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Resumo

A principal caracteristica do reator de leito gotejante (TBR, do inglés Trickle Bed Reac-
tor) é a presenga de liquido e vapor fluindo através de um meio poroso (leito catalitico),
no qual o vapor é uma fase continua. Este modelo de reator é largamente utilizado
para hidrogenacao industrial, sendo uma de suas aplicacoes a eliminagao do metil ace-
tileno e propadieno (MAPD) presentes no propileno produzido por plantas de craquea-
mento térmico a vapor, a fim de atingir a especificacao do propileno grau de polimero. A
operacao 0tima deste sistema é fundamental para garantir a adequada eficiéncia energética
da planta industrial e consequentemente sua competitividade. Na literatura aberta sao
raros os estudos sobre a modelagem deste reator, considerando conjuntamente os aspec-
tos cinéticos e de distribui¢ao de fluxo. Isto é particularmente importante para o TBR,
muito sensivel aos aspectos de transporte de massa e energia, o que limita a utilizacao
de dados de reator laboratorial. Esta investigacao tem como objetivo desenvolver um
modelo computacional capaz de reproduzir o comportamento do reator trickle bed de
uma planta petroquimica onde ocorre a hidrogenagao seletiva de MAPD, visando esta-
belecer as condigoes étimas para este processo. Para tanto, foi utilizada a dinamica dos
fluidos computacional (CFD, do inglés Computational Fluid Dynamics) como ferramenta
para descrever o escoamento de massa e energia através do meio poroso (leito catalitico),
acoplado aos modelos cinéticos e de transferéncia de massa entre fases. A regressao de
parametros dos modelos cinéticos e sua validagao foram realizadas com a utilizacao de
dados operacionais do reator industrial e as simulacoes CFD foram conduzidas utilizando
um software comercial (Ansys Fluent). Este estudo assumiu a condi¢ao de estado esta-
cionario e a assuncao de um meio poroso isotropico. Com base nos modelos obtidos, foi
possivel construir uma superficie de respostas do sistema para as varidveis manipuldveis
e definir o conjunto 6timo de parametros operacionais para alcancar o melhor desempe-
nho do sistema analisado. Com isto, a aplicacao dos parametros 6timos de processo no
TBR estudado apresenta potencial de captura financeira superior a 1 milhao de Reais por
ano. O modelo desenvolvido colabora no entendimento dos fenémenos que ocorrem no
interior do TBR utilizado para hidrogenacao de MAPD e devera ser 1util no projeto de
novos reatores trickle bed para esta funcao e avaliagao prévia de modificacoes de processo.

Palavras-chave: Reator trickle bed. Modelagem CFD. Meio poroso. Hidrogenacao de
MAPD. Otimizagao do processo de olefinas.






Abstract

The main characteristic of the TBR (Trickle Bed Reactor) is the presence of liquid and
vapor flowing through a porous medium (catalytic bed), where the vapor is a continuous
phase. This kind of reactor is extensively applied in the industrial hydrogenation proces-
ses, including the system responsible to eliminate the methyl acetylene and propadiene
(MAPD) present in the propylene produced by thermal cracking plants, in order to reach
the specification for the propylene polymer grade. The optimum operation of this system
is critical to guarantee the proper energy efficiency of the industrial plants and consequen-
tly their competitiveness. The studies regarding this reactor, considering both the kinetic
aspects and flow distribution, are quite rare in the open literature. This is particularly
important for TBR, very sensitive to the mass and energy transport aspects, resulting
in poor representativity of laboratory scale reactor data. This investigation intended to
develop a computational model capable to reproduce the behavior of a running on-site
TBR, integrated to a petrochemical plant, applied to selective hydrogenation of MAPD,
in order to determine the optimal operational conditions. Computational Fluid Dynamics
(CFD) was utilized as a tool to describe the mass and energy flow throught a medium
porous (catalytic bed), coupled to the kinetic and inter-phases mass transfer models. The
parameters regression of the kinetic models and their validation were performed by using
operational data from the running on-site industrial reactor and it was utilized a com-
mercial software (Ansys Fluent) to run the CFD simulations. This study has assumed
the steady state condition and the isotropic porous medium. Based on the obtained mo-
dels, it was possible to build a response surface from the system, referred to variations
on the handled variables and to define the best set of operational parameters to achieve
the optimum process performance. The application of this set of optimal parameters to
the referred TBR can result in a financial earning higher than 1 million of Brazilian Reais
per year. The obtained models could aid to understand the phenomena present inside
the TBR applied to MAPD hydrogenation and they are able to be utilized to design new
trickle bed reactors for this function and to evaluate previously the industrial process
modifications.

Keywords: Trickle bed reactor. CFD modelling. Porous media. MAPD hydrogenation.
Olefins process optimization.
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. ________________________________________| Capl'tulo TUTI1 s —

Introducao

A petroquimica é definida como a quimica feita a partir do petréleo (GREEN; WITT-
COFF, 2003) e passou a ter o seu uso massificado a partir da segunda guerra mundial
(KRISHNAN; SEN; RAMAMURTHI, 2015). J& na década de 1960, a petroquimica se
tornou um dos maiores setores da industria mundial (SEIDL et al., 2012). Isto se de-
veu em grande parte a adequacao dos produtos petroquimicos a logistica da guerra e a
necessidade de reconstrucao da Europa e Japao apds a segunda guerra mundial. Nesta
época, o eteno comecou a substituir o acetileno como o principal monomero utilizado para

a sintese de derivados petroquimicos em larga escala (LAUZON, 2013).

Na década de 70, com a escassez de petréleo, alto preco do gas natural e dificuldades
geopoliticas, a petroquimica viu suas margens operacionais diminuirem, em especial a
petroquimica americana (HAKES, 2012). Isto implicou, nas décadas seguintes, a rees-
truturagao deste setor, resultando em fusoes que deram origem a grandes conglomerados
empresariais, inclusive com forte integracao entre refino e petroquimica, fator chave para

sua competitividade (CASTELO BRANCO; GOMES; SZKLO, 2010).

Atualmente, os produtos fornecidos pela petroquimica estao presentes em quase tudo que
fazemos e praticamente definem nosso estilo de vida. Dentre estes produtos, podemos citar
os plasticos, detergentes, solventes, tintas, fertilizantes, pesticidas, cosméticos, fibras e
borrachas sintéticas, materiais isolantes, farmacos, explosivos etc (GREEN; WITTCOFF,
2003; LAUZON, 2013).

Dentre os diversos processos petroquimicos, o mais empregado mundialmente é a pirdlise
da nafta ou etano, cujo conceito de processo foi resultado de uma evolugao ocorrida
principalmente na primeira metade do século XX nos Estados Unidos (FALQI, 2009).

A Standard Oil of Jersey, que posteriormente viria a constituir a Exxon Mobil, desenvolveu
em 1941 a primeira planta de producao de eteno utilizando o processo de craqueamento
térmico da nafta (fragdo do petréleo constituida por moléculas de hidrocarbonetos com
nimero de carbonos variando entre 5 e 12) com vapor, em Baton Rouge (EUA) (SEIDL
et al., 2012). O principio deste processo era reduzir a pressdo parcial dos compostos
formados na pirdlise ainda enquanto estao na forma de reativos radicais livres, através da
insercao de vapor d’agua. Esta reacao nao faz uso de catalisadores, ocorrendo em altas

temperaturas, reduzidas pressoes e com tempos de residéncia baixos, que atualmente sao

inferiores a 0,5 s (PERRONE; FILHO, 2013).
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Este processo incorpora os conceitos que sao utilizados até hoje na maioria das plantas
de producao de eteno. Cerca de 80% dos produtos petroquimicos sao derivados de inter-
medidrios obtidos pelas plantas de pirdlise. Apesar disso, somente cerca de 5% do dleo
extraido é destinado a petroquimica, enquanto os 95% restantes sao utilizados como fonte
de energia (KRISHNAN; SEN; RAMAMURTHI, 2015).

O propeno é o segundo produto petroquimico mais produzido mundialmente (somente
atras do eteno), sendo que cerca de 60 % desta produgao é oriunda de plantas de pirdlise
(ANTUNES, A. M. de S., 2007), totalizando uma produgao mundial em 2014 de 90
milhoes de toneladas (PLOTKIN, 2015). Esta producao de propeno visa a atender a
demanda por polipropileno, acrilonitrila, cumeno, acido acrilico, isopropanol, éxido de
propileno e outros compostos quimicos oxigenados. Mais de 50% deste propileno é provido
pelas plantas de steam cracking, enquanto o processo Fluid Catalytic Cracking (FCC) é
responsavel por produzir aproximadamente 30% de todo o propeno requerido (AKAH;
AL-GHRAMI, 2015).

Os sistemas industriais empregados para a especificagdo do propeno grau polimero nas
plantas de steam cracking possuem como principal funcao a separagao do propeno dos
demais compostos que comprometem sua especificagao, isto é, do propano, butenos e
butadienos (através de destilagao), dgua (realizado através de adsor¢ao em peneiras mo-
leculares) e metil acetileno e propadieno (MAPD). Nos processos industriais, e em es-
pecial nos processos petroquimicos, é possivel encontrar diversas aplicacoes de reatores
cataliticos que tornam seus processos comercialmente vidaveis (KRISHNAN; SEN; RAMA-
MURTHI, 2015). Uma das principais aplicagoes de reatores na industria petroquimica é
a hidrogenacao seletiva de MAPD, necessaria para obtencao do propeno grau polimero
(MOHUNDRO, 2003). O MAPD se constitui em um contaminante do propeno grau
polimero, intrinsecamente ligado ao processo de pirélise, normalmente eliminado dentro
da prépria planta através de hidrogenagcao seletiva destes compostos em reatores cataliticos
(WU; LI, 2011).

Notadamente, a operagao 6tima do reator representa o maior desafio deste sistema, uma
vez que o reator se constitui no cerne deste sistema. O reator de hidrogenacao seletiva
de MAPD tem uma funcao primordial que é a garantia da especificagdo do propeno grau
polimero quanto ao teor de MAPD. Uma vez atendida esta premissa basica, ele deve
garantir uma seletividade que permita a minima conversao de propeno a propano. Outro
parametro que mede o desempenho do reator é o tempo de campanha, isto é, o periodo
compreendido entre o momento em que ele entra em operacao e o aquele no qual ele é
retirado de operacao para ser regenerado, procedimento em que os oligdbmeros formados

pelas reacoes laterais e depositados sobre os sitios cataliticos sao queimados em condigoes

controladas (QUADRO; GUARIEIRO, 2015).
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Nos dias atuais, existe na industria petroquimica tanto o processo de hidrogenacao sele-
tiva de MAPD em fase gasosa, quanto em fase liquida. A hidrogenacao do MAPD em
fase liquida, criado pelo Instituto Francés do Petréleo (IFP, do francés Institut Francais
du Pétrole), é um processo atualmente predominante entre as plantas mais modernas,
projetadas a partir dos anos 80 (PERRONE; FILHO, 2013; WANG; FROMENT, 2005;
WANG, 2007).

A hidrogenacao do MAPD em fase liquida ocorre em reatores denominados trickle bed,
onde a mistura reacional bifésica (liquida e gasosa) escoa através do leito catalitico poroso.
Em relacao ao reator utilizado para a hidrogenacao do MAPD em fase vapor, reatores
trickle bed podem dispersar melhor o calor gerado, permitem a construcao de reatores de
menor volume, podem ser operados a menores temperaturas e o propeno em fase liquida
ajuda a lavar os oligdbmeros formados no reator. Reatores trickle bed podem lidar com
concentracoes mais elevadas de MAPD, associado a um reciclo do produto do reator para
diluir o MAPD na entrada (SAMIMI et al., 2015; WANG, 2007).

Os reatores industriais, em geral o cerne dos processos petroquimicos, possuem diversos
dispositivos internos para promover melhor distribuicao de escoamento, maior contato
entre fases, mais eficiente remocao de calor, aumentar ou diminuir a turbuléncia etc
(FROMENT; BISCHOFF, 1990). Estes dispositivos tradicionalmente tém sido proje-
tados de forma intuitiva, baseado em tentativa e erro, elevando o tempo e o custo de
desenvolvimento/projeto destes reatores. Isto ocorre frequentemente devido a dificulda-

des de representar as resisténcia ao transporte de energia, momento e massa nas condigoes

operacionais (RANADE, VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011).

A falta de um modelo que descreva de forma realista o comportamento do reator de hi-
drogenacao seletiva de MAPD dificulta a operacao otimizada deste sistema industrial,
implicando em reprocessamento, com impactos em custo energético e reducao da capaci-
dade de producao, potencializados pela grande escala da industria de pirélise (QUADRO;
GUARIEIRO, 2014).

Dentre as alternativas para abordar este problema héa atualmente a possibilidade do em-
prego de um conjunto de técnicas numéricas e ferramentas computacionais conhecidas
como dinamica dos fluidos computacional (CFD, do inglés Computational Fluid Dyna-

mics).

A evolugao da capacidade computacional e o desenvolvimento dos algoritmos da CFD
permitiram grandes avangos no entendimento dos fenomenos que ocorrem no interior dos
reatores (RANADE, VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011). O conceito da
CFD, apesar de conhecido desde o século XIX, somente em finais do século XX pode ser

aplicado e no comecgo do século XXI comeca a ter sua aplicacao massificada, favorecida
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pela disponibilidade de recursos computacionais requeridos por esta técnica. Em especial,
a industria petroquimica tem se beneficiado deste avango tecnolégico (VIANNA Jr. et al.,
2014). As aplicagoes da CFD na industria petroquimica sao diversas e permitem projetar
equipamentos mais eficientes e baratos. Hoje o CFD é uma ferramenta indispensavel em
determinadas etapas dos projetos de reatores.

Desta forma, utilizando o conjunto de técnicas de simulagao numérica computacional pro-
porcionadas pela CFD, esta investigacao analisou o comportamento de um determinado
sistema industrial empregado na hidrogenacao seletiva de MAPD, conduzida em um re-
ator trickle bed, visando a sua otimizagao. Com isto, pretende-se preencher uma lacuna
identificada na literatura com relagao a estudos sobre os sistemas de hidrogenacao de
MAPD em fase liquida (WU et al., 2011), em especial investigagoes sobre sua cinética,

cuja investigacao exige a representacao realista dos efeitos decorrentes da fluidodinamica

(PEREGO; PERATELLO, 1999).

Na literatura cientifica sao raros os estudos de modelagem de reatores para hidrogenagao
de MAPD em fase liquida e de sua cinética, apesar de este processo ter ampla aplicacao
industrial. Provavelmente isto se deve ao fato de o emprego industrial do processo de
hidrogenacao seletiva de MAPD em reator trickle bed ser relativamente novo (cerca de
25 anos) (MOHUNDRO, 2003) e da sua complexidade. Sao muito mais frequentes na
literatura aberta os estudos desta reacao em fase gasosa e aqueles relativos a hidrogenacao
seletiva de acetileno, processo anédlogo, usado para a purificagao do eteno produzido nestas
plantas. Além disso, os poucos estudos identificados apresentam simplificagoes muito
fortes dos fenomenos de transporte, comprometendo a representacao do processo (WU et
al., 2011).

Os principais parametros de controle do reator de hidrogenacao seletiva de MAPD em
fase liquida sao (i) a vazao de recirculagao (parte da vazao reagida, que ao deixar o reator
¢ novamente misturada a sua alimentacdo) e (ii) a vazao de alimentacdo de hidrogénio
(WU et al., 2011). Para uma dada vazao de carga fresca (vazao com alta concentracao de
MAPD e ainda nao diluida com parte da carga reagida do reator) e para uma determinada
concentracao de MAPD na entrada do reator, é possivel definir a razao de recirculacao
como sendo o resultado da divisao da vazao de recirculagao pela vazao de carga fresca,
e da mesma forma, pode-se definir a razao hidrogénio/MAPD como sendo o resultado
da divisao da concentracao de hidrogénio pela concentracao de MAPD na entrada do
reator. Portanto, um modelo eficaz e 1til para este reator deve ser capaz de identificar as
condicoes nas quais o reator estd na iminéncia de perder a especificagao quanto ao teor
maximo requerido de MAPD na saida e também deve estar apto para definir os valores

recomendados para a razao de recirculagao e razao hidrogénio/MAPD (SAMIMI et al.,
2015).
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A operacgao do reator trickle bed tipicamente oferece pouca margem de manobra ope-
racional para contornar eventuais falhas do projeto. Isto exige que o projeto do reator
contemple todos os cendrios possiveis de operacao. Por esta razao, é fundamental que o
projeto e modelagem do sistema em estudo considere a correta quantificacao dos efeitos
de transporte de massa e energia, geralmente relevantes em reatores trickle bed e via de
regra a parte da modelagem do reator sobre a qual se tem menor dominio (RANADE,
VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011).

Estes mesmos efeitos de transporte de massa e energia tornam desaconselhavel o scale
up de reatores trickle bed de bancada para a escala industrial, obrigando a modelar
diretamente o reator industrial ou, pelo menos, fazer a validacao do modelo em reatores

de escala piloto, o que geralmente é dispendioso e demorado.

Outro aspecto importante que deve ser considerado é a reducao da capacidade do catali-
sador de promover a reac¢ao de hidrogenacao do MAPD (desativagao catalitica). Ao longo
do tempo, o catalisador perde a capacidade de promover as reacoes quimicas, exigindo
condicoes operacionais cada vez mais severas. Isto ocorre por diversos motivos, que vao
desde as condigoes operacionais adversas até a eventual presenca de compostos inibidores

de atividade catalitica.

Uma vez tendo a disponibilidade de dados e resultados operacionais do reator industrial
em diversas condicoes operacionais, € possivel o desenvolvimento de modelos utilizando,
por exemplo CFD, para a melhor compreensao do comportamento deste sistema. Um
conjunto completo de dados referentes as varidveis monitoradas, manipuladas e contro-
ladas permitem abordar todas as variaveis requeridas para a modelagem e a posterior

otimizacao do reator industrial.

O uso de dados operacionais de uma planta industrial significa a eliminac¢ao de um impor-
tante entrave na modelagem de reatores trickle bed, na medida em que o scale up a partir
de dados laboratoriais podem resultar em desvios devido as limitacoes de transporte. Por

esta razao, modelar um reator trickle bed a partir de dados laboratoriais nao é uma boa

ideia (PEREGO; PERATELLO, 1999).

Neste contexto, a Questao Focal a ser respondida pela presente investigacao e os seus
desdobramentos em diversos niveis de profundidade, nos moldes de um mapa conceitual,
estao representados esquematicamente na Figura 1.1. Assim, a Questao Focal que se

encontra no centro da investigacao a ser conduzida é:

Identificar a correlacao entre as variaveis “Razao de Circulagao”e
“Vazao de Hidrogénio”de um reator trickle bed de hidrogenacao
de MAPD com a seletividade e atividade do seu leito catalitico.
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Esta Questao Focal se justifica pelo fato de as variaveis manipuladas pelo operador neste
sistema serem a razao de recirculacao e a vazao de hidrogénio, cujos valores 6timos po-
dem variar em fungao de diversos outros fatores (vazao de carga, teor de MAPD na carga,
pressao etc). Além disso, estd implicito nesta Questao Focal que esta investigagao terd
como objeto de estudo um reator existente, uma vez que o projeto de um reator novo con-
templa outras variaveis além destas. Porém, como serd explanado mais tarde, a resposta a
esta Questao Focal pode ser titil também no projeto de reatores novos para hidrogenagao
seletiva de MAPD em fase liquida. Embora a pressao seja teoricamente manipulavel, em
determinados sistemas, como o objeto de estudo deste trabalho, ela é mantida inalterada

por razoes de seguranca de processo.

O primeiro aspecto da Questao Focal esta relacionado com sua aplicagao, ou seja, a quem
interessa a resposta. Este desdobramento resulta que o problema em referéncia interessa
em particular a empresas de projeto de engenharia de processos e plantas de producao de

petroquimicos basicos.

As principais empresas de engenharia para licenciamento de tecnologia para plantas de
produgao de eteno e propeno sao a Linde Ag, Technip e Lummus. Entre outros aspectos,
os projetos destas plantas devem ser otimizados quanto ao custo de construcgao e ter boa
previsibilidade quanto aos parametros de desempenho operacional. Em funcao disso, é
fundamental que haja um modelo representativo do reator e mais do que isso, um enten-
dimento dos fendmenos que ocorrem no sistema de hidrogenacao seletiva de MAPD de
modo a dimensionar corretamente este sistema e projetar adequadamente os dispositivos

internos deste reator.

Além disso, para plantas existentes, é igualmente importante identificar o conjunto de
valores 6timos para as variaveis manipulaveis. Esta é uma decisao que, muitas vezes por
falta de informagao, é definida de forma incorreta, baseada somente na experiéncia das

equipes operacionais, resultando eventualmente em ineficiéncias no processo.

Avangando nesta vertente, ha que se perguntar: O que é um projeto assertivo ou quando
podemos dizer que um sistema esta otimizado? Como ja dito, os principais indices que
medem o desempenho deste reator sao a seletividade, a duracao da campanha do leito
catalitico e a confiabilidade quanto a capacidade de atingir o teor de MAPD requerido na

salda do reator.

A seletividade mede o avanco relativo das reacoes desejadas em relacao as reagoes inde-
sejadas. Idealmente o leito catalitico deveria ter 100% de seletividade. A principio, a
maximizacao da seletividade deve ser conseguida através da identificacao das condigoes
que permitam operar com a minima razao hidrogénio/MAPD e que ainda garanta a es-

pecificagao do reator.
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A otimizacao do reator de hidrogenagao seletiva de MAPD quanto a seletividade consiste
na minimizacao do reprocessamento de propano ou perda de valor do propeno por reducao
de seu grade (grau de pureza que define sua aplicacao e valor agregado). Na Tabela 1.1 esté
reproduzido um exercicio de calculo do ganho energético decorrente da operagao otimizada
do reator de hidrogenagao seletiva de MAPD. O ganho de seletividade ird proporcionar
a minimizacao da conversao de propeno em propano, o que ¢ indesejavel, ja que leva ao
reprocessamento de um produto quase acabado. No exemplo descrito nesta Tabela esta
sendo considerado um consumo energético especifico tipico para a pirdlise do propano de
5000 kcal/kg de HVC, onde HVC (do inglés High Value Chemicals) se refere aos produtos
quimicos de alto valor e consiste em uma cesta composta por eteno, propeno, benzeno,
butadieno e hidrogénio. Adicionalmente, faz parte das bases de cédlculo deste exemplo,
uma vazao de 35.000 kg/h de carga fresca para o reator, no qual o teor de MAPD é 5 %

mol.

O aumento da hidrogenagao de propeno, resultando em maior produgao de propano, é
indesejavel, ja que este propeno deixa de ser produto final para se tornar uma corrente
a ser novamente processada pelos fornos de pirdlise, resultando em aumento do consumo
energético pela planta industrial. Naturalmente, a quantidade de propano reprocessado
serd tanto maior quanto menor for a seletividade do reator, ja que a reacao desejavel é
a conversao do MAPD em propeno. Desta forma, a Tabela 1.1 apresenta um estudo de
sensibilidade deste custo energético adicional em funcao da fracao de MAPD convertido

em propano.

Como se observa nesta Tabela 1.1, para esta configuracao de carga, os ganhos potenciais
podem atingir 1,7 MMR$/ano (milhoes de reais por ano), a depender de quao afastado
ele esta da seletividade ideal. Além da minimizacao do consumo energético, a operagao
otimizada deste reator resulta em maximizacao de producao de produtos de alto valor
agregado, uma vez que somente parte do propano reprocessado ¢ convertido nestes pro-
dutos de alto valor agregado (eteno, propeno, benzeno, butadieno e hidrogénio). Este

ganho nao esta contabilizado neste exemplo ilustrativo.

Tabela 1.1: Exemplo ilustrando o custo da perda de seletividade do reator de hidrogenacao
seletiva de MAPD

Parametros Unidade
Fracdo do MAPD convertido em propano: 0,00 0,10 0,20 0,30

Vazao de carga fresca: 35 35 35 35 t/h

Teor de MAPD na carga fresca: 5 ) ) 5 Yomol

Vazao de propano reprocessado: 0,00 0,18 035 053 t/h

Indice de eficiéncia energética: 5000 5000 5000 5000 kecal/kg HVC
Quantidade energia consumida adicionalmente: 0 4982 9965 14947 Gceal/ano
Custo adicional com perda de seletividade: 0,0 0,6 1,1 1,7 MMRS$/ano

Fonte: Elaborado pelo préprio autor
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Assim sendo, o resultado deste exercicio ilustrativo, mas tipico de uma moderna planta
de pirdlise de nafta, representa a ordem de grandeza do potencial de captura financeira
decorrente da operacao otimizada do reator de hidrogenacao seletiva de MAPD que, de-
pendendo da escala da planta, pode chegar a valores proximos de 2 milhoes de reais
anualmente. Adicionalmente, um modelo representativo deste reator pode ser 1til para o
projeto otimizado destes equipamentos, resultando em um minimo investimento para sua
construgao. Com isto, aliado a grande e crescente importancia do propeno no mercado
mundial (AKAH; AL-GHRAMI, 2015; PLOTKIN, 2015), fica evidenciada a relevancia do

sistema estudado neste trabalho para a industria petroquimica.

1.1 Objetivos

1.1.1 Objetivo geral

O objetivo geral deste trabalho foi a modelagem do reator trickle bed em escala industrial
empregado na hidrogenacao seletiva de MAPD, visando, por fim, estabelecer o conjunto
de condigoes 6timas para a operacao deste processo, instalado em uma planta de pirdlise
de nafta tipo front-end demethanizer, utilizando CFD.

1.1.2 Objetivos especificos

Visando a compreensao e modelagem dos diversos fenémenos que ocorrem no sistema de
hidrogenacao seletiva de MAPD em regime trickle, foi definida uma estratégia para se
atingir o objetivo geral. Para tanto, tornou-se necessario o desenvolvimento dos objetivos

especificos a seguir.

e Identificar as condigoes de contorno para o desenvolvimento do modelo matemético
de otimizacao do processo;

e Selecionar as variaveis manipulaveis que sejam relevantes para a operacao otimizada

do sistema;

e Identificar um conjunto étimo de parametros de configuracao da simulagao CFD do
reator de hidrogenagao de MAPD e propeno, bem como as correlagoes necessarias
para descrever os fenomenos envolvidos, em particular os modelos de transferéncia
de massa entre fases e parametros de escoamento no meio poroso (permeabilidade e
porosidade);




Capitulo Um 1.1. Objetivos

e Definir os modelos descritivos da cinética das reacoes envolvidas e da desativacao
catalitica para a simulacao numérica das reacoes de hidrogenacao de MAPD e pro-
peno em fase liquida e regredir os parametros destes modelos com o uso de dados
do sistema industrial;

e Validar os modelos cinéticos e de desativacao obtidos com o uso de dados de processo

do reator industrial;

e Estabelecido o modelo empregado na hidrogenacao seletiva de MAPD em fase liquida,
propor uma estratégia para otimizacao deste reator trickle bed industrial, através
da elaboracao e analise de superficies de respostas deste sistema as variaveis mani-

pulaveis.
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Revisao Bibliografica

Desde os primeiros ensaios laboratoriais, realizados pelo professor Benjamin Silliman, de
Yale, em 1855, até a partida da primeira planta de producao de eteno, em 1941, pela
Standard Oil of Jersey, atual Exxon Mobil, utilizando o processo de pirdlise da nafta
com vapor, em Baton Rouge (EUA), a petroquimica se desenvolveu e tornou-se uma
das principais industrias mundiais (FALQI, 2009), com capacidade de produgao de eteno
superior a 140 MTY (milhoes de toneladas por ano, do inglés millions of tons per year)
(TRUE, 2012). A demanda global de polietileno devera crescer 4,5% até 2018, ao passo
que a oferta devera ter aproximadamente a mesma taxa de crescimento neste periodo

(PETRO&QUIMICA, 2014).

O primeiro produto petroquimico produzido em larga escala foi o alcool isopropilico, em
uma refinaria americana, logo apés a primeira guerra mundial (PERRONE; FILHO, 2013).
Atualmente sao diversos os compostos bésicos oriundos da petroquimica (as estruturas
moleculares dos principais compostos petroquimicos basicos estao representadas na Figura

2.1) e estao presentes em quase tudo que fazemos e definem nosso atual estilo de vida
(LAUZON, 2013).

Esta industria se constitui atualmente de grandes conglomerados empresariais, resultado
de fusdes e forte integragao entre refino e petroquimica (CASTELO BRANCO; GOMES;
SZKLO, 2010; SEIDL et al., 2012), e pelo uso de matérias-primas alternativas, em especial
o gas de xisto (shale gas) (OLIVEIRA, 2014; WEGENKA, 2012), um gés natural encon-
trado em rochas sedimentares porosas, que tem alavancado esta industria nos tltimos
anos (SIIROLA, 2014).

Quanto a estrutura de processos, a maioria dos autores define a cadeia petroquimica
como uma sequeéncia de tratamento, separacao, purificagao e transformacao do petréleo
que pode ser categorizado como segue (SEIDL et al., 2012):

e Refino, onde ocorre o fracionamento do petréleo em seus principais componentes,
incluindo o querosene de aviacao, dleo diesel, asfalto e a nafta, fracao do petroleo
contendo compostos hidrocarbonetos saturados com niimero de atomos de carbono
variando entre cinco e doze, além dos hidrocarbonetos gasosos, formados basica-
mente por compostos contendo dois, trés e quatro atomos de carbono. A nafta e
os hidrocarbonetos gasosos se constituem nas principais matérias-primas para as

plantas de producao de eteno;
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e Primeira geracao petroquimica, onde determinadas fracoes do petréleo, principal-
mente nafta, etano e outras correntes leves, sao processadas para a producao dos
monomeros que se constituem nos blocos construtores da petroquimica. Dentre estes
monomeros destacam-se o butadieno, isopreno, benzeno, xylenos e os mais impor-
tantes deles, o propeno e o eteno;

Segunda geracao petroquimica, cuja principal fungao é transformar os monémeros e
outros produtos quimicos basicos produzidos na primeira geragao em especialidades
quimicas e resinas, das quais se destacam o polietileno, polipropileno, poliestireno,
PVC e polibutadieno;

Terceira geragao petroquimica, onde os produtos da segunda geracao sao transfor-
mados nos bens finais de consumo, nao sendo mais objetos de modificagoes quimica

ou fisica.

Figura 2.1: Estrutura das principais moléculas orgéanicas.
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Forte: Adaptado do website https://regradetres.files.wordpress.com/2012/11

Na primeira geracao petroquimica destacam-se os processos de pirdlise, isomerizacao e a
reforma catalitica. Dentre os quais, o mais empregado mundialmente, e aquele sobre o

qual se dard maior foco neste texto, é a pirdlise, palavra formada pelo termos gregos pyros

(fogo) e lysis (quebra) (FALQI, 2009; GREEN; WITTCOFF, 2003).
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No Brasil, a primeira geragao petroquimica ¢ amplamente dominada pela Braskem. O
numero de empresas de cada um destes segmentos da industria petroquimica aumenta a
medida em que se avanga na cadeia. Esta distribuicao é ilustrada na Figura 2.2.

Figura 2.2: Setor Petroquimico no Brasil.

DEZENAS DE
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e GASOLEO e BUTADIENO * PVC

* BENZENO * POLIESTIRENO

¢ PARAXILENO e EVA

Fonte: Adaptado do Sindicato das Inddstrias de Resinas Sintéticas do Estado de S&o0 Paulo, 2010

Para ilustrar o esquema de processo da planta de pirdlise onde esta inserido o reator
trickle bed de hidrogenacao de MAPD, cujos dados de processo foram utilizados nesta
investigacao, a Figura 2.3 apresenta um diagrama com a sua configuracao bdésica, que
pode ser seccionada em (i) fornos, (ii) fracionamento primério, (iii) compressao de gas de
carga e (iv) drea fria (FALQIL, 2009). Normalmente a maior parte da energia consumida

pela planta de pirdlise, cerca de 70 %, é demandada pelos fornos de pirdlise.

Nos fornos de pirdlise todos os produtos sao formados para serem posteriormente separa-
dos e purificados. A reacao de pirdlise é endotérmica, o mecanismo de reacao é por radicais
livres e demanda altas temperaturas (entre 810 e 860°C), A temperatura de pirdlise, co-
nhecida como COT (do inglés Coil Outlet Temperature), define o perfil de producao da
unidade industrial. A reacao de pirdlise acontece no interior de serpentinas localizadas
na caixa de radiacao de fornos de pirdlise e ocorre em fase gasosa na presenca de vapor
d’agua. A funcao do vapor d’dgua é diminuir a pressao de vapor dos compostos olefinicos e
diolefinicos que, nas temperaturas praticadas, tendem a formar coque e outros compostos
oligoméricos que se acumulam nas paredes internas das serpentinas, comprometendo o de-
sempenho do forno, limitando a sua campanha, intervalo compreendido entre as execugoes
dos procedimentos de decoqueamento destes fornos, quando o coque é retirado através de

sua oxidacao em condicoes controladas.

Uma medida do efeito da COT esta apresentada na Figura 2.4, onde estd representado
o resultado da simulacao, usando o software comercial Spyro, da variagao do rendimento
da pirdlise da nafta em eteno com relacao a COT, considerando um dado modelo de
serpentina, composicao quimica da nafta e COP.
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Embora resulte num aumento da conversao da nafta em eteno, deve ser considerado que o
aumento da COT implica em maior consumo energético (STANCATO; SULLIVAN, 2009)
e também maior taxa de formacao de coque no interior da serpentina do forno de pirdlise,
reduzindo sua campanha e obrigando a retira-lo precocemente de operagao para execucao
do procedimento de decoqueamento.

