

Neste cenario, pode-se levar a reacdo endotérmica até o final do reator e fazer com que
o meio exotérmico fosse conduzido com uma alta taxa de reacdo por 50% do reator. A opgao
por deixar que uma dos meios, no caso o endotérmico, tenha conversao de praticamente 100%,

¢ pela facilidade de separagdo dos produtos posteriormente, tendo-se que recuperar reagentes
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de apenas uma das reagdes. Os resultados obtidos na saida do reator projeto sdo apresentados

na Tabela 22. Percebe-se excelente conversao e rendimento para os dois sistemas reacionais.

Tabela 22 — Resultados finais

Endotérmica Exotérmica
Temperatura de saida / K 770,9 925,5
Conversao 99,6% 87,6%
Rendimento 97,0% 94,5%

Fonte: Autor

A Tabela 23 apresenta a composicao na entrada e saida do reator para as duas correntes,

em porcentagens molares.

Tabela 23 — Composi¢do na entrada e saida do reator (base molar)
Composicao percentual do meio endotérmico

Componente Entrada Saida
C,Hs;OH 100,00 0,18
C,Hy 0,00 38,96
H,0 0,00 58,50
(C,H5),0 0,00 0,00
C,H,0 0,00 1,17
H, 0,00 1,17
C4Hg 0,00 0,02
Composicao percentual do meio exotérmico
Componente Entrada Saida
CeHsCH; 16,77 2,06
H, 83,33 69,13
CeHg 0,00 13,80
CHy4 0,00 14,61
CpHyg 0,00 0,40

Fonte: Autor

43 CONCLUSOES PARCIAIS

Com os resultados obtidos no estudo em regime permanente do reator em escoamento

paralelo, pode-se concluir resumidamente que:

e do ponto de vista técnico ¢ possivel integrar as reagcdes de desidratacdo de etanol e
hidrodealquilagdo de tolueno em um reator multifuncional, em acoplamento

recuperativo;
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e apesar de o coeficiente global de troca térmica ndo ser tdo elevado, sendo inferior a
40 W/m*K, ele foi suficiente para controlar o aquecimento da reagdo exotérmica;

e 0 meio endotérmico ndo ¢ muito prejudicado com o aumento da temperatura, mas o
exotérmico, em temperaturas inferiores a 800 K, apresenta velocidades de reacdo muito
baixas;

e as conversdes foram superiores a 85% para os dois meios reacionais, com alta
seletividade para os produtos desejados;

e aperda de carga ndo foi significativa em nenhum dos meios, sendo menor que 5%;

e pode-se melhorar as conversdes obtidas alterando as pressdes de operacao, porém, como
a reacdo exotérmica ja ocorre em alta pressao seria necessario um estudo econdémico do

impacto destas mudangas.

Um fator que prejudicou a conversdo do meio exotérmico foi a rapida queda de
temperatura na entrada do reator. Isso se deu por conta da grande diferenga entre as
temperaturas de entrada no equipamento, aumentando a troca de calor. Para se ter uma forga
motriz mais uniforme no reator multifuncional, estuda-se no proximo capitulo desse trabalho o

escoamento em contracorrente.
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5 REATOR MULTIFUNCIONAL EM REGIME PERMANENTE E ESCOAMENTO
CONTRACORRENTE

Esta parte do trabalho ¢ destinada para o estudo do processo em regime permanente com
escoamento em contracorrente, come¢ando com a metodologia utilizada seguida dos resultados

obtidos.
5.1 METODOLOGIA

Os parametros utilizados para o estudo em escoamento contracorrente foram os obtidos
como o caso 6timo nos resultados do escoamento paralelo, apresentados na Tabela 21, variando
apenas a temperatura de entrada do meio exotérmico.

O modelo em escoamento contracorrente segue a mesma base apresentada
anteriormente, as equacdes de balanco, equagdes (4.1), (4.2) e (4.3), sdo escritas da mesma
forma. Quando se tem escoamento paralelo, 0 modelo matematico em questdao ¢ descrito por
um sistema de equagdes diferenciais ordinarias, num problema de valor inicial, ja que todos os
parametros sdo conhecidos numa unica extremidade do reator. Contudo, na configuracao
contracorrente, 0 modelo matematico € caracterizado por um problema de valor de contorno,
no qual os pardmetros conhecidos se dividem nas duas extremidades do reator. Isso ¢
esquematicamente representado na Figura 33, na qual do lado esquerdo tem-se as condigdes de

entrada do meio endotérmico e do lado direito as do meio exotérmico.

Figura 33 — Representacdo do escoamento contracorrente

Fendo 2r

Fonte: Autor

O método adotado para a solucao das equagdes diferenciais ordinarias foi discretizar o
reator em diversas células menores, como representado na Figura 34, aplicando-se em seguida

os balancos molares e energéticos para cada divisao.
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Figura 34 — Representacdo da discretizagdo do reator
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Fonte: Autor

Utilizando as relagdes apresentadas nas equagoes (5.1) e (5.2) as equagdes diferenciais
foram convertidas a equagdes algébricas, nas quais k se refere a um dado intervalo discretizado.

Empregou-se o método das diferencas finitas para frente nessas aproximacdes.

dF _F-F (5.1)
aL - AL
ar 11 (5.2)
aL- AL

Substituindo-se a aproximacao por diferengas finitas no balango molar e no balango de
energia do meio endotérmico resulta na Equagdes (5.3) e (5.4), que s3o entdo aplicadas a cada

célula da discretizagao.

2 2\ "
py7 (De-D;)
ijetz}io F] endo +AL#Z Tij (53)
i=1

4D,;U k Tk noog .
pbn(DZ ) (DZ D7) T]exo E,enda)JrZz:ﬂ’yAHr,z 54)

+1 _
J.endo _Tfendo +4L
F} endoC

Porém, para utilizar essas equagdes, ¢ necessario conhecer a temperatura do meio
exotérmico adjacente a célula analisada, mas ndo se sabe de antemdo quanto ela vale. Na
extremidade esquerda do equipamento, por exemplo, seria necessario se conhecer a temperatura

do meio exotérmico na saida do reator. Uma possibilidade para se contornar essa situacao,
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usando iteragdes, seria admitir uma dada temperatura de saida do meio exotérmico, voltando a
se ter um problema de valor inicial.
Aplicando-se 0 mesmo raciocinio para se discretizar os balangcos para o meio

exotérmico, tém-se as Equacdes (5.5) e (5.6).

j,exo j.exo 4

n
nD?
F-k = F-k+1 — AL - Zrij (55)
i=1

4U
T Di2 [Fl (Técndo - Telgco) + Z?:lrijAHr,i]

4 271:1 Fjl,(exo ij

Tho = TEG — AL (56)

Assim, de acordo com a Figura 34, ao se estipular um valor de entrada para a c€lula 5°,
seria possivel calcular as propriedades da célula 4’ e seguir até o fim do reator junto a reagao
endotérmica. Porém, seria necessario se conhecer a temperatura na célula 4°, que ainda nao foi
determinada. Para isso, pode-se realizar uma aproximag¢ao numérica € admitir que para valores

. . ~ , . . TJ( ~Tk+] .
muito pequenos de 4L a seguinte expressdo ¢ verdadeira: 7" = . Logo, pode-se considerar
que a temperatura na célula 4’ € igual a da 5°. Desta forma as equagdes de balango para o meio
exotérmico sdo apresentadas nas equagoes (5.7) e (5.8). Para reduzir o erro causado por essa

aproximacao, o reator foi dividido em 2000 partes.

2 n

D
F}'I,(exo = F}",(e-l;c%) - ALTLZ Tij (5~7)
i=1
4U
 D? (FL (ThHL — TEEY) + Xy TijAHr,i)

m k+1
4 j=1 Fj,exo CP,j

(5.8)

Telgco = Te’%l — AL

Nas andlises feitas em regime permanente € com o escoamento em paralelo, verificou-
se que a produgdo de bifenil na reagao exotérmica ¢ pequena. Desta forma, para o problema,
ela foi desconsiderada na andlise em contracorrente. As leis cinéticas e propriedades fisico-
quimica foram calculadas de acordo com o que foi apresentado nas se¢des 4.1.2 ¢ 4.1.3.

Foram analisados 4 diferentes casos para o escoamento em contracorrente, cada um com
uma diferente conversdo em tolueno, conforme indicado na Tabela 24. Para cada um desses

casos, foram calculadas iterativamente as temperaturas de saida do meio exotérmico.
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Tabela 24 — Casos analisados no escoamento contracorrente
Casos 1 2 3 4

Conversao de
Tolueno / % 87,6 90 95 99,99

Fonte: Autor

5.2 RESULTADOS E DISCUSSAO
O primeiro caso analisado ¢ com base no melhor resultado obtido para o escoamento
em paralelo. Na Figura 35 se apresenta o perfil de temperaturas para se alcangar 87,6% de

conversdo do tolueno.

Figura 35 — Perfil de temperatura para 87,6% de conversdao em benzeno
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Fonte: Autor

Neste caso, a temperatura de entrada da reagdo exotérmica, na extremidade direita do
equipamento, foi de 957,5 K, o que ¢ cerca de 12 °C a menos do que a necessaria para o
escoamento paralelo para se obter a mesma conversao.

A diferenca ocorre porque a temperatura de saida do meio endotérmico ¢ mais quente
que a entrada, logo o resfriamento da corrente exotérmica ocorre de forma mais branda. Quanto
mais tempo o meio exotérmico permanecer acima dos 900 K melhor serd a conversdo. Desta
forma, quando a diferenga de temperatura comega a ficar maior, com o reator em 0,4 metros, ja
esta proximo a extremidade do reator, ndo havendo area de troca térmica suficiente para que se
reduza muito a temperatura do meio exotérmico.

O perfil de temperatura do meio endotérmico ndo sofreu muita alteragdo. Na Figura 36

se apresenta o perfil de vazao molar desse meio.
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Figura 36 — Perfil de vazao molar do meio endotérmico para 87,6% de conversdao em benzeno
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Como esperado o perfil molar dos componentes da reacdo endotérmica seguiram

comportamento semelhante, o que ajuda a validar as aproximagdes e simplificacdes feitas

durante a modelagem. A conversdo de etanol continua sendo praticamente total, mostrando que

a mudanca de configuragdo ndo afetou esta reacao.

A Figura 37 apresenta o perfil de vazdes molares do meio exotérmico, que € a conversao

do tolueno em proporg¢des equimolares de benzeno e metano.

Figura 37 — Vazdes molares no meio exotérmico para 87,6% de conversdo em benzeno
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Nos perfis de vazdo molar do meio exotérmico indicados, deve-se lembrar que o

escoamento estd acontecendo da direita para a esquerda. Assim, observa-se que



81

aproximadamente na metade do reator a temperatura do meio exotérmico comeca a cair € a
formagdo de benzeno ja nao ¢ tdo pronunciada.

Para se obter conversodes superiores a 90% no escoamento paralelo, era necessaria uma
temperatura de entrada extremamente elevada para que a reacao ocorresse na entrada do reator
antes que o meio resfriasse demais. A Figura 38 apresenta os perfis de temperatura para

converter o tolueno em 90%, 95% e 100%, com escoamento em contracorrente.

Figura 38 — Perfil de temperatura para conversdes acima de 90%
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Fonte: Autor

As temperaturas de entrada e saida do meio exotérmico sdo apresentadas na Tabela 25

para os casos associados com a figura anterior.

Tabela 25 — Temperaturas do meio exotérmico

Conversao / % Temperatura entrada / K Temperatura saida / K
87,6 957,5 914,0
90,0 958.,5 917,0
95,0 961,5 923,0
100,0 982,9 937,2

Fonte: Autor

Para conversdes de tolueno de até 95%, pouco se altera a temperatura de entrada do
meio exotérmico. Entretanto, para se obter uma conversao total do tolueno, ¢ necessario se
elevar em mais de 25 °C a temperatura de alimentagdo desse reagente. Ainda nessa situacao,
observa-se que o meio exotérmico atinge uma temperatura superior a 1000 K. Os perfis de

temperatura e de vazao molar para o caso 4 sao mostrados na Figura 39. O perfil de vazao molar
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do benzeno mostrou que no meio exotérmico € necessario somente 74 do reator para que a reacao
exotérmica tivesse grau de conversdo praticamente completo. Além disso, o perfil de
temperatura do meio endotérmico ndo propiciou a formagao de butenos, como prova a curva

azul clara nos perfis de vazdes molares.