Figura 2.4: Influéncia da COT sobre o rendimento do forno de pirdlise de nafta em eteno,
mantidas todas as demais varidveis de operagao inalteradas.
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Fonte: Elaborado pelo proprio autor

Um fator importante no projeto dos fornos de pirdlise é o tempo de residéncia dos hi-
drocarbonetos no interior da serpentina, que nas plantas mais modernas ¢ inferior a 0,5
s. Tempos de residéncia maiores resultam na degradacao dos compostos de alto valor
agregado (HVC, do inglés High Value Chemicals) ja formados. Este fenomeno é denomi-
nado overcracking e além de causar a degradacao de produtos nobres, resulta também no
aumento da taxa de formacao e deposicao de coque na serpentina.

Na area de fracionamento primario parte da energia utilizada nos fornos de pirdlise é
recuperada através da geracao de vapor e aquecimento de outras correntes internas da
planta, inclusive a vazao de carga dos fornos de pirdlise.

Na drea de compressao, a fragdo conhecida como gas de carga (hidrogénio e os hidrocarbo-
netos com até cinco dtomos de carbono) tem sua pressao aumentada de valores inferiores
a 1 kgf /em?g(200kPa) para pressoes superiores a 32 sfkgf/cm?g(3240kPa), cujo valor
depende da tecnologia da planta.

Em dltima instancia, a compressao supre a energia potencial necessaria ao fluido para
que ele possa ser processado na area de fracionamento criogénico. Além disso, a area de
compressao retira o didxido de carbono presente no gas de carga através de lavagem do
gas com uma solucao caustica e ainda retira umidade do gas de carga por adsorgao até
que o teor de dgua no gas esteja abaixo de 1 ppmV.
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Na drea fria, o gds de carga é fracionado em seus principais compostos (eteno, propeno, hi-
drogénio e fragdo com quatro atomos de carbono) e cada uma destas fragoes é especificada
quanto aos parametros requeridos. O consumo de energia nesta area se da principalmente
pelos compressores de fluido refrigerante. O conceito é semelhante ao de um refrigerador
doméstico, onde um gas é comprimido e condensado com o uso de air cooler ou trocadores
de calor com agua de resfriamento, porém no sistema industrial os fluidos refrigerante sao,
em geral, propeno e eteno. Este fluido refrigerante condensado, ao se vaporizar e expan-
dir posteriormente, proporciona o frio necessario para a separacao criogénica de metano e
hidrogénio, além de permitir a condensacao dos vapores de topo da torre desetanizadora

e torre fracionadora de eteno-etano.

Em contraposigao a fatores sobre os quais as empresas tém pouca influéncia (cotagao do
ddlar, preco internacional de matérias-primas, logistica etc), ha diversos fatores carac-
teristicos de cada planta que determinam sua competitividade. Em funcao da escala de
producao (cada uma das modernas plantas de pirélise pode produzir entre 0,5 e 1,0 milhoes
de toneladas de eteno anualmente) (TEIXEIRA; GUERRA; CAVALCANTI, 2009), a ga-
rantia da competitividade deste negdcio estd em pequenas melhorias na sua eficiéncia
energética (BUEHLER; GENTY, 2007; REN; PATEL; BLOK, 2012) e rendimentos em
produtos de alto valor agregado (QUADRO; GUARIEIRO, 2014), focos constantes da
engenharia de processos destas plantas (SARAIVA, 2010). O consumo energético é ainda
importante porque guarda proporcionalidade com a emissao de compostos que aumentam
o efeito estufa, preocupagao crescente atualmente (ASENDRYCH et al., 2013).

Assim sendo, a forma como é projetado e operado o sistema de hidrogenacao seletiva
de MAPD pode afetar a competitividade da planta industrial, na medida em que a sua
otimizac¢ao proporciona uma melhor eficiéncia energética e rendimento da matéria-prima

em produtos nobres.

2.1 Reatores Cataliticos para os Processos Petroquimicos

Reatores sao utilizados extensivamente na industria petroquimica (KRISHNAN; SEN;
RAMAMURTHI, 2015) e isto se deve a sua facilidade operacional e importancia nos pro-
cessos dos quais participam, sendo objeto de iniimeros estudos. E nos reatores que 0s
compostos desejaveis sao formados ou purificados. Eles devem ser especialmente projeta-
dos para que a transformagao quimica (reagao) ocorra de forma controlada, para que se
atinja o objetivo final que, em geral, é a obtencao de um produto desejado, preferencial-
mente aos demais (FROMENT; BISCHOFF, 1990).

Na maioria destes reatores, o catalisador é um elemento chave para o seu desempenho,

garantindo a seletividade, atividade e tempo de campanha requeridos pelo processo. Os
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catalisadores sao materiais que nao se agregam ao produto, nem sao consumidos na reacao,
nao alterando as condic¢oes de equilibrio quimico reacional, mas participando de determi-

nadas etapas da reacao, reduzindo a energia de ativacao necessaria para que ocorra esta
reagao, aumentando assim a sua velocidade (PERRY; GREEN; MALONEY, 1997).

Os principais parametros de desempenho de um catalisador sao a atividade e a seleti-
vidade. A atividade de um catalisador estd relacionada com a concentragao de sitios
cataliticos ativos para a reacao de interesse e se traduz na maior taxa para esta reacao,
considerando uma dada temperatura, pressao e conjunto de concentracoes de reagentes
e produtos. A seletividade pode ser definida como a medida do avango das reagoes de-
sejaveis em relacao as reacoes indesejaveis. Dificuldades com a seletividade da reagao de
hidrogenacao de MAPD em unidades industriais levam a reprocessamento de propano,
implicando em aumento do custo energético, redugao da produgao de produtos nobres e
eventual perda de especificacao, resultando em queima da producao na tocha ou reducao
do valor agregado desta fragao da produgao da unidade (WANG, 2007).

A campanha do leito catalitico é definida como sendo o tempo decorrido entre o instante
em que sua operacao é iniciada e o momento em que ele é retirado de operacao para rea-
lizacao do procedimento de regeneracao, no qual parte de sua atividade é recuperada. Em
geral, busca-se uma campanha tao longa quanto possivel, uma vez que a regeneracao ¢ um
procedimento trabalhoso, com custo associado e agressivo para o catalisador, comprome-
tendo sua vida util. Apés determinado ntimero de regeneragoes, é necessario adquirir um
novo leito catalitico para substituir o leito exausto, ja que nao é mais possivel recuperar
sua atividade catalitica satisfatoriamente. Por outro lado, nao é interessante estender
a campanha de um reator de hidrogenacao seletiva de MAPD a custa de alta perda de

seletividade.

O principal fator que determina a taxa de perda de atividade do leito catalitico estudado
é a formacao de green oil, resultado da reacao de oligomerizagao do MAPD, isto é, reacao
de diversas moléculas de MAPD entre si. Este 6leo se acumula sobre os sitios cataliticos
tornando estes sitios inacessiveis para a reagao (MOHUNDRO, 2003).

Desde meados do século XX, a catalise teve notavel desenvolvimento, tanto do ponto de
vista dos conhecimentos fundamentais quanto de suas aplicacoes. Atualmente, entre 80 e
90% dos produtos que usamos no nosso cotidiano esteve em contato com um catalisador

em algum momento durante seu processo de fabricagao.

Nos processos industriais, e em particular nos processos petroquimicos, é possivel encon-
trar diversas aplicagoes de reatores cataliticos, sem os quais estes processos nao seriam
comercialmente vidveis. Os projetos dos reatores sao os mais diversos, podendo, algumas

vezes, reatores que fazem o mesmo servico apresentarem configuragoes muito distintas.
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Desta forma, é possivel encontrar nos complexos petroquimicos reatores cataliticos e nao
cataliticos, em fase gasosa ou fase liquida, reatores trickle bed, reatores de fluxo radial e

axial, reatores adiabaticos e isotérmicos, reatores de leito fluidizado, dentre outros tipos
(FROMENT; BISCHOFF, 1990).

Dentre os diversos tipos de reatores, destacam-se os reatores trickle bed, que compoem
uma familia de reatores nos quais as fases reagentes gasosa e liquida fluem através de um
leito de particulas de catalisador sélido, como representado esquematicamente na Figura
2.5.

Figura 2.5: Representagao simplificada de um reator trickle bed, onde G e L representam as
fases gasosa e liquida respectivamente.

Fonte: (RANADE VIVEK V.; CHAUDHARI, 2011)

A palavra “trickle” descreve as caracteristicas operacionais nas quais o liquido flui inter-
mitentemente sobre o catalisador sélido na forma de filmes ou goticulas, formando uma
fase descontinua (dai a razao do uso da palavra inglesa trickle, que se refere ao escoa-
mento da fase liquida em gotas), enquanto a fase gasosa forma uma fase continua. A
histéria dos reatores trickle bed remontam ao século XVIII, com aplicagoes principal-
mente no tratamento de aguas residuais. Nas iltimas décadas, estes reatores se tornaram
bastante populares em diversas indistrias quimicas e de petréleo (RANADE, VIVEK V_;
CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011).

O mais convencional é que o leito catalitico presente nos reatores trickle bed sejam com-
postos por particulas de catalisador (podendo ser de vérias formas, embora tipicamente
sejam esféricas) dispostas no interior do reator, constituindo um meio poroso. Porém, hé

estudos sobre o desempenho de leitos cataliticos estruturados, no qual um mondélito com
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uma rede regular de canais é impregnado com o composto ativo da catédlise. Ahmadigol-
tapeh, Mehranbod e Halimejani (2015) fizeram um estudo comparativo entre estes dois
tipos de leito num reator trickle bed de hidrogenacao de propeno, concluindo que o leito
estruturado apresenta melhor desempenho.

A seguir serao apresentadas as principais aplicagoes de reatores cataliticos nos complexos
industriais petroquimicos de primeira geragao (ANCHEYTA, 2011).

Nos complexos de producao de compostos arométicos (hidrocarbonetos com presenca
de anel benzénico em sua férmula molecular), normalmente associados a uma planta

de craqueamento térmico a vapor, podemos destacar as seguintes unidades reacionais

(PERRY; GREEN; MALONEY, 1997):

e Reforma catalitica. Reatores cataliticos em série utilizados para a producao de
compostos aroméaticos ou gasolinas automotivas de alto desempenho a partir cor-
tes nafténicos da nafta. Esta é uma reacao endotérmica de desidrogenacao de
anéis nafténicos e desidroisomerizacao produzindo compostos aromaticos. Como

sub-produto esta reacao fornece gas combustivel rico em hidrogeénio;

e Sintese de éter metil terc-butilico (MTBE) e éter etil terc-butilico (ETBE). Os rea-
tores cataliticos para esta sintese em geral utilizam uma resina doadora do préton,
necessaria para catalisar a reacao do isobuteno com o metanol, formando o MTBE,
ou com o etanol, produzindo o ETBE. Ambos sao melhoradores de octanagem da

gasolina automotiva;

e Hidrogenacdo de gasolina de pirdlise. A fracao de hidrocarbonetos produzidos pelo
craqueamento térmico a vapor com numero de carbonos entre 5 e 10 é denominada
gasolina de pirdlise. Antes de ser enviada para as plantas de extracao de aromaticos,
ela é hidrogenada de modo a garantir um baixo teor de olefinas e diolefinas, cor-
respondente a um indice de bromo menor que 1000, e dessulfurizada. Isto exige o
processamento em dois reatores com condigoes de operacao distintas. Tipicamente
o primeiro reator é de leito fixo, operando em regime trickle, e o segundo é um rea-
tor de leito fixo, operando em fase gasosa, de modo a completar a hidrogenacao das
mono-olefinas e converter os compostos de enxofre (em geral, tiofenos e mercaptanas)

em H,S, que sao posteriormente retirados por processo de stripping;

e [somerizacao de Xilenos. Esta unidade destina-se a transformar a corrente de Xi-
lenos Mistos esgotada de Orto e Para-Xileno, em Orto e Para-Xilenos novamente
através de reacoes de isomerizacao conduzidas em reatores cataliticos de leito fixo
(reator no qual o catalisador se constitui numa fase sélida imével, por onde flui a
mistura reacional). Com isto se consegue aumentar o rendimento em Para-xilenos,

produto de alto valor comercial.
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O processo de craqueamento térmico a vapor também utiliza reatores cataliticos princi-
palmente para purificacao de seus produtos. Porém, o principal equipamento do processo
de craqueamento a vapor, o forno de pirélise, é um reator nao catalitico, onde milhares de
reacoes radicalares endotérmicas ocorrem em baixas pressoes e altas temperaturas, con-
vertendo compostos saturados da nafta em olefinas e diolefinas, posteriormente separados
e purificados (GREEN; WITTCOFF, 2003; MOTA; BRAGA; CHAVES, 2005) . Os prin-
cipais exemplos de reatores cataliticos empregados no processo de craqueamento a vapor

estao listados a seguir:

e Purificacio do hidrogénio. E dificil separar o hidrogénio do monéxido de carbono
(CO) produzidos nos fornos de pirélise por criogenia ou destilagao. A redugao do
teor de CO no hidrogénio para valores menores que 1 ppmV é necessaria, ja que
parte deste hidrogénio é usado nos reatores de hidrogenacao catalitica, onde o CO
é um contaminante que inibe a atividade do catalisador. Esta purificacao se da em
algumas plantas através do processo de adsorgao (PSA, do inglés Pressure Swing
Adsorption) e em outras, via reatores de metanagao (FALQI, 2009), que promove a

eliminacao do CO através de sua reagao com Hs, produzindo metano e dgua;

e Hidrogenacgao seletiva de acetileno. O acetileno é um composto que, se nao fosse
eliminado, estaria presente no eteno produzido em concentragoes proximas de 1,0%.
Este composto inviabiliza a producao de polietileno na segunda geragao petroquimica
(onde monomeros, tais como propeno, eteno e butadieno sao transformados em re-
sinas) (KALID, 1999). Assim, sua concentracao no eteno deve ser reduzida para
valores inferiores a 3 ppmV. Esta purificacao do eteno se da em reatores cataliticos
de leito fixo em fase gasosa. A depender do processo de separacao, o reator é alimen-
tado somente com etano e eteno e é adicionado hidrogénio com teor de CO controlado
(processo front-end demethanizer) (KHOLD et al., 2016) ou recebe uma mistura ga-
sosa com grande variedade de componentes, onde o hidrogénio utilizado sera aquele

contido no gas de carga (processo front-end dethanizer ou front-end depropanizer)

(FALQL, 2009);

e Hidrogenagao seletiva de metil acetileno e propadieno (MAPD). O MAPD, analoga-
mente ao acetileno, sao compostos que, se nao fossem eliminados, tornaria o propeno
grau polimero fora da especificacao requerida pelas plantas de polimerizacao, que
usam catalisadores de metalocenos muito restritivos quanto a dienos e alcinos. No
caso particular do propeno, se nao fosse eliminado, o teor de MAPD no propeno pro-
duzido estaria acima de 6,0% (WU; LI, 2011). Uma vez que este composto inviabiliza
a producao de polipropileno na segunda geracao petroquimica, sua concentra¢ao no
eteno deve ser reduzida para valores tipicamente inferiores a 50 ppmV. Dependendo
do processo, esta purificagao do propeno se da em reatores cataliticos de leito fixo em
fase gasosa ou em reatores trickle bed (op¢ao utilizada pelas plantas mais modernas),
onde a hidrogenacao do MAPD se da de forma seletiva.
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2.2 Purificagao do Propeno Grau Polimero

O propeno é o segundo produto petroquimico mais produzido mundialmente, sendo que
cerca de 60 % desta producao provém das plantas de pirélise. As principais aplicacoes de
propeno no mundo sao na fabricagao de polipropileno, acrilonitrila, oxi-alcoois, cumeno,
isopropanol e acido acrilico. Nos tltimos anos, o propeno tem ganhado importancia em
relagao ao eteno, principalmente pelo fato de a pirélise do etano (matéria prima abundante
atualmente) apresentar baixo rendimento em propeno, comparativamente a pirdlise da

nafta (ANTUNES, A. M. de S., 2007).

A maioria das unidades de pirdlise projetadas antes do final dos anos 80 possuem reatores
de hidrogenacao de MAPD com alimentacao em fase vapor. Este reator em fase vapor
guarda muita semelhanca com o reator de hidrogenacao seletiva de acetileno. Os cata-
lisadores para ambos os reatores sao semelhantes, uma vez que o metal cataliticamente
ativo em ambos os catalisadores é o paladio. Porém o paladio presente no catalisador
para o reator de hidrogenacao de MAPD normalmente nao é associado a outros metais,
ao contrario dos catalisadores utilizados para a hidrogenagao seletiva de acetileno, nos
quais geralmente é também utilizada a prata para atuacao sinérgica juntamente com o

paladio.

Normalmente as instalagoes incluem um reator reserva e possuem facilidades para rege-
neracao in situ, ou seja, regeneracao do catalisador sem que ele seja retirado para ser
regenerado em uma empresa externa especializada. Um sistema de dois leitos pode ser
capaz de hidrogenar completamente correntes com concentracao de MAPD de até 5%,
sem qualquer reciclo. A estratégia de operacao, aspectos de segurancga das instalacoes
e procedimentos de controle sao parecidos para os reatores de hidrogenacao seletiva de

MAPD e acetileno (MOHUNDRO, 2003).

As Equagoes 2.1 e 2.2 representam as reagoes desejadas no reator de hidrogenacao seletiva
de MAPD.

Metil acetileno (M A) Hidrogenio Propeno 2.1)
CH;,—C=CH + H, — CHy;—CH=CH,
Propadieno (PD) Hidrogenio Propeno 22)

CHQZO:OHQ -+ H2 — OH3—CH:OH2
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Uma unidade de hidrogenacao seletiva de MAPD em fase vapor é mais facil de se operar
do que uma unidade de hidrogenacao de acetileno. A razao para isto é que a “janela
operacional” (conjunto de condigbes operacionais nas quais se consegue atingir a especi-
ficagao requerida do efluente do reator) é maior para o reator de hidrogenagao de MAPD.
Ou seja, é mais facil hidrogenar seletivamente MAPD na presenca de propileno do que
hidrogenar seletivamente acetileno na presenca de etileno. Isto, associado ao fato do eteno
ser um produto petroquimico mais demandado e de maior valor comercial do que propeno,
justifica o fato e haver muito mais estudos na literatura sobre o reator de hidrogenacao se-
letiva de acetileno comparativamente as investigacoes sobre aspectos ligados aos reatores

de hidrogenacao seletiva de MAPD em fase vapor.

Nao se utiliza reatores trickle bed para hidrogenacao de acetileno, ja que a pressao ne-
cessaria para condensar a mistura de eteno e etano seria muito alta. Contudo, a hi-
drogenacao seletiva de MAPD ¢ realizada em fase liquida, sendo este o processo mais
utilizado atualmente. Reatores trickle bed podem dispersar melhor o calor gerado, per-
mitem a construcao de reatores de menor volume, podem ser operados em temperaturas
menores e o propeno em fase liquida ajuda a lavar os oligobmeros formados no reator.
Reatores trickle bed podem lidar com concentracoes mais elevadas de MAPD, associado
a um reciclo do produto do reator para diluir o MAPD na entrada (ATTOU; BOYER,;
FERSCHNEIDER, 1999; SAMIMI et al., 2015). A seguir, seguem alguns comentarios
sobre esta tecnologia (MOHUNDRO, 2003).

e Reatores que operam em regime trickle e os equipamentos a ele associados sao me-
nores e gastam menos energia, resultando em menores custo de implantagao e custo
variavel, em relacao aos reatores e equipamentos associados necessarios para o pro-

cesso de hidrogenacao de MAPD em fase vapor;

e O processo de hidrogenagao seletiva de MAPD em reatores trickle bed mais empre-

gado pelas plantas de craqueamento a vapor nas ultimas décadas foi desenvolvido
pelo IFP;

e A empresa de tecnologia americana CBI Lummus oferece um processo de hidro-
genacao seletiva de MAPD em fase liquida designado Fining LB. Este processo foi
desenvolvido em conjunto pela CBI Lummus e o Instituto de Pesquisas de Pequim
para a Industria Quimica (BRICI), sendo este um processo de hidrogenagao de tinico

estagio;

e Ha diversas plantas de produgao de eteno que ainda operam a fase liquida utilizando
o processo isotérmico Lurgi-Bayer. Este processo emprega apenas um reator tubular

isotérmico;

e Ha ainda um processo conceitual para a hidrogenacao seletiva de MAPD que emprega
destilacao catalitica, ainda nao usado industrialmente;
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e Os catalisadores usados na hidrogenacao de MAPD em fase liquida possuem uma
concentragao de paladio cerca de 10 vezes maior comparado com o catalisador de
hidrogenacao de MAPD em fase de vapor ou com o catalisador de hidrogenacao
seletiva de acetileno;

e A Axens (antiga Procatalyse) oferece dois catalisadores para a hidrogenagao seletiva
de MAPD, o LD-265 (somente paladio) e o LD-273 (palddio mais um promotor). Ou-
tras empresas que oferecem este catalisador incluem Clariant (antiga Sud-Chemie),
Kataleuna e BASF.

2.3 Caracteristicas dos Processos de Hidrogenacao de MAPD

Teoricamente, pode-se afirmar que o MAPD pode ser removido via destilacao, ao invés de
hidrogenacao seletiva, uma vez que o MAPD tem maior ponto de ebulicdo comparativa-
mente ao propeno e ao propano. De fato este foi o processo usado pelas primeiras plantas
de pirdlise, porém isto implicava em ter que retirar o MAPD com, no méaximo, 40% de
pureza, devido ao risco de decomposicao explosiva. Esta necessaria diluicao do MAPD
com propeno implicava em perdas para o processo. Além disso, devido a grande tendéncia
de oligomericacao do MAPD, a campanha dos refervedores desta torre de destilagao era
muito pequena (LIU et al., 2012).

Como ja dito, ha atualmente tanto o processo de hidrogenagao seletiva de MAPD em
fase gasosa, quanto em fase liquida, sendo que o processo em fase liquida é predominante

entre as plantas mais modernas, cujas partidas ocorreram a partir do inicio dos anos 90

(PERRONE; FILHO, 2013; WANG, 2007; WANG; FROMENT, 2005).

O processo de hidrogenacao seletiva de MAPD ¢ influenciado pelo tipo de fracionamento
da planta de pirdlise: front-end demethanizer, front-end deethanizer e front-end depropani-
zer (FALQI, 2009). Na Figura 2.6 estao representados esquematicamente estes processos
de separacao. Cada processo de separacao apresenta vantagens e desvantagens, consi-
derando aspectos ligados a eficiéncia energética, operabilidade e dimensionamento dos

equipamentos.

O tipo de fracionamento representado na Figura 2.6 A, conhecido como front-end demetha-
nizer, foi muito usado nas plantas projetadas nas décadas de 70 e 80 e se caracteriza pela
separacao sequencial do componente mais leve (hidrogénio e metano) para os mais pe-
sados (gasolina de pirdlise) presentes no gas de carga. Desta forma, a primeira torre de
separacao ¢ a torre demetanizadora. Neste processo, os reatores de hidrogenagao seletiva
de MAPD e acetileno estao localizados respectivamente no topo das torres despropaniza-

dora e desetanizadora.
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Figura 2.6: Diagramas simplificados dos principais processos de separacao das plantas de pirdlise:
(A) front-end demethanizer, (B) front-end deethanizer e (C) front-end depropanizer.
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O esquema de fracionamento representado na Figura 2.6B, chamado front-end deethani-
zer, caracteriza-se pela separacao inicial dos compostos contendo dois atomos de carbono,
metano e hidrogénio, que sao juntos alimentados ao reator de hidrogenacao seletiva de
acetileno, usando para a hidrogenacao o proprio hidrogénio contido nesta corrente. Neste
processo, o sistema de hidrogenacao seletiva de MAPD ¢ similar ao processo front-end
demethanizer. Este processo apresenta a vantagem de minimizar a vazao pela cold box,
sistema criogénico de troca térmica, que passa entao a ter dimensoes reduzidas em relagao
ao processo front-end demethanizer para um mesmo gradiente de pressao. Isto é impor-
tante, ja que este sistema representa uma parcela significativa do investimento de uma
planta nova e também é responsavel por parte significativa do consumo de energia na
forma de fluidos refrigerantes. Com isto, é possivel uma reducao importante do custo
de construcao da planta e do seu consumo energético. Além disso, a maior razao hi-
drogénio/acetileno e menor concentracao de acetileno no reator de hidrogenagao seletiva
de acetileno resulta em menor taxa de formagcao de green oil neste reator, ja que as reacoes
de oligomerizagao tém avanco tanto maior quanto maior for a concentragao de compostos

olefinicos e menor for a concentracao de hidrogénio (FALQI, 2009).

O processo mais utilizado nas plantas de pirdlise com fracionamento tipo front-end de-
methanizer e front-end deethanizer para hidrogenar MAPD tem como reator um leito fixo
catalitico adiabatico, por onde flui o hidrogeénio e a corrente de hidrocarboneto liquido
(SAMIMI et al., 2015). E ainda possivel encontrar neste tipo de planta esta reacao em
fase liquida sendo conduzida em reatores isotérmicos multitubulares, embora sejam mais
raros. O processo de hidrogenacao em fase gasosa, mais antigo, ainda estd presente em
muitas plantas industriais e se constitui em um leito fixo catalitico adiabatico, por onde

flui a mistura reacional completamente em fase gasosa.

O fracionamento ilustrado na Figura 2.6C, chamado front-end depropanizer se caracteriza
pela separagao inicial dos compostos contendo trés e dois atomos de carbono, além do
metano e hidrogénio, que sao juntos alimentados a um reator onde sao hidrogenados o
acetileno e 0o MAPD usando o préprio hidrogénio contido na corrente. Uma particulari-
dade deste processo é o fato de poder prescindir do reator de hidrogenacao de MAPD.
Parte do MAPD ¢ hidrogenado no reator de hidrogenagao seletiva de acetileno e 0 MAPD
restante é incorporado ao propano, fundo da fracionadora de propeno. Em funcao da
menor quantidade de MAPD, nao ha risco de formagao de mistura explosiva. Com isto,
evita-se a necessidade da construgao deste reator (FALQI, 2009; PERRONE; FILHO,
2013).

Comparativamente ao processo front-end depropanizer, nos processos front-end demetha-
nizer e front-end deethanizer os reatores de hidrogenacao de MAPD operam com carga
mais puras (menor numero de componentes) e controle mais preciso das condigoes de

carga do reator. O processo mais utilizado atualmente nestas plantas de pirdlise para
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hidrogenar MAPD consiste em um reator de leito fixo catalitico adiabatico, por onde
flui o hidrogénio e a corrente de hidrocarboneto liquido (SAMIMI et al., 2015). E ainda
possivel encontrar esta reacgao em fase liquida sendo conduzida em reatores isotérmicos
multitubulares, embora seja raro. O processo de hidrogenagao em fase gasosa, conside-
rado mais antigo, ainda existe em muitas plantas industriais e se constitui em um leito

fixo catalitico adiabatico, por onde flui a mistura reacional gasosa.

A hidrogenacao seletiva do MAPD em fase gasosa se da em geral com adi¢ao de monodxido
de carbono a mistura reacional (em torno de 1 ppmV), objetivando moderar a reagao,
melhorando sua seletividade (WANG; FROMENT, 2005). As moléculas de MAPD em
fase vapor tém muita energia e este fator, associado a temperaturas relativamente altas,
resulta em altas taxas de oligomerizagao de MAPD (WU; LI, 2011), comparativamente

ao processo em fase liquida.

Em geral, o volume de leito catalitico para os reatores de hidrogenacao seletiva de MAPD
em fase gasosa sao maiores do que aqueles utilizados no processo em fase liquida, devido
a sua maior velocidade espacial (parametro inversamente proporcional ao tempo de con-
tato das moléculas reagentes com o catalisador). Além disso, devido a alta velocidade
da mistura reacional gasosa pelo leito, nao necessita de recirculacao de carga reagida
para diluicao do MAPD na carga do reator, uma vez que o baixo tempo de contato
das moléculas reagentes com o catalisador minimiza as reacoes de oligomerizacao, res-
ponsaveis pela geracao de green oil. Assim, a temperatura de alimentagao varia ao longo
de uma campanha (tipicamente entre 50 e 80 °C) e a razao molar hidrogénio/MAPD na
alimentacao também é aumentada ao longo da campanha (de valores normalmente em

torno de 1,5 no inicio da campanha para cerca de 2,0 no fim de campanha) (WU et al.,
2011).

A necessidade de aumento de temperatura e razao molar hidrogénio/MAPD ocorre devido
a perda de atividade do leito ao longo da campanha. Podem ser projetados 1, 2 ou mais
reatores em série, com interresfriadores, em fun¢ao do teor de MAPD na carga. Por ser a
reacao de hidrogenacao do MAPD exotérmica, altas concentracoes resultam em grandes
aumentos de temperaturas, tendo como consequéncia perda de seletividade e aumento da
taxa de formacao de green oil. Assim, o projeto do reator é funcao de diversos fatores,
dentre eles o diferencial de pressao desejado, o aumento de temperatura recomendado,
resisténcia mecanica do catalisador e o tempo de residéncia necessario para que ocorra o
avango requerido para reagao (MOHUNDRO, 2003).

Como ilustrado na Figura 2.6A, o ponto do processo front-end demethanizer onde fica
situado o reator de hidrogenacao de MAPD é o topo da torre despropanizadora. O

arranjo tipico para este tipo de reator em fase vapor esté representado na Figura 2.7.
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Em geral, este processo inclui um sistema dedicado para a remocao de green oil formado
no reator e um leito adsorvedor de umidade da fragdo propeno/propano (em geral uma
peneira molecular tipo 3A). Na torre fracionadora de propeno/propano é separado o pro-
peno do propano. A especificacao de MAPD a ser atingida na saida do reator tem se
tornado mais restritiva ao longo dos anos em fungao da crescente sensibilidade dos cata-
lisadores de polimerizagao utilizado nas plantas de polipropileno e hoje estd em 50 ppmV
na maioria das plantas (PERRONE; FILHO, 2013).

Figura 2.7: Arranjo de processo tipico da hidrogenagdo de MAPD em fase vapor.
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A hidrogenacao do MAPD em fase liquida (Figura 2.8), licenciado pelo IFP, é um pro-
cesso atualmente dominante. Normalmente, esse é um processo de hidrogenacao em duas
etapas. Reatores de leito fixo adiabaticos sao empregados. A fracao de hidrocarbonetos
contendo 3 dtomos de carbono (propeno, propano e MAPD), em fase liquida, é retirada

pelo topo da torre despropanizadora. Esta corrente é diluida com reciclo ja reagido (com
baixo teor de MAPD) (MOHUNDRO, 2003). A esta mistura ¢ adicionado hidrogénio.

O calor de reagao provoca um aumento da temperatura resultando em vaporizagao parcial
da mistura de compostos hidrocarbonetos com 3 dtomos de carbono. A reagao é contro-
lada pela quantidade de hidrogénio alimentado ao reator para limitar o teor de MAPD
no efluente do primeiro reator para cerca de 3000 ppmV (WANG, 2007). O efluente deste
reator € entao enviado para o vaso separador, onde a pressao é mantida através de uma
segunda alimentacao de hidrogénio, evitando perdas de hidrocarbonetos via alivio para a
tocha ou reciclo para a succao do compressor de gas de carga. A fase liquida separada
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neste vaso é parcialmente retornada para a carga do primeiro reator e parte é enviada para
o segundo reator. Uma terceira alimentacao de hidrogénio é fornecido antes da entrada
do segundo reator. O teor maximo de MAPD requerido no efluente do segundo reator
varia em fungao da tecnologia das plantas de producao de polipropileno, mas tipicamente
¢ menor que 50 ppmV (WU; SHAO; ZHOU, 2015).

Figura 2.8: Arranjo de processo tipico da hidrogenagdo de MAPD em fase liquida.
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A operagao em fase liquida é mais economica, porque o tamanho dos reatores e equipa-
mentos associados ¢ menor do que aqueles necessarios para a operacao em fase gasosa,
assim, esta operacao resulta em economia no investimento de capital e energia em relacao
a hidrogenagado do MAPD em fase vapor (WANG, 2007). A preocupagao principal de se-
guranca com este reator é evitar situacoes que levem os reatores a uma reacao exotérmica
descontrolada, conhecida como runaway. O sistema em fase liquida é mais seguro do
que o sistema em fase vapor devido a capacidade do liquido de dissipar calor através de
sua vaporizagao. No entanto, a operacao de fase liquida introduz outra preocupacao com
relacao a adequada distribuicao do liquido através do leito catalitico.

H4 ainda estudos tedricos relacionados com destilagao catalitica para a hidrogenacao do
MAPD (LIU et al., 2012), embora nao aplicados industrialmente. Neste processo, o catali-
sador estd presente no interior da torre fracionadora de propeno ou torre depropanizadora,
onde ocorre a reacao. A disposicao do leito catalitico dentro da torre se da de diversas
formas, a depender do projeto (QIAN et al., 2016). As simulagbes demonstram que este

processo apresenta ganhos de seletividade, uma vez que a mistura reacional é mais rica em
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MAPD comparativamente ao processo convencional. Além disso, este processo apresenta
eficiente remocao de calor de reacao, que também é utilizado para minimizar o consumo
energético do refervedor.

Por outro lado, apesar de o processo de destilacao catalitica promover uma lavagem
continua dos catalisador para remocao do green oil formado, este processo nao tem sido
usado industrialmente porque ha duvidas se ele permitiria uma campanha para o catali-
sador compativel com a campanha da planta de olefinas, que tipicamente varia entre 5 e 6
anos. Neste processo, ao contrario do processo convencional, nao é possivel regenerar ou
trocar o catalisador sem interromper a operacao da planta. Também a destilacao reativa
tem sido investigada com auxilio de CFD (DING; XIANG; LIU, 2016).

2.3.1 O reator trickle bed

O reator trickle bed (TBR) consiste de um leito fixo através do qual a fase liquida escoa de
cima para baixo, apenas molhando as particulas que formam este leito, cobrindo-as como
uma pelicula, de forma a nao preencher os espagos vazios entre estas particulas, por onde
escoara a fase gasosa. Neste tipo de reator ocorre a reacao de hidrogenacao seletiva
de MAPD em fase liquida (RANADE, VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL,
2011). A importancia destes tipos de reator tem crescido nos ultimos anos em funcao de
sua aplicagao no processo de hidrodessulfutizacao de nafta, querosene, gaséleo e fracgoes
pesadas do petréleo.

Na Figura 2.9 estao esquematicamente representados os diversos regimes de escoamento
que podem ocorrer quando uma mistura bifdsica escoa através de um leito fixo catalitico.

As principais variaveis que influenciam este regime de escoamento sao as velocidades do
liquido e do gas. O regime trickle ilustrado na Figura 2.9 (ideal para reacdo catalitica
heterogénea) evidencia a sua principal caracteristica, que é a formagao de uma fase gasosa
continua e outra fase liquida descontinua molhando as particulas de catalisador, formando
um filme gotejante (dai o reator trickle bed ser conhecido como leito gotejante, tradugao
literal da expressao inglesa). Se a velocidade da fase gasosa aumentar além de deter-
minado valor, a fase liquida nao mais formard um filme estavel em torno das particulas
de catalisador, mas sera arrastada pela fase gasosa na forma de goticulas, formando um
spray, que da nome a este novo regime. Porém, se a velocidade da fase gasosa for redu-
zida suficientemente teremos as fases liquida e gasosa competindo para formar uma fase
continua, caracterizando um regime pulsante instavel, onde as fases liquida e gasosa se
alternam como fase continua. Por fim, quando a quantidade da fase liquida é suficiente-
mente maior do que a fase gasosa, teremos uma fase liquida continua, através da qual a
fase gasosa, na forma de bolhas isoladas, permeia, constituindo um regime de bolhas.
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O regime trickle ocorre para um dado nimero de Reynolds da fase gasosa e da fase liquida
(FROMENT; BISCHOFF, 1990). O ntmero de Reynolds (Re) ¢ um nimero adimensional
utilizado em mecanica dos fluidos para caracterizar um dado regime de escoamento e cujo
significado fisico é a razao entre as forgas de inércia e as forgas viscosas. O mapa de regimes
de escoamento em fun¢ao do nimero de Reynolds de cada fase esta representado na Figura
2.10, sendo que este mapa foi desenvolvido a partir de dados obtidos com escoamento de
ar e agua. Através desta figura, é possivel predizer o regime de escoamento combinando
os valores de nimero de Reynolds da fase liquida (Rey, representando a ordenada) e da
fase gasosa (Reg, representando a abscissa). Como se observa neste mapa, Rey e Reg
inferiores a 100 deve resultar no escoamento em regime trickle.

Figura 2.9: Representagao simplificada dos diferentes regimes de escoamento bifasico através de
um leito fixo catalitico.
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Fonte: (RANADE VIVEK V.; CHAUDHARI, 2011)

Uma caracteristica importante dos reatores trickle bed é o papel relevante desempenhado
pelos fenomenos de transporte de massa, calor e quantidade de movimento (SCHWID-
DER; SCHNITZLEIN, 2012). Em especial, os reatores trickle bed sao susceptiveis a
apresentar limitacoes de transporte de massa e calor, uma vez que a fluidodinamica e a
cinética da reagao estao intimamente ligadas (PEREGO; PERATELLO, 1999).
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Figura 2.10: Mapa de regimes de escoamento em fun¢do do nimero de Reynolds de cada fase,
obtido a partir de escoamento de ar e agua.
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Fonte: Adaptado de Froment e Bischoff (1950).

O projeto de um reator é constituido de varias etapas, sobre as quais normalmente se
tem diferentes graus de dominio. O modelo conceitual do reator (CSTR, pistonado etc)
é, em geral, a parte do projeto sobre a qual se tem menos incertezas. Com relacao ao
modelo cinético, embora haja algumas especificidades, é baseado em teorias amplamente
aceitas e uma abordagem fenomenoldgica é normalmente assertiva, sendo, portanto uma
etapa do projeto que apresenta algumas incertezas, mas que podem ser contornadas com
experimentos laboratoriais. Ja com relagao aos aspectos relacionados ao transporte de
massa, calor e quantidade de movimento, em especial nos reatores trickle bed, onde estes
efeitos sao mais pronunciados, é geralmente o elo fraco na determinacao do modelo do
reator, dificultando o uso direto de dados laboratoriais em fungao das restricoes de scale up
(dificuldade comum em sistemas nos quais as limitagoes de transporte sdo importantes).
A comparacao entre os graus tipicos de dominio de cada etapa do projeto de um reator
estd representada na Figura 2.11.

A garantia de que nao ha limitacoes de transporte de massa ou calor que impliquem em in-
fluéncia significativa na macro cinética da reagao é fundamental para a representatividade
dos resultados de uma investigacao cinética (FROMENT; BISCHOFF, 1990; PEREGO;
PERATELLO, 1999).
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Assim, com auxilio de CFD, os efeitos da fluidodinamica que eventualmente resultem em
uma ma distribuicao de vazao massica e calor no interior do reator podem ser computados,
permitindo expurgar estes efeitos no processo de regressao dos parametros dos modelos
cinéticos a partir dos dados experimentais (SOLOMENKO et al., 2015).

Figura 2.11: Os diferentes graus de dificuldades no projeto do reator.
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Fonte: (RANADE VIVEK V.; CHAUDHARI, 2011)

Entretanto, deve ser assegurado que as limitacoes de transporte nos poros do catalisa-
dor e também no filme liquido que molha a particula de catalisador nao sao suficientes
para restringir a taxa global de reacao, de modo que a cinética de reacao seja a etapa
determinante do processo de hidrogenacao do MAPD. Uma maneira de se fazer esta ve-
rificagao é observar a evolucao do avancgo da reacao ao longo do tempo de campanha do

leito catalitico.

Uma boa pratica em estudos cinéticos em laboratorio é desativar parcialmente o catali-
sador para que a cinética intrinseca da reagao seja a etapa limitante da conversao global.
Por isso, esta investigacao utilizou dados operacionais do reator de hidrogenacao seletiva
de MAPD num estagio em que tanto o teor de MA quanto de PD estao acima de 100
ppmV na saida do reator e estao em elevagao, demonstrando assim que o processo de desa-
tivacao do catalisador (e portanto a cinética intrinseca) esta limitando a conversao global
do MAPD, ja que a atividade do catalisador tem influéncia sobre a cinética intrinseca e
nao sobre os mecanismos de transporte (FROMENT; BISCHOFF, 1990). O valor de 100
ppmV foi arbitrado, uma vez que estd acima do valor estatisticamente nulo (superior ao

erro da anélise, que é de 10 ppmV).

Esta andlise é baseada no método de Madon-Boudart (aplicdvel em reatores de labo-

ratério), que consiste na realizagao de diversos ensaios em um mesmo sistema e nas mes-
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mas condigoes de processo (temperatura, pressao e composi¢ao), exceto pela densidade de
sitios cataliticos ativos na superficie do catalisador (determinado através de técnicas de
quimissorgao), que deve ser diferente para cada ensaio. Em laboratdrio, consegue-se esta
variacao da quantidade de sitios ativos através da desativacao de parte destes sitios pelo
uso de determinados agentes quimicos (por exemplo, C'Sy) (SINGH; VANNICE, 2001).

Fazendo um paralelo com o reator industrial (no qual obviamente nao é possivel fazer
uma desativacdo catalitica intencional), justifica-se a utilizagao de dados do processo
provenientes de uma etapa da campanha do leito catalitico na qual a atividade do leito
catalitico j& estd reduzida, ao ponto de permitir valores significativos de MA e PD (100
ppmV) na saida do reator.

As dificuldades para a representacao das limitacoes de transporte no interior do reator
tém levado a simplificagoes que comprometem a representatividade do modelo, como o
uso de parametros globais que visam a abordagem pseudo-homogénea (DIXON; NIJE-
MEISLAND, 2001). Isto é agravado pela especificidade dos reatores, que atualmente sdo
providos de diversos dispositivos para prover melhor distribuicao do escoamento e maior
contato entre as fases reagentes e o catalisador (JIAMRITTIWONG et al., 2012). Algu-
mas caracteristicas do reator que interferem no transporte de massa, calor e quantidade
de movimento estao esquematicamente representadas na Figura 2.12.

Figura 2.12: Algumas caracteristicas do reator que interferem nos efeitos de transporte.
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Fonte: Elaborado pelo préprio autor
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Outro aspecto de transporte de massa, caracteristico dos reatores trickle bed, que deve
ser verificado é a restricao da taxa global de reacao devido a limitacao da absorcao de
hidrogénio da fase gasosa pela fase liquida (SINGH; VANNICE, 2001). Uma forma de
verificar se este fenomeno estd se sobressaindo sobre a cinética intrinseca é analisar a
relacao da taxa global de reagao com a pressao de parcial de hidrogénio na fase gasosa.
Se for observado que a conversao global é invariante com a pressao parcial de hidrogénio
na fase gasosa, hé evidéncia de que a transferéncia de hidrogénio para a fase liquida esta

limitando a taxa de reagao.

Normalmente o reator trickle bed utilizado para a hidrogenacao do MAPD ¢é do tipo
co-corrente, quando o escoamento das fases liquida e gasosa se dao no mesmo sentido.
CARDENAS (2012) traz uma discussao interessante sobre as diferengas de performance
dos reatores trickle bed co-corrente comparativamente aos contra-corrente. Segundo este
autor, os principais problemas associados a operagao em contra-corrente residem na me-
nor eficiencia de contato liquido-gés e na dificuldade de prevencao de pontos quentes
no leito catalitico, uma vez que leitos gotejantes convencionais favorecem o regime de
inundagao em condigoes operacionais industriais tipicas. Como estratégias para minimizar
tais problemas, é sugerido o uso de catalisadores com maior porosidade, leitos cataliticos
estruturados e em conformacao monolitica. Outra opcao seria distribuir o liquido e o
gas em sistemas separados, a custa de reducao de eficiencia na transferéncia de massa

géas-liquido.O reator objeto de estudo deste trabalho é do tipo co-corrente.

2.4 Clinética das Reacoes do Processo de Hidrogenacao Sele-
tiva de MAPD

Ao longo das ultimas duas décadas, diversos pesquisadores tém desenvolvido trabalhos
com o objetivo de analisar o mecanismo cinético de hidrogenacao seletiva de MAPD. A
maioria dos trabalhos disponiveis na literatura aberta tem sido realizada para a reacao
em fase vapor e utiliza reator de escala laboratorial, convergindo para um modelo de
reacao do tipo Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson (LHHW) (WANG; FROMENT,
2005; WU et al., 2011). A retrospectiva dos trabalhos publicados sobre a hidrogenagao
seletiva do MAPD em fase vapor interessa a esta investigacao, uma vez que estes estudos
tém servido de base para o desenvolvimento da compreensao desta reacao em fase liquida.

A Figura 2.13 ilustra esquematicamente este modelo de reacao através da representacao
grafica das etapas do mecanismo de hidrogenagdo do eteno (conceitualmente igual ao
do propeno), segundo LHHW. O modelo de LHHW §é aplicdvel para reagoes catalisadas
heterogeneamente nas quais as moléculas reagentes sao adsorvidas em sitios cataliticos e
levadas a um estado excitado, quando a ligagao o da molécula de hidrogénio e as ligagoes
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7 entre os atomos de carbono sao quebradas (etapa a). Os dtomos de hidrogénio se ligam
aos atomos de carbono (etapas b e c¢) e a molécula resultante é dessorvida (etapa e)
(VOLLHARDT; SCHORE, 2007).

Figura 2.13: Representacao gréafica das etapas do mecanismo de hidrogenacao do eteno segundo
LHHW. (A) Adsorcao dos reagentes nos sitios ativos do catalisador, (B) e (C) sao as etapas de
rearranjo das ligagoes quimicas dos reagentes adsorvidos e (D) é a dessor¢ao dos produtos.
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Fonte: Adaptado de VOLLHARDT (2007)

Fajardo et al. (1996) investigaram a cinética desta reacao em fase de gasosa, em um reator
tipo plug flow, utilizando um catalisador a base de paladio. A influéncia da composicao
e temperatura da alimentagao e a razao hidrogénio/MAPD foi estudada e modelos para
descrever a cinética da hidrogenacado MAPD foram propostos. Concluiu-se que a razao
hidrogénio/carga e a temperatura de alimentacao sao fatores determinantes para a oti-
mizacao do reator. Além disso, é sugerido que um modelo cinético baseado no mecanismo
de LHHW pode descrever adequadamente o comportamento desta taxa de reacao de hi-
drogenacao de MAPD. Para descrever a taxa de reacao de hidrogenacao do propeno, eles
ajustaram uma equacao de poténcia simples, baseado na equacao de Arrhenius.

Investigagoes dos mecanismos de reacao para hidrogenacao de propeno em fase gasosa
foram desenvolvidas por Brandao et al. (2004) e Wang e Froment (2005). Estes estudos
concluiram que a hidrogenacao do propeno sobre paladio pode ser descrito por um me-
canismo LHHW. Este mecanismo também envolve a adsor¢ao competitiva dos reagentes
com dissociacao de hidrogénio na superficie do catalisador. Além das reagoes de hidro-
genacao em sites de metal, a formacao de green oil em sites de acido e a desativagao do

catalisador também foram consideradas no mecanismo cinético proposto.
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Poucos tém sido os estudos para o sistema de hidrogenacao de MAPD em fase liquida
(WU; LI, 2011). Os poucos estudos presentes na literatura utilizam um reator industrial
para o desenvolvimento da investigagao, e o principal motivo para isso ¢ a dificuldade de
scale up de reatores operando em regime trickle (GUNJAL; RANADE, 2007; RANADE,
VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011).

A cinética de reagoes de hidrogenagao de MAPD em fase liquida foi pesquisada inicial-
mente por Uygur, Atalay e Savasci (1998). As equagoes de taxa de hidrogenagao de MAPD
resultantes deste trabalho, Equacoes 2.3, 2.4, 2.5, 2.6, 2.7, 2.8, 2.9 e 2.10, descrevem um
mecanismo de reagao derivado do modelo LHHW. Verificou-se que a conversao de MAPD
para propileno diminui conforme aumenta a temperatura e a WHSV (velocidade espacial
maéssica hordria, do inglés Weight Hourly Space Velocity). Porém, os resultados obtidos
foram baseados em ensaios de laboratério, o que pode comprometer a sua aplicacao em
sistemas industriais, devido as influéncias das limitacoes de efeitos difusionais e de fluido-
dinamica (DUDUKOVIC, 2007). Além disso, o modelo foi desenvolvido para uma faixa

relativamente estreita de variacao das variaveis manipuladas.

kMA [MA]O’36 [H2]0’36

_ 2.3
AT T KagalMA] 1 Karay, [Hs))? (23)
- kPD [PD]0’39 [H2]0’36 (2 4)
(1+ Kpp[PD] + Kppy, [H,])02 .
Onde,
—2286, 46
—2570,7
kpp = 3, 297.633])(#) (2.6)
4694, 14
K4 = 0,000301.exp( 62{1’7 ) (2.7)
2570,70
Kpp = 0,010379.exp( RY: ) (2.8)
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23190, 64

Kyay, = O,OOO585.61’p(—RT’ ) (2.9)
23182, 28

Ky, = 0,032603.cxp(————) (2.10)

Quatro anos depois, outro estudo cinético de hidrogenacao de MAPD em fase liquida
foi publicado por Yu et al. (2002) que utilizou modelos simples, baseados na equagao de
Arrhenius e diversas premissas simplificadoras com relacao dinamica do escoamento no
meio poroso. Os modelos resultantes deste trabalho estao descritos nas Equacoes 2.11 e
2.12.

—12053

T)[MAPD]QSO [H,)%? (2.11)

TMAPD — O, 196666!13]7(

—11249

Tpropeno = 0, 00081539.633])(7

)[HH (2.12)

Mais recentemente, Wu e Li (2011) investigaram a cinética de hidrogenacao separada-
mente do metil acetileno, propadieno e propeno em fase liquida, empregando modelos
baseados no mecanismo de LHHW, pela técnica de regressao nao linear e utilizando da-
dos de processo de um reator industrial. O efeito da desativacao do catalisador por green
oil foi também investigado ao longo de toda a campanha. Para isso, de modo a regredir os
parametros dos modelos estudados, foi simulado o reator fazendo uso de um modelo plug
flow, nao considerando os efeitos difusionais radiais ou axiais ou qualquer limitacao de
transporte, ignorando a fase sélida (leito catalitico) e o diferencial de pressao no leito, o
que limita muito este estudo. Além disso, este estudo nao publicou os parametros obtidos

para os modelos propostos.

Samimi et al. (2015) trabalharam na aplicacdo de um modelo estatistico empirico (nao
fenomenol6gico) na otimizagao de um reator de hidrogenacao industrial de MAPD em fase
liquida de uma determinada planta de olefinas. Este estudo se baseou na metodologia de
superficie de resposta (RSM), usando o software comercial Minitab. O planejamento dos
experimentos obedeceu a um fatorial multinivel, tendo sido realizados um total de 192
experimentos. Para interpretar as interagoes entre as varidveis, realizou-se uma analise
de variancia (ANOVA). Concluiu-se que a quantidade méxima de produgao de propeno
é obtida com baixos valores de concentragao de entrada MAPD (2 mol%) e vazao de
hidrogénio, além de baixos tempos de residéncia. O fato de este nao ser um modelo

fenomenoldgico limita a sua aplicacao e dificulta a sua interpretacao sob a éptica do me-
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canismo reacional. Uma vez que foram empregadas equagoes polinomiais (abordagem nao
fenomenoldgica) para predigdo das conversoes de metil acetileno, propadieno e propeno,
este estudo fica limitado ao reator estudado, nao podendo ser empregado para anélise de
outros reatores trickle bed de hidrogenacao seletiva de MAPD.

Nas Equacoes 2.13, 2.14, 2.15, 2.16 e 2.17 estao representadas, esquematicamente, as
principais reagdes que ocorrem no reator de hidrogenacao seletiva de MAPD, com as
correspondentes entalpias de reagdo (WU et al., 2011), evidenciando o seu forte carédter

exotérmico, caracteristico das reagoes de hidrogenacao.

O modelo de mecanismo mais aceito para esta reacao, baseado nos conceitos de LHHW,
tanto para a fase vapor (BRANDAO et al., 2004; WANG; FROMENT, 2005) quanto
para a fase liquida (WU et al., 2011) assume que a taxa global de reagao é limitada pela
reacao no sitio catalitico e que todos os reagentes sao previamente adsorvidos antes que
reajam entre si. Além disso, esta concepcao prevé que ha dissociacao da molécula de
hidrogénio apds sua adsorg¢ao, isto é, os atomos da molécula de hidrogénio sao dissociados
quando esta molécula é adsorvida quimicamente no sitio catalitico, tornando estes atomos

propensos a reagir com a molécula de hidrocarboneto olefinico adsorvido.

HQC:C:CH2+H2—>HQO:OH—CH3 AH:—171,6 kJ/mol (214)

HQO:CH—CH3+H2—>H30—OH2—OH3 AH:—124,11{J/H101 (215)

2HC =C—CHs+Hy — C;+HC = C—CHs+Hy — C; AH = —183 kJ/mol (2.16)

(2.17)
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Considerando uma situacao em que a reacao encontra-se afastada do equilibrio quimico e
seguindo aplicacao dos conceitos do modelo LHHW para um mecanismo controlado pela
reacao na superficie e com dissociagdo do hidrogénio, como apresentado por (FROMENT;
BISCHOFF, 1990), temos que as reagoes envolvidas no reator de hidrogenagao seletiva
de MAPD podem ser descritas pelas seguintes equacoes:

kniaKniaK g, [M A][Ho]

A Ko [Ha] + KnalMA] + Kpp|PD] + Kpu[PE] + Kpa [ PA]) (2:18)
" _ I{JPDKPDKHQ[PDHHQ] (2 19)

P (U + /KmlHa] + Kaa[MA] + Kpp|PD] + Kpp[PE] + Kpa[PA])3 ‘
k?PEKpEKHQ[PEHHQ] (220)

P 1 L /K [Ha] + Knia[MA] + Kpp[PD] + KppPE| + KpalPA])?

Nestas equacoes, cada simbolo tem o significado discriminado abaixo.

T Tepresenta a taxa de mono-hidrogenagao de metil acetileno, em kgmol/m?s;

kara representa a constante cinética da reacao de mono-hidrogenagao de MA, em kgmol /m3s;
K4 representa a constante de equilibrio de adsor¢ao do metil acetileno m?/kgmol;

Ky, representa a constante de equilibrio de adsor¢ao do hidrogénio m?/kgmol

[M A] representa a concentragao de metil acetileno na proximidade do sitio cataliticamente
ativo, em kgmol/m?;

[H;] representa a concentragao de hidrogénio na proximidade do sitio cataliticamente
ativo, em kgmol/m?;

rpp representa a taxa de mono-hidrogenacao de propadieno, em kgmol/m?s;

kpp representa a constante cinética da reagao de mono-hidrogenacao de PD, em kgmol /m3s;
Kpp representa a constante de equilibrio de adsorgao do propadieno m?/kgmol

[PD] representa a concentragdo de propadieno na proximidade do sitio cataliticamente
ativo, em kgmol/m?;

rpg representa a taxa de hidrogenacao de propeno, em kgmol/m?s;

kpg representa a constante cinética da reagao de mono-hidrogenacao de PE, em kgmol /m3s;
Kpg representa a constante de equilibrio de adsorgao do propeno m?/kgmol

[PE] representa a concentracao de propeno na proximidade do sitio cataliticamente ativo,
em kgmol /m?;

Kp4 representa a constante de equilibrio de adsorgao do propano m?/kgmol
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[PA] representa a concentragao de propano na proximidade do sitio cataliticamente ativo,
em kgmol /m3.

Os modelos de taxa de reacao descritos nas Equagoes 2.18, 2.19 e 2.20, por representarem
0 mecanismo mais aceito para a hidrogenagao de MAPD, foram adotados neste trabalho.

2.5 Catalisadores Utilizados para Hidrogenacao Seletiva de
MAPD

A hidrogenacao seletiva de alcinos e dienos em plantas de Olefinas tem sido um tépico de
pesquisa consideravel no desenvolvimento da industria petroquimica. A maior parte dos
trabalhos disponiveis na literatura concentra-se na hidrogenacao seletiva das fragoes de
hidrocarbonetos contendo dois d4tomos de carbono (C2), trés dtomos de carbono (C3) e
quatro dtomos de carbono (C4). Uma vez que o corte C3 ocupa uma posigao intermedidria
entre o C2 e o C4, a depender da temperatura, a fase pode ser liquida ou vapor nas
condi¢oes normalmente praticadas em laboratoério. Isso torna mais dificil a investigacao
da hidrogenacao do corte C3 em laboratério. Porém, a hidrogenacao seletiva de olefinas
de uma unidade de craqueamento térmica tém muitas caracteristicas comuns, ou seja,
catalisador semelhante, reacoes consecutivas, formacao de green oil, desativacao catalitica
etc. Os resultados disponiveis na literatura para a hidrogenacao dos cortes C2 e C4 podem
ser uma boa referéncia para guiar a hidrogenagao do corte C3 (WANG, 2007).

Metais de transicao que tém alta atividade catalitica para reagoes de hidrogenacao in-
cluem Ni, Fe, Rh, Ru, Pd e Pt. Catalisadores de hidrogenacao seletiva sofreram evolucao
consideravel ao longo das ultimas décadas. A primeira geracao de catalisadores industri-
ais na hidrogenacao seletiva foram sulfetos, em especial o sulfeto de niquel e o sulfeto de
tungsténio. Alguns catalisadores com cobre também foram utilizados para hidrogenacao
em fase vapor. Estes catalisadores tinham baixa atividade catalitica e necessitavam operar
em uma faixa de temperatura de 170 a 230°C. Além de reduzir a seletividade, altas tem-
peraturas de operacao diminuiram o tempo de ciclo do catalisador devido a desativagao
causada pela formacao de green oil. Além disso, os catalisadores de Ni necessitavam
ser pré-sulfetados para manté-los em um estado ativado (sulfetado) através da injegao

continua de compostos de enxofre.

Os catalisadores para hidrogenagao seletiva de hidrocarbonetos olefinicos introduzidos na
década de 1960 tinham palddio disperso em suporte poroso e eram seletivos para a hi-
drogenacao de alcinos e dienos. A alta seletividade para olefinas nao é exclusivo para
o paladio. Outros metais, principalmente niquel e cobre, também podem executar bem

esta funcao. Recentemente foi demonstrado que o ouro também proporciona a seletivi-
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dade necessaria para a hidrogenacao de acetileno. Outros metais como platina e iridio
apresentam seletividades inferiores (BRIDIER, 2012).

Paladio tem sido empregado na industria devido sua alta atividade e seletividade. Catali-
sadores de palddio com suporte, contendo apenas pequenas quantidades de palddio podem
ser usados em baixas temperaturas. A terceira geracao de catalisadores de hidrogenagao
seletiva foi introduzida no inicio de 1980. Enquanto estes catalisadores contém paladio,
eles também incluem um segundo metal do grupo IB (Cu, Ag, Au, etc.), atuando como
promotor eletronico. Ambos suportados em um refratario de éxido, em geral, alumina
de alta pureza. Atualmente, todos os catalisadores industriais usados na hidrogenagao
seletiva sao catalisadores bimetalicos com uma fase ativa de palddio suportado em alu-
mina e promovido por outro metal, em geral a prata. Isto pode ser devido ao isolamento
geométrico de Pd em uma matriz de metal inativo que poderia reduzir a producao de
espécies que exigem varios sitios de adsorcao (reagoes indesejaveis que podem produzir
green oil), aumentando assim o tempo de vida e de ciclo destes catalisadores para hidro-

genacao seletiva do corte C2.

A mais ativa e seletiva catdlise ocorre quando o nucleo de alumina é revestido com uma
camada de 300 micra Pd na superficie. A adigdo de prata ofereceu uma pequena perda

na atividade catalitica para um grande aumento na seletividade (WANG, 2007).

Quanto ao catalisador, especificamente para a hidrogenacao seletiva de MAPD, o mais
comumente utilizado consiste em paladio disperso sobre alumina de alta pureza, nao
promovido por outros metais, como ocorre com o catalisador de hidrogenacao seletiva de
acetileno, onde o palddio normalmente é promovido com prata. O teor de paladio varia

tipicamente em torno de 0,3% e se concentra na superficie da particula do catalisador
(FAJARDO et al., 1996; MOHUNDRO, 2003).

A seletividade do catalisador de paladio é fundamental para a hidrogenagao de MAPD. O
catalisador utilizado na industria é frequentemente preparado por um método constituido
de duas etapas (YU et al., 2012). Um suporte de alumina é impregnado por precursores
de palddio, em geral solucoes salinas. Em seguida, este suporte é calcinado em alta
temperatura (300-500°C) para formar o éxido de paladio. A etapa de calcina¢ao converte
o precursor de paladio em éxido de paladio e fortalece sua interacao com o suporte, assim,

o catalisador pode manter o desempenho estével apds as regeneracoes (YU et al., 2012).

Antes do leito catalitico entrar em operacao, o 6xido de paladio deve ser convertido em
paladio metalico, sua forma cataliticamente ativa. Este processo, chamado de reducao
se da pela passagem de uma corrente rica em hidrogénio e isenta de adsorvente ou com-
postos precursores de polimerizagao pelo reator durante algumas horas, a cerca de 120°C
(MOHUNDRO, 2003).
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A atividade do catalisador geralmente diminui com o tempo de operacao. A desativagao
do catalisador ocorre devido a vdrias razoes, por exemplo, os subprodutos (coque ou
oligomeros) produzidos podem se depositar nos poros do catalisador ou sobre os sitios
cataliticos, limitando o processo de transferéncia de massa no interior dos poros do cata-
lisador ou a etapa de adsorgao. A presenga de um solvente apropriado (liquido orgénico)
pode ajudar a prevenir ou reduzir estes problemas de desativacgao.

Existem basicamente trés categorias de mecanismos que levam a reducao da atividade
catalitica, que sao a sinterizacao ou envelhecimento, incrustacao ou deposicao de co-
que/oligomeros e envenenamento (ARGYLE; BARTHOLOMEW, 2015; KLAEWKLA,;
AREND; HOELDERICH, 2011). Dentre as substancias inibidoras da atividade catalitica
que podem estar presentes na carga da unidade de pirdlise (nafta ou etano) e podem

se concentrar no leito catalitico de hidrogenacao de MAPD, destacam-se a arsina e o

mercurio (BAUMGARTNER et al., 2004).

Uma estratégia normalmente aplicada para manter uma atividade aceitéavel, estendendo
a campanha do leito catalitico, é aumentar a temperatura de alimentagdo (quando hé
facilidade para o controle da temperatura de alimentacao, embora isso possa compro-
meter a sua seletividade) ou reduzir a vazao alimentada ao reator (RANADE, 2014).
Cuidados especiais devem ser adotados com reatores que operam em série, devido as dife-

rentes condicoes de processo resultar em diferentes taxas de perda de atividade catalitica
(KHOLD et al., 2016).

H&a na literatura diversos modelos semi-empiricos para descrever matematicamente a
queda de atividade de um catalisador, que variam em funcao da causa principal da perda
de atividade catalitica (FROMENT; BISCHOFF, 1990), alguns destes estudos oferecem
uma base fenomenolégica, apoiando-se no mecanismo de reagdo (SALMI et al., 2013).
Para o presente trabalho, foi proposto um modelo empirico baseado no comportamento
observado do perfil axial da temperatura do leito catalitico do reator industrial ao longo

da campanha.

Por razoes de sigilo industrial, nao serd informado o nome comercial do catalisador, nem

o de seu fabricante, utilizado no reator estudado.

2.6 Principais Parametros dos Reatores Trickle Bed

E fundamental o conhecimento dos parametros que delimitam a janela operacional de
um reator trickle bed, em especial para quem projeta este reator. Isto se deve ao fato
de haver poucas varidveis operacionais manipulaveis, de forma que o projeto precisa ser

assertivo no atendimento as necessidades do processo nos seus diversos possiveis cenarios,
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uma vez que a possibilidade de ajustes operacionais é limitada (RANADE, VIVEK V_;
CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011). Na maioria dos modernos projetos de reatores
trickle bed utilizados para a hidrogenacao de MAPD as variaveis manipulaveis sao: Vazao
de alimentacao de hidrocarbonetos, vazao de hidrogénio, vazao de recirculagao e pressao

do sistema.

Do ponto de vista hidrodinamico, o reator trickle bed ¢é fortemente influenciado pelo
gradiente de pressao, inventario liquido (hold up) e eficiéncia de molhamento (capacidade

de manter toda a superficie do catalisador coberta por um filme de liquido reagente)

(JANECKI; BURGHARDT; BARTELMUS, 2016; LAPPALAINEN et al., 2008).

Um dos mais importantes parametros dos reatores trickle bed ¢é o seu gradiente de pressao.
Este parametro é utilizado para prever o desempenho global do sistema e também para
a predicao de outros parametros, por exemplo, transferéncia de massa por vaporizacao.
O diferencial de pressao do leito catalitico é influenciado pela geometria do reator e da

particula do catalisador, condigbes operacionais e propriedades dos fluidos (RANADE,
VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011).

A primeira correlacao empregada para o calculo de gradiente de pressao para escoamentos
em meios porosos foi enunciada por Darcy, detalhada na secao 2.8. A equacao de Darcy
é estritamente vélida para valores de Reynolds baixos, inferiores a 10 (QUADRO; GUA-
RIEIRO, 2014; ZAYTOON; ALDERSON; HAMDAN), 2016). Para o cdlculo de perda de
carga de escoamento unifasico em leito catalitico em regime no qual o nimero de Rey-
nolds é superior a 100, tem sido amplamente utilizada a classica equacao semi-empirica
de Ergun (Equagao (2.28)), publicada em 1952 (FROMENT; BISCHOFF, 1990; WADE,
1999).

Atualmente, a correlagao de maior sucesso na predicao de gradiente de pressao e saturagao
de liquido em reatores trickle bed foi desenvolvida por Attou, Boyer e Ferschneider (1999).
Apenas esta correlacao determina todas as forcas de interacao em um sistema de particulas
de gas-liquido-sélido (JANECKI; BURGHARDT; BARTELMUS, 2016).

Em geral, a expressao para forca de arraste para escoamento monofasico, presente na
equagao de Ergun é modificada para acomodar a presenca de uma segunda fase. Esta
modificacao tem carater empirico e consiste em ajustes nos parametros da equacao, ba-
seados em dados experimentais (YANG, 2015).