Figura 39 — Perfil de temperatura e de vazao molar para a analise do Caso 4
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Fonte: Autor

Nesse ponto do trabalho, vale a pena confrontar os comportamentos obtidos com o
escoamento paralelo e com o contracorrente. Os perfis de temperatura nessas duas situagdes
sdao comparados na Figura 40, para as condi¢des estipuladas na Tabela 21, com as temperaturas

de entrada em 970 K e 700 K para os meios exotérmico ¢ endotérmico, respectivamente.

Figura 40 — Perfil de temperatura comparando escoamento paralelo e contracorrente
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Fonte: Autor
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O perfil de temperatura do meio endotérmico ndo ¢ muito afetado pela configuracdo de
escoamento. Na extremidade direita do reator, a diferenga de temperatura de saida da corrente
endotérmica no escoamento contracorrente ¢ 29 °C superior ao do escoamento paralelo. O
mesmo nao acontece nos perfis do meio exotérmico, que t€m comportamentos bem distintos e
em fun¢do da configuracdo. No escoamento paralelo o meio exotérmico atinge sua maior
temperatura, igual a 987 K, apos cerca de 28% do comprimento total do reator. Entretanto, para
0 escoamento em contracorrente, ha um pico de temperatura superior a 1040 K, na posi¢ao
correspondente a 70% do comprimento do reator.

Para se aprofundar a analise desses comportamentos, na Figura 41 sdo indicados os perfis
de vazao molar dos meios endotérmico e exotérmico, em diferentes configuragdes. As linhas
tracejadas simbolizam o escoamento paralelo enquanto que as continuas estdo atreladas ao

escoamento em contracorrente.

Figura 41 — Perfil molar comparando escoamento paralelo e contracorrente
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Nota: As abreviagdes CC e // indicam contracorrente e paralelo respectivamente.
Fonte: Autor

Percebe-se que, assim como as temperaturas, as vazdes molares no meio endotérmico
ndo sdo muito afetadas pelo tipo de configuracdo, estando as curvas quase que sobrepostas.
Assim, tem-se conversao e seletividade no meio endotérmico praticamente idénticas e
independentes da configuracao. Por outro lado, a conversdo do lado exotérmico ¢ melhor para
0 escoamento em contracorrente, com um aumento de 87% para 99%. Esse acréscimo ocorre
principalmente por se manter a taxa de reagao alta ao longo do comprimento do reator, o que ¢
consequéncia da temperatura mais elevada. Apesar de a configuragdo em contracorrente ser a

que leva a melhores resultados para os dois meios reacionais em termos de conversao, nao se
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pode esquecer do sobreaquecimento que ocorre em uma parte do reator, podendo ser necessaria

a utilizacdo de materiais com maior resisténcia térmica / mecanica.

5.3 CONCLUSOES PARCIAIS

Ap6s os resultados do reator operando em regime permanente € em escoamento
contracorrente pode-se concluir que:

e por conta da for¢ca motriz mais uniforme nos perfis de temperatura, o resfriamento do
meio exotérmico ¢ melhor no escoamento contracorrente do que no paralelo;

e 0 escoamento em contracorrente permitiu que a taxa de reagdo do meio exotérmico
permanecesse alta por aproximadamente 70% do reator, frente a menos de 30% do que
foi observado para o escoamento em paralelo;

e 0 meio endotérmico foi pouco impactado pela configuracao de escoamento;

e o0 escoamento em contracorrente levou a uma melhora na conversio do meio

exotérmico, mas as custas de um pico de temperatura significativo.

Os estudos em regime permanente mostraram que o acoplamento proposto entre a
desidratacdo de etanol e a hidrodealquilacdo do tolueno funcionam bem tanto em escoamento
paralelo como em contracorrente. No proximo capitulo, se faz uma andlise da dindmica do
sistema, 0 que importante para se propor projetos de controle e estudos de comissionamento

industrial.
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6 REATOR EM REGIME TRANSIENTE

Como visto no tdpico anterior o acoplamento se mostrou viavel, portanto ¢ interessante
analisar o comportamento dindmico, que € importante para se discutir partida e parada de
processos, além de estratégias de controle. Este topico apresenta a metodologia adotada para a
modelagem em regime transiente e os resultados obtidos. Por questdes de simplificagdo no

trabalho, essa analise sera feita para o escoamento em paralelo.
6.1 METODOLOGIA

A modelagem em regime transiente para um reator do tipo PFR, assim como em regime
permanente, ¢ feita utilizando como base os balangos molares e de energia (FOGLER, 2009).

Para a simulagdo deste sistema foi utilizado o software MATLab / Simulink
empregando-se uma s-function. O sistema foi discretizado em relagdo ao espago, como
esquematizado na Figura 42, com passo fixo, utilizando o método de diferencas finitas para

frente, em uma malha de 2000 divisdes.

Figura 42 — Esquema de discretiza¢do do reator tubular
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Fonte: Autor

Para essa aplicagdo, as equacdes de balanco precisam ser discretizadas em relagdo ao
espaco, como mostrado na Equacdo (6.1), e aplicadas para cada célula demarcada, onde F

representa o fluxo molar, 7 o volume da célula e & representa a posi¢ao da célula analisada.

OF _Fk—Fk1
WwETav (6.1)

Aplicando a equagdo (6.1) nas equagdes de balango e rearranjando os termos para deixar

em evidéncia a diferencial em relagao ao tempo para a reagao endotérmica os balangos material
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¢ de energia estdo representados pelas equagdes (6.2) € (6.3) respectivamente, onde F; € o fluxo

molar do componente j, t o tempo, p ¢ a densidade aparente do leito, v, € a vazdo volumétrica

na entrada do reator, D,; € D;, sdo os didmetros externo e interno do tubo respectivamente, 7;;
¢ a velocidade de reagdo do componente j na reagdo i, T; a temperatura do meio i, Cp; o calor

especifico do componente j, AH; a entalpia da reacdo 1, U € o coeficiente global de troca térmica

e k a posicao relativa da célula analisada.

aF}k < 4 F}'k _ P}'k_l zq )
—— =pv — X + Ty
ot~ PYoenao\ ~ pr(DZ - D2, Ax i=1 7 (6.2)
k —_
aTé(ndo _ PYoengo 42;'l=1 F} ij Telcndo - Tekndlo

= — X
at [Z?:iP}'kaj] pr(Dg; — Df, Ax
(6.3)

q 4UD;
+ z (_rij)(_AHi) Ll = wz (Telgco - Tekndo)
=1 Doi - Dio

Para a reagdo exotérmica que ocorre sem catalisador os balangos finais estdo

representados pelas equagdes (6.4) e (6.5).