O fato do reator trickle bed ser co-corrente ou contra-corrente também afeta o gradiente
de pressao, sendo esperado um maior diferencial de pressao, para uma mesma condi¢ao
de processo, do reator contra-corrente comparativamente ao co-corrente (CARDENAS,
2012).
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O inventario de liquido pode ser expresso como a “quantidade total de liquido”, definido
como o volume de liquido por unidade de volume do leito, ou como a “saturacao de
liquido”, definido como o volume de liquido por unidade de volume vazio do leito. O
inventario de liquido pode ainda ser dividido em duas partes: o inventario de liquido
dinamico e o inventario do liquido estatico.O inventario dinamico de liquido é a fracao
livre de fluxo do liquido que é geralmente medida como a relagao entre o volume do leito
e o volume de liquido que seria drenado livremente do reator, caso as vazoes de liquido
e gas para o reator fossem interrompidas subita e simultaneamente. No entanto, esta
medida do inventario nao é precisa, uma vez que parte do liquido externo permanece
aderida as particulas do catalisador que compée o leito. O inventario liquido estatico
estd relacionado com o volume de liquido estagnado, retido nos pontos de contato entre
as particulas de catalisador apdés a drenagem. E independente da pressao do reator ou
das vazoes do gas e do liquido. No entanto, depende de propriedades fisicas de liquidos,
formato das particulas, tamanho e molhabilidade (RANADE, VIVEK V.; CHAUDHARI,
R. V.; GUNJAL, 2011). Este parametro deve ser obtido com bom grau de exatidao, uma

vez que é fundamental para a determinacao do tempo de residéncia médio e conversao.

Diversas correlagoes para a predicao de inventario liquido tém sido desenvolvidas utili-
zando tanto a abordagem empirica quanto fenomenolégica (LAPPALAINEN, 2009), in-
clusive aquelas que se propoem a descrever o efeito da pressao e vazao de gas no inventario
liquido (AL-DAHHAN; MUTHANNA; DUDUKOVIC, 1995). Esta predigao é ainda difi-
cultada pelo fato de a eficiéncia de molhamento em reatores operando em regime trickle

¢ um fenomeno local, nao sendo adequadamente representado por parametros globais

(SCHWIDDER; SCHNITZLEIN, 2012).

Em reacoes altamente exotérmicas, conhecer o inventario liquido é essencial para evitar
pontos quentes e impedir o disparo de temperatura do reator. O inventario liquido também
afeta a eficiéncia de molhamento do catalisador (AL-DAHHAN et al., 1997).

A eficiencia de molhamento do catalisador é um importante parametro para o projeto e
scale up, além de ser essencial na determinacao do grau de utilizacao de catalisador em
reatores trickle bed. A taxa de reagao pode ser maior ou menor em fungao do grau de
molhamento do catalisador. Isso depende se o reagente limitante estd presente somente
na fase liquida ou nas fases de gas e liquido. Por exemplo, se a reacao é limitada por
um componente nao volatil presente na fase liquida, como ocorre em muitos processos
de hidrogenacao, e em especial na hidrogenacao seletiva do MAPD, uma diminui¢ao no
grau de molhamento do catalisador reduz a area através da qual ocorre a transferéncia
de massa entre as fases e também a drea de contato da mistura liquida reacional com o
catalisador, causando uma diminui¢ao na taxa de reagao (AL-DAHHAN; MUTHANNA;
DUDUKOVIC, 1995).
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E resultado de diversas averiguagoes experimentais que, com baixas velocidades de géas
e liquido, as particulas de catalisador do reator nao sao completamente molhadas pelo
liquido, comprometendo o desempenho do reator. Diferentes técnicas, tais como distri-
buigao de tempo de residéncia (RTD, do inglés Residence Time Distribution), tomografia
computadorizada e medigoes de colorimetria tém sido apontadas para estimar a eficiéncia
de molhamento em reatores trickle bed. Muitas correlacoes estao disponiveis para esti-
mar a eficiéncia de molhamento, entretanto a analise da literatura sobre o assunto mostra
que a aplicabilidade geral destas equagoes ainda nao é consenso entre os pesquisadores
(MOGALICHERLA; SHARMA; KUNZRU, 2009; TOIT et al., 2014).

Outro fator importante para o desempenho do reator trickle bed é o formato das particulas
de catalisador. Na Figura 2.14 estao representados os principais tipos de particulas de ca-
talisador. Brunner et al. (2015) fazem um interessante estudo sobre os efeitos decorrentes

destes diferentes formatos de particulas de catalisador, assim como do seu tamanho.

Figura 2.14: Diferentes formatos de particulas de catalisador: (a) Esférica, (b) cilindrico, (c)
trilobar e (d) cilindro oco.

c) d)

Fonte: (BRUMMER, K. M. et al, 2015)

Conforme as verificagdes experimentais de Brunner et al. (2015), a fracdo de vazios do
leito diminui com a forma de catalisador, na ordem: cilindro oco > trilobar > cilindrico >
esfera, portanto a densidade bulk do leito varia com o formato da particula do catalisador
nesta ordem inversa. Por outro lado, o gradiente de pressao por unidade de comprimento
do leito diminui na ordem seguinte: esfera > cilindrico > trilobar > cilindro oco. Portanto,
com relacao ao formato da particula do catalisador, densidade bulk e queda de pressao
obedecem a mesma ordem, portanto, formatos de particulas que resultem em maior queda
de pressao por unidade de comprimento do leito também tém maiores densidades bulk,

exigindo menores comprimentos de leito para a mesma massa de catalisador.
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A incorporacao de efeitos de transferéncia de massa e efeitos de reacdo quimica em si-
mulagoes CFD de reatores trickle bed ainda nao esta massificada por causa de limitacoes
numéricas decorrentes de acoplamento de equacoes adicionais de conservacao da espécie
e da energia. Portanto, abordagens CFD que incluem estes efeitos, em especial nos rea-
tores de hidrogenacao de MAPD em fase liquida, nao tém sido devidamente investigadas
(WANG; CHEN; LARACHI, 2013). Conforme veremos na sec¢ao 2.7, segundo a lei de
Moore, a capacidade computacional dobra a cada 18 meses, de modo que a limitacao
computacional deverda ser um entrave cada menor para esta abordagem nos proximos

anos.

Uma adequada distribuigao de alimentagao é particularmente importante para os reatores
trickle bed, no qual os efeitos de transporte tém um papel fundamental na distribuigao da
taxas de reacao radialmente e dispersao do calor. Mesmo um reator bem projetado com
relacao ao regime de escoamento, gradiente de pressao, permeabilidade do leito, razao
diametro/altura do leito e tempo de residéncia médio no leito catalitico pode ser pouco
efetivo (nao otimizado quanto a conversao do reagente desejado e seletividade) se nao
tiver uma boa distribuicao de alimentacao. Para isso, é intenso o desenvolvimento da
tecnologia de distribuidores de alimentacao, sendo CFD uma importante ferramenta para
isso (AXENS, 2016; HAROUN;, 2013; OLIVEIRA et al., 2012; RANADE, 2002; ZHANG
et al., 2011).

Haroun (2013) fez uma revisao sobre a tecnologia dos distribuidores de alimentagao para
reatores trickle bed. Neste trabalho sao apresentadas avaliagoes experimentais de diversos
modelos de distribuidores, concluindo que os dispositivos mais adequados sao aqueles
formados por multiplas chaminés com defletores para evitar vazoes diferentes entre as

chaminés.

Com o desenvolvimento continuado, novos modelos tém surgido. Apenas para ilustrar
o interesse da industria atualmente nestes dispositivos, a Figura 2.15 (baseado em uma
Newsletter da Axens (AXENS, 2016)) apresenta um deles que foi recentemente desenvol-

vido pela empresa de tecnologia francesa Axens.

Os fabricantes informam que este novo dispositivo proporciona uma melhor distribuicao
e homogeneizagao das fases liquida e gasosa sobre o leito catalitico, baseado na tecnologia
proprietaria de micro canais, comparativamente aos modelos mais utilizados atualmente.
A Figura 2.15 ilustra uma visao comparativa da dispersao da vazao de liquido em uma
seccao transversal tomada a 0,50 m do topo do leito, considerando o distribuidor con-
vencional (o mais indicado atualmente para esta aplicacdo) e o distribuidor Equiflow®,
resultado das tultimas pesquisas, sugerindo a melhor distribuicao de fluxo deste tltimo

modelo.
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Figura 2.15: Comparacao da distribuigao radial de vazao de liquido através de um leito poroso,
considerando um distribuidor tipo chaminé e um distribuidor de ultima geragao apresentado
pela Axens, baseado em imagens tomogréficas de segOes transversais tomadas a 0,50 m do topo
do leito.

.

. 5
' ' ' ‘ ‘ Baixa 'm.ﬁ.lta Baixa Velocidade Alta
Distribuidor tipo chaminés Equiflow ®, dltima geracdo

de distribuidores comerciais.

Fonte: Axens s Newsletter n® 37 (2016)

Para o presente estudo, como serd explanado na subse¢ao 3.3.3, o dominio da solucao
CFD considerou o distribuidor de carga instalado no reator em estudo (distribuidor tipo

chaminé).

2.7 Historico da CFD e sua Aplicacao Atual na Industria Pe-

troquimica

Atualmente, computadores digitais estao incorporados ao dia a dia de bilhdes de pes-
soas. Eles se expandiram além dos escritérios de engenharia e agora habitam os eletro-
domésticos, os automadveis, celulares, relogios e até os 6culos. Porém isto nao foi sempre
assim. A evolucao dos computadores foi resultado de uma sequéncia longa de desenvolvi-
mentos, sendo possivel listar diversos dispositivos construidos ao longo da histéria humana
com este propdsito, tais como o dbaco chinés, o tear de Jacquard (1805), a maquina de
Charles Babbage (1834) etc (LAURITZEN, 2008; ZIMMERMANN, 2012).

O motor de Charles Babbage (1791-1871) foi provavelmente o primeiro dispositivo pro-
gramavel de proposito multiplo, cuja criagao foi iniciada em 1823, aperfeicoado em 1842,
mas nunca concluido. O primeiro uso comercial de computadores mecanicos foi no Census
Bureau, que utilizou um equipamento de cartoes perfurados, desenhado por Herman Hol-
lerith para tabular dados no censo americano de 1890. Em 1911 a companhia de Hollerith
fundiu-se com um concorrente para fundar a IBM (International Business Machines).
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Alan Turing (1912-1954) foi responsavel por alguns dos fundamentos mais importantes
da computagao, ndo somente no aspecto teérico, mas também pratico (HODGES, 2014).
Turing definiu, em 1937, o que se constitui na maquina digital abstrata mais elementar
e geral que se pode imaginar: a Maquina de Turing, que é um formalismo matematico
amplamente utilizado no estudo de fungoes computéaveis (KREBS, 2002).

O primeiro computador eletronico programével foi o ENIAC (acronimo de Integrador
Numérico Eletronico e Computador, em inglés), construido por John Presper Eckert
(1919-1995) e John Mauchly (1907-1980) na Universidade da Pensilvania, construida com
propésitos bélicos. John von Neumann (1903-1957), John Presper Eckert e John Mauchly
passaram a trabalhar no projeto EDVAC (acréonimo de computador eletronico automaético
de varidveis discretas), que incorporava a no¢ao de armazenamento de programa, inici-
ando assim a tecnologia de softwares. Eckert e Mauchly desenvolveram em 1952 o que
pode ser considerado o primeiro computador bem sucedido comercialmente, o UNIVAC
(acronimo de computador automético universal). As inovagoes dos anos 60 incluem o uso
de circuitos integrados (dispositivos semicondutores com vérios transistores construidos
em um componente fisico), memorias de semicondutor (comegando a serem usadas, ao

invés de nicleos magnéticos) e a introdugao de sistemas operacionais.

A capacidade de processamento aumentou nas décadas seguintes de forma exponencial,
como ilustrado na Figura 2.16, onde esta representada a evolugao da capacidade compu-

tacional do computador mais veloz ao longo da segunda metade do século XX.

Figura 2.16: Evolugao da capacidade do computador mais rapido durante a segunda metade do
século XX.
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A capacidade computacional continua a dobrar a cada 18 meses, como preconizado pela lei
de Moore. De acordo com o website Http://www.top500.org/ (2015), o computador mais
rapido da atualidade é o Tianhe 2, com capacidade de processamento de 33,9 PetaFLOPS
(Peta floating point operations per second) instalado no National University of Defense
Technology (NUDT), na China.

A evolucao da capacidade computacional tem viabilizado a massificacao do uso de CFD.
Mesmo se conhecendo a teoria necessaria para a implantacao de calculos via CFD, até
meados da década de 1960 nao havia recurso computacional suficiente para isso ou ti-
nha um custo proibitivo. A comparagao feita por Dean Roden Chapman (1922-1995),
engenheiro da NASA (National Aeronautics and Space Administration) e professor de
Stanford, quanto ao custo e tempo necessarios para a simulagao numérica do escoamento
de um fluido nas imediacoes de um aerofélio, reproduzida abaixo, ilustra a evolugao da

capacidade computacional ocorrida entre 1957 e 1977.

“A simulacao numérica do escoamento ao redor de um aerofdlio, usando as equacoes de
Navier-Stokes, pode ser realizada nos supercomputadores atuais em menos de meia hora
por menos de U$1000 de tempo de processamento. Se tal simulacao tivesse sido feita hé

20 anos, em computadores daquele tempo e com algoritmos daquela época, o custo em
tempo de processamento teria chegado aproximadamente aos U$10 milhoes e o resultado

numérico da simulagao somente estaria pronto daqui a 10 anos, pois o processamento

levaria 30 anos para ser completado.”

Dean R. Chapman, NASA, 1977

Esta mesma taxa de evolucao tem sido observada até hoje. De fato, a capacidade compu-
tacional dos atuais smartphones é milhares de vezes maior do que a do Apollo Guidance
Computer (AGC), computador de bordo utilizado no projeto Apollo 11, que enviou o
homem a superficie lunar em 1969. Na Tabela 2.1 é feita uma comparacao entre o Apollo

Guidance Computer e um smartphone moderno.

Solugoes computacionais quantitativas para as equagoes de conservagao de uma dada
grandeza fisica aplicadas a um determinado escoamento, estacionario ou transiente, e
sua interacao com corpos solidos podem ser obtidas através de um conjunto de métodos
matematicos e numéricos e técnicas computacionais, as quais se atribuiu a denominacao
de fluidodinamica computacional. Portanto, CFD nao é uma ciéncia em si, mas sim
um conjunto de técnicas computacionais que incorpora diferentes métodos numéricos,
resultando na aplicacdo de uma disciplina (andlise numérica e técnicas computacionais)
em outra (fenémenos de transporte) (ZIKANOV, 2010). A aplicagao deste conjunto de

técnicas pressupoe a discretizagdo do dominio (regido do espago a ser simulada) de modo
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a minimizar os erros numéricos da simulagao. Devido a quantidade de calculos requeri-
dos, a CFD necessita de softwares e equipamentos computacionais (hardwares) para sua

execugao.

Tabela 2.1: Comparacao entre o computador de bordo da Apollo 11 e o Iphone 5s.

Apollo Guidance Computer Iphone 58 - 2013

(AGC) - 1969

Velocidade: 1,024 MHz 1,3 Gigahertz dual core
(1.270 vezes mais rapido)

Meméria RAM: 4 kilobytes 1 gigabytes

(250.000 vezes maior)

Armazenamento: 32 kilobytes 64 gigabytes
(2.000.000 vezes maior)

Massa: 32 kg 112 g

(286 vezes mais leve)
Fontes: Nasa (http://history.nasa.gov/computers) e Apple (manual do iPhone 5S, 2013)

Deve-se destacado que CFD é uma técnica de simulacao para sistemas onde ocorre o fluxo
de massa, energia ou quantidade de movimento, mas nao ¢ a inica. Eventualmente podem
ser utilizadas abordagens mais simples, rapidas e baratas, que fazem uso de parametros

globais, embora nao consigam determinar as caracteristicas locais do escoamento.

As bases para a CFD remontam ao século XVIII. Aplicando a segunda lei de Newton
do movimento, Leonard Euler (1707-1783) publicou um artigo em 1759 onde descreve
matematicamente a dinamica de um fluido sob a forma de equacoes diferenciais parciais.
Uma limitacao pratica de seu modelo de fluxo, no entanto, foi a nao consideragao das
forgas de atrito. Esta limitacdo foi resolvida pelo irlandés George Gabriel Stokes (1819-
1903) que introduziu em 1845 a dissipacao da energia devido a viscosidade. Estas equagoes
ja haviam sido introduzidas em 1822 pelo francés Claude Louis Marie Henry Navier (1785-
1836), mas apenas para fluidos incompressiveis. Conhecidas atualmente como equagoes
de Navier-Stokes, elas permitem compreender e descrever o comportamento dos fluidos no
que concerne a variacao local e temporal da massa, energia e quantidade de movimento.
O problema esta na solucao destas equacoes que sao acopladas e apresentam grande nao-
linearidade.

Estas equacoes diferenciais propostas ha quase 200 anos sao a base da moderna dinamica
de fluidos computacional (CFD). Apesar destas equacoes terem significado um consi-
derdavel avanco tedrico, a sua solugao analitica é algo que nao se conseguiu até hoje (MA-
LISKA, 2010). As equagoes de Navier-Stokes, baseadas nos classicos balan¢os de massa,
quantidade de movimento e energia de um determinado volume de controle estao repre-
sentadas nas Equagoes (2.21), (2.22) e (2.23), respectivamente, na sua forma compacta.
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Nestas equacoes, e representa a energia interna, u simboliza a velocidade, p é a pressao, T'
significa a temperatura, Ky é o coeficiente de conducao térmica, j representa a viscosidade
e p é a massa especifica. A customizacao destas equagbes para o presente trabalho e as
consideragoes adotadas estao detalhadas na segao 3.9.2.

dp
— . = 2.21
L 9.(pu) =0 (221)
ou 1 T
— . = —— F+= 2.22
5 T (W V)u SVpH LSV (2.22)
Oe
plogptuve) =V (EpvT)+pv.u=0 (2.23)

Antes mesmo da criacdo dos computadores digitais, John von Neumann previu em 1946
que “maquinas de computacao automaticas” substituiriam a solugao analitica de equagoes
de fluxo simplificado por uma solucao “numérica”’ das equacoes de Navier-Stokes para
geometrias arbitrarias (BLAZEK, 2001). Von Neumann chegou mesmo a afirmar que,
com isto, os experimentos viriam a ser desnecessarios. De fato, os computadores digitais
levaram a mudancas significativas nesta area. Porém, a previsao de von Neumann nao
se mostrou totalmente assertiva, ja que a investigacao experimental ainda coexiste com
CFD. Além disso, determinados aspectos tedricos da fluidodinamica ainda sao objeto de
investigacao.

Durante a década de 1960, a divisao tedrica da NASA em Los Alamos, nos Estados Uni-
dos, contribuiu com muitos métodos numéricos que estao ainda em uso em CFD, tais
como os métodos Euleriano-Lagrangiano (ALE) e o popular modelo k—e de turbuléncia
(detalhado na secao 3.9.2), adotado neste trabalho por se mostrar adequado para o tipo
de regime de escoamento em estudo e ser relativamente pouco exigente quanto a recursos
computacionais, o que justifica sua frequente aplicagdo em problemas industriais (LO-
PES; QUINTA-FERREIRA, 2009b). Outro marco na histéria da CFD foi a publicagao
por Suhas V. Patankar em 1980 do livro Numerical Heat Transfer and Fluid Flow, pro-
vavelmente um dos livros que mais influenciaram na disseminacao do uso da CFD. Na
década de 1980 os codigos comerciais de CFD comecgaram a se popularizar, tornando-se

aceitos por grandes empresas em todo o mundo.

H4 que se destacar o carater interdisciplinar da CFD (MAVRIPLIS, 2012). CFD é ro-
tineiramente empregada em investigacoes relacionadas com aerondutica, turbomaquinas,
automobilismo, projetos de navio, meteorologia, oceanografia, astrofisica, recuperagao de

6leo, medicina, projetos de construgao e modificagao de equipamentos industriais, filmes
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de animacao e também em arquitetura. Por isso, CFD tem se tornado uma ferramenta
de projeto importante na engenharia e também uma ferramenta de pesquisa substancial

em muitas areas.

Ainda hé muitas questoes abertas com relacao a turbuléncia, modelagem de combustao,
técnicas de solucao eficientes para fluxos viscosos etc. Isto obriga que o usuario de CFD
tenha espirito critico. Assim, sempre que possivel, é recomendavel a execucao de ensaios
experimentais fisicos. Logo, a decisao pelo uso de CFD deve considerar suas vantagens e
desvantagens (PATANKAR, 1980).

Portanto, conceitualmente, CFD ¢é uma abordagem para simulacao de sistemas complexos

que engloba as seguintes etapas:

e Definir a regiao do espaco de interesse, que serd denominado dominio;

e Discretizar este dominio, que consiste em subdividi-lo em elementos contiguos, for-
mando uma malha, avaliando-se a adequacao desta malha para os propdsitos da

simulacao;

e Definir as condicoes de contorno, em especial, as superficies por onde ocorrerao
as entradas e saidas materiais e de energia, além das condigoes de escoamento na

superficie e compressibilidade da fase gasosa;

e Fornecer os modelos para os fenomenos que se deseja representar, além da con-
servacao da massa, energia e quantidade de movimento, por exemplo, modelos

cinéticos de eventuais reagoes quimicas;

e Uma vez que a saida de um dado elemento da malha ¢é a entrada de outro elemento,
deve-se conduzir os cédlculos numéricos de forma iterativa, utilizando um software,
até que se verifique a convergéncia do sistema de equacoes para toda a malha, ou
seja, até que as iteragoes apresentem valores para as caracteristicas do escoamento

que difiram dentro de um erro aceitavel;

e No poés-processamento, os resultados das simulacoes sao tratados e analisados, ge-

ralmente com o auxilio de softwares.

Como explanado por Patankar (1980), no que se refere aos fendmenos que incluem dis-
persao, escoamento, propagacao térmica ou forca de arraste de fluidos, os experimentos
virtuais (realizados através de simulagoes computacionais) com a utilizacdo de CFD po-
dem apresentar boa representatividade e resultam em vantagens comparativamente aos
experimentos fisicos (realizados através da experimentacao na natureza, no laboratério

ou no ambiente industrial), pois seu uso permite:
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e Avaliar, com relativa facilidade, condigoes fisicas limites especificas e seus efeitos que
podem ser considerados isoladamente, sem riscos de seguranca, que eventualmente

limitam experimentos fisicos;

e Reproduzir com fidedignidade as condigoes que nao se poderia praticar em um am-

biente laboratorial;

e Obter dados de qualquer ponto do dominio. Experimentos reais oferecem um niimero
limitado de pontos para obtencao de dados, que sao os locais onde os medidores estao
instalados;

e Simular diversos prototipos no inicio do projeto, de forma relativamente rapida e
sem a necessidade de instalagoes fisicas;

e Reduzir os custos de desenvolvimento, uma vez que os custos de experimentos vir-
tuais sao muito mais baixos do que aqueles necessarios para a realizacao de experi-

mentos fisicos;

e Permitir a realizacao de experimentos virtuais em qualquer escala, o que permite a

observagao dos efeitos devido a mudanca de escala.

Por outro lado, as experiéncias virtuais, utilizando CFD ou outra abordagem matematica,

também apresentam desvantagens, tais como:

e Condicoes de contorno e modelos de fluxo simplificados podem implicar em desvios
além do admissivel para a investigacao. Isso se refere particularmente a eventuais
erros decorrentes da interpolacao e propagacao de desvios causados por limitagao
dos métodos numéricos utilizados para solucao do sistema de equacoes diferenciais

parciais nao lineares ou malhas pobres;

e A representatividade dos resultados obtidos via CFD pode ser comprometido pelos
modelos utilizados para representar os fenomenos estudados. Por exemplo, modelos
pobres de turbuléncia ou de taxas de reagao podem incorporar desvios ao resultado
da simulacao CFD;

e Dependendo do tamanho do modelo (ntimero de células da malha e configuracao da
simulagao que impactem no tempo de processamento), o tempo de computagao pode
ser muito grande ou simplesmente nao ser possivel sua simulacao com a capacidade

computacional disponivel atualmente;

e Um projeto baseado somente em CFD (sem a utilizacdo de experimentos fisicos)
pode resultar em custos maiores, caso as imprecisoes das simulagoes resultem em

desvios de desempenho proibitivos, obrigando a reiniciar o projeto.
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Assim, embora a CFD permita diminuir o nimero de experimentos fisicos na etapa de
projeto, nao se deve prescindir totalmente de aferi¢oes experimentais com o sistema fisico,
ja que estes ensaios fornecem o tinico modo de comparacao com a realidade. CFD permite
reduzir significativamente e apoiar no planejamento assertivo destes ensaios experimentais
fisicos, além de complementar as conclusoes assim obtidas. A titulo de exemplo, a Boeing
informa que o nimero de horas no tinel de vento necessarias para o desenvolvimento do
B-747 (1963) foi reduzido por um fator de 10 para o B-767 (1982) e por outro fator de
10 para o B-777 (1998) devido ao crescente emprego de CEFD no projeto destas aeronaves
(JOHNSON; TINOCO; YU, 2005).

A industria do petrdleo, e em particular a industria petroquimica, representa um campo
vasto para as aplicacoes de CFD. Tem sido importante a utilizagao de CFD no projeto de
plantas novas, minimizando o investimento necessario, devido as redugoes das folgas de
projeto (overdesign). As aplicagoes de CFD na industria petroquimica nao se restringem
a melhorias em plantas/equipamentos existentes (visando ao seu aperfeicoamento) ou
a projeto de plantas/equipamentos novos, mas também na definicdo das modificagoes

necessarias para os projetos de aumento de capacidade das unidades, conhecidos como

revamps (HUNGER, 2002; VIANNA Jr. et al., 2014).

Neste contexto, sao destacados alguns exemplos de aplicagoes frequentes da CFD na
solugao de problemas da industria petroquimica, que podem nao ser atendidas satisfa-
toriamente por uma abordagem convencional, quando se realiza a simulacao utilizando

parametros globais (BARBOSA; PINTO; NOGUEIRA, 2014; OLIVEIRA et al., 2012):

e Dimensionar reatores, vasos, misturadores, ciclones e torres de destilacao, bem como

de seus dispositivos internos, incluindo distribuidores de alimentacao;

e Simular trocadores de calor de forma mais realista do que nos simuladores conven-

cionais ou aqueles trocadores que nao sao padrao TEMA;
e Desenvolver projetos de resfriadores a ar;
e Projetar caixas de radiacao de fornos de pirdlise;

e Prever danos as tubulagoes por ocorréncia de regimes de escoamento inadequados,

tais como slug ou chunk;
e Projetar turbomaquinas;

e Predizer a dispersao de poluentes, 1til no planejamento de agoes e identificacao de
riscos que resultem em cenarios de emergéncias com agentes quimicos além de ajudar

na definicao da localizacao de novas plantas industriais.
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Dada a sua complexidade e importancia para o processo, o projeto de reatores tem sido um
foco de aplicacao da CFD. Diversos dispositivos internos destes equipamentos podem aju-
dar na prevencao de ma distribuicao de escoamento no leito catalitico, além de melhorar a
dispersao de calor e transferéncia de massa. Isto resulta em equipamentos menores e cam-
panhas mais longas para os leitos cataliticos e melhor seletividade (JIAMRITTIWONG
et al., 2012; NARATARUKSA; PANA-SUPPAMASSADU; TUNGKAMANTI, 2009).

2.8 O Meio Poroso na Simulacao CFD

A simulacao de escoamento por um meio poroso pode ser necesséaria por diversos motivos.
A modelagem de reatores cataliticos, em especial dos leitos que operam em fase liquida ou
trickle bed necessita considerar os efeitos relacionados com o escoamento no meio poroso,
uma vez que a resisténcia a transferéncia de massa pode ter impacto na macro cinética
do reator. Para citar outra aplicacao, a dispersao de determinados poluentes no solo
também requer conhecimento do comportamento dos fluidos em meios porosos, dentre
outros aspectos (NETO, 2012).

As bases para o entendimento do escoamento em meios porosos surgiram em 1856, quando
o engenheiro francés Henry Darcy, funcionédrio da companhia de aguas e esgotos de Paris,
apresentou um trabalho referente ao escoamento de dgua em leitos fixos e porosos (ele uti-
lizou leitos de areia). Realizando diversos experimentos com escoamento de dgua através
de leitos de areia de varios diametros e comprimentos, ele observou que, para escoamen-
tos com baixos numeros de Reynolds (inferiores a 10), a vazao volumétrica (¢) que escoa
por uma determinada area (A) é proporcional ao gradiente de pressao (AP) de pressao
e inversamente proporcional & viscosidade dinamica do fluido (u) e ao comprimento do
leito (L). Estas rela¢oes passaram a se constituir na lei de Darcy, aplicdvel a uma tnica
fase fluida percolando um meio poroso em escoamento lento (laminar). Esta lei pode ser
escrita na forma da Equacao (2.24) (BEAR, 1972; CARDENAS, 2012) .

k AP
=A—— 2.24
¢=AT7 (2.24)
Nesta equacao, k é a permeabilidade, caracteristica mais importante na descricao do meio
poroso através do qual escoa um fluido e indica a facilidade com que este fluido escoa
através deste meio. A permeabilidade é fun¢ao da porosidade (fragao de vazios do leito),
uma vez que no escoamento em um leito fixo apenas parte da drea da secao transversal

total esta disponivel para o fluxo do fluido. Este parametro é normalmente determinado
experimentalmente (KAUR; SINGH; WANCHOO, 2011).
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Em funcao das velocidades de escoamento no regime trickle serem tipicamente baixas,
neste trabalho iniciaremos com a hipdtese de que o nimero de Reynolds praticado no
reator industrial é baixo o suficiente para podermos assumir como valida a lei de Darcy,
sendo que a validade desta premissa sera verificada experimentalmente.

Eventualmente, na impossibilidade de ser determinada experimentalmente (que nao é
o caso deste trabalho), a permeabilidade pode ser estimada pela correlagdo de Kozeny-

Carman ,Equagao (2.25), aplicdvel para valores de Reynolds inferiores a 10 (BEAR, 1972).

73

e

(2.25)

Sendo v a porosidade, ou fragao de vazios do leito poroso, a, a superficie da particula
dividida pelo seu volume, que para uma esfera é dada pela Equagao (2.26), onde D, ¢é o
diametro da particula. Neste trabalho, foi assumido que a particula do catalisador é uma
esfera perfeita.

a, =6/D, (2.26)

Resultando na Equagao (2.27), usada para a predicao da permeabilidade para leito com

particulas esféricas.

2,3
Dp’y

"= 36501 — )2

(2.27)

A constante de Kozeny () é determinada experimentalmente e varia com o formato
da particula e porosidade do leito, estando tabelado na literatura em funcao destes
parametros (BRENNEN, 2005).

Em 1956, Ergun definiu o nimero de Reynolds para leito poroso como descrito na Equacao
(2.28), na qual p é a massa especifica do fluido e v é a velocidade superficial (CARDENAS,
2012). Assim como na defini¢ao classica, este nimero adimensional também reflete a razao
das forcas inerciais e forcas viscosas do escoamento. Para escoamentos turbulentos, em
especial escoamentos bifasicos, a viscosidade nesta equagao (u) é substituida pela visco-
sidade effetiva (fr) que contabiliza os efeitos da viscosidade laminar e da viscosidade
turbulenta (ANSYS, 2014).
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Re, = (2.28)

Combinando as equagoes (2.27) e (2.24) e usando os valores determinados experimen-
talmente para (3, temos a equacao de Blake-Kozeny para fluxo com baixo nimero de
Reynolds, isto ¢, Re, < 10 (Equacao (2.29)), com porosidade < 0,5 (BAKER, 2011).

AP 150qu(1 —~)?
L D23

(2.29)

2.9 Abordagens Utilizadas nas Simulacoes CFD de Reatores
Trickle Bed

Na tltima década, com o aumento da capacidade computacional, tem-se visto esforgos
com foco na simula¢do numérica dos reatores trickle bed (ANCHEYTA, 2011; BAZMI,
HASHEMABADI; BAYAT, 2012; DUSCHA; HESLER; SPARRELL, 2012; SALIMI et
al., 2013; WANG; CHEN; LARACHI, 2013). No escoamento multifasico, os fluidos néao
estao misturados em uma escala microscopica, apresentando uma interface entre as fases.
Neste tipo de problema, cada fase pode possuir o seu préprio campo de velocidades, carac-
terizando um escoamento nao homogéneo, isto ocorre quando a interacao entre as fases
representa uma pequena fracado (por exemplo, menor que 10%) do médulo das demais
forcas que atuam no volume de controle. Quando ha arrasto significativo entre as fases,
eles podem compartilhar o mesmo campo de velocidades, constituindo-se entao num es-

coamento homogéneo, quando as fases apresentam campos de velocidades indistinguiveis
(MARTINEZ et al., 2012).

Conceitualmente, ha duas abordagens para se modelar a dinamica de fluidos em meios
porosos (a exemplo do leito catalitico presente no reator trickle bed analisado), a saber:

e Abordar o leito considerando rigorosamente sua complexa geometria, onde cada
particula randomicamente colocada do meio é mapeada pela malha construida para
a simulacao CFD. Obviamente, esta abordagem demanda um esfor¢co computacional
que restringe sua aplicagao a leitos com, no maximo, poucas centenas de particulas
de catalisador (BAI et al., 2009; DIXON; NIJEMEISLAND, 2001) e torna dificil a
convergéncia da simulagao CFD. Entretanto, esta abordagem pode servir como um
instrumento til de aprendizagem e identificagdo de comportamento local do fluxo
(nos intersticios das particulas do catalisador), utilizado por diversos pesquisado-
res (ATMAKIDIS; KENIG, 2012). Por estas razoes, esta abordagem tem pouca
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aplicacao pratica nas tentativas de modelar o reator industrial, exceto para reatores
microtubulares (CALIS et al., 2001);

e Outra opgao é assumir que o leito é um meio isotrépico, isto é, um meio cujas
caracteristicas (densidade bulk, porosidade, permeabilidade, formato de particulas,
resisténcia inercial etc) ndo variam, independentemente da dire¢ao considerada. Adi-
cionalmente, cada fase do fluido presente em uma dada célula da malha é definida
como homogeénea. Isto permite o uso de parametros globais para a regiao porosa
(ATTA; ROY; NIGAM, 2010; DIXON; NIJEMEISLAND, 2001; KAMYABI, 2014).
Esta abordagem tem as vantagens de minimizar o esfor¢o computacional requerido
para a simulacao CFD, reduz a complexidade da malha e ajuda a prevenir problemas
de convergéncia. Por outro lado, esta abordagem nao permite visualizar detalhes
do escoamento nos intersticios das particulas de catalisador. Em funcao das carac-
teristicas do sistema estudado e dos objetivos a serem atingidos, esta foi a abordagem

escolhida por este trabalho.

A depender do objetivo, tipo e natureza do escoamento estudado, trés abordagens ma-
tematicas podem ser empregadas para simular o escoamento multifisico em um meio
poroso: Euleriano-lagraniano, euleriano-euleriano e Volume de Fluido (VOF, do inglés
Volume Of Fluid) (OZKAN et al., 2016; RAEINT; BLUNT; BIJELJIC, 2012).

No modelo baseado na formulacao euleriana-lagrangeana cada gota da fase liquida é mo-
delada individualmente como uma particula, através da segunda lei de Newton, que inclui
forcas externas, de interacao com o gas, de pressao e também forcas inter-particulas. Por-
tanto, a parte lagrangeana é responséavel pela atualizacao da velocidade e da posicao das
particulas, enquanto a parte euleriana atualiza a densidade e velocidade do gés. Um li-
mitador 6bvio desta metodologia consiste na quantidade de particulas que compoe uma
operacao industrial, exigindo um esforco computacional maior comparativamente as abor-
dagens alternativas (CARDENAS, 2012). Nesta abordagem , o fluido ¢ tratado como um
continuum, sendo as equagoes de Navier-Stokes resolvidas da mesma maneira que se-
riam resolvidas para um sistema monofasico, enquanto a fase dispersa é resolvida por
um grande numero de particulas, de rastreamento bolhas ou goticulas através do campo
de fluxo calculado usando equagoes Newtonianas de movimento. Um pressuposto chave
neste modelo é que a segunda fase dispersa ocupe uma fracao de volume baixo

J& a abordagem euleriana-culeriana trata as fases como continuas e interpenetrantes,
sendo as equacoes de Navier-Stokes resolvidas da mesma maneira que seriam resolvi-
das para um sistema monofasico, para ambas as fases. As simulacoes utilizando esta
formulagao podem descrever o comportamento de escoamentos gas - particulas com alta
massa especifica em geometrias adequadas para fins de engenharia. Um pressuposto chave

neste modelo é que a segunda fase dispersa ocupe uma fracao de volume baixo. A desvan-
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tagem desta formulacao é a necessidade de utilizacao de métodos estatisticos complexos
para traduzir o comportamento de uma infinidade de particulas em um meio continuo
(ANCHEYTA, 2011) (WANG; CHEN; LARACHI, 2013).

O modelo VOF é um técnica de rastreamento de superficie aplicada a um referencial eule-
riano fixo. No modelo VOF, um tnico conjunto de equagoes de impulso é partilhada pelos
fluidos e a fragao de volume de cada um dos fluidos em cada célula da malha computa-
cional é controlada em todo o dominio. Pode ser aplicdvel para um sistema com dois ou
mais liquidos imisciveis no qual ha interesse na interface entre os fluidos (OZKAN et al.,
2016; WANG; CHEN; LARACHI, 2013). Esta técnica foi a utilizada por este trabalho
para representar as fases fluidas presentes no sistema em estudo, por ter sido empre-
gada por diversos autores (DING; XIANG; LIU, 2016; LOPES; QUINTA-FERREIRA,
2010; OZKAN et al., 2016; ZHANG et al., 2013) com sucesso na representagao de siste-
mas similares, onde hé interesse na taxa transferéncia de massa, energia e quantidade de

movimento através da fronteira entre as fases.

E importante sempre avaliar se a assuncao de isotropia do leito é aceitavel. Esta pre-
missa € razoavel quando a razao entre o diametro do leito e o diametro da particula do
catalisador é alta (superior a 25) e nao temos motivos para refutar a hipétese de dis-
tribuicao aleatoria das particulas no leito. Do contrario, teremos uma distribuicao nao
uniforme de porosidade, com influéncia significativa no desempenho do reator (KUZEL-
JEVIC; DUDUKOVIC, 2012). Este aspecto tem sido estudado por diversos pesquisadores
(BAZMI; HASHEMABADI; BAYAT, 2012; LAPPALAINEN, 2009; LLAMAS et al., 2008;
MARTINEZ et al., 2012; SALIMI et al., 2013).

A pesquisa na literatura dos aspectos ligados a queda de pressao e ao inventario liquido
retido no leito é um importante passo para a simulacao dos reatores trickle bed. Os primei-
ros desenvolvimentos com relativo sucesso de correlacoes de predicao destes parametros
dos reatores trickle bed industriais ocorreram na década de 90 (GUNJAL et al., 2005).

Atta, Roy e Nigam (2007) propuseram um modelo de escoamento bifasico euleriano para
simulagao CFD juntamente com um modelo de permeabilidade relativa desenvolvido por
Carbonell (2000). Para testar a aplicabilidade do modelo proposto em cendrios de alta
pressao, Atta, Roy e Nigam (2010) avaliaram diferentes combinagoes de correlagdes de per-
meabilidade relativa para prever a queda de pressao e inventario liquido. As previsoes do
modelo CFD foram comparadas com dados experimentais de reatores trickle bed operando
a alta pressao, coletados de fontes diferentes da literatura. Os autores concluiram que a
metodologia CFD baseada no conceito de meio poroso era menos demandante de esforco
computacional (comparativamente a abordagem lagrangeana), embora ainda oferecendo
previsao aceitavel (a depender do objetivo) para o comportamento da hidrodinamica das
fases deste reator.
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Lopes e Quinta-Ferreira (2009a) desenvolveram um modelo multifasico euleriano para
prever o inventario liquido e a queda de pressao sob condi¢oes de ma distribuicao de liquido
na alimentagdo. Trés tipos de distribuidores de liquido (distribuidor de ponto tunico,
distribuidor com 60 orificios e distribuidor uniforme) foram considerados nas simulagoes
CFD que utilizou este modelo. Os resultados das simulacoes indicaram que a geometria
do distribuidor de alimentacao tem um efeito importante na hidrodindmica em regimes
de baixa interagao entre as fases, ao passo que a vazao de liquido controla a distribuigao
radial do fluxo multifasico em regimes de mais elevadas interacoes entre as fases. O modelo

foi validado pelos autores utilizando dados experimentais disponiveis na literatura.

Uma etapa importante para qualquer simulagao CFD (néo apenas para simulagao de sis-
temas reacionais) é a discretizagdo do dominio, que basicamente é a divisao deste dominio
em pequenos volumes (no caso da simulag@o tridimensional). A forma como ¢é feita esta
divisao do dominio define a malha utilizada na simulacao. A elaboracao de uma malha de
boa qualidade é essencial na simulagao CFD pelos seguintes motivos (LOMBARD, 2011):

e Minimiza a propagacao de desvios devido a limitagoes do método numérico;

Ajuda na representatividade do fenomeno fisico

Permite uma convergéncia mais rapida

Reduz a ocorréncia de desvios decorrentes de corregoes feitas pelo solver (motor do
programa que soluciona o conjunto de equagoes governantes do escoamento, que pos-
sui alta nao-ortogonalidade), podendo resultar em solugoes fisicamente incoerentes.

A qualidade da malha é uma combinacao de varios parametros que juntos definem quao
apropriada ela é para os propositos da simulacao. Diferentes solvers tém diferentes reque-
rimentos de qualidade para a malha, de modo a garantir a estabilidade do algoritmo de
solucdo e precisao da solugao (BLAZEK, 2001; ZIKANOV, 2010). Os principais critérios
usados para definir a qualidade de uma malha sao discutidos nos pardgrafos seguintes.

distorg¢ao (do ingés Skewness) é um parametro que informa se a malha tem uma grande
quantidade de células deformadas, em comparacao com a geometria perfeitamente regular
da célula, determinando, assim, o quanto as células da malha diferem de uma célula ideal.
Esta distorcao pode resultar da tentativa de ajuste da malha a uma geometria complexa.
No caso da anélise tridimensional, se tomamos o caso de um tetraedro, este parametro
definird quanto este elemento estd afastado de um tetraedro equilatero. Portanto, a
distorgao esta relacionada com a medida de afastamento da forma da célula em relagao ao
tetraedro equildtero de volume equivalente. Células altamente distorcidas podem diminuir
a precisao e desestabilizar a solucao. Regra geral é que a distorcao méaxima para uma
malha deve ser mantida abaixo de 0,95. Um valor maximo acima de 0,95 pode levar a
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dificuldades de convergéncia e pode exigir a mudanca nos controles do solver, tais como
alteragao dos fatores de relaxamento (LOMBARD, 2011; ZIKANOV, 2010).

Razdo de aspecto de células tetraédricas(do inglés Aspect ratio of tetrahedral cells)
é a razao entre a maior e a menor aresta do tetraedro. Idealmente, o valor da razao de
aspecto deveria ser 1 para garantir os melhores resultados. Valores muito altos de razao de
aspecto podem levar a desvios inaceitaveis na aproximacao numérica dos fluxos nas faces.
Aspect ratio of tetrahedral cells ¢ uma medida do alongamento da célula. Geralmente, é
melhor evitar as sibitas e grandes mudancas na célula, proporgoes em areas onde o campo
de fluxo apresentam grandes mudancas ou fortes gradientes. Para o Ansys Fluent, o valor
minimo recomendado para este parametro é 0,20 (VISSER et al., 2014).

O determinante ¢é obtido dividindo-se o menor determinante da matriz Jacobiana pelo
maior determinante da matriz Jacobiana em cada vértice do elemento. Um valor de
determinante igual a 1 indica um elemento de malha perfeitamente regular. Uma falha
na construcao da malha pode resultar no valor nulo para este determinante, indicando
que o elemento tem uma ou mais bordas degeneradas, e um determinante negativo indica

um elemento invertido (volume negativo), o valor minimo requerido é maior que 0,2.

Angulo minimo refere-se ao angulo formado pelas faces dos elementos. Por exemplo,
um cubo perfeito tem angulos de 90° entre faces adjacentes, porém este angulo pode
se distanciar deste valor se o cubo for deformado. Desta forma, este parametro esta
relacionado com a Skewness. O valor recomendado depende do solver utilizado. Para o
Ansys Fluent (pacote de softwares comerciais para solu¢ao dos sistemas de equagoes das

simulagoes CFD e utilizado neste trabalho) é desejado um angulo minimos superiores a
18°, sob pena de perda de precisao da solugao (LOMBARD, 2011).

Qualidade ortogonal é computada usando o vetor do centréide da célula para cada
uma das suas faces e comparando o alinhamento deste vetor com aqueles das células
adjacentes. Esse parametro de qualidade refere-se a perpendicularidade da malha com
uma parede. As células piores terao uma qualidade ortogonal mais perto a 0, com as
melhores células mais perto de 1. A qualidade minima ortogonal requerida pela maioria
dos solvers para todos os tipos de células deve ser maior que 0,01, com um valor médio

que deve ser significativamente maior (JASAK, 1996).

O formato da célula é uma escolha do usuario, embora para simulacoes CFD tridimensi-
onais é recomendavel o uso de tetraedros ou prismas, ja que estes elementos favorecem o
ajuste da malha a geometrias complexas. Uma vez que nao ¢ pratico construir manual-
mente uma malha que pode ser composta por milhoes de células, sao utilizados softwares
para esta fungao. O sucesso destes programas em produzir uma malha adequada deve

sempre ser verificada com os parametros discriminados acima.
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Na Tabela 2.2 é apresentada uma compilacao com as faixas de valores recomendados pela
literatura (ZIKANOV, 2010) e pelo manual do software utilizado neste trabalho (ANSYS,
2014) para os parametros de afericdo de qualidade da malha e que foram adotados neste
trabalho. A opcao pela utilizacdao do programa Ansys Fluent neste trabalho se deveu ao
fato de ele ser um cédigo amplamente testado, bem documentado, cujo desenvolvimento
foi iniciado em 1961 e teve sua primeira versao comercial em 1983, tendo sido utilizado com
sucesso em projetos de diversas areas, oferece varios recursos que permitem representar
as particularidade de muitos sistemas e possui uma interface com o usuario que facilita a

configuragao da simulagao e analise dos resultados.

Tabela 2.2: Parametros e valores de referéncia utilizados para avaliar a qualidade da malha
gerada

Parametro Valor de referéncia
TGrid Skew (distor¢ao): < 0,60
Aspect ratio of tetrahedral cells: > 0,40
Angulo minimo: > 18
Qualidade ortogonal: > 0,40

Fonte: (ANSYS, 2014; ZIKANOV, 2010)

A malha produzida deve ser verificada quanto a estabilidade da solucao. Isso pode ser
realizado através da variacao da densidade da malha e verificacdo da repetibilidade da
solucgao. E geralmente aceita a independéncia da malha quando os valores das variaveis
que caracterizam o escoamento sofrem alteracao de até 1% com um aumento de 50%
na densidade de malha (FELL, 2009; LOPES; QUINTA-FERREIRA, 2008), este é um
critério geral que eventualmente pode ser adaptado para os objetivos especificos de cada

simulagao.

A malha pode ser estuturada ou nao-estruturada. A malha nao estruturada nao apresenta
um padrao para a distribuicao das células, apresentando uma disposicao randomica, de
modo a se adaptar adequadamente a geometria, mesmo as mais complexas. Geralmente é
feito de forma automatica por softwares e exigem pouca interferéncia do usuario, por isso
apresenta vantagens para usudrios pouco experientes. Por outro lado, esta abordagem
para a geracao da malha geralmente implica em maior uso de memdoria e recursos com-
putacionais demandados pelo solver. Além disso, usudrios mais experientes e exigentes
sentirao falta de controle na conformacao da malha em determinadas regioes do dominio
(FELL, 2009; LOMBARD, 2011) .

De forma oposta, a geracao de malhas estruturadas, devido ao menor grau de automa-
tizagdo na sua elaboracgao, exige experiéncia dos usuarios e demandam muito tempo e
esforco para serem geradas, embora permitam um alto grau de controle na geracao da
malha. Além disso, dependendo da complexidade da geometria, esta abordagem é impra-

ticavel. Porém, considerando um mesmo nimero de células, é esperavel que uma malha
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estruturada favoreca o trabalho do solver, comparativamente a malha nao-estruturada,
fornecendo solugoes mais precisas e melhorando a estabilidade do algoritmo de solugao
(HIRSCH, 2007).

A Figura 2.17 ilustra exemplos de malhas estruturadas e nao-estruturadas em um dominio
tridimensional, projetando os vértices e arestas de suas células nas paredes do dominio.

Figura 2.17: Exemplo de aspecto visual de malha estruturada e nao-estruturada.

Nao-estruturado

Fonte: (FELL, 2009)

O teste de independéncia de malha é importante para identificar o niimero minimo de
células nas quais o dominio deverd ser subdividido, desde que isso nao resulte em desvios
nos resultados da simulagao além do admissivel para o trabalho que se pretende realizar.
Com isto, estaremos minimizando o tempo requerido para a convergéncia da simulacgao.
Deve-se lembrar porém, que este tempo para se atingir a convergéncia da simulacao é
funcao de diversos parametros, sendo que os principais estao listados a seguir:

e Tipo de malha adotada, estruturada ou nao estruturada;

e Aproximagao das células da malha produzida aos parametros ideais de qualidade
(Tabela 2.2);

e Complexidade do sistema estudado: multifasico, multicomponente, habilitacao do
balanco de energia, ocorréncia de reagao quimica, utilizacao de UDF's para represen-
tar fenomenos especifico (por exemplo, taxa de transferéncia de massa entre fases),
existéncia de meio poroso etc;

e Modelo de turbuléncia escolhido;

e Opcoes do método numérico do solver,
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e Hardware utilizado e possibilidade de simulagao multi-core ou em clusters;

e Critérios de convergeéncia.

Quanto aos modelos de turbuléncia, este é ainda um tema de muitas pesquisas, assunto
sobre o qual ainda nao ha consenso (MALISKA, 2010), constituindo-se em uma questao
ainda insolivel e um dos problemas mais dificeis que a natureza ja apresentou a humani-
dade. Werner Heisenberg chegou a dizer: When I meet God, I am going to ask him two
questions: Why relativity? And why turbulence? I really believe He will have an answer
for the first? (Quando eu encontrar Deus, eu farei duas perguntas a Ele: Por que a re-
latividade? E por que a turbuléncia? Eu realmente acredito que Ele terd uma resposta

para a primeira pergunta).

As equacoes de Navier-Stokes, na sua forma completa, podem ser resolvidas numerica-
mente sem necessidade de recorrer a qualquer modelo de turbuléncia, quando todas as
escalas de turbuléncia sao simuladas. Este método de simulagao é conhecido como Si-
mulagao Numérica Direta (DNS, do inglés Direct Numerical Solution). Esta abordagem
exige que a resolucao da malha seja suficientemente grande para captar as menores es-

calas de turbuléncia, resultando, geralmente, num esforco computacional muito grande

(CASTRO; LIMA, 2013).

De modo a compatibilizar a necessidade de representatividade do fenomeno natural com
os recursos computacionais disponiveis, recorrem-se ao modelos de turbuléncia. Existem
muitos modelos de turbuléncia usados em pacotes comerciais de CFD, cada modelo é
adequado para uma dada aplicacao. Como alternativa ao DNS, os modelos de turbuléncia
podem ser enquadrados nos métodos denominados Simulagao de Grandes Escalas (LES,
do inglés Large Eddy Simulation) e Equagoes de Médias de Reynolds (RANS, do inglés
Reynolds Avarage Navier-Stokes).

Nos métodos LES o comportamento turbulento é analisado diretamente através das
equagoes de Navier-Stokes, a semelhanca do método DNS, porém as diferentes escalas,
também conhecidas como escalas submalha, sao modeladas por um modelo algébrico sim-
plificado, o qual é denominado modelo submalha. Esta abordagem resulta em menor
exigéncia de recursos computacionais, quando comparado ao método DNS (SOUZA et
al., 2011).

Nos métodos RANS as propriedades do escoamento sao expressas como um valor médio
e uma flutuacao, que é relacionada a turbuléncia. Esta técnica consegue representar as
propriedades do fluxo através de uma equagao para resolucao do escoamento médio por
meio de uma média temporal das equagoes de Navier-Stokes (SOUZA et al., 2011).
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A abordagem RANS pode ser considerada como a mais simples, menos exigente (em
termos de tempo de processamento) e o mais usado método disponivel de CFD em duas
fases. RANS ¢, em principio, compativel com todos os regimes de fluxo bifasico, desde
que sejam constantes ou quase constantes. Em geral, todos os métodos existentes para

modelagem de turbuléncia desenvolvida para fluxo monofasico podem ser estendidos para

fluxo de duas fases (LOPES; QUINTA-FERREIRA, 2009b; MONTOYA et al., 2016).

Normalmente, os métodos LES fornecem maiores detalhes dos fluxos, ao passo que o tempo
de computagao é muito maior do que os modelos RANS e a precis@ao nem sempre é mais

alta. Os métodos LES consomem cerca de 20 a 200 vezes mais recursos computacionais
do que os métodos RANS (ZHANG et al., 2007).

Dentre os modelos RANS, o modelo k-¢ tem o melhor desempenho global considerando
conjuntamente os aspectos de precisao, eficiencia computacional e robustez. No fluxo de
conveccao forgada, com niveis de baixa turbuléncia, o modelo k-¢ tem um desempenho que

atende ao requerimento da maioria das simulacoes CFD aplicadas a sistemas industriais
(LOPES; QUINTA-FERREIRA, 2009b; ZHANG et al., 2007; ZIKANOV, 2010).

O modelo k-¢ é um modelo de turbuléncia semi-empirico comumente utilizado para si-
mulacoes de engenharia industrial devido a sua robustez numérica e aplicagao em uma
larga escala de escoamentos, aplicado com sucesso em leitos porosos, considerando o com-
promisso entre precisao da solugao e disponibilidade de recursos computacionais (LOPES;
QUINTA-FERREIRA, 2009b) e se constitui no modelo de turbuléncia mais largamente
estudado e testado (BAKER, 2011). Este modelo pode nao ser o mais adequado para
sistemas muito anisotropicos (RANADE, 2002) e também é conhecido por ser pobre em
localizar o inicio e a extensao da separacao da camada limite e para sistemas com elevados
Reynolds (FELL, 2009), condi¢oes que nao sao criticas nesta investigacao. Por estes mo-
tivos, foi empregado no presente trabalho o modelo k-¢ para descrever o comportamento

turbulento.

Uma abordagem alternativa é o modelo de transporte de tensao de cisalhamento (Shear
Stress Transport - SST, outro modelo RANS) melhor em prever a separagdo da camada
limite. Além disso o modelo SST prevé satisfatoriamente os escoamentos axiais, mas é
pobre na previsao das forcas laterais. Exatamente o oposto do comportamento do modelo
k-w, cujo desvio no fluxo axial pode ser acima de 12%, mas tem previsao das forcas laterais
superior ao do modelo SST. E esperado que o modelo de SST estabilize mais rapidamente

e produza um conjunto de dados mais suave do que o modelo k-¢ ou k-w (FELL, 2009;

LOPES; QUINTA-FERREIRA, 2009b).

A aplicacao da CFD requer a utilizacao de um método de discretizacao, ou seja, um

método para aproximar as equagoes diferenciais por um sistema de equacgoes algébricas
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para as variaveis do problema que serao obtidas em localizagoes discretas no espaco e
no tempo. Dois dos principais métodos de discretizacao das equagoes sao o método das
diferencas finitas e o métodos dos volumes finitos.

O método das diferengas finitas (MDF) foi introduzido por Euler e estd baseado na con-
servacao da equacao de balanco na forma diferencial. O dominio coberto por uma malha.
Em cada ponto da malha, a equagao é aproximada, substituindo as derivadas parciais
por aproximagoes em termos de valores das fungoes nos nés da malha (centro geométrico
de cada célula, também chamado de centréide). O resultado é uma equacao algébrica
por n6 da malha, na qual o valor da varidavel num certo nimero de nés vizinhos aparece
como incognita. Este método tem sido aplicado a malhas estruturadas em que as linhas
da malha servem como coordenadas locais. Para obter aproximacoes para a primeira e
segunda derivadas da variavel em funcao das coordenadas sao usadas expansoes em séries
de Taylor ou regressoes polinomiais. Em malhas estruturadas, o MDF é muito simples e
eficaz. Sao especialmente faceis de obter os métodos de elevada ordem em malhas regu-
lares. As suas desvantagens sao o fato de o método nao ser intrinsecamente conservativo

e ser preferencialmente aplicavel a malhas estruturadas e geometrias simples (BLAZEK,

2001; HIRSCH, 2007).

O método dos volumes finitos (MVF) é mais recente que o MDF e é baseado na forma
integral das equagdes da conservagao (equagoes de Navier-Stokes). O dominio de solugao
é dividido em um nimero finito de volumes de controle (células da malha) contiguos, e
as equacgoes da conservacao sao aplicadas a cada célula. Quanto menor for este volume
finito, mais a solu¢ao numérica das equacoes diferenciais se aproximara da solucao exata
(analitica). No centrdide de cada célula localiza-se um né computacional, no qual sao
calculados os valores das variaveis, sendo os valores das varidveis nas superficies desta
célula obtidos por interpolagao, em funcdo dos valores no né (centréide) de cada célula
vizinha, razao pela qual uma malha com células deformadas pode resultar em dificuldades
para aplicagao do balango das grandezas vetoriais a esta célula e a suas vizinhas (BLAZEK,
2001). Alternativamente, ao invés de o MVF ser centrado nos nds localizados no centro
geométrico da célula, pode ser centrado no seu vértice. Os integrais de volume e de
superficie sao aproximados usando formulas de quadratura apropriadas. Como resultado,
obtém-se uma equacao algébrica para cada célula, baseado nos valores das varidveis em
seu n6 e nos nds das células vizinhas (ZIKANOV, 2010).

Uma suposi¢ao fundamental para o MVF é a homogeneidade no interior do célula. Desta
forma, considerando um volume fixo V', a medida da grandeza 6 na célula é dada pela

Equacao 2.30.

1
0; = / 0dV (2.30)
Vi
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O fluxo da grandeza 6 na superficie da célula é aproximada por uma regra de quadratura
w dada pela Equacao

/Wf(e)dA% > wnll5,0) (2.31)

fix=€0V

Associando as Equacgoes 2.30 e 2.31, diferenciando em relagao ao tempo e utilizando o
esquema de Euler para a frente (Equagao ), chegamos a Equacao , que traduz o volume
finito na forma discreta (JASAK, 1996).

n+1 n
uj Uy T
— - 2.32
dt At (2.32)
uitt = R(07,08) VeV (2.33)
eV

O MVF pode ser aplicado a qualquer tipo de malha (estruturada e nao-estruturada) e a
qualquer formato de célula, por isso pode ser utilizado para geometrias complexas. A ma-
lha apenas define as fronteiras de cada célula. O método é intrinsecamente conservativo,
desde que os integrais de superficie (que representam fluxos convectivos e difusivos nas
fronteiras da célula) sejam os mesmos em faces compartilhadas por células vizinhas. Por

estes motivos, este método é o mais amplamente utilizado em CFD, incluindo modelagem
de reatores trickle bed (YANG, 2015).

O software comercial empregado como plataforma para as simulagoes CFD nesta inves-
tigagado utiliza a abordagem dos Volumes Finitos (MVF) centrado no né localizado no
centro geométrico da célula. Esta escolha se deveu ao fato de este método ser aplicavel a
malhas nao-estruturadas, geometrias complexas e ser conservador quanto ao balanco por
células.

2.9.1 Modelos de equilibrio liquido-vapor

CFD pode funcionar como uma plataforma, a qual devem ser acoplados os modelos para
descrever os fenomenos de interesse do pesquisador. No caso dos reatores trickle bed uti-
lizados para hidrogenacao de MAPD, um importante fendmeno que deve ser representado
¢ a transferéncia de massa entre fases devido as variagoes de temperatura e composicao.
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O modelo de equilibrio termodinamico de Grayson-Streed é otimizado para a previsao de
absorcao de hidrogénio pela fase liquida de hidrocarbonetos (TORRES; De Hemptinne;
MACHIN, 2013). Este modelo proposto por H. G. Grayson e G. W. Streed em 1963
tem sido largamente empregado para sistemas contendo hidrocarbonetos apolares com
temperaturas abaixo de 250°C e pressao inferiores a 100 kgf /cm?g(9900kPa) nos quais
se deseja determinar com exatidao solubilidade do hidrogénio (TORRES; De Hemptinne;
MACHIN, 2013). Porém, mesmo este modelo pode apresentar desvios que podem chegar
a 5%, a depender do peso molecular médio dos hidrocarbonetos presentes na fase liquida,
por isso, sempre que possivel, é preferivel a utilizagao de dados experimentais obtidos nas

condicgoes de processo de interesse, o que foi feito neste trabalho.

Para representar o equilibrio entre fases e, por consequéncia, a taxa de transferéncia de
massa entre as fases para atender as condicoes de equilibrio liquido-vapor, foi utilizado
nesta investigacdo o modelo de Soave-Redlich-Kwong (SRK). O modelo de SRK resul-
tou da modificacao feita pelo engenheiro italiano Giorgio Soave em 1972 na equacao de
Redlich-Kwong (SOAVE, 1972) e é largamente utilizada para a predigao das condigoes de
equilibrio liquido-vapor de hidrocarbonetos nao polares, desde que afastado das condigoes
de temperatura e pressao criticas, inclusive para a simulacao de sistemas contendo pro-
pano e propeno (MAUHAR; BARJAKTAROVIC; SOVILJ, 2004; WEI; SADUS, 2000),
por isso é utilizado frequentemente em sistemas da industria do petroleo.

A aplicacao da equacao equilibrio de SRK depende de trés parametros para cada compo-
nente da mistura, a saber: os valores da pressao e temperatura criticas e o fator acéntrico.
Estes trés parametros devem ser determinados experimentalmente para cada substancia.
Este modelo exige ainda, para a correta descricao de uma dada mistura, a determinacao

dos parametros de interac¢ao para cada par de compostos presente no sistema (RAMDHA-
REE; MUZENDA; BELAID, 2013).
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Metodologia

3.1 Fluxograma Basico e Premissas da Investigacao

De forma resumida, a metodologia basica empregada neste trabalho para a determinacao e
validagao dos modelos de taxas de reacao para a hidrogenacao seletiva de MAPD em reator
trickle bed esta representada na Figura 3.1 através de um fluxograma. Ao longo deste
capitulo, serd detalhada a abordagem adotada para cada um dos blocos deste fluxograma,
que ilustra o percurso deste trabalho. Neste fluxograma estdo em destaque (cor mais

escura) os pontos de partida do trabalho.

Figura 3.1: Fluxograma béasico da metodologia empregada nesta investigacao.
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Fonte: Elaborado pelo préprio autor

Esta pesquisa se baseia na aplicagao de métodos computacionais e utilizacao de dados
obtidos de um reator industrial para regressao dos parametros e validagao dos modelos
cinéticos propostos para descrever a reacao de hidrogenacao seletiva de MAPD em fase

liquida.
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As premissas desta investigacao estao listadas a seguir:

e Estado estacionario. Apesar de o sistema apresentar uma evolugao do perfil axial
de reagao ao longo do tempo, devido a desativacao catalitica que obriga a realizagao
do procedimento de regeneragao do catalisador, esta investigacao considerou que as
variaveis do sistema sao invariantes no tempo durante o periodo de aquisicao de
dados para cada simulagao, sendo que este periodo compreende um intervalo de 2 a

6 horas de condigoes operacionais estaveis;

e Uso de software comercial nas simulagoes numéricas. Apesar de ser um recurso fun-
damental para o atingimento dos objetivos e um diferencial na garantia da represen-
tatividade dos resultados, CFD foi uma ferramenta, nao o foco desta investigagao.
Assim sendo, nao foram direcionados esforcos para o desenvolvimento de codigos
para as simulagoes, mas foram utilizados softwares comerciais largamente testados
com sucesso em intmeras aplicagoes. Estes softwares sao bem documentados, infor-
mando claramente as equagoes fenomenolédgicas e abordagens numéricas empregadas

em seus algoritmos;

e Utilizacao de dados de um reator industrial. Foram utilizados dados de um reator em
operacao em uma planta industrial, provido da instrumentacao necesséaria para esta
investigacao. Os dados obtidos correspondem ao periodo de operagao compreendido
entre abril e junho de 2014;

e O reator opera em regime trickle. Com o uso de correlacoes consolidadas disponiveis
na literatura e informacoes de processo do reator industrial, foi possivel garantir que
o reator estava operando em regime trickle, condi¢ao que permite maxima area de

contato entre os reagentes e o catalisador;

e Utilizacao de modelos que descrevem a cinética das reacoes envolvidas que sao
aplicaveis a reatores trickle bed co-corrente, onde as fases gasosa e liquida escoam

no mesmo sentido, descendente;

e A faixa de variacao das varidveis manipulaveis foi limitada aos valores tipicos indus-
triais. Uma vez que esta investigacao usa dados de um reator industrial e tem como
objetivo a otimizacao dos sistemas industriais de hidrogenacao seletiva de MAPD,
as faixas a serem exploradas para as varidveis manipulaveis encontram-se dentro da

“janela operacional” tipica de uma planta industrial;

e As propriedades dos fluidos, tanto da fase gasosa quanto da fase liquida, notada-
mente viscosidade dinamica, densidade, tensao superficial, capacidade calorifica e
condutividade térmica, foram definidas usando-se dados da literatura ou, na falta
destes, foram utilizados modelos termodinamicos para predizer estas propriedades
nas condicoes de temperatura e pressao definidas pela simulacao ou medidas no

reator industrial;
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e As particulas de catalisador foram consideradas perfeitamente esféricas. De fato,
as particulas do catalisador utilizado tém a forma comumente denominada pearl
shape (formato de pérola), mas foi assumido serem estas particulas perfeitamente
esféricas, embora a fracao de vazios do leito tenha sido determinada através de

ensaios laboratoriais;

e A atividade catalitica foi considerada radialmente invariante no leito, ou seja, a
atividade do catalisador é constante espacialmente em uma mesma cota do leito,
isto é, a altura do leito em relagao ao topo. Por outro lado, a fracao de vazios e a
densidade bulk do leito catalitico foram consideradas homogénea em todo o leito,
caracterizando, assim, um leito isotropico. A fracao de vazios do leito catalitico do
reator real pode variar ao longo do leito em funcao da formacgao e deposicao de green
0il que posteriormente pode se transformar em coque. Porém, uma vez que foram
utilizados dados de um leito com campanha relativamente curta (150 dias) e em
inicio de vida til (primeiros dois anos de operagao), este efeito foi considerado nao
significativo, o que pode ser corroborado pela invariancia do diferencial de pressao

do leito ao longo da campanha;

e Auséncia de contaminantes que afetem a atividade do catalisador. H&a diversas
substancias que podem reduzir a atividade do catalisador (tais como compostos
oxigenados, metais pesados, nitrogenados, metais alcalinos, compostos sulfurados
etc). Baseado nas caracteristicas do processo e no histérico de desempenho do leito
catalitico, foi assumido que nao hé presenca de compostos inibidores da atividade
catalitica em concentracoes significativas na alimentacao do reator. Isto é plausivel,
principalmente devido as caracteristicas do processo (front end demethanizer). Um
eventual contaminante teria que ser retido pela torre de lavagem caustica, pelo leito
adsorvente de umidade (alumina), congelado na &rea criogénica ou retirado pelo
fundo da torre depropanizadora antes de ser alimentado ao reator de hidrogenacao

seletiva de MAPD;

e Foi assumido que o isolamento térmico do reator é perfeito, com isto, a transferéncia
de energia térmica através das paredes do reator foi desprezada, considerando, desta
forma, que o reator é adiabatico, ou seja, sem troca de energia térmica por condugao
pelas paredes, de forma que todo o calor liberado pela reagao exotérmica de hidro-
genagao foi utilizado para aquecer o fluido que escoa pelo leito catalitico, o que é

razoavel, uma vez que a maxima temperatura de operacao ¢é inferior a 50°C;

e Este estudo considerou que a vazao de alimentacao do reator trickle bed, cons-
tituida por uma mistura bifasica de hidrocarbonetos com trés atomos de carbono e
hidrogénio, esta em equilibrio liquido-vapor e a vazao total de alimentacao ¢ igual-
mente distribuida pelos orificios do dispositivo existente no reator para prover uma
distribuicao relativamente uniforme da vazao sobre o leito catalitico (distribuidor do
tipo “chaminé”);
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e Foi assumido que a taxa global de reagao do sistema em estudo nao é limitada pelas
restricoes de transporte de massa, energia e quantidade de movimento, refletindo a
cinética intrinseca das reagoes. Esta assuncao é sustentada na analise da evolugao da
conversao do MAPD ao longo da campanha, durante a qual concentragao de sitios

cataliticos ativos é reduzida.