aP}k 4 F}k _ P}_k—l Zq
ot~ Ve \ Tmpiz X T ax T Lu Y (6.4)
OTho | Voo (A2 FfCpy T —TdG" | Zq (=11,) (—4Hy)
ot [T Frcp)] D2 Ax =1 7 l

(6.5)
4U
+ D_ (Tekndo - Telgco)
ii

Para as diferenciais em relacdo ao tempo o passo serd variavel e resolvido pela rotina de
calculo ode45, anteriormente apresentada no final da se¢ao 4.1.1. As propriedades fisico-
quimicas, parametros de troca térmica e a cinética das reagdes foram calculadas da mesma

forma que apresentado anteriormente, em regime permanente, nas secoes 4.1.2 ¢ 4.1.3.
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6.2 RESULTADOS E DISCUSSAO

Para os estudos em regime transiente foi utilizado como base o tltimo cenario definido,
descrito na Tabela 21, que apresentou o melhor resultado dentre os analisados. Foi definido
como variavel de entrada, que pode ser manipulada, as vazdes molares dos reagentes limitantes
e temperatura das duas correntes, totalizando 4 varidveis de entrada. Cada variavel sera
perturbada em forma de degrau com uma amplitude de 5% acima e abaixo do valor inicial, que
define o primeiro estado estacionario, totalizando 8 cendrios a serem estudados, em cada estudo
apenas uma variavel sera alterada, as demais permanecerdo inalteradas. Como o maior tempo
de residéncia ¢ de 18 segundos todas as simulagdes terdo duragdo de 30 segundos apds a

perturbagdo, sendo tempo suficiente de se perceber alteragdes na saida do reator.
6.2.1 Perturbacio na vazio molar de etanol

A primeira analise que sera feita ¢ quando o sistema, em estado estacionario, sofre uma
perturbagdo de 5% positiva em forma de degrau na vazdo molar do etanol. A Figura 43
apresenta o perfil molar do reagente limitante ¢ o produto principal de cada reacdo e a

temperatura de cada meio reacional.

Figura 43 — Efeito de uma perturbagdo do tipo degrau no fluxo molar de etanol
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Fonte: Autor

O cendrio base da reacdo endotérmica tem como tempo de residéncia 3,5 segundos.
Porém, ao se aumentar o fluxo molar, este tempo diminui e o célculo ¢ feito com base nas
condi¢des de entrada do reator. No decorrer da reagdo, o nimero de mols e, consequentemente,

a vazdo volumétrica também sofrem alteracdes. A perturbacdo pode ser notada no tempo de
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1,5 s, tanto na temperatura quanto na vazao molar de etileno. O efeito desta perturbacdo pouco
altera o resultado da reagao exotérmica, ocasionando um leve decréscimo na temperatura, o que
faz com que a conversao seja levemente reduzida, aumentando a concentracdo de tolueno e
diminuindo a de benzeno, porém a mudanga é pouco perceptivel. A Figura 44 apresenta os
graficos da temperatura da reacdo endotérmica e o fluxo molar de etileno com uma escala

ampliada, para que seja possivel verificar de forma mais detalhada a dindmica do sistema.

Figura 44 — Efeito de uma perturbagdo do tipo degrau no fluxo molar de etanol na saida do
reator
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Fonte: Autor

O efeito da perturbacdo ¢ sentido praticamente no mesmo tempo na temperatura e na
vazdo molar. Como houve um aumento na alimentacdo de etanol, ou seja, uma maior
quantidade de matéria fria, a temperatura atinge o regime permanente em um patamar inferior
ao caso inicial e por ter mais reagente a formacao de etileno aumenta. A dindmica deste sistema
¢ muito rapida, se aproximando bastante do degrau provocado na entrada. A transicdo entre o0s
dois estados estacionarios ocorre em aproximadamente 0,11 s, tanto na temperatura quanto no
fluxo molar.

Outra forma de avaliar o efeito de uma perturbacao € ver como esta se propaga ao longo
do reator. A Figura 45 apresenta os graficos de temperaturas e vazao molar do etanol e etileno
em trés tempos distintos: ao iniciar a simulagdo, quando o reator se encontra no primeiro estado
estaciondrio, no tempo de 0,9 segundos e, finalmente, ao atingir o novo regime permanente. As
vazdes molares dos componentes da reacdo exotérmicas nao foram analisadas, pois, como visto

na Figura 43, ndo ha mudanga significativa em seus valores, as trés curvas seriam sobrepostas.



Figura 45 — Propagacao do efeito de uma perturbacdo do tipo degrau no fluxo molar de etanol
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Fonte: Autor

Quando uma variavel de entrada de um reator ¢ perturbada, o efeito se propaga
semelhante a uma onda, sem muita interagdo axial. A nova configuracdo de entrada vai
deslocando o que ja estava em regime até preencher completamente o reator, o que ocorre
proximo ao tempo de residéncia. Os valores passam de um estado estaciondrio ao outro por
uma transi¢ao rapida. Pode-se ver na Figura 45 que no inicio do reator a curva azul e preta estao
sobrepostas, os valores na entrada do reator ao passar 0,9 segundo jé atingiram o novo estado
estacionario, no final do reator a curva azul estd sobreposta a vermelha indicando que naquela
regido os valores sao compativeis ao primeiro estado estacionario e para este tempo um pouco
depois do meio do reator pode-se observar o momento em que ocorre a transi¢ao entre os dois
estados. Esse comportamento ¢ valido para as anélises no meio endotérmico, onde foi realizada
a perturbagdo, o meio exotérmico sente essa perturbacdo de forma mais gradual, através da
transferéncia de calor, nota-se que o seu perfil de temperatura em 0,9 segundo ainda esta
totalmente sobreposto ao primeiro estado estaciondrio, pois a troca de calor ocorre de forma
mais gradual, a Figura 46 apresenta o perfil de temperatura da reagdo exotérmica em um tempo

superior a 0,9 segundo.
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Figura 46 — Perfil de temperatura da reagdo exotérmica
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Fonte: Autor

Ao invés de transi¢des rapidas entre os estados ao decorrer do tempo um novo perfil
intermediario aos dois estados ¢ observado, com o passar do tempo este perfil se afasta cada
vez mais da linha vermelha, estado estacionario inicial e se aproxima do novo estado
estacionario.

Também pode-se realizar uma perturbacdo reduzindo a quantidade de etanol alimentada,

a Figura 47 apresenta os resultados obtidos com uma redugdo de 5%.

Figura 47 — Efeito de uma perturbagdo do tipo degrau no fluxo molar de etanol na saida do
reator
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Fonte: Autor

O comportamento apresentado ¢ exatamente o oposto do observado anteriormente,
quando a vazao foi elevada em 5%. Por conta da menor vazio, o meio endotérmico se aquece
mais, elevando também a temperatura do meio exotérmico, o que resulta em um leve
favorecimento para a rea¢do, aumentando o consumo de tolueno e a produgdo de benzeno. A

quantidade de etileno produzida ¢ menor, mas a conversdo de etanol continua praticamente



91

total. A Figura 48 apresenta o mesmo resultado com mais detalhes na dindmica da temperatura

do meio endotérmico e a vazao de etileno.

Figura 48 — Efeito de uma perturbagado do tipo degrau no fluxo molar de etanol
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Fonte: Autor

Por reduzir a vazao molar a perturbacdo na saida do reator ocorre um pouco mais tarde
e sua dinamica também ¢ um pouco mais demorada, chegando a aproximadamente 0,2 s. A
Figura 49 apresenta a propagacao do efeito da perturbagdo ao longo do comprimento do reator

em um instante de tempo definido.



Figura 49 — Propagacao do efeito de uma perturbacao do tipo degrau no fluxo molar de etanol
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Fonte: Autor

O comportamento ao longo do reator também ¢ semelhante ao anterior, a inica mudanga
¢ a direcao da amplitude, ao aumentar o fluxo molar de etanol a temperatura endotérmica
diminui e a exotérmica aumenta, a quantidade de etileno aumenta, ja neste caso ao reduzir a
vazdo de alimenta¢do o comportamento ¢ exatamente ao contrario.

Além da vazao de alimentagdo, outro fator que pode impactar diretamente os resultados
¢ a temperatura de alimentagdo. Na proxima secdo se apresenta um estudo semelhante ao
realizado com a perturbagdo no fluxo molar, s6 que variando a temperatura de alimentagdo dos

reagentes da reagdo endotérmica.

6.2.2 Perturbacido na temperatura da rea¢ao endotérmica

O primeiro caso a ser analisado consiste no aumento de 5% da temperatura de entrada
da reagdo endotérmica, que inicialmente ¢ de 700 K. A Figura 50 mostra o comportamento na

saida do reator em func¢do do tempo.
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Figura 50 — Efeito de uma perturbac¢ao do tipo degrau na temperatura da reagdo endotérmica na
saida do reator
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Fonte: Autor

Ao realizar a perturbagdo na temperatura da reagdo endotérmica a reacao exotérmica ¢
afetada, pois um aumento expressivo em uma das temperaturas ¢ capaz de alterar
significativamente a outra temperatura. Na reacdo endotérmica a varia¢do foi minima, com o
aumento da temperatura houve uma redu¢do na quantidade de etileno, provavelmente este foi
consumido para a formagao de buteno como visto anteriormente. A reagao exotérmica teve um
avango um pouco mais expressivo, aumentando a conversao de tolueno em benzeno. A Figura

51 apresenta esta dinamica de forma mais detalhada.

Figura 51 — Efeito de uma perturbagao do tipo degrau na temperatura da reagao endotérmica
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Fonte: Autor

A temperatura apresenta um acréscimo semelhante ao tipo de perturbacao realizada,
com uma dinamica rapida de aproximadamente 0,2 segundo. Como se observou anteriormente,

a producdo de etileno pouco ¢é afetada com esta variacdo. J4 a produgdo de benzeno vai
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aumentando conforme a temperatura do meio exotérmico se eleva, apresentando uma dinamica
mais lenta, superior a 10 segundos. A Figura 52 apresenta a mudanga da reacdo endotérmica

em funcao do comprimento adimensional do reator.

Figura 52 — Propagac¢ao do efeito de uma perturbagdo do tipo degrau na temperatura da reagao
endotérmica
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Fonte: Autor

Como a amplitude, em valor absoluto, da perturba¢dao ¢ maior que as provocadas no
fluxo molar fica mais facil de observar a transi¢ao entre os dois estados estaciondrios, no perfil
de temperatura da reagdo endotérmica fica bem visivel a propagacao desta mudanga ao longo
do reator. Como foi visto, a conversao final de etileno pouco se alterou, analisando-se ao longo
do reator € possivel observar que a unica mudanga ocasionada com o aumento da temperatura
foi aumentar a taxa de reagdo, permitindo que a conversdo final fosse atingida mais
rapidamente. Como a dindmica no meio exotérmico foi mais lenta, seus resultados estdo
apresentados na Figura 53, com um tempo maior, ja que em 0,9 segundo nao seria possivel

observar as mudangas.
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Figura 53 — Efeito de uma perturbagado do tipo degrau na temperatura da reacdo endotérmica
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Fonte: Autor

Quando se aplica uma perturbagdo no meio endotérmico os perfis do meio exotérmico,
térmico e molar, ndo apresentam um ponto de transi¢cdo entre estados ao longo do reator, a
mudanga de estado ocorre através de perfis intermediarios aos dois estados, representados pela
curva azul. Diferentemente do que aconteceu na reacdo endotérmica, que, mesmo com uma
maior velocidade reacional, o resultado final pouco se alterou no meio exotérmico. Nele ha,
além de uma conversdo mais rapida, um pequeno acréscimo na conversao ¢ produgdo de
benzeno.

Ao invés de aumentar a temperatura de entrada dos reagentes pode-se também realizar
um decréscimo de 5% do seu valor para verificar o comportamento do sistema diante desta

perturbacdo, como indicado na Figura 54.