Com relagao ao sistema de unidades métricas empregado neste trabalho, foi dada priori-
dade ao Sistema Internacional (SI). Eventuais excegoes foram feitas para algumas medidas
realizadas por equipamentos industriais, em especial aquelas relativas a concentracao, para

as quais se utilizou ppm, e pressao, para as quais se utilizou kgf /cm?g.

3.2 Caracteristicas do Reator Trickle Bed Utilizado nesta In-

vestigacao

O sistema objeto desta investigacao é o processo de hidrogenacao seletiva de MAPD em
fase liquida, atualmente em operacao em uma unidade industrial de pirélise de nafta, cujo
processo de separacao é do tipo front end demethanizer. Esta parte do processo industrial é
responsavel pelo abatimento do MAPD, etapa fundamental para especificacao do propeno
grau polimero.

O cerne deste sistema é o reator catalitico, operando em regime trickle, que hidrogena
seletivamente o MAPD, em detrimento do propeno. A alimentacao deste reator é pro-
veniente do topo da torre de destilagao despropanizadora. No caso do sistema estudado,
a reacao de hidrogenacao ocorre em duas etapas, sendo que ha um interresfriador entre
estes dois reatores. Este modelo de sistema reacional foi criado pelo IFP, em substituigao

ao tradicional reator em fase gasosa.

Como o processo de separacao a frio desta planta petroquimica é do tipo front end de-
methanizer, a carga da torre despropanizadora ¢é constituida basicamente por hidrocar-
bonetos com ntimero de carbonos variando entre trés e cinco. A torre despropanizadora
fraciona esta mistura de hidrocarbonetos, retirando pelo topo uma mistura contendo
compostos com trés atomos de carbono (propeno, metil acetileno, propadieno e propano).
Butano, butenos e butadienos sao contaminantes nesta fragao retirada pelo topo da torre,
cuja totalizacdo tipicamente nao excede 5000 ppmV (FALQI, 2009).

O hidrogénio suprido ao reator estudado ¢é isento de CO e tem pureza superior a 99,9
%vol, resultado de sua purificacdo em uma unidade de adsor¢ao (PSA, Pressure Switch
Adsorption), no qual os contaminantes do hidrogénio produzido pela planta, em especial

o CO, sao separados do hidrogénio por adsorgao seletiva.
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Devido a conhecida dificuldade de scale up para reatores trickle bed, reportada por
indmeros autores (ATTA; ROY; NIGAM, 2007; LOPES; QUINTA-FERREIRA, 2009a;
RANADE, VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011), decorrente da influéncia
dos efeitos de transporte de massa, quantidade de movimento e calor em um escoamento
bifasico e de eventuais efeitos de parede sobre o regime de escoamento (baixa razao entre o
diametro do leito e o diametro das particulas de catalisador), decidiu-se utilizar os dados
operacionais de um reator industrial de hidrogenacao seletiva de MAPD, atualmente em

operacao em uma planta de pirdlise de nafta.

Neste reator industrial a alimentacao, contendo a fracao liquida de compostos com trés
atomos de carbono e a fracao gasosa, composta basicamente por hidrogénio, é introduzida
no reator pelo topo, de modo que ambas as fases escoam em sentido descendente pelo leito

catalitico, sendo portanto um reator trickle bed co-corrente.

O sistema reacional utilizado para hidrogenar o MAPD é composto por dois reatores,
sendo que o primeiro deles reduz o teor de MAPD para valores que variam de 0 a 5000
ppmW, a depender do estdgio da campanha. Este é o reator cujos dados operacionais
foram utilizados nesta investigacao. Ha ainda um segundo reator, em série com o primeiro,

que garante a reducao do teor de MAPD para valores inferiores ao limite de especificagao.

O reator estudado possui um sistema de distribuicao de alimentacao, composto por um
bocal direcionador de fluxo e um “prato chaminé”, dispositivos utilizado para distribuicao

da mistura reacional sobre o leito catalitico, fundamental para um reator trickle bed.

Com a utilizacao de placas de orificio, sao realizadas as medicoes de vazao de carga liquida
fresca, vazao de reciclo e vazao de hidrogénio. Além disso, é analisado a cada 3 minutos,
via cromatografia gasosa com detectar FID (Detector de Ionizagdo de Chama, do inglés
Flame Ionization Detector), os teores de MA, PD, propeno e propano na carga fresca e
saida do reator. A incerteza dos valores das composicoes de entrada e saida do reator
via cromatografia gasosa foi aferida pela analise estatistica dos dados de composicao de
padroes comerciais, obtidas pelas andlises cromatograficas realizadas dez vezes seguidas,

cujos resultados encontram-se na segao 4.5.

As temperaturas sao medidas na linha de alimentagao do reator, na saida do reator, no
reciclo e em diversos pontos no interior do leito catalitico. A pressao de alimentacao e o

diferencial de pressao do reator também sao monitorados.

Apesar de o tempo de medigao das varidveis de processo ser inferior a 1 s (com excegao
dos analisadores de composi¢ao, que tém tempo de medi¢ao de 3 minutos),todas estas

informacoes sao registradas a cada minuto na base de dados do Sistema Descentralizado
de Controle Digital (SDCD).
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O vaso deste reator é construido em aco carbono, esta em operacao por 22 anos e é
submetido a inspegoes legais regulares conforme norma brasileira especifica. O reator
estd isolado termicamente por uma camada de fibra ceramica de 15 ¢cm, minimizando a

troca de energia da mistura reacional com o ambiente externo.

3.3 Caracterizagao do Meio Poroso e do Reator Industrial

Nos ensaios conduzidos em laboratoério para caracterizacao do meio poroso do reator trickle
bed foram utilizadas amostras virgens (material que ainda nao esteve em operagao) do
catalisador instalado no reator industrial.

3.3.1 Caracteristicas texturais do catalisador

Na Figura 3.2 sao apresentadas amostras dos peletes do catalisador referido.

Figura 3.2: Particulas do catalisador que compoem o meio poroso, comparativamente a uma
escala graduada em milimetros.

Fonte: Elaborado pelo préprio autor

O catalisador utilizado no reator industrial é produzido por um fabricante lider de mercado
nesta aplicacao, tendo o palddio como metal ativo, finamente disperso em esferas de
alumina de alta pureza. Por razao de sigilo tecnoldgico, nao serda informado o nome do
fabricante deste catalisador.

O teor de palddio, em massa, informado pelo boletim técnico do fabricante foi 0,30 %.

Da amostra de catalisador virgem recebida (2,0 L) foram coletadas aleatoriamente 25
particulas e realizadas as medicoes de seus diametros, utilizando-se um paquimetro.

As mais importantes caracteristicas para a andlise da fluidodinamica neste leito sao a
densidade bulk, a fracao de vazios e a permeabilidade.
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A densidade bulk (também conhecida como densidade aparente) do leito também foi
medida em laboratério através da divisao da massa do leito catalitico (massa de um
recipiente contendo um volume conhecido de leito catalitico subtraida da massa do mesmo
recipiente sem o leito catalitico) pelo volume conhecido do material contido no recipiente.
Com isto, foi possivel também determinar a fragao de vazios do leito catalitico () a partir
da Equacao (3.1), uma vez conhecida a densidade do material constituinte da particula.

7 — 1 _ pleito (31)

)
Pparticula

O material das particulas que constituem o leito catalitico é predominantemente alumina
de alta pureza. Porém, como nao sao conhecidos os efeitos de eventuais poros intra-
particula, nem se pode calcular o efeito do metal ativo (mesmo com concentragao de 0,3%
em massa), decidiu-se determinar experimentalmente a fragao de vazios do leito.

Desta forma, foi medida a massa de fluido necessario para saturar completamente um
béquer com um volume conhecido de leito catalitico, ja pré-molhado. Conhecendo-se a
densidade do fluido, foi possivel calcular a fragao de vazios deste leito. Este ensaio foi
realizado com uma quantidade de catalisador grande o suficiente para garantir que nao
havia influéncia de escala (razao entre o diametro do leito e o diametro da particula do

catalisador superior a 25).

Na simulacao computacional, foi considerado que as propriedades do meio poroso acima
discutidas sao uniformes ao longo do leito catalitico, tanto axialmente quanto radialmente,
e invariantes com o tempo, nao sofrendo alteracoes com eventuais formacao e deposicao

de coque ou outros oligomeros.

3.3.2 Determinacao da permeabilidade do meio poroso

A permeabilidade do leito, parametro necessario para a aplicacao da equacao de Darcy,
foi determinada através de experimentos que usou o aparato descrito esquematicamente
na Figura 3.3.

Visando a obtencao do valor da permeabilidade deste meio poroso, foi medida a vazao do
fluido para leito com o uso de um rotametro. Esta vazao deve ser aquela necessaria para,
no estado estaciondrio, proporcionar uma altura estavel hl de coluna de fluido ao passar
pelo leito catalitico. Esta é uma medida do diferencial de pressao no leito para esta dada
vazao de fluido percolando por ele. Estes ensaios foram repetidos para diversos valores de
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h1 (variando de 0,027 m a 0,198 m). A viscosidade dinamica e massa especifica utilizadas
nos calculos corresponderam a temperatura do fluido medida durante a realizacao do
experimento. Este aparato experimental estd simplificadamente representado na Figura
3.3, onde h2 é a altura do meio poroso e D é o diametro deste leito (que neste experimento
é cilindrico). De posse destes dados, foi calculada a permeabilidade do leito usando lei de
Darcy, expressa pela Equacao (2.24) (QUADRO et al., 2015). O cilindro utilizado para
reter o leito catalitico é feito de vidro transparente e possui uma graduacao de altura em
milimetros.

Figura 3.3: Diagrama simplificado do aparato utilizado para medi¢ao da permeabilidade do
leito.

T Alimentacdao do
T~ .
, ~ fluido sob controle
Coluna estavel D de vazio
de fluido \ k
N Leito de
hl / catalisador
h2
l | Y

Tela de =2 )
Sustentatacao

Fonte: Elaborado pelo proprio autor

Na Tabela 3.1 estao registradas as informacoes referentes as propriedades do fluido em-
pregado no experimento (adgua desmineralizada) e geometria bésica do leito catalitico
laboratorial.

Um dos cuidados que se teve foi garantir que a razao entre o diametro do leito e o
diametro das particulas seja grande o suficiente para prevenir a ocorréncia de efeito de
parede no escoamento do fluido, o que poderia comprometer a medida da permeabilidade
por escoamento preferencial na regido proximo as paredes (PEREGO; PERATELLO,
1999). Neste experimento, estava razao foi maior que 25.
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Tabela 3.1: Valores das medicoes realizadas nos ensaios experimentais de permeabilidade e
resultados dos célculos.

Parametro Valor
Temperatura da dgua 26,0 °C
Massa especifica da agua 999,60 kg/m?
Viscosidade dindmica da dgua 0,00095 kg.m~t.s~!
Area da seccao reta do leito 0,00694 m?
Altura do leito poroso (h2) 0,228 m
Diametro do leito poroso (D) 0,094 m

Além disso, foi feito o pré-molhamento do leito através da passagem de fluido pelo meio
poroso por tempo suficiente para garantir que todos os poros e espacos vazios estao satu-
rados com o fluido. Por esta razao, estabelecida uma vazao de fluido, a altura hl, para
ser considerada uma informagao valida para o célculo da permeabilidade, foi estabelecido
como critério que esta vazao permaneca estavel pelo periodo minimo de 15 minutos.

3.3.3 Caracterisitcas geométricas do reator

As caracteristicas geométricas do reator industrial foram transportadas para a simulagao
CFD, em especial o distribuidor de alimentacao e dispositivo quebra-vértex da saida. Um
fator importante para o reator trickle bed é a distribuicao da vazao sobre o leito. No caso
especifico deste reator, hd um distribuidor da mistura bifsica sobre o leito (distribuidor
tipo chaminé, do inglés cheminey tray) ilustrado na Figura 3.4. A funcao deste distribuidor
¢ homogeneizar, em certa medida, a distribuicao da vazao sobre o leito catalitico.

Figura 3.4: Distribuidor de carga bifasica sobre o leito catalitico.

Fonte: Elaborado pelo préprio autor
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Apesar de ser adequado para os propositos industriais, este distribuidor nao fornece uma
distribuicao perfeita do escoamento através do leito catalitico. CFD pode identificar os
efeitos desta nao idealidade na uniformidade da vazao na regiao de topo do leito sobre a
conversao dos reagente, isto é importante para garantir a representatividade do modelo
cinético obtido.

De modo a otimizar o tempo necessario para as simulagoes e minimizar a possibilidade de
falhas na geracao de malhas (comum em geometrias muito complexas, mesmo para malhas
nao estruturadas), foi assumido que a vazao da mistura reacional estd uniformemente
distribuida entre as chaminés do distribuidor, ou seja, as vazoes de cada chaminé sao
iguais entre si. O liquido acumulado neste distribuidor verte pelas 118 chaminés de 300
mm de altura e 27,75 mm de diametro, distribuidas em uma 4rea de 1,327 m?2, por onde
também passa a fase gasosa. Uma vez que o diametro e altura de todas as chaminés sao
iguais e a base deste distribuidor nao apresenta desnivel, as vazoes de liquido e vapor por

cada uma das chaminés tendem a ser muito proximas.

3.4 Variaveis Monitoradas e Manipuladas e Janela Operacio-

nal Explorada

As variaveis de processo manipuladas e monitoradas do reator trickle bed de hidrogenacao
seletiva de MAPD estao presentes na Figura 3.5, estas varidveis atuam conjuntamente
influenciando nos valores das variaveis controladas do sistema, que sao os teores de metil
acetileno, propadieno e propano na saida do reator, que também sao monitoradas e devem

motivar o operador a atuar nas varidaveis manipuladas.

E possivel observar que sdo poucas as variaveis manipuldveis deste reator (destacadas em
verde na Figura 3.5). Considerando que a margem de manobra para a pressao do reator
é pequena, ja que o reator tem sua pressao equalizada com a torre despropanizadora e
com a torre fracionadora de propeno, resta somente a razao de recirculacao e a vazao de
hidrogénio. Isto ilustra a importancia de um projeto adequado as condigoes de operacao
(RANADE, VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011)

Inicialmente, os dados experimentais, obtidos a partir da base de dados operacionais
do reator industrial, foram analisados criticamente quanto a sua consisténcia (balango
material e balan¢o de espécies) e selecionados subconjuntos de dados adequados para a
modelagem computacional. Estes dados representam momentos de estabilidade do reator.
Para tanto, foram considerados para esta investigacao somente os dados contidos num
periodo de estabilidade minima, caracterizado pelo atendimento aos critérios estatisticos
que serao explanados adiante.

78



Capitulo Trés 3.4. Varidveis Monitoradas e Manipuladas e Janela Operacional Explorada

Além disso, estes dados estdo contidos na “janela operacional” (definida pela faixa de
oscilagao tipica das varidveis do reator em estudo) proposta por esta investigacao. Os
limites desta “janela operacional” para cada variavel estao disponibilizados na Tabela
3.2.

Figura 3.5: Varidveis de processo monitoradas e manipuladas (destacadas em verde) do reator
estudado.
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Fonte: Elaborado pelo préprio autor

Foram utilizados somente os dados experimentais nos quais os teores de MAPD na saida
do reator forem diferentes de zero. Devido a atividade bastante alta do catalisador novo
ou recém-regenerado, o teor de MAPD na saida deste reator é normalmente nulo nos

primeiros meses da campanha.

O fato de a hidrogenagao seletiva de MAPD neste sistema reacional ocorrer em dois reato-
res em série, como ilustrado na Figura 2.8, é interessante para este estudo. Se a eliminagao
do MAPD ocorresse completamente ao longo do primeiro reator, a modelagem teria uma
dificuldade adicional, ja que o MAPD poderia ter sido completamente hidrogenado em
qualquer ponto ao longo do leito catalitico, onde nao é possivel medir as concentragoes dos
componentes da mistura reacional e portanto haveria multiplas solugoes para o conjunto

de parametros que satisfizesse ao sistema de equagoes.
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Tabela 3.2: Faixa de variacao planejada das varidveis monitoradas e manipuladas do reator de
hidrogenacao seletiva de MAPD.

Variavel Valor inferior Valor superior Unidade
Vazao de carga fresca: 30.000 38.000 kg/h
Vazao de reciclo: 42.000 45.000 kg/h
Teor de MA na carga fresca: 3,00 3,50 Yovol
Teor de PD na carga fresca: 2,00 2,50 Yovol
Teor de Propano na carga fresca: 3,00 3,70 Yovol
Vazao de Hidrogénio alimentado: 85,0 120,0 kg/h
Temperatura de carga: 26,0 30,0 °C

Teor de MA na saida: 121 2288 ppmV
Teor de PD na saida: 441 2189 ppmV
Teor de Propano na saida: 4,00 5,30 Yovol
Diferencial de pressao do leito: 0,30 (29,4) 0,42 (41,2) kgf /cm? (kPa)
Pressao na saida do leito: 19,50 (2014) 19,80 (2043)  kgf/cm?g(kPa)
Temperaturas ao longo do leito: 25,0 52,0 °C
Razao das vazoes de Hs/carga: 0,00260 0,00320 kg/kg
Razao reciclo/carga fresca: 1,20 1,50 kg/kg

Fonte: Base de dados operacionais da planta industrial.

Por esta razao, somente foram utilizados dados operacionais do primeiro reator industrial
para hidrogenacao de MAPD e a partir do momento da campanha em que tanto o teor de
MA quanto o de PD na saida do reator estavam acima de 100 ppmV, o que normalmente
nao ocorre nos primeiros meses de operacao do leito catalitico apds sua regeneracao, devido

a sua alta atividade catalitica.

3.4.1 Incertezas das medidas das variaveis monitoradas e manipuladas

As medidas de vazao, temperatura e pressao sao realizadas por elementos primarios (sen-
sores locais) que geram um sinal na faixa de 4 a 20 mA, em funcao da variagao da variavel
de processo. Este sinal é enviado para o SDCD (Sistema Digital de Controle Distribuido),
onde é convertido para as unidades de engenharia correspondentes e entao disponibiliza-
dos para a grupo de operacao da planta, utilizados em eventuais controle automéaticos e

armazenado na base de dados de processo.

Estes instrumentos sao calibrados para enviar um sinal de 4 mA quando a varidvel de
processo esta no valor inferior da faixa considerada para a variavel de processo. De forma
analoga, eles sao calibrados para enviar um sinal de 20 mA quando a variavel de processo
estd no valor superior da faixa considerada para a variavel de processo. Dentro desta
faixa, que nao deve ser muito grande, o sinal gerado pelo instrumento guarda uma relacao
linear com o valor da variavel de processo.
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Baseado em informagoes dos fabricantes destes instrumentos, é esperado um desvio maximo
de +/- 1% do sinal de corrente, ou seja, 0,16 mA, ou ainda 1 % da faixa da varidvel de
processo para a qual o instrumento foi calibrado. Assim, sendo, estdao compilados na
Tabela 3.3 as incertezas e as faixas de variacao das variaveis de processo do sistema de hi-
drogenacao seletiva de MAPD para as quais foram calibrados os instrumentos de medicao

de temperatura, pressao e vazao.

Tabela 3.3: Faixas de variacao das varidveis de processo do sistema de hidrogenacao seletiva de
MAPD para as quais foram calibrados os instrumentos de medicdo de temperatura, pressao e
vazao e suas incertezas correspondentes.

Variavel Faixa de variacao Incerteza Unidade
Vazao de carga fresca: 20.000 a 45.000 +/- 250 kg/h
Vazao de reciclo: 30.000 a 55.000 +/- 250 kg/h
Vazao de Hidrogénio: 30,0 a 150,0 +/-1,2 kg/h
Temperatura de carga: 20,0 a 50,0 +/-0,3 °C
Temperaturas do leito: 20,0 a 60,0 +/-04 °C
Diferencial de pressao: 0,1 (9,8) a 0,70 (68,6) +/- 0,01 (0,98)  kgf/cm?(kPa)

Pressao na saida do leito: 15,0 (1,55) a 25,0 (2,58) +/- 0,1 (0,01)  kef/cm2g(MPa)

Fonte: Base de dados operacionais da planta industrial.

Com relagao aos analisadores de composigao de alimentagao e saida do reator, a medida
de suas incertezas foi obtida através de um procedimento especifico, cujos detalhes e
resultados estao descritos nas segoes 4.5, baseando-se na andlise estatistica dos erros de
diversas medidas de concentracoes de padroes comerciais.

3.5 Pré-Tratamento dos Dados de Operacionais

Na base de dados operacionais da planta industrial estao armazenados anos de informagoes
de processo, relativos aos instrumentos que monitoram e controlam as variaveis da planta
industrial. Os valores das variaveis monitoradas e manipuladas de toda a planta sao
registrados, em geral, a cada minuto, com excecao dos analisadores on line, que tém tempo
de anélise definido pelo método cromatografico (tipicamente em torno de 3 minutos).
Visando a utilizacao das informacoes das variaveis de processo do sistema de hidrogenacao
seletiva de MAPD em fase liquida, fez-se necessario realizar um tratamento dos dados
obtidos desta base, seja para identificar momentos nao transientes do sistema, seja para

calcular os valores das variaveis alimentadas a simulacao CFD.

Cada simulacao deve retratar o sistema em um determinado momento da sua campa-
nha, de forma pseudo estaciondria, ja que os termos referentes a variacao no tempo nas
equacoes de Navier-Stokes nao estao sendo consideradas, embora as equagoes de taxa
de reagao sejam fungao do tempo de campanha do leito (devido ao termo referente a
reducao da atividade catalitica ao longo da campanha). Assim sendo, é importante que
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os dados operacionais empregados nas simulagoes representem estados estacionarios do
sistema, sendo necesséario, portanto, garantir que os dados nao provenham de momentos
de alteragao nas condi¢oes do sistema, por exemplo, variagao de vazao de carga, variacao
no teor de MAPD na carga ou na saida, variagao na vazao de hidrogénio etc. Além
disso, é necessario que os dados operacionais coletados para cada simulacao sejam em
numero suficiente e medidos ao longo de um intervalo de tempo suficientemente grande

para garantir a sua representatividade.

A metodologia utilizada consistiu em coletar, pelo menos, quatro valores consecutivos das
variaveis medidas a cada 30 minutos. Porém estes dados, analisados estatisticamente,
somente foram considerados para este estudo se o valor do desvio padrao (o) do conjunto
de medidas de cada varidvel for menor ou igual a 2 % do valor médio desta varidvel no
periodo, como mostrado na Equacao (3.2). As avaliagoes estatisticas foram realizadas

com a utilizacao do software Minitab.

\/ S s — a?
_ n—1

Nesta equagao, T representa o valor médio das n medidas da variavel x. A razao entre

< 0,02 (3.2)

S
I
SIS

o desvio padrao e o seu valor médio é chamada aqui de desvio padrao normalizado (¢).
Considerando a hipétese de distribuigdo normal do dados (verificada ), esta condicdo
estatistica significa que 68 % dos dados da amostra que atende a esta condigao tem um
afastamento do valor médio menor ou igual a 2 %.

Adicionalmente, somente foram considerados os dados a partir do momento da campanha
do leito catalitico no qual o teor de MA e PD na saida do reator estiveram acima de
100 ppmV. Esta restricao tem como objetivo facilitar a resolugao das equacoes de Navier-
Stokes pela simulacao CFD. Colocar como solugao para as equagoes diferenciais um teor
nulo de um destes componentes na saida do reator poderia levar a multiplas solugoes, uma
vez que assim o MAPD poderia ter sido completamente hidrogenado em qualquer ponto
do leito. Além disso, este cuidado ajuda a garantir que a conversao dos reagentes no
reator seja limitada pela cinética de reacao e nao por restri¢coes de transporte, conforme

serd explanado nas segoes 3.6 e 4.4.

Apoés a definicao dos dados operacionais que seriam utilizados, baseado nos critérios es-
tatisticos apresentados, seguiu-se a determinacao do conjunto de informagoes alimentado
a simulagao CFD. Os dados operacionais nao estao prontos para serem utilizados dire-
tamente como entrada da simulagao do reator de hidrogenacao seletiva de MAPD. O

dominio da simulacao é o reator, desta forma, deve ser informado a simulacao a vazao
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massica de cada uma das fases alimentadas ao reator bem como a composicao de cada
uma destas fases, da mesma forma que a temperatura e a pressao na entrada do reator.
Porém, nao ha medicao da vazao massica de cada uma das fases alimentadas ao reator

nem da composicao de cada uma destas fases.

Na Figura 3.6 sao apresentadas em azul as variaveis medidas e o ponto do processo no qual
elas sao medidas. Neste diagrama simplificado de processo, F representa uma medigao de
vazao, T indica uma medicao de temperatura, P é uma medicao de pressao e A indica
um analisador de composicao. Em vermelho estao destacados os dados que devem ser
alimentados a simulagao e que nao sao medidos pelos instrumentos da planta, sao eles
F4 e A3, representando respectivamente as vazoes de cada fase alimentada ao reator e a

composicao de cada uma destas fases.

Figura 3.6: Diagrama simplificado de processo do sistema de hidrogenagao seletiva de MAPD em
fase liquida, ilustrando as varidveis medidas (em azul) e as varidveis requeridas pela simulagao
nao medidas na planta (em vermelho).
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A metodologia empregada para a determinacao da vazao e composicao de cada fase ali-
mentada ao reator consistiu na utilizacao do software Aspen Hysys. Esta simulacao foi
feita no modo estacionario, utilizando as correlacoes de equilibrio liquido-vapor de Soave-

Redlich-Kwong (SRK).

Para ilustrar esquematicamente o diagrama de processo configurado para esta simulacao
é apresentada na Figura 3.7 uma tela capturada do PFD (diagrama de fluxo de processo,
do inglés Process Flow Diagram) com as informagoes de saida desta simulagao realizada

no software Hysys.

Figura 3.7: Tela capturada com as informagoes de saida da simulacao para determinacao das
vazbes e composicoes das fases alimentadas ao reator de hidrogenacdo de MAPD, desenvolvida
no software Aspen Hysys, usando a equagao de estado de SRK).

Vapor Discriminador de fases de carga Vap in
Mass Flow | 4.071e-002 [ kg/h % Vessel Temperature | 26.91 | C || Temperature 26.91 | C
= — Pressure 1993.953 | kPa
A Vaso para saturagdo com H2 Mass Flow 3565.00 | kgh
Vessel Temperature | 37.00 | C Phase Comp Mass Frac (Vapour Phase-Hydrogen) 0.023749
Vessel Pressure 1994 | kPa Phase Comp Mass Frac (Vapour Phase-M-Acetylene) | 0.009573
Phase Comp Mass Frac (Vapour Phase-Propadiene) | 0.008424
H2 para reagéo Phase Comp Mass Frac (Vapour Phase-Propene) 0.921166
Mass Flow ‘ 99.80 ‘ kg/h Phase Comp Mass Frac (Vapour Phase-Propane) 0.037088
Actual Volume Flow 138.3 | m3/h
H2 para saturagéo Carga fresca Liq in
Temperature 2691 | C Temperature 2691 (C Temperature 2691 C
Pressure 1993.953 | kPa Pressure 1994 | kPa Pressure 1993.953 | kPa
Mass Flow 9.488 | kg/h Mass Flow 3.482e+004 | kgt Mass Flow 75564.22 | kgl
e Carga reagida Phase Comp Mass Frac (Liquid Phase-Hydrogen) 0.000326
Temperature 2691 |C Phase Comp Mass Frac (Liquid Phase-M-Acetylene) | 0.015512
Pressure 1993.953 | kPa Phase Comp Mass Frac (Liquid Phase-Propadiene) | 0.011420
Mass Flow 4.420e+004 | kgih Phase Comp Mass Frac (Liquid Phase-Propene) 0931345
Phase Comp Mole Frac (Liquid Phase-M-Acetylene) 0.001693 Phase Comp Mass Frac (Liquid Phase-Propane) 0.041397
Phase Comp Mole Frac (Liguid Phase-Propadiene) 0.002277 Actual Volume Flow 149.9 [ m3/h

Fonte: Elaborado pelo préprio autor

Esta simulacao consiste de um vaso de equilibrio (Vaso para saturagdo com Hs;) onde a
vazao de reciclo do reator (cuja composi¢ao, temperatura e vazao sao medidas) é satu-
rada com hidrogénio, desempenhando a funcao do vaso saturador do efluente do reator
com hidrogénio e operando em estado estacionario. A vazao de fundo deste vaso de
equilibrio é misturada com a carga fresca e com a vazao de hidrogénio alimentadas ao
reator, cujas vazoes massicas e composicoes também sao conhecidas. A temperatura e
pressao do segundo vaso de equilibrio (Vaso discriminador de fases de carga) sao aque-
las medidas na entrada do reator. A retirada de topo deste vaso (Vap in) representa a
fase vapor alimentada ao reator, fornecendo informacoes sobre sua vazao maéssica, com-
posi¢ao, temperatura e pressao. A retirada de fundo deste vaso (Liq in) representa a fase
liquida também alimentada ao reator, fornecendo informagoes sobre sua vazao massica,
composi¢ao, temperatura e pressao. Ao contrario do vaso para saturacao com Hs, este
segundo vaso de equilibrio de fato nao existe na planta industrial, mas é empregado nesta
simulacao apenas para se obter as informacoes necessarias sobre cada fase alimentada ao

reator.
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A metodologia descrita acima, e empregada para determinacao das condig¢oes de processo
na alimentacao do reator trickle bed em estudo, esta esquematicamente representada na
Figura 3.8.

Figura 3.8: Metodologia empregada para determinagao das vazoes e composigoes das fases ali-
mentadas ao reator trickle bed.

Estabelecer vazdo e

composicdo de carga

reagida (recirculacio) Estabelecer os

para o "Vaso para modelos de equilibrio

Saturagdaocom H2" ,a liquido-vapor

37°Ce 1994 kPa.

Estabelecer uma vazao Alimentar a um misturador as
de H2 para o "Vaso para vazdes de fundo do "Vaso para
Saturacdo com H2" de Saturacio com H2", avazdo de
modo que a vazdo pelo H2 alimentada ao reator e a
topo deste vaso seja carga fresca para o reator (vazio
baixa (< 0,05 kg/h) e composigio).

As vazdes de topo e fundo Enviar o efluente do misturador

do "Discriminador de fases para o vaso de equilibrio
de carga" representam "Discriminador de fases de

respectivamente as fases carga" que deve estar na pressdo
gasosa e liquida e temperatura de alimentagdo

alimentadas ao reator. do reator

Fonte: Elaborado pelo proprio autor,

O processo descrito na Figura 3.8 deve ser repetido a cada iteracao do algoritmo de
simulacao do reator, quando somente a composicao da carga fresca é conhecida, uma vez
que a composi¢ao de saida do reator (e portanto também da vazao de recirculagao) é
alterada.

3.6 Restricoes Experimentais e Limitacoes de Transporte de

Massa

Seguindo uma metodologia baseada no teste de Madon-Boudart (SINGH; VANNICE,
2001), foram analisados os dados de processo ao longo de uma determinada campanha de
modo a identificar eventuais limitacoes de transporte. Esta abordagem esta detalhada na
secao 2.3.
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Como ja dito, somente foram utilizados dados operacionais da campanha do leito a partir
do momento em que tanto o teor de MA quanto o de PD na saida do reator era superior
a 100 ppmW e apresenta tendéncia de subida. Esta condicao operacional sugere que o
processo de desativagao catalitica, que ocorre naturalmente ao longo da campanha do
leito, estd limitando a conversao global. Este comportamento esta ilustrado na Figura
3.9, na qual temos representada a situagao em que, para as mesmas condi¢oes operaci-
onais (vazao, temperatura, pressao e concentracoes de alimentagao), a queda natural da
atividade catalitica do leito nao impacta na redugao da conversao do MAPD (a) e também
o cendrio no qual a esta reducao da atividade catalitica do leito resulta em conversoes de

MAPD decrescentes ao longo do tempo (b).

Figura 3.9: Representagao esquemética do comportamento da conversao de MAPD ao longo do
processo de desativacao catalitica quando a conversao global é limitada por efeitos de transporte
(a) e quando nao hé esta limitagao (b).
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Fonte: Elaborado pelo proprio autor.

Esta abordagem foi necessaria porque nao é possivel desativar propositadamente o cata-

lisador industrial para tornar a cinética intrinseca a etapa limitante da macro-cinética,

Industrialmente, esta desativagao parcial ocorre naturalmente com a formagao e deposicao
de oligbmeros (resultado da reagao entre compostos olefinicos) que obstruem o acesso aos
sitios cataliticos. Se a taxa global de reacao guardar relacao com a concentracao de sitios
ativos, fica evidenciado que taxa global de reacao é controlada pela cinética de reacao e
portanto os efeitos de transporte de massa nao limitam a taxa global de reacao
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Além disso, uma vez que sao utilizados dados operacionais de um reator industrial, o
pesquisador nao estd livre para alterar os valores das varidveis operacionais manipuladas
ou controladas da planta industrial em qualquer faixa, conforme julgar necessario para os
objetivos da investigacao. Além do compromisso com o plano de producao, ha restri¢oes
relacionadas com aspectos de seguranga, especificagao de produtos e otimizagao/restrigao

de outros sistemas industriais relacionados com esta planta industrial.

3.7 Determinacao da Solubilidade do Hidrogénio na Fase Liquida

Prever o teor de hidrogénio solubilizado na mistura liquida reacional é fundamental para
a representatividade da simulagao CFD do reator trickle bed de hidrogenacao de MAPD.

Embora o modelo de equilibrio termodinamico de Grayson-Streed seja o mais indicado
para representar este fenomeno (TORRES; De Hemptinne; MACHIN, 2013), os desvios
que ele apresenta pode comprometer sua aplicacao nesta investigagao. Portanto, em
funcao da importancia de se conhecer com exatidao o teor de hidrogénio nesta matriz
especifica (fase liquida reacional) e da dificuldade dos modelos termodinamicos para re-
presentar a concentracao de equilibrio do hidrogénio na fase liquida de hidrocarbonetos
leves, foram realizados ensaios experimentais para a determinacao de um modelo empirico
que descreva a absorcao de hidrogénio, no equilibrio, por uma mistura de hidrocarbonetos
com trés atomos de carbono (propano, propeno, MA e PD).

Estes ensaios foram realizados na pressao de 19,51 kgf /cm?g(2015kPa), pressdo de operagao
do reator investigado e que apresenta pouca variagao ao longo da campanha, e em tem-
peratura variando entre 26 e 46°C. O teor de hidrogénio dissolvido na fase liquida para
cada temperatura foi medido em triplicata através de cromatografia gasosa, com detector
TCD (Detector de Condutividade Térmica, do inglés Thermal Conductivity Detector).

Na Figura 3.10 esta ilustrado simplificadamente o sistema utilizado para obtengao dos
dados experimentais necessarios para a elaboracao do modelo empirico desenvolvido es-
pecificamente para os objetivos desta investigacao. O aparato experimental utilizado
consiste de equipamentos industriais que operam em regime continuo, associados ao rea-
tor de hidrogenagao seletiva de MAPD. As tubulagoes e equipamentos deste sistema sao

isolados termicamente.

Neste diagrama esquematico, PC significa um instrumento que monitora e controla a
pressao do sistema automaticamente, seja aliviando ou admitindo hidrogénio através do
acionamento de valvulas de controle, de modo a manté-la no valor estipulado pelo operador
(set point). TC ilustra um instrumento que mede e controla a temperatura de hidrocarbo-

netos leves admitido no vaso de equilibrio, através do acionamento de valvula de controle
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que restringe ou admite dgua de resfriamento para o trocador de calor. LC significa um
instrumento que mede e controla automaticamente o nivel do vaso de equilibrio por meio
do acionamento de uma valvula de controle que drena liquido deste vaso, a jusante da
qual é coletada a amostra em cilindro pressurizado para andlise de sua composi¢ao em

laboratério.

Figura 3.10: Esquema simplificado do processo utilizado para obtencao dos dados de solubilidade

de hidrogénio na mistura de hidrocarbonetos leves.
Alivio para

TC - Controlador Automatico de Temperatura sistema de gés

PC - Controlador Automatico de Pressdo combustiveis H:
LC - Controlador Automatico de Nivel

PC

2/ ] (e

TC

Fluido refrigerante

Fonte: Elaborado pelo préprio autor

Para garantir que o sistema encontrava-se em equilibrio de transferéncia de massa entre
as fases, somente foram considerados validos os dados de andlise obtidos apds se consta-
tar que os valores de pressao (em kgf/cm?) e temperatura absoluta (em K) do sistema
apresentavam variacao inferior a 0,1 % durante, no minimo, duas horas (periodo no qual
foram coletadas informacgoes do sistema a cada 30 minutos). Além disso, as medigoes
de fracao massica de hidrogénio na fase liquida, medida através de cromatografia gasosa,
foram feitas diversas vezes para cada temperatura de equilibrio e somente foram conside-
rados validos os valores médios de trés medigoes consecutivas com variacao maxima entre

os valores inferior a 1,0 %.

Este modelo empirico determina a concentracao de saturacao de hidrogénio a diferentes
temperaturas (mas sempre & mesma pressao: 19,51 kgf /cm?g(2015kPa)) em uma mistura
de hidrocarbonetos cuja composicao € tipica do efluente do reator de hidrogenacao seletiva
de MAPD em fase liquida. Para cada temperatura, foram coletadas trés amostras de 500
ml em recipientes apropriados (cilindro metélico com engate rapido) e analisado o teor
de de hidrogénio em laboratério através de cromatografia gasosa. Esta amostragem foi
realizada conectando um dos lados do cilindro ao processo através de um engate rapido e
o outro lado deste cilindro conectado, também via mangote e engate rapido, a um ponto

do processo que esta a baixa pressao.
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3.8 Modelos de Taxa de Reacao e de Desativacao Adotados

Baseado em informagoes da literatura, um modelo fenomenoldgico tipo LHHW foi utili-

zado para descrever as taxas das reagoes, como representado nas Equagoes (2.18), (2.19)
e (2.20).

Porém, a taxa de reacao observada é funcao da atividade do catalisador, que varia devido
ao aciumulo de oligobmeros formados pelas reagoes laterais (indesejaveis) e que dificultam
o acesso dos reagentes aos sitios cataliticos. Portanto, a atividade do catalisador varia
em funcao das condigoes de operagao, resultando em variacao da atividade do catalisador
ao longo do tempo de operacao do leito e da posigdo no interior deste leito (ARGYLE;
BARTHOLOMEW, 2015). Além disso, a eventual presenga de inibidores de atividade
catalitica (por exemplo, metais pesados, metais alcalinos, compostos de enxofre etc) pode
impactar na taxa de reducao da atividade do catalisador. Isto influencia no perfil de con-
centragoes dos reagentes e produtos ao longo do leito e também no perfil de temperatura
do leito.

Para representar este perfil de atividade (Act), que pode ser associado com a fragao da
atividade plena do catalisador, e sua evolucao durante a campanha do leito catalitico, foi
proposto por esta investigacao um modelo empirico, cujos parametros, assim como os do
modelo de taxa de reacao, foram regredidos através da utilizacao de dados experimentais.
Este modelo esta representado na Equacao (3.3), na qual P1, P2 e P3 sdo parametros
ajustaveis, h é a altura (em metros) em relacao a base inferior do leito catalitico e t é o

tempo (em dias) de campanha deste leito.

Act = (1.0/(1.0 + EXP(P1 x h x (t7*))/ P2)) (3.3)

Este modelo considera que a atividade catalitica ao longo de uma dada se¢ao transversal
do leito catalitico é isotropica, ou seja, nao apresenta variagao radial da atividade catalitica
do leito. O comportamento deste modelo foi idealizado de modo a descrever a evolucao do
perfil axial da atividade catalitica do leito ao longo da campanha, denotado indiretamente
pelo perfil térmico observado no reator industrial.

A titulo de ilustracao, é apresentado na Figura 3.11 o comportamento desta fungao, para
diversos tempos de operacao do leito. Neste exemplo, foram utilizados parameros para
esta equagao (P1, P2 e P3) que foram regredidos através do uso de dados experimentais
e que sao caracteristicos de uma determinada reagao e das suas condi¢oes de operacao do

reator.
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Figura 3.11: Exemplo ilustrativo do comportamento da distribuicao do fator de atividade em
fungao do tempo de campanha (em dias) ao longo do leito.
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Distancia em relagdo a base inferior do leito catalitico (m)

Este modelo descritivo da evolucao do perfil axial de atividade do leito catalitico apresenta
uma frente de perda de atividade que se desloca ao longo da campanha, aproximando-se
da parte final do leito. Este comportamento é coerente com o perfil térmico do leito nos
diferentes momentos da campanha.

O referido modelo preditivo da atividade catalitica do leito (Act) foi acoplado aos modelos
cinéticos e teve seus parametros regredidos conjuntamente com os parametros dos modelos

cinéticos.

3.9 Simulacao CFD

Foi utilizada uma metodologia adaptada da literatura para a aplicacao da técnica de
fluidodinamica computacional (RANADE, 2002). Este método, ajustado para esta in-
vestigacao, estd simplificadamente representado na Figura 3.12 e representa um guia no
desenvolvimento deste trabalho de pesquisa no que diz respeito a utilizagao da ferramenta
CFD.
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O detalhamento desta metodologia para o presente trabalho, assim como as opgoes de
configuracao do software adotadas na simulagao CFD estao apresentadas nos tépicos
seguintes.

Este procedimento basico, aplicavel a qualquer simulacao CFD, é constituido por trés
etapas: Pré-processamento, Processamento e Pds-processamento.

No pré-processamento sao tomadas as decisoes com relacao ao que se pretende com
a simulacao, definir o dominio, tipo e grau de discretizacao deste dominio, elencar os
fenomenos que se quer ver representados e definir se a simulacao sera transiente ou es-
tacionaria. O processamento é uma etapa que estd relacionada aos métodos numéricos
empregados e ao equipamento disponivel para executar a simulagao, tendo um impacto
significativo no tempo de processamento. Obtidos os resultados, é necessario interpreta-
los, isto ocorre no pés-processamento, que compreende também a etapa de validagao dos
resultados obtidos via simulacao.

3.9.1 Geometria desenvolvida para o reator trickle bed

O sistema estudado apresenta um lay out como ilustrado na Figura 3.13. A mistura de
hidrocarbonetos em fase liquida com trés atomos de carbono é misturada com o hidrogénio
na tubulacao de alimentacao do reator e esta mistura bifasica é introduzida no reator pela

parte superior (1), que é a tinica entrada de massa e energia neste dominio.

Figura 3.13: Lay out do sistema reacional estudado, no qual (1) representa a alimentacgao do
reator, (2) simboliza a reagido do reator onde se encontra o leito catalitco e (3) é a saida do
reator

(2)

\\._ﬂ_

(3)
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Esta mistura bifésica é dispersada sobre o leito catalitico (2) apds passar pelo distribuidor
denominado prato chaminé (ver Figura 3.4). Adicionalmente, hd um eliminador de vértex
na saida, que consiste em uma placa perfurada, localizada pouco acima do bocal de saida
(3), na parte inferior do reator. A localizagao destes dispositivos no interior do reator
estd sinalizada na Figura 3.14.

Figura 3.14: Distribuidores de alimentagao (prato chaminé) e de saida do reator.

Desta forma, foi desenvolvida a geometria do reator de hidrogenacao seletiva de MAPD,
em consonancia com as dimensoes presentes na Figura 3.15, de modo que o dominio final,
utilizado nas simulagoes do reator, estd representada na Figura 3.16. O volume do dominio
6 5,423 m®. A 4rea total das superficies de entrada (soma das dreas dos orificios da base
do distribuidor chaminé) é 0,0716 m?. Com relacio a area da superficie de saida material
seu valor é 0,0464 m?.

Na Figura 3.15 sao apresentadas as principais dimensoes deste reator, incluindo a altura
do leito catalitico, diametro interno do reator, distancia do leito em relacao ao distribuidor
de alimentagao e a localizacao dos pocos onde sao inseridos os medidores de temperatura
do interior deste leito.

De modo a simplificar a geometria do dominio e otimizar o tempo de processamento nas
simulagoes, foi assumido que as vazoes de vapor e liquido totais para o reator sao divididas
igualmente pelas chaminés do distribuidor de alimentacao. Esta premissa foi sustentada
pela inspecao realizada no distribuidor chaminé, feita apds a abertura deste reator. Com
isto, foi constatado que o prato estava nivelado e que as chaminés estavam integras e

tinham a mesma altura.
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A geometria que representa este dominio (Figura 3.16) é composta por trés diferentes par-
tes, denominadas de bodies pelo software Ansys Fluent, designacao dada por este programa
a uma certa regiao do dominio a qual podem ser atribuidas determinadas propriedades
especificas (porosidade, taxa de reacao etc).

Figura 3.15: Principais dimensoes do reator industrial utilizado na investigacao e localizacao
dos pogos de termopares.

L-

P Distribuidor de alimentacdo

350 mim

150 mm
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&S00 mm
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600 mm

o -
=
1

200 mm ]
k
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b
Didmetrointerno: 1300 mm

Fonte: Elaborade pelo préprio autor

O body 1 corresponde ao espago entre a base do distribuidor chaminé e o topo do leito
catalitico. O body 2 equivale ao espaco ocupado pelo leito catalitico, e no qual serao
definidas as taxas de reacao para a fase liquida, e o body 3 representa o espaco compreen-
dido entre a base do leito catalitico e a saida do dominio. Estas divisoes sao necessarias
para que se possa, posteriormente, na etapa de configuracao da simulacao, atribuir as
propriedades de meio poroso e de taxa de reagao ao leito catalitico (body 2).
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Figura 3.16: Representacdao do dominio empregado nas simulacgoes do reator trickle bed, onde
body 1 e body 3 sao regioes do reator nas quais nao ha leito catalitico, enquanto body 3 indica
a regiao do dominio ocupada pelo leito catalitico (meio proso)

4 BODTL

BODY2

<

+BODY3

3.9.2 Equacoes governantes e condigcoes de contorno

O principio utilizado no método dos Volumes Finitos (MVF) é o da conservagao de uma
determinada grandeza fisica, expressa pelas equacoes governantes sobre um volume finito
qualquer, também denominado volume de controle ou célula da malha, como detalhado

na secao 2.9.

As equagdes governantes sdo baseadas nas equagoes de Navier-Stokes (Equagoes 2.21, 2.22
e 2.23) e sao aplicadas sobre um volume de controle, que se constitui em uma subdivisao
do dominio definido pela malha. Nos cédlculos realizados nesta investigagao sera utilizado
o sistema de coordenadas cartesianas com o eixo Y na vertical e com sentido contrario
ao da forca gravitacional. Na Figura 3.17 é representado esquematicamente um volume
finito do leito catalitico estudado. Os volumes finitos definidos pela malha aplicada a este
trabalho se constituem em tetraedros, uma vez que estes elementos se adaptam melhor
a geometrias complexas, comparativamente a outros poliedros. Nesta figura estd ainda
representado o sentido resultante da vazao massica em relacao ao sistema de coordenadas

empregado.

O escoamento multifasico foi calculado utilizando o método VOF (do inglés Volume Of
Fluid), incorporado ao Fluent. O método VOF é baseado no mapeamento da superficie
entre as fases e calcula o campo de velocidades e distribuigoes de fracao de volume liquido.
Nesta abordagem do escoamento multifasico, os campos de velocidades sao compartilhados
por ambas as fases. No modelo VOF, a equacao da continuidade pode ser expressa para
a fase ¢ pela Equacao 3.4.

95



Capitulo Trés 3.9. Simulacao CFD

8(”)/qupq)

ot + V-(Yagpgu) = ySmg + Z(mpq — Titgp) (3.4)

p=1

Nesta equagao, 1, representa a taxa de transferéncia de massa da fase ¢ para a fase p
e Mg, representa a taxa de transferéncia de massa da fase p para a fase ¢, por exemplo
devido a condensagao, vaporizagao ou absor¢ao de hidrogénio por mudanga no equilibrio
entre fases. A fracao volumétrica da fase ¢ é representada por «, e a sua densidade ¢
simbolizada por p,. A velocidade compartilhada pelas fases é indicada por . O termo
Sm, representa uma vazao massica acrescida ou retirada de uma dada fase (além da taxa
de transferéncia de massa ja definida). A porosidade do meio poroso (leito catalitico) é
representada nesta equagao pelo parametro v e é definido como a razao entre o volume

do leito ocupado pelo fluido e o volume total leito catalitico.

Figura 3.17: Representagao de um volume de controle genérico em relagao aos eixos de coorde-
nadas cartesianas, com o sentido resultante do fluxo maéssico pelas suas fronteiras e a localizacao
do centréide (P).

Entradas

No caso em particular desta investigagao, as fases fluidas sao as liquida (1) e gasosa (g) e
a unica forma de variar a massa de uma dada fase é pela taxa de transferéncia de massa

(). Desta forma, a Equagao 3.4 resulta nas Equagoes 3.5 e 3.6.

3(7alpl)

ot + V.- (yagpru) = ”Y(mgl - mlg) (3.5)
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A(y(1 - al)ﬁg)
ot

+ V- (v(1 = ar)pgu) = y(riuy — mg) (3.6)

Para o calculo da taxa de transferéncia de massa entre fases por condensacao ou vapo-
rizacao, calculou-se inicialmente a concentracao de um dado componente na fase vapor,
utilizando-se para isso uma equacgao empirica baseada na temperatura e concentracao do
componente na fase liquida. A diferenca entre a concentracao deste componente nas fa-
ses liquida e vapor é empregada para calcular uma taxa de transferéncia de massa deste
componente, de modo a aproximar as concentracoes deste componente nas fases liquida

e vapor.

Considerando o balang¢o por componentes e por fase, devemos considerar que no dominio
definido pelo leito catalitico ocorrem reacoes quimicas, alterando o balanco por compo-
nentes, mas somente na fase liquida. Neste caso, o termo S,, para um dado componente
sera calculado a partir da taxa de reacao. Assim, para um componente 7 a equacao da

continuidade é dada pelas equagoes

I(yaupiCyy)

ot + V. (yuCy pru) = VMg, — VMg, + Y prod; — VT cons; (3.7)

I(v(1 — a)pyCy,)
ot

+ V'(’V(l - al)Cgipgu) = ’legi - Vmgli (38)

Nestas equacgoes 3.7 € 3.8, Tprod, € Teons, T€Presentam respectivamente o aumento ou reducao
da quantidade do componente ¢ devido a ocorréncia de reacoes quimicas. A concentracao
méssica do componente 7 na fase f é representado nesta equagao por Cf,. Para uma
dada fase, conforme mostrado na Equacao 3.9, nao hd aumento da massa total devido as

reacoes quimicas.

n

Z(rprodi - rconsi) =0 (39)

i=1

As equagoes fenomenolégicas de taxa de reacao contidas na equagao acima para a hidro-
genagao seletiva de MAPD e propeno (2.18, 2.19 e 2.20), baseadas no modelo de LHHW,

deverao ter seus parametros regredidos e validados por esta investigacao.

A conservacao da quantidade de movimento, que é dependente da fracao volumétrica das

fases, esta descrita na Equacao 3.10.
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O(yargpqu)

m = —yo, 7 P+ V7, + yaupeg + Z Fij(uij —uji) + Ry (3.10)

p=1

Nesta equagao, o termo 7, representa o tensor tensao da fase p e é utilizado no célculo da
reducao da quantidade de movimento devido a resisténcia viscosa. A forca da gravidade
sobre esta fase é contabilizada através da expressao o,p,g e atua na dire¢ao contraria ao
eixo Y (vertical descendente). O tltimo termo da Equac@o 3.10 contabiliza a resultante
das forgas externas sobre o volume de controle, exceto a for¢a gravitacional, incluindo
a reducao da quantidade de movimento devido ao escoamento no meio poroso. O fluxo

massico trocado pelas fases ¢ e j ¢ indicado pelo termo Fj;.

H& ainda o termo referente a troca de quantidade de movimento devido a interacao de
uma fase com a outra (Ry,), resultando em transferéncia de quantidade de movimento
entre as fases sem que haja transferéncia de massa. Este termo é nulo, uma vez que
o Fluente calcula esta quantidade de movimento pela Equacao 3.11 e, pela abordagem
VOF, as fases compartilham o campo de velocidades. O parametro ¢, ¢ um coeficiente

de troca de quantidade de movimento entre as fases.

Rig = dig(w — ug) (3.11)

O meio poroso é interpretado pelo Ansys Fluent como um redutor da quantidade de mo-
vimento do escoamento por este meio. Considerando que o meio poroso é isotrépico, a
expressao que traduz a queda da quantidade de movimento nas coordenadas X, Y e Z é
dado pelas equacgoes 3.12, 3.13 e 3.14 respectivamente. Nestas equacoes, k é a permeabili-
dade do meio e K pode ser interpretado como um gradiente de pressao dinamico. Tanto a
permeabilidade do leito quanto o seu gradiente de pressao dinamico podem ser estimados
a partir de dados experimentais que foram conduzidos em laboratério, explanado na segao

3.3.2.

S, = %u - Klg|u|ux (3.12)
Sy = %uy - Klg\u|uy (3.13)
S, = %uz — Kl§|u|uz (3.14)
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Assim sendo, a expressao que descreve a conservacao da quantidade de movimento pode
ser escrito na forma da Equacao 3.15.

O(yagpy)u . . .
% = —y0y P+ 77 + y0gpeg + v (ugug — mgiug )+ (3.15)
(g = KiEJul)

O tensor tensao presente na Equacao 3.15 é calculado pela Equacgao 3.16, na qual I
representa o vetor unitario e os parametros p, e A\, denotam respectivamente a viscosidade

de cisalhamento e a viscosidade do meio (bulk) da fase g.

N 2 A
Tp = Qqbp(VUg + quT) + oy (A — guq) V ugl (3.16)

O modelo de turbuléncia adotado foi o k — &, com parametros realizable, incorporado ao
pacote do Fluent. O modelo k& — ¢ realizable contém uma formulagao alternativa para a
viscosidade turbulenta. Uma equacao de transporte modificada para a taxa de dissipacao
(¢) foi obtida a partir de uma equagado exata para flutuacdo média da vorticidade ao
quadrado. O termo realizable significa que o modelo satisfaz certas restrigoes matematicas

a cerca das tensoes de Reynolds, consistentes com a fisica de escoamentos turbulentos
(ANSYS, 2014).

As equagoes 3.17 e 3.18 representam o modelo de transporte para a fase ¢ em fungao dos
parametros k e €. Nestas equagoes, G representa a geragao de energia cinética de tur-
buléncia devido ao gradiente de velocidade média. G, é a geracao de energia cinética de
turbuléncia devido a forca de buoyancy (impulso para cima devido a uma forga ascendente
exercida por um fluido que se opde ao peso de um objecto imerso). Y), representa a con-
tribuicao devido a flutuagao da dilatacao na turbuléncia para a taxa global de dissipagao

de energia. Sy e S. sao fontes de dissipacao de energia definidas pelo usuario.

Os parametros ajustaveis destas equagoes, que nao sao calculados a partir de propriedades
fisicas sao C., Cy, 0k € 0., cujos valores adotados nesta investigagao estao apresentados
na Tabela 3.4. Estes sao os valores padroes para estes parametros sugeridos pelo software
Ansys Fluent (ANSYS, 2014) por se mostrarem capazes de garantir um desempenho
adequado deste modelo de turbuléncia.

pe\ Ok
e+ —)5—]
Ovpk Opk 0
875 aqu 81'(]
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pe O
M+ —=)5-]
Oype  Oypeug 0.’ Oz, g2
ot " om, oz, TS ST (38)
’yClé‘%O&&‘Gb + ’YS&‘

Onde, G, Gy e Y), sao definidas pelas equagoes 3.19, 3.20 e 3.21, nas quais St representa
o modulo da média do tensor tensao, a ¢ a velocidade do som no meio, g; ¢ a componente
do vetor aceleragao gravitacional na direcao 7, Pr; é o nimero de Prandtl turbulento e

terr € a viscosidade efetiva, soma da viscosidade laminar com a viscosidade turbulenta.

Gk = ,ueff(QStijStﬁ) (319)

gi\, Op\ pesr, OT
_ (G 2
G (p )(8T P Pr, " Ox; (3:20)
k
Yu = Qp&‘? (3.21)

Tabela 3.4: Valores adotados para os parametros ajustaveis do modelo de turbuléncia k — ¢
realizable.

Parametro Valor
Cie 1,44
Cs 1,90
ok 1,00
O 1,20

Fonte: Ansys Theory Guide, 2014.

A conservacao da energia no volume de controle para a fase g é dado pela Equacao 3.22,
na qual h representa a entalpia do fluxo material que sai ou entra nesta fase. O termo S,
contabiliza uma geracao de energia, como a que ocorre devido a reagoes quimicas dentro
deste volume de controle. No caso especifico deste estudo, as reagoes de hidrogenacao de
MA, PD e propeno sao exotérmicas, resultando na conversao da energia quimica arma-
zenada nas ligagoes quimicas em entalpia dos fluidos. A diferenca de entalpia padrao de
formacao de reagentes e produtos fornecem o calor de reacao, de forma que esta energia é
proporcional ao avanco da reacao. Esta equacao assume ainda que o reator é adiabatico
e que o catalisador (meio poroso) estd em equilibrio térmico com o fluido, de modo que
nao ha transferéncia de energia entre o volume de controle e a particula de catalisador ou

com a parede do reator.
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oP,

O(yaypsh .
—< iPsha) + V- (vagpehqug) = % +YTp 1 Vg + 75¢+

ot
(3.22)

Y Z(mqphqp — Mpglipg)

p=1

Os valores das capacidades calorificas das diversas substancias presentes (Cp;) e sua
relacao com a temperatura sao alimentadas ao programa através de uma equagao empirica
linear. As propriedades da mistura, a exemplo da densidade e capacidade calorifica, sao
calculadas pelo Fluent através da média destas propriedades das substancias puras pon-

derada pelo volume.

A fim de tornar o sistema de equacoes soluvel, condicées de contorno, compativeis com o
fenomeno fisico devem ser empregadas. A primeira delas se refere ao fluxo material nas
fronteiras do dominio. Esta sendo assumido que as paredes do reator sao impermeaveis
ao fluxo material, portanto as componentes X ou Z da velocidade na parede serao nulas.
As vazbes maéssicas somente ocorrem através da entrada, localizada na parte superior
e no sentido descendente (contrério ao do eixo Y), e na saida do reator, localizado na
parte inferior e também no sentido contrario ao do eixo Y. Além disso, a condicao de

cisalhamento na parede é de velocidade nula, ou nao deslizamento (no slip condition).

Sao especificadas a composicao de cada fase, a temperatura de equilibrio entre as fases
e a vazao de cada fase na alimentagao (entrada) do reator. As componentes X e Z da

velocidade na alimentacao sao nulas, somente apresentando a componente Y.

Esté sendo especificada a pressao na saida do reator. Isto é coerente com as caracteristicas
do processo, uma vez que a pressao do reator é controlada através do alivio ou pressu-

rizacao com hidrogénio no vaso de saturagao, localizado apés a saida do reator.

Uma vez que foi assumido ser o isolamento térmico do reator estudado perfeito, o reator
foi modelado como sendo adiabatico, assim, o fluxo de energia pelas paredes do reator é
nulo. Adicionalmente, foi definido que a altura da rugosidade da parede também ¢é nula,
isto se justifica pelo fato de a rugosidade tipica destes agos industriais (0,02 mm) serem
menores do que o tamanho das células da malha, além disso, a rugosidade relativa (altura
da rugosidade dividida pelo diametro do leito) é pequena o suficiente para tornar o efeito

desta rugosidade sobre o campo de velocidades do leito pouco significativo.

A fase gasosa foi assumida ser compressivel, cuja densidade é calculada a partir da equagao

de estado. A solugao nao é dependente do tempo (estado estacionario).
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3.9.3 Caracteristicas da malha

De modo a garantir a estabilidade do algoritmo empregado na resolugao das equagoes
diferenciais aplicadas aos volumes de controle e visando a precisao da solucao, diferentes
solvers tém diferentes requerimentos de qualidade para a malha. Além disso, nao ha um
consenso na literatura sobre valores objetivos para cada um deste parametros (BLAZEK,
2001; HIRSCH, 2007; ZIKANOV, 2010). A qualidade da malha gerada neste estudo foi
avaliada através de uma combinacao de diversos parametros que juntos definem quao
apropriada é a malha para a aplicacao do método numérico. Os principais critérios de
qualidade da malha adotados neste trabalho e seus valores de referéncia estao apresentados
na Tabela 2.2.

Além dos parametros apresentados nesta Tabela 2.2, foi também avaliada a adequacgao do
parametro Y, definido como uma distancia nao-dimensional e relacionado a adequacao
da malha nas proximidades de uma parede, no que concerne a representatividade do
comportamento de um escoamento turbulento na camada limite. E importante na mode-
lagem da turbuléncia a determinacao do tamanho adequado das células perto de paredes
do dominio, uma vez que os modelos de turbuléncia (inclusive o modelo k — ¢, utilizado
neste trabalho) foi desenvolvido para ser aplicado nas regides afastadas das paredes do
dominio. Por exemplo, um fluxo mais rapido perto da parede ird produzir valores mais
elevados de YT, entao o tamanho das células da malha perto da parede deve ser reduzido.
O valor de Y pode ser obtido pela aplicacao da Equacao 3.23, na qual u representa a
velocidade intersticial na proximidade da parede para a qual se deseja calcular o Y' e

AY é a distancia da primeira camada de célula em relacao a parede.

v — upAY

(3.23)
Hef f

Este conceito esta esquematicamente representado na Figura 3.18, evidenciando a distancia

da primeira camada de células da malha em relacao a parede como funcao do parametro
Y+t e do perfil de velocidades (u).

O valor deste parametro para uma dada simulagao CFD, ao contrario dos demais parametros
citados, nao depende somente da configuracao da malha, mas também das caracteristicas
do escoamento obtido pelo modelo de turbuléncia aplicado. Os valores recomendados pela
literatura (ANSYS, 2014; BAKER, 2011) para este parametro estao entre 5 e 30 , porém,
a adequacao do valor obtido deve ser analisado criticamente em funcao das caracteristicas
do sistema em particular. Em tltima andlise, o refinamento da malha deve ser tal que

nao afete os resultados da simulacao.
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Figura 3.18: Representagao esquemética bidimensional de uma malha nas proximidades de uma
parede e do perfil de escoamento nesta regiao.

A

U (velocidade)

>

A independéncia da solucao em relacao ao tamanho da malha foi averiguada através da
variacao da densidade da malha e verificacao da repetibilidade da solucao, tomando-se

como aceita uma variagdo da solugao de até 1% com um aumento de 50% na densidade
de malha (FELL, 2009).

A malha desenvolvida é composta por tetraedros contiguos, compartilhando faces e ares-
tas, dividindo de forma continua todo o dominio. As malhas foram do tipo nao-estruturada.
Apesar de demandar mais recursos computacionais comparativamente a malha estrutu-
rada, ela é adequada para geometrias complexas, resultando geralmente em melhor ade-
quacao aos critérios de qualidade listados na Tabela 2.2. Além disso, a construcao da
malha nao-estruturada ¢ mais facilmente automatizada, exigindo menos interferéncia ma-

nual.

Em funcao do valor do niimero de Reynolds relativamente baixo praticado neste sistema
e do valor alto da razao “volume/drea de parede”do vaso do reator, nao foi utilizado

refinamento da malha nas regioes proximas as paredes.

3.9.4 Opcoes selecionadas de configuracao para a simulacao CFD

Os modelos cinéticos a serem utilizados e nos quais estao os parametros a serem regredidos
foi configurado no software comercial a ser utilizado, o Ansys Fluent 15.0. A introdugao
destes modelos no Ansys Fluent, assim como modelos de transferéncia de massa entre
fases, se deu através de UDF “s (do inglés User Defined Function). UDF é uma rotina
em linguagem de programagao C e que chama macros (fungoes pré-definidas) do Fluent,
podendo ser compilada ou ainda interpretada pelo préprio Fluent. Este é um recurso ttil
para incorporar modelos de reagao customizados e modelos de transferéncia de massa a
simulacio CFD (OZKAN et al., 2016).
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Foram utilizadas UDF “s acopladas as simulagoes CFD nesta investigagao com o objetivo
de descrever, em cada elemento de volume da malha, trés fenomenos que ocorrem no
interior do leito catalitico, a saber:

e Vaporizacao dos compostos presentes na fase liquida devido ao aumento da tempe-

ratura do leito, conforme avanca a reagao de hidrogenacao;
e Absorcao de hidrogénio pela fase liquida;

e Taxas de reagao de hidrogenagao de MA, PD e propeno.