Figura 54 — Efeito de uma perturbagdo do tipo degrau na temperatura da reagdo endotérmica

Temperatura 1 Endotérmica Exotérmica

900 0.8
% 850| |—Endotérmical| == 0.5 —Etanol || =~ 0.6 =—=Tolueno
- —Exotérmica || = —Etileno|| = 0.4 = Benzeno

800 )

750 | - 0 0.2

0 10 20 30 0 10 20 30 0 10 20 30
L/L0
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Assim como ocorreu com a mudanga na vazao molar, o degrau negativo apresenta
resultados exatamente opostos ao anterior. Como efeito principal tem-se a queda nas
temperaturas, o que pouco afeta a reacao endotérmica, mas € prejudicial a reacdo exotérmica,
piorando tanto a conversdao quanto a producdo de benzeno. A forma com que essas variagdes
ocorrem sdo idénticas ao caso anterior: a temperatura da reacao endotérmica cai rapidamente e
através da troca de calor gradativamente resfria a reagdo exotérmica, em uma dindmica muito
parecida se reduz a formacao de benzeno.

Pode-se verificar na Figura 55 o comportamento em funcdo do comprimento

adimensional do reator.

Figura 55 — Efeito de uma perturbagao do tipo degrau na temperatura da reacao endotérmica
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Fonte: Autor

Além de prejudicar o resultado final da reacdo ¢ possivel perceber que a conversdo
ocorre de forma mais lenta com o decréscimo da temperatura, efeito que ja era esperado, a
forma com que as mudangas ocorrem ¢ idéntica ao primeiro caso.

Na proxima secdo ¢ feita uma andlise semelhante as que ja foram feitas, porém desta

vez as perturbagdes ocorreram no meio reacional exotérmico.



97

6.2.3 Perturbacio na vazio molar de tolueno

As analises da influéncia da vazao molar do tolueno no acoplamento seguem a mesma
sequéncia das analises anteriores, inicialmente foi aplicada uma perturbacdo em forma de
degrau de 5% a mais na vazao molar de entrada da mistura tolueno e hidrogénio. A Figura 56

apresenta o efeito desta perturbagao na saida do reator.

Figura 56 — Efeito de uma perturbagdo do tipo degrau na vazao molar do tolueno
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Fonte: Autor

A reagdo exotérmica tem um tempo de residéncia maior, o que faz com que a resposta
na saida do reator seja percebida perto dos 20 segundos. No meio reacional exotérmico percebe-
se a mudanca em uma forma mais brusca, semelhante ao degrau aplicado na entrada do reator.
A conversao da reacdo exotérmica ¢ inferior a reacdo endotérmica, inclusive ao aumentar a
quantidade de tolueno na entrada a quantidade nao convertida também aumenta. A reagao
endotérmica pouco ¢ influenciada com esta perturbagao, a sua temperatura aumenta um pouco,
mas nao o suficiente para que altere a conversao e producao de etileno. A Figura 57 apresenta
a temperatura exotérmica e a produg¢do de benzeno para que se possa ter mais detalhes sobre a
dindmica, avaliando o tempo de transi¢ao entre os estados.

Figura 57 — Efeito de uma perturbagao do tipo degrau na vazao molar do tolueno
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O tempo de resposta quando a perturbagdo foi realizada na reagdo endotérmica ndo foi
exatamente igual ao tempo de residéncia, ja neste caso o novo estado estacionario se estabelece
muito préximo aos 18 segundos do tempo de residéncia da reagdo exotérmica, iSO ocorre
principalmente pelo excesso de hidrogénio que faz com que as propriedades fisicas ndo se
alterem significativamente dentro do reator. Os componentes terem uma baixa velocidade
também torna a dinamica mais lenta, nota-se que o tempo de transi¢do entre os dois estados
estaciondrios dura quase 1 segundo, bem maior que os décimos de segundos visto quando a
perturbagdo ocorre na reagao endotérmica. A Figura 58 apresenta a evolucao da propagacao ao

longo do reator para um tempo definido.

Figura 58 — Propagacao do efeito de uma perturbagao do tipo degrau na vazao molar do tolueno
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Fonte: Autor

Como citado anteriormente a reacdo endotérmica quase ndo sofre influéncia neste tipo
de perturbagdo, nota-se um leve aquecimento, mas que nao ¢ suficiente para alterar as
conversoes. Ja& o comportamento da reagcdo exotérmica ¢ semelhante ao observado
anteriormente na reacao endotérmica, a mudanga ocorre em uma forma semelhante a uma onda
que com o passar do tempo avanca até que o reator esteja totalmente preenchido com o novo
estado estacionario, aos 9 segundos a transicdo encontra-se praticamente no meio do reator,

como explicado anteriormente a corrente desta reagdo ¢ composta predominantemente de
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hidrogénio o que faz com que os parametros fisicos poucos se alterem, mantendo uma
velocidade praticamente constante.
Outra perturbacdo provocada no sistema foi o decréscimo de 5% da vazdo de

alimentagdo, a Figura 59 apresenta os resultados obtidos.

Figura 59 — Efeito de uma perturbagao do tipo degrau na vazao molar do tolueno
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Fonte: Autor

O comportamento obtivo nesta perturbacdo foi muito semelhante ao anterior, da mesma
forma que ocorreu na reacdo endotérmica ao inverter o sentido do degrau as respostas siao
praticamente inversas. A reducdo da alimentacdo da reagdo exotérmica faz com que a
temperatura deste meio sofra um decréscimo e por conter menos matéria a quantidade de
benzeno produzido também ¢ menor, a Figura 60 apresenta com mais detalhes o tempo de
resposta desta transi¢do. Assim como aconteceu quando houve um acréscimo a reagdo
endotérmica pouco foi afetada, a temperatura teve uma pequena queda, mas ndo o suficiente

para afetar a produgao.

Figura 60 — Efeito de uma perturbag@o do tipo degrau na vazao molar do tolueno
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A dinamica ficou mais lenta, tanto para a temperatura quanto para o perfil molar, o
tempo de saida manteve-se proximo ao anterior por volta de 17 segundos, porém desta vez o
novo estado estaciondrio so foi atingido apds 3 segundos, isso era esperado ja que houve uma
reducdo na vazdo que consequentemente reduz a velocidade dos componentes. A Figura 61

apresenta o perfil das duas reagdes ao longo do reator.

Figura 61 — Propagacdo do efeito de uma perturbagdo do tipo degrau na vazao molar do tolueno
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Fonte: Autor

A reacdo endotérmica praticamente ndo se altera diante desta perturbagdo. O
comportamento da reacdo endotérmica segue o mesmo Vvisto nas andlises anteriores, onde as
condig¢des do novo estado estacionario vao avangando ao longo do reator até que se atinja por
completo o novo regime. Das quatro variaveis de entrada citadas no inicio deste capitulo, resta

a analise da temperatura exotérmica, que ¢ feita na se¢do seguinte.

6.2.4 Perturbacido na temperatura de entrada da reaciio exotérmica

O tultimo ensaio dinamico realizado foi a perturbacdo na temperatura de entrada da
reacdo exotérmica, seguindo a mesma ordem das andlises anteriores a Figura 62 apresenta os
resultados obtidos quando ocorre um aumento de 5% na temperatura de entrada da mistura

tolueno e hidrogénio.
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Figura 62 — Efeito de uma perturbagdo do tipo degrau na temperatura exotérmica
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Fonte: Autor

Assim como aconteceu quando a perturbagdo foi dada no meio endotérmico a mudanga
de temperatura ¢ o que mais afeta o sistema. Como o tempo de residéncia da reagao endotérmica
¢ menor o seu meio reacional j4 comeca a se aquecer desde o inicio, pois saem do contato com
o comeco do reator que ja estd quente e esse aumento de temperatura na reacdo endotérmica
também eleva um pouco a temperatura do meio exotérmico, apenas por troca de calor, antes
mesmo que saia 0s componentes com temperatura mais elevada, que ocorre proximo aos 17
segundos. Apesar da elevagdo expressiva da temperatura no meio reacional a producdo de
etileno pouco foi afetada, percebe-se um leve consumo de etileno que provavelmente se
converteu em buteno. Aumentar a temperatura do meio exotérmico favorece a reagdo de
hidrodealquilagdo aumentando sua conversao final. A dindmica detalhada deste aumento pode

ser observada na Figura 63.

Figura 63 — Efeito de uma perturbagao do tipo degrau na temperatura exotérmica
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Com o aumento da temperatura a dindmica ocorre um pouco mais rapida, fazendo com
que a transi¢do ocorra em pouco mais de 1 segundo. A propagagao deste efeito ao longo do

reator pode ser vista na Figura 64.

Figura 64 — Propagacao do efeito de uma perturbagao do tipo degrau na temperatura exotérmica
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Fonte: Autor

Como a amplitude em valor absoluto desta perturbacao € maior, € possivel ver de forma
mais detalhada as linhas de transicao entre os estados, nota-se que aos 9 segundos até a metade
do reator a curva azul est4 sobreposta a preta, indicando que esta regido ja atingiu o novo estado
estacionario, posteriormente hd uma transicdo entre os dois estados e a parte final do reator
encontra-se ainda no primeiro estado estaciondrio, anterior a perturbagdo. No caso da reagdo
endotérmica ela ocorre de forma gradual, com uma mudanga em todo comprimento do reator,
apesar de nao ser muito significativa a conversao com o aumento da temperatura ocorre mais
rapidamente. J4 a rea¢do exotérmica apresenta essa mudanca por partes, o comeco do reator
estd em um estado estacionario enquanto o final ainda permanece no estado anterior a
perturbacdo. Apesar da temperatura na saida do reator ndo apresentar um aumento muito
grande, percebe-se que na regiao inicial houve um pico que ultrapassa a temperatura de 1100 K,
sendo uma regido critica do reator, pois uma temperatura muito elevada pode comprometer nao

somente 0s compostos presentes na reagdo como a estrutura fisica do reator.
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Outro cendrio analisado ¢ quando a temperatura de entrada ¢ mais fria, a Figura 65
apresenta os resultados para uma reducdo de 5% na temperatura de entrada da reacdo

exotérmica.

Figura 65 — Efeito de uma perturbagdo do tipo degrau na temperatura exotérmica
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Fonte: Autor

A reagdo endotérmica possui uma faixa de temperatura em que pode ser operada sem
que mude muito seu resultado, mesmo com a reducdo da temperatura pode-se notar que ela
ainda permanece com uma alta conversao. O mesmo nao vale para a reacao exotérmica, a reacao
de hidrodealquilagdo quando conduzida na auséncia de catalisadores, pois desta forma
necessita-se de temperaturas bem elevadas, ao diminuir a temperatura a reagdo praticamente
cessa, o que faz com que a temperatura caia ainda mais pois nao ha a liberacdo de energia de
reacdo. A dindmica segue o mesmo comportamento anterior, a reagdo do meio em que houve a
perturbagdo tem uma mudanca brusca e rapida, ja a outra reacao tem uma mudanga mais gradual
conforme a troca térmica altera a temperatura do meio reacional. A Figura 66 apresenta o

comportamento ao longo do comprimento adimensional do reator para esta perturbacao.
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Figura 66 — Propagacao do efeito de uma perturbagado do tipo degrau na temperatura exotérmica
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Fonte: Autor

Com a mudanca da temperatura a reagdo endotérmica foi prejudicada mas mesmo assim
ainda manteve um alto rendimento, ja a reacao exotérmica quando resfriada tem uma pequena
conversao no comec¢o do reator quando a temperatura € superior a 900 K a baixa velocidade de
reacdo também ¢ um dos motivos da queda de temperatura, por ser uma reagao exotérmica caso
ela continuasse a ocorrer a liberacao de energia poderia equilibrar o balango com a troca térmica
realizada com o meio endotérmico e segurar a temperatura alta por mais tempo, ¢ possivel
observar no tempo de 0 segundos que no inicio quando a reagdo possui uma velocidade alta a
temperatura atinge seu maximo e posteriormente decresce, ao reduzir a temperatura de entrada
nao se observa esse comportamento.

Conhecer a dinamica de um processo ¢ importante para que se defina o
comissionamento industrial do processo, dentre as etapas estudas a partida do reator ¢ uma que

tem bastante destaque. No proéximo topico uma proposta de partida ¢ exemplificada.
6.2.5 Partida do reator
O principal cuidado que se deve ter ao operar reatores ¢ garantir que este ndo se

sobreaqueca, o que reduz os riscos de operagdo. Como o tempo de residéncia da reacdo

exotérmica € o maior, ¢ interessante que se mantenha a temperatura do meio endotérmico baixa
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até que a reagdo exotérmica percorra todo o reator e apenas posterior ao aquecimento da reagao
exotérmica comece o aquecimento da alimentacao endotérmica.

No caso simulado, apresentado na Figura 66, manteve-se a temperatura de alimentagao
da reagdo endotérmica em 300 K (linha tracejada azul) até que alimentagdo exotérmica (linha
tracejada vermelha) se aquecesse de 673 K até 970 K. Apos o reator estar preenchido com a
alimentacdo da reacdo exotérmica em 970 K, deu-se inicio ao aquecimento da reacao

endotérmica até¢ 700 K, atingindo as condi¢des definidas anteriormente.

Figura 67 — Proposta de aquecimento inicial do reator
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Fonte: Autor

O aquecimento gradual da temperatura do meio exotérmico ocorre por meio de
seguranca, evitando tanto o superaquecimento quanto o choque térmico na estrutura metalica.
Dessa forma o meio endotérmico funciona como um fluido frio de troca térmica, evitando que
ocorra o superaquecimento da reacdo exotérmica.

Ao dar partida no reator, a alimentacao dos dois meios pode ocorre simultaneamente,
pois como o tempo de residéncia da reagdo endotérmica € muito menos o reator sera primeiro
preenchido pelo fluido frio e depois pelo quente.

Quando for preciso parar o reator ¢ imprescindivel que se feche a alimentagdo
exotérmica com cerca de 30 segundos de antecedéncia, tempo necessario para esvaziar o reator,

e posteriormente cesse a alimentagdo do fluido frio. Caso contrario o meio endotérmico sera

esvaziado muito mais rapido deixando a reagdo exotérmica sem resfriamento.
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6.3 CONCLUSOES PARCIAIS

Ap6s o estudo dinamico do reator em escoamento paralelo pode-se concluir que:

o tempo de resposta da perturbagdo varia conforme o tempo espacial da reagao;

e atransicao de um estado para o outro ocorre rapidamente, na ordem de décimos de
segundos;

e aperturbagdo ao longo do reator se espalha em forma semelhante a de uma onda,
substituindo o estado estaciondrio anterior pelo atual;

e ainteracdo axial é muito baixa, algo esperado para um reator que opera com perfil de
velocidade pistonado;

e para a operacdo segura do reator ¢ imprescindivel que o lado endotérmico esteja
preenchido antes do exotérmico, assim este funcionara como fluido frio de troca
térmica impedindo o superaquecimento;

e aquecer primeiramente a alimentagdo exotérmica se mostrou um modo viavel de inicio

de operacao.
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7 CONCLUSOES

Os estudos realizados nesse trabalho mostraram que a integracdo das reacdes de
desidratacdo do etanol acoplada com a hidrodealquila¢do do tolueno em reator multifuncional
pode ser realizada por um acoplamento recuperativo. O principal ponto que permite a
viabilidade deste projeto ¢ procurar manter as reacdes em suas temperaturas distintas, apesar
do coeficiente global de troca térmica apresentar valores relativamente baixos, inferiores a
40 W/m*K. Isso foi o suficiente para controlar o perfil de temperatura das reagdes e permitir
uma troca térmica mais suave, que mantivesse os meios reacionais em temperaturas adequadas
por quase todo o reator. A reacdo endotérmica ndo ¢ muito prejudicada com o aumento da
temperatura. Por outro lado, manter a temperatura do meio exotérmico elevada ¢ fundamental
para que esta ocorra. Foi possivel notar que quando a temperatura ¢ inferior a 800 K, as
velocidades de reacdo caem muito.

Quando se opera o reator com escoamento paralelo observa-se conversdes superiores a
80% para os dois meios reacionais, com alta seletividade para os produtos desejados, etileno e
benzeno. Pode-se aumentar a conversao da reagdo exotérmica com o aumento da pressao no
meio reacional. Desta forma, a reagdo endotérmica ndo sofrera alteragoes significavas. Porém,
isso eleva o custo operacional, portanto para se determinar precisamente o melhor cendrio de
operacao € necessario realizar um estudo econdmico que envolva, além dos precos de mercado
das substancias, os custos com transporte. As perdas de carga nos dois meios ndo foram
significativas: no leito particulado, do lado endotérmico, a pressao se reduziu menos de 5%, o
que ndo ¢ suficiente para prejudicar a reagdo ou elevar os custos com transporte.

Ao mudar o tipo de escoamento de paralelo para contracorrente ¢ possivel obter
conversoes altas, superiores a 99%, sem alterar as condigdes de entrada. Ou até reduzir a
temperatura de entrada do meio exotérmico e manter a conversao do tolueno acima de 90%. A
melhora na reacdo ocorre porque a troca de calor ocorre de forma mais uniforme ao longo do
reator, diferentemente de quando operado em escoamento paralelo o resfriamento na entrada
do reator ocorria rapidamente. Manter a temperatura do meio exotérmico alta ¢ fundamental
para que se obtenha altas conversdes. Dessa forma a utilizagdo do escoamento em
contracorrente se mostrou mais adequado para o processo estudado.

As respostas dinamicas do reator projeto diante de perturbagdes nas variaveis de entrada
apresentam comportamentos semelhantes, o reator passa do estado estacionario inicial para o
novo estado estacionario por uma transi¢ao rapida, na ordem de décimos de segundo. O tempo

necessario para observar a variagao ¢ proximo ao tempo de residéncia de cada reagao, que € o
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tempo necessario para que a alimentagao percorra todo o reator, ao analisar a variagdo ocorridas
ao longo do reator nota-se que esta se espalha em forma semelhante a uma onda, substituindo
a matéria que estava nas condigdes do estado inicial para o novo estado pos perturbagdo, a
interagdo axial ¢ muito baixa, o que ja € esperado para um reator que opera com um perfil de
velocidade pistonado.

O estudo dinamico ¢ importante para diversas etapas de um projeto, dentre elas a partida
do reator, etapa fundamental no comissionamento industrial, ¢ importante garantir que o meio
endotérmico seja preenchido primeiro para que atue como fluido frio de troca térmica e evite o
superaquecimento do reator. O modo proposto consiste em aquecer a alimentagdo exotérmica
gradativamente, evitando choque térmico na estrutura, e apds o término deste aquecimento dar

inicio ao aquecimento do meio endotérmico para que se atinja as condi¢des desejadas.
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8 SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Apbs os resultados obtidos neste trabalho sugere-se como continuidade de trabalhos

posteriores os pontos a seguir:

a) estudo de processos mais amplo, considerando as demais operagdes unitarias e
reutilizando a energia associada as altas temperaturas das correntes de saida;

b) estudo transiente com escoamento em contracorrente;

c) proposicao de estratégias e sistemas de controle para o reator;

d) verificar a viabilidade de se utilizar outro tipo de reator, como por exemplo um casco

e tubos.
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