Neste estudo, visando maximizar a velocidade de processamento, as UDF s utilizadas
foram compiladas (portanto nao foram interpretadas) empregando-se o software Microsoft
Visual Studio 2012. A listagem com o cédigo em linguagem C destas UDF “s esta presente
no Apéndice A.

A UDF utilizada para o calculo das taxas de reacao converte a fracao massica de cada
componente (forma como é informada a simulacao CFD a composi¢ao da carga do reator)
em concentracao molar (kgmol /m?), forma de concentragao utilizada nas equagoes de taxa
de reacao.

As taxas de reacao para a hidrogenacao de propeno, MA e PD foram descritas usando o
mecanismo de reagao derivado do modelo de LHHW (Langmuir - Hinshelwood - Hougen
- Watson), aplicdvel para este sistema reacional (SAMIMI et al., 2015; WU; LI, 2011).
Estas equagbes ((2.18), (2.19) e (2.20)) tém suas dedugdes apresentadas em Froment e
Bischoff (1990).

O MVF, abordagem utilizada neste trabalho, é baseado na aplicagao das equacao da
conservacao de massa, energia e quantidade de movimento a um determinado volume
pertencente ao dominio. Assim, o dominio da simulacao foi dividido em volumes de
controle contiguos (células), que podem ser irregulares no tamanho e forma. A equagao
da conservacao é aplicada a cada um destes volumes de controle. Como ilustrado na
Figura 3.19, o né computacional localiza-se no centréide (P) de cada volume de controle,
no qual sao calculados os valores das variaveis, sendo que os valores destas variaveis nas
faces do volume de controle sao calculados por interpolacao dos valores nodais de volumes

de controle vizinhos.

As integrais de volume e de superficie foram aproximados usando férmulas de quadratura
polinomiais configuradas no Ansys Fluent. Disto resultou uma equacao algébrica para
cada volume de controle, na qual aparecem os valores das varidveis de interesse no noé

deste volume de controle e nos nds dos volumes de controle vizinhos.
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Figura 3.19: Volume de controle com a localizagao de seu centréide (P) e interface com volumes
de controle vizinhos.

AY

AZ

Este método pode ser empregado em qualquer tipo de malha, por isso pode ser aplicado
a geometrias complexas. A malha define apenas as fronteiras do volume de controle e nao
necessita estar relacionada com um sistema de coordenadas. A abordagem empregada pelo
MVF é provavelmente a mais intuitiva, pois o método em intrinsecamente conservativo
e todos os termos que precisam ser aproximados tém significado fisico, por esta razao é
popular entre engenheiros. Além disso, por suas caracteristicas € um método relativamente

facil de ser programado.
Neste trabalho foi utilizada a férmula de quadratura do tipo upwind, que consiste no
ajuste das equagbes governantes a um polinomio de primeira ordem (equagao linerar) ou

de ordens superiores (equagao do segundo ou terceiro graus).

Esquemas de primeira ordem para discretizagao das equagoes de conservacgao, por exemplo

[N

o upwind, apresentam, em geral, forte difusao numeérica, propagando desvios. Por isto
recomendado o uso de representacoes de mais alta ordem. Uma alternativa para isto é
o método upwind de segunda ordem. Neste método, uma precisao de ordem superior é
alcancada na determinacao das grandezas nas faces dos volumes de controle através de
uma expansao em série de Taylor da solugao das equagoes de conservagao sobre o centroide
da célula. Por esta razao, foi adotado este esquema no presente trabalho. Assim, sendo
upwind de segunda ordem selecionado, o valor de face da grandeza 6 ¢ calculado usando

a Equacao 3.24.

0 =0+ 0.7 (3.24)
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Onde 6 e 76 é o valor da grandeza no centro da célula e seu gradiente na célula a montante,
e 7 é o vetor de deslocamento do centrdide da célula a montante até o centrdide da face da
célula. Esta formulacao requer a determinacao do gradiente 578 em cada célula, o que é
feito através da Equacao 3.25, na qual V' representa o volume da célula, Ny é o nimero de
faces desta célula e A é o vetor ortogonal a face f, partindo do centro desta face, conforme
preconizado pelo teorema de Green-Gauss. O 6, ¢ ¢ definido como sendo a média do valor

da grandeza 6 associados aos centréides de duas células que compartilham uma face f.

Ny
A
v = v;efA (3.25)

A determinagdo do valor de 6, neste trabalho seguiu o método Green-Gauss Node-Based,
sendo calculado pela média aritmética dos valores nodais na face, como indicado na
Equacdo 3.26, na qual 6, é o valor nodal da grandeza 6.

- 1

A geometria do dominio e a geracao da malha foram feitas utilizando-se o software Ansys
ICEM. Os arquivos com o dominio discretizado e as condigdes de contorno definidas
foram exportados para o software Ansys Fluent (na forma de um arquivo mesh), onde
foi realizada a simulacao CFD. As simulagoes no Ansys Fluent foram realizadas no modo
dupla precisao, visando minimizar a propagacao de desvios decorrentes de limitagoes dos

métodos numéricos empregados.

Devido a sua robustez e aplicacao em uma larga escala de escoamentos, comprovadamente
fornecendo os melhores resultados para leitos porosos e com baixos valores de ntmero
de Reynolds (LOPES; QUINTA-FERREIRA, 2009b), no presente estudo foi utilizado o
modelo de turbuléncia k-¢, apresentado na secao 3.9.2.

A abordagem adotada para simular o leito catalitico (explanada na se¢ao 2.8) é um dos
pontos chave deste estudo e para isso foi utilizado o método de Darcy, largamente em-
pregado para solugao deste tipo de problema (KAMYABI, 2014), descrito pela Equagao
(2.24). Isto se justifica pela elevada razao entre o diametro do leito e o diametro da
particula (N), que é superior a 400. Uma modelagem a nivel da particula do catalisador,
na qual a malha contorna a superficie da particula, exigiria um recurso computacional ab-

surdamente alto. Somente leitos com, no méximo, poucas centenas de particulas puderam
ser modelados desta forma (BAI et al., 2009; DIXON; NIJEMEISLAND, 2001).
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Em geral, a simulacao CFD a nivel de particula do catalisador é utilizada para se investigar
a caracteristica do escoamento intersticial de forma localizada, em uma pequena regiao do
leito. O reator industrial que esta sendo estudado tem cerca de 150 milhoes de particulas
de catalisador dispostos aleatoriamente. Assim sendo, foi selecionada a opgao de meio
poroso para a regiao do dominio denominada body 2 e representada na Figura 3.16, na
qual se encontra o leito catalitico.

Visando maximizar a velocidade de processamento, foi utilizada a aplicagao Message
Passing Interface (MPI, disponibilizado pelo pacote do Ansys Fluent) para realizar o pro-
cessamento em paralelo pelos quatro cores disponiveis na CPU do desktop. Basicamente
esta aplicacao divide a demanda de processamento em pacotes que sao enviados para

serem executados em cada um dos cores do processador.

Os principais parametros de configuracao da simulacao CFD conduzida no Ansys Fluent
para representar o reator de hidrogenacao seletiva de MAPD em estudo estao apresentados
nas Tabelas 3.5 e 3.6.

Como informado na Tabela 3.5, fez-se a op¢ao pelo algoritmo de solucao das equagoes de
Navier-Stokes (Equagoes 2.21, 2.22 e 2.23) baseado na pressao (formulacao pressure based).
Esta opcao emprega um algoritmo que pertence a uma classe geral de métodos onde a
restrigao de conservacao de massa (continuidade) do campo de velocidades é conseguida
através da resolucao de uma equagao de pressao, ou corrigindo a pressao. A equagao da
pressao é derivada das equacoes de continuidade e quantidade de movimento, de forma
que o campo de velocidades, corrigido pela pressao, satisfaz a equacao da continuidade.
Uma vez que as equagcoes resultantes sao nao-lineares e acopladas, o processo de solugao

envolve iteragoes repetidas até se obter a convergéncia da solucao.

Por melhor se adequar ao problema estudado, foi também escolhida a opcao pela for-
mulacao absoluta da velocidade. Eventualmente, para sistemas que apresentam paredes
internas moveis (por exemplo, bombas centrifugas, compressores etc), pode ser interes-
sante formular as equacoes de conservacao com velocidades relativas a determinadas re-

feréncias moveis.

Uma vez que ocorre no sistema a transformacao da energia quimica, armazenada nas
ligacoes entre os atomos, e, em menor grau, transformacao de energia viscosa em energia
térmica, optou-se por habilitar o acoplamento da equacao de conservacao de energia as
equacoes de quantidade de movimento e continuidade. Desta maneira, é possivel pre-
ver o aumento da temperatura do leito, decorrente do avango das reacoes quimicas de

hidrogenacao.
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Capitulo Trés 3.9. Simulacao CFD

Por ter sido empregada com sucesso por diversos autores (DING; XIANG; LIU, 2016;
LOPES; QUINTA-FERREIRA, 2010; OZKAN et al., 2016; ZHANG et al., 2013) na
representacao de sistemas similares ao deste trabalho, onde ha interesse na taxa trans-
feréncia de massa, energia e quantidade de movimento através da fronteira entre as fases,
foi escolhida a abordagem VOF (Volume Of Fluid) para representar o escoamento mul-
tifasico, cujo principio consiste no mapeamento da superficie entre as fases e encontra-se
detalhado na secao 3.9.2, onde também estao apresentadas as equagoes e as constantes

empregadas para o modelo de turbuléncia utilizado (k — ).

A habilitagdo da opcao species transport/reactions resulta no balango por espécies. As-
sim, nao somente o balanco de massa global, mas também o balanco por espécies deve ser
atendido. Da mesma forma, as propriedades de cada fase deverao ser calculadas consi-
derando as propriedades de cada espécie e suas concentragoes nesta fase. Além disso, ao
selecionar a opgao reactions, o balanco por espécies e o balango de energia deve considerar

as reagoes quimicas que ocorrem no meio e as equacoes de taxa devem ser informadas.

A opcao volumetric para as reagoes é coerente com a assuncao de meio poroso. As outras
opgoes seriam wall surface ou particle surface, que seriam mais aderentes ao fenomeno
fisico, ja que de fato a reacao ocorre na superficie do catalisador. Porem, uma vez que
nao estao sendo simuladas as particulas de catalisador individualmente (que exigiria uma
capacidade computacional absurdamente alta), assume-se que a reagdo ocorre no seio
do leito catalitico, sendo a taxa de reacao definida em funcao do volume de controle
considerado. De fato, o mais 1til e usual é definir a atividade de um catalisador através

da quantidade de moles reagidos por unidade de massa, ou volume, do catalisador.

Uma vez assumido que a taxa de reacao é controlada pela cinética e nao pela turbuléncia
(conforme explanado na segao 3.6), a opgao laminar finite rate deve ser selecionada, este
termo utilizado pelo software indica que o calculo da taxa de reacao nao é influenciado

pela turbuléncia na proximidade do sitio cataliticamente ativo.

Com relagao a caracterizagdo do meio poroso, além da porosidade do meio () e do
material predominante das particulas (que nao é realmente importante para os célculos,
uma vez que a simulacdo é em estado estacionario), foi adotada a velocidade fisica (physical
velocity) para a formulagdo do meio poroso. A velocidade fisica (ou intersticial), ao
contrario da velocidade superficial, é a velocidade real do fluido nos intersticios entre as
particulas do catalisador e permite uma contabilizacao mais realista da fluidodinamica.

A relagao entre estas as velocidades fisica (u) e superficial (v) é dada pela Equagao 3.27.

V=" (3.27)
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Como informado na Tabela 3.5, para as fases 1 e 2, referentes a regiao onde esta o leito
catalitico (body 2), foi definida a condigao de meio poroso e informados os parametros de
resisténcias viscosa e inercial, baseados nos dados obtidos dos experimentos laboratori-
ais de permeabilidade. Adicionalmente, foi informado ao solver que somente devera ser

calculada a taxa de reagao para a fase liquida, coerente com o fenémeno fisico.

Com relagao a condicao de contorno de entrada, mass-flow-inlet ¢ um cédigo adotado pelo
Fluent que permite estabelecer uma determinada vazao, e correspondentes condigoes de

processo, que atravessam as secoes definidas como Entradas.

A opcao from meighboring cell significa que a direcao do fluxo reverso na secao de saida
serd determinada utilizando como referéncia a direcao do fluxo nas células adjacentes a
secao de saida. Isto pode ser 1til quando o fluxo de saida nao é normal a secao de saida,
como é o caso do problema estudado. Uma vez que nao ha a referéncia das células além
da secao de saida, ha a necessidade de uma correlacao para o calculo da turbuléncia nas
proximidades desta regiao, para tanto, foi utilizada a abordagem Intensity and viscosity

ratio, com o valor default de intensidade de turbuléncia de fluxo reverso (5 %).

Quanto as paredes, definiu-se o ago como material construtivo (com rugosidade zero).
Assim como ocorre com o material das particulas, considerando o sistema esta no estado
estacionario e que o reator é perfeitamente adiabatico, o material da parede do reator
e sua espessura nao influencia nos calculos. Uma vez que a rugosidade real do material
dividido pelo diametro do leito é um nimero suficiente pequeno, considerar a rugosidade
nula nao resultara em erros significativos. A condigao de cisalhamento no slip foi adotada,
de modo que a camada de fluido mais préxima a parede é considerada estacionaria. Além

disso, coerente com o fenomeno fisico, as paredes foram consideradas estaciondrias.

A tabela 3.6 apresenta o critério absoluto de convergeéncia foi o atingimento de um residual
de 107°, medida adotada pelo Ansys Fluent da convergéncia, constituida pela razao entre
o residuo de uma dada iteragao dividido pelo maior residuo das primeiras cinco iteragoes.
Porém, é importante lembrar que, além deste critério, a convergéncia foi testada através

de um numero de iteragoes adicionais e verificacao da variacao da solucao.

A opcao coupled, including volume fractions, indicada na Tabela 3.6, significa que as
equacoes que descrevem a pressao e a velocidade serao resolvidas conjuntamente com as
equagoes que descrevem fracao volumétrica de cada fase. A abordagem pseudo transiente
indicada nesta tabela refere-se, de fato, a um método de relaxamento para solucao do
conjunto das equacoes diferenciais acopladas, sendo que a op¢ao high order term relazation

refere-se a intensidade do fator de relaxacao adotado.
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O gradiente de uma determinada varidvel(6), simbolizado por v/0, é empregado na dis-
cretizacao dos termos de conveccao e difusao das equacoes de conservacao de fluxo. Como
indicado na Tabela 3.6, o método adotado para o calculo do gradiente foi o green-Gauss
Node-Based, detalhado nas Equagoes 3.25 e 3.26.

O método de discretizacao da pressao adotado foi o PRESTO! (Opc¢ao de escalonamento
de pressao, do inglés PRFEssure STaggering Option), esquema recomendado para todas
as simulagoes em que é utilizado o esquema multifasico VOF ou para escoamentos com

alta turbuléncia ou alta velocidade de rotagao e fluxos em dominios fortemente curvados

(ANSYS, 2014).

Com relacao as opcoes de calculos, sao destacados na Tabela 3.6 os valores de incremento
de tempo, fator de escala de tempo e método de comprimento de escala. Estes parametros
estao relacionados com os fatores de relaxacao para a solu¢ao do conjunto de equacoes
e com a forma como eles sao alterados ao longo das iteragoes. E importante observar
que o tempo a que estes parametros se refere nao e o tempo cronolégico real, uma vez
que a simulacao é conduzida em estado estacionario, mas o tempo computacional numa
abordagem pseudo transiente, de modo a prevenir a divergéncia dos calculos iterativos.
Quanto maior o fator de escala de tempo e menos conservativo for o método de com-
primento de escala, maior seré a velocidade de convergéncia, porém também maior serd
a possibilidade de divergeéncia. Com o incremento de tempo automaético, o software ird
analisar a tendéncia a convergéncia e ajustar o tempo para maximizar a velocidade de

convergéncia, com minima possibilidade de divergéncia.

As taxas de transferéncia de massa dos hidrocarbonetos (MA, PD, propano e propeno)
entre as fases no interior do leito catalitico (vaporiza¢ao de hidrocarbonetos devido ao
aumento da temperatura) foram determinadas por equagoes empiricas, desenvolvidas a
partir do modelo termodinamico de Soave-Redlich-Kwong (SRK) e largamente empre-
gado para representagao de hidrocarbonetos nao polares (RAMDHAREE; MUZENDA;
BELAID, 2013). Portanto, através do uso de UDF “s, foi definida pelo programa as taxas
de transferéncia de massa de hidrocarbonetos entre as fases via interpolagao de um mo-
delo empirico, obtido pelo ajuste de uma equagao nao fenomenoldgica aos dados obtidos
por simulacao (utilizando o modelo de SRK). Na medida em que a reagao avanga ao longo
do leito, a temperatura aumenta e determinados componentes sao consumidos, enquanto
outros sao gerados. Desta forma a taxa de transferéncia de propeno, propano, MA e PD
entre as fases é fundamental para a representacao dos fenomenos que ocorrem no interior

do reator, ja que influenciam na velocidade do escoamento e taxas de reacgao.

A abordagem a ser empregada para a predicao da taxa de transferéncia de hidrogénio entre
as fases, e executada através de uma UDF, foi explanada na segao 3.7 (Determina¢ao da
Solubilidade do Hidrogénio na Mistura Liquida Reacional).
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Capitulo Trés 3.9. Simulacao CFD

Para a contabilizacao da energia liberada pelas reagoes quimicas que ocorrem no reator
estudado, foram consideradas as entalpias molares padrao de formacao do MA (H$,,),
PD (Hpp), propano (Hp,) e propeno (H$p) discriminadas na Tabela 3.7. Naturalmente,
a entalpia padrao de formacao do hidrogénio, assim como de todas as substancias simples,

¢é nula.

A densidade, a viscosidade e a capacidade calorifica especifica de cada componente da
fase liquida foram estimadas pelo software utilizado na simulagao CFD através da in-
terpolacao da curva resultante do ajuste polinomial dos dados informados. Para tanto,
foram introduzidos no software Ansys Fluent diversos valores para os pares temperatu-
ra/propriedade de cada substancia obtidos da literatura (PERRY; GREEN; MALONEY,
1997). Isto esté pré-configurada no software, que oferece a opgao para se fornecer os pares
temperatura/propriedade (viscosidade, densidade, capacidade calorifica especifica etc) e
internamente ajusta o polinomio que foi utilizado na simulagao para predizer os valores
destas propriedades para cada componente em diferentes temperaturas e para a mistura

liquida, através de uma lei de mistura.

Tabela 3.7: Entalpias padrao de formacgao dos compostos envolvidos nas reacoes quimicas do
reator de hidrogenacao seletiva de MAPD.

Propriedade Valor

HS 4 1,849E+08 J/kgmol
HY P 1,905E4-08 J/kgmol
Hg -1,039E+4-08 J/kgmol
HY 2,000E407 J/kgmol

Fonte: (WU, 2011)

Desta forma, através da interpolacao do polinomio obtido com os valores da densidade,
viscosidade e capacidade calorifica de cada substancia na fase liquida, o software utilizado
para a simulagao CFD ird inferir, para cada célula da malha, os valores destas propriedades
para as diversas substancias presentes nesta fase e para a mistura reacional, através de uma
regra de mistura, que consistiu na ponderacao pela fracao volumétrica de cada substancia

presente.

De modo a minimizar o tempo de processamento computacional requerido, foi tomada
como concentracao de saida do reator a média, ponderada pela vazao massica, da concen-
tracao da molécula de interesse na segao transversal do reator localizada 50 mm abaixo do
leito catalitico. A mesma abordagem foi adotada para as demais propriedades da mistura
reacional. Este procedimento se justifica pelo fato de nao haver mais reagoes na regiao
abaixo do leito catalitico, de modo que nao mais ocorrem alteragoes das composicoes, das
temperatura ou da fracao vaporizada na regiao do dominio denominada aqui de body 3
(descrita na Figura 3.16).

113



Capitulo Trés 3.9. Simulacao CFD

Caso considerassemos como concentragao de saida aquela obtida na tubulacao efluente
do reator através da simulacdo CFD, onde ha uma turbuléncia relativamente grande
e a complexidade da geometria exige um refinamento maior da malha, certamente o
tempo de processamento requerido para estabilizar o valor de saida da simulacao seria
significativamente maior, sem que isso tivesse influéncia sobre os perfis de concentracao e

temperatura do leito catalitico.

3.9.5 Recursos computacionais utilizados

Uma vez que foi utilizado um software comercial para realizar as simulagoes CFD, esta

pesquisa fez uso da licenca do software Ansys Fluent.

As caracteristicas do reator investigado e os dados operacionais foram fornecidas pela
empresa onde o sistema industrial de purificacao de propeno grau polimero opera conti-
nuamente, equipado com os instrumentos de monitoramento das variaveis requeridas por

esta investigacao.

A modelagem CFD foi configurada de modo que o seu processamento pudesse ser exe-
cutado em um desktop cujas caracteristicas de hardware e sistema operacional estao
discriminadas na Tabela 3.8.

Tabela 3.8: Caracteristicas do desktop utilizado nas simulac¢oes CFD.

Fabricante/modelo do processador: Intel i7-3770S
Memoria Cache: 8 MB
Conjunto de instrugoes: 64-bit
Litografia: 22 nm

Numero de nucleos fisicos do processador: 4

Méxima frequéncia no modo turbo: 3,9 GHz
Memoéria RAM: 16 GB

Tipo de memoria: DDR3 1600 MHz
Ntdmero de canais de memoria: 2

Largura maxima da banda de meméria: 25,6 GB/s
Sistema operacional: MS Windows 8.1 pro 64 bits
Sistema de arrefecimento do processador: Ventilagao por exaustor.

Através desta plataforma CFD, com a discretizacao adotada para o dominio, empregando-
se as UDF s pré-compiladas necessarias para representar os fendmenos envolvidos e com as
configuracoes adotadas na simulacao CFD, foi possivel realizar, em média, 1600 iteracoes
por hora, processando com os quatro cores do processador em paralelo, com a temperatura
dos nicleos em 60°C.
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3.10 Testes de Sensibilidade das Simulagoes

Configurada a simulagao CFD, foram realizados testes da sua sensibilidade quanto a
diversos parametros, conforme descrito a seguir, objetivando garantir a independéncia
dos valores de saida da simulacao em relacao a estes fatores. Para isso, foram utilizados

dados tipicos do processo em estudo, representando uma simulagao padrao do sistema.

e Sensibilidade de malha

Discretizou-se o dominio em 2 milhoes de tetraedros e realizou-se a simulagao CFD
em condicoes tipicas de operacao deste reator. Quanto aos parametros dos modelos

cinéticos e de desativacao catalitica, utilizou-se para esta analise valores arbitrarios.

Em seguida, foi feita uma nova discretizacao do dominio com um nimero de tetrae-
dros correspondendo a 75 % da quantidade de tetraedros da simulagao anterior (1,5
milhdes de tetraedros). Realizada a simulagao nas mesmas condigdes de processo e
com os mesmos demais parametros de configuracao, comparou-se todos os resulta-
dos das duas simulagdes (perfil de temperatura e composicao de saida) e verificou-se
se alguma destas respostas apresentavam diferencas superiores a 1 % em relacao a
simulagao anterior. Nos casos positivo, foi realizada novamente a simulacao com
uma discretizagdo do dominio em um maior nimero de tetraedros (25 % maior do
que o maior nimero de tetraedros utilizados) e nas mesmas condicoes até se verificar
que os resultados estao invariantes com o numero de tetraedros, de acordo com o
critério adotado, com o numero de tetraedros nos quais foi subdividido o dominio.
Nos casos negativo, de forma analoga, foi realizada novamente a simulagao com uma
discretizagdo do dominio em um menor nimero de tetraedros (25 % menor do que
o menor nimero de tetraedros utilizados) e nas mesmas condigoes até se verificar
que os resultados comecam a variar, segundo o critério adotado, com o nimero de

tetraedros nos quais foi subdividido o dominio.

Para ilustrar o conceito empregado na metodologia, é apresentado esquematicamente
na Figura 3.20 um grafico com os resultados hipotéticos de um determinado valor de
saida da simulagao (teor de MAPD na saida) em relagdo ao nimero de tetraedros no
qual foi dividido dominio. Neste exemplo didatico, vemos que o valor de saida nao
sofre influéncia do refinamento da malha quando o niimero de tetraedros é superior a
1,3 milhoes. Portanto, no caso especifico deste exemplo, nao é recomendavel utilizar
uma malha com uma quantidade de tetraedros inferior a 1,3 milhoes.

e Sensibilidade quanto a discretizagcao do tempo

A simulagao nao foi transiente, a abordagem temporal adotada foi a pseudo transi-
ente. A solucao pseudo transiente se constitui, na verdade, em uma forma de rela-
xamento implicita para casos estacionarios. Ele permite aos usuarios obter solucoes

de forma mais rapida e mais robusta, especialmente para malhas altamente ani-
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sotrépicas (sujas propriedades podem ser diferentes a depender da dire¢ao x, y ou
z). Em geral, o tempo requerido para cada iteragdo é um pouco maior compara-
tivamente ao método transiente, porém o nimero de iteracoes necessarias para a

convergéncia ¢ muito menor.

Figura 3.20: Exemplo ilustrativo da andlise de sensibilidade da simulacao CFD em relacao ao

refinamento da malha.
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Fonte: Elaborado pelo prapric autor.

O principal inconveniente da abordagem transiente é o elevado requerimento de
recurso computacional, uma vez que para a maioria dos problemas a discretizacao
do tempo deve ser em torno de 1/1000 s para se ter uma precisdo adequada e
estabilidade da solucao. Uma forma preliminar de avaliar o intervalo de tempo
necessario é através do courant number, que consiste na razao entre o pseudo time
step (passo de tempo utilizado na simulagao) e o tempo necessario para o fluido
percorrer o comprimento de uma célula da malha (comprimento caracteristico do
tetraedro dividido pela velocidade média do fluido). Idealmente o courant number

deve ser menor que 1.

O fator de escala de tempo, que pode ser interpretado como um fator de relaxacao
ou ainda um corretor do pseudo time step, é um fator que pode ser ajustado de forma
a acelerar a convergéncia, porém um valor relativamente alto pode comprometer a

precisao e a estabilidade da solucao

De forma similar ao teste de sensibilidade da malha, o fator de escala de tempo foi
alterado na simulagao padrao até que se identifique o maior valor deste fator que nao
comprometa a estabilidade da solugao e torne os resultados da simulagao invariantes

dentro de um intervalo de 1 %.

e Sensibilidade em relagao ao niimero de iteragoes

Os principais critérios de convergéncia para as simulacoes sao o balanco material
global, que nao deverd ter uma diferenca superior a 0,1 % e os residuos da equacao
de continuidade, dos balancos materiais por componente e do balanco energético,
que nao deverdo ser superiores a 107
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Mesmo atendendo a estes critérios, é importante garantir a representatividade da
solucao obtida, isto é, certificar-se de que estes critérios continuem sendo atendidos
e os valores de saida da simulagao nao variem significativamente caso sejam feitas
iteracoes adicionais. Desta forma, para cada uma das simulacoes feitas, uma vez
atendidos os critérios de convergéncia do software, mais 1000 iteragoes foram reali-
zadas de modo a garantir a invariancia dos valores de saida da simulacao. Em caso
negativo, este procedimento foi repetido até que constate o atendimento aos critérios

de convergeéncia e invariancia da solucao.

Para ilustrar o conceito da metodologia empregada, é apresentado esquematicamente
na Figura 3.21 um grafico com os resultados de um determinado valor de saida
da simulacao (teor de MAPD na saida) em relacdo ao nimero de iteragoes, sendo
que todos os demais parametros da simulagao permaneceram inalterados (dados de
entrada, malha utilizada, abordagem temporal, fatores de relaxacao etc).

Figura 3.21: Exemplo ilustrativo da andlise de sensibilidade da simulacao CFD em relacao ao

numero de iteracoes.
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Fonte: Elaborado pelo préprio autor.

Neste exemplo ilustrativo, vemos que o valor de saida da simulagao (teor de MAPD
na saida do reator) ndo apresenta mais variagbes quando o numero de iteragoes
é maior ou igual a 2200. Portanto, neste caso especifico, nao se recomenda dar
a simulagao por encerrada antes de 2200 iteragoes, mesmo que os parametros de

convergencia do programa sinalize para atingimento da solucao final.

3.11 Algoritmo Empregado para Regressao de Parametros

Os modelos cinéticos e de desativacao catalitica tiveram seus parametros regredidos
através da utilizacao de dados operacionais, que atendam aos critérios estatisticos de es-
tabilidade do sistema. Esta regressao foi feita com o emprego do algoritmo de Marquardt-
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Levenberg, apropriado para regressao de parametros multiplos de equagoes nao lineares
(FROMENT; BISCHOFF, 1990). A matriz dos desvios do ajuste foi obtida através da
comparagao entre os valores medidos e preditos das varidveis de saida do reator (tempe-
raturas ao longo do leito, teor de propano na saida, diferencial de pressao do reator e teor
de MAPD na saida).

O método de Marquardt-Levenberg (MML) fornece uma solugdo numérica para o pro-
blema de minimizacao dos valores da matriz dos desvios de uma funcao objetiva, podendo
ser nao-linear, variando os valores de um conjunto de parametros da fungao. O MML os-
cila entre o Algoritmo de Gauss-Newton (AGN) e o método de gradiente descendente. O
MML é mais robusto que o AGN, significando que geralmente o método converge para
uma solucao, mesmo partindo de um valor inicial muito longe de um minimo global. Por
outro lado, para func¢oes bem comportadas, por exemplo funcoes polinomiais de baixa
ordem, e parametros iniciais razoaveis, o MML tem convergéncia mais lenta do que o
algoritmo de Gauss-Newton e exige mais recursos computacionais (DANNENHAUER,
2010).

Considerando o conjunto de dados (y;) e os parametros § da curva do modelo f(z;, 3),
é feita a otimizacao destes parametros de modo que a soma dos quadrados dos desvios

torne-se minima, como ilustra a Equacao (3.28).

S(8) = Z[yz- — f(x:, 8))? (3.28)

A semelhanca de outros métodos de minimizagao numérica, o MML é um processo itera-
tivo, representado pela Equagao (3.29). Para iniciar a minimizagao, é necessario fornecer
um valor inicial para o vetor dos parametros, 5. A cada iteracao, o vetor parametro (5 é
substituido pelo novo vetor estimado, f+ 0. Para determinar ¢, as fungoes f(z;, 54 0) sdo
aproximadas pelas suas linearizagoes f(x;, 6+6) =~ f(x;, B)+ J;d, onde o vetor incremento
A é a solugao para a Equagao 3.29 (DANNENHAUER, 2010).

(JTJ) + Cdiag(J"J)A = J'r (3.29)

Nesta equagao, r é o vetor dos residuos (y; — f(x;, 3)), C é o fator de amortecimento e
J é a matriz Jacobiana para um dado 3. O sobrescrito denota a matriz transposta. O
algoritmo tera convergido quando cada um dos elementos do vetor incremento tiver valor

absoluto inferior ao desvio maximo admissivel.
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As derivadas das fungoes em relagdo aos seus parametros ajustaveis (), que integram a
matriz Jacobiana, foram obtidas numericamente através de aproximacoes, isto é, através
de simulagao foi obtido o valor da funcao para um dado conjunto de parametros 5 e no-
vamente obtido o valor resultante desta simulagao com o mesmo conjunto de parametros,
com excecao do valor do parametro i, cujo valor original foi multiplicado por 1,01. As-
sim, a derivada da funcao em relacao a (37 foi obtida pela diferenca dos valores da fungao
dividida por 0,017:.

Na primeira iteragao, o valor do fator de amortecimento (C') utilizado foi 10 e, quando
os desvios de uma determinada iteracao apresentaram tendéncia de queda, este fator foi

dividido por 10, no caso contrario, o fator de amortecimento foi multiplicado por 10.

3.12 Validacao dos Modelos Cinético e de Desativacao

Uma vez regredidos os parametros dos modelos cinéticos e dos modelos de desativagao
catalitica selecionados, o préximo passo foi realizar a validacao deste modelo, confron-
tando os valores preditos com os valores medidos, utilizando para isso conjuntos de dados
operacionais nao empregados na etapa de regressao dos parametros destes modelos. Este
conjunto de dados foi utilizado exclusivamente para afericao do modelo, nao tendo sido
empregado para eventuais ajustes dos parametros ja regredidos para estes modelos. Os da-
dos operacionais para validacao dos modelos foram escolhidos de forma randomica dentre
o conjunto de dados disponiveis e de forma que cubra a “janela operacional” de interesse

(BERK, 2008).

Assim, foram utilizados dados operacionais de uma campanha do reator estudado, porém
uma campanha diferente daquela utilizada para a regressao dos parametros. De forma
andloga a metodologia utilizada para a regressao dos parametros, somente foram empre-
gados os dados operacionais nos quais tanto o teor de MA quanto o de PD na saida do
reator estivessem acima de 200 ppmV e as condi¢oes operacionais se apresentem estaveis

por, pelo menos, duas horas.

Os modelos cinéticos e de desativagao catalitica estao relacionados entre si e devem ser
usados conjuntamente para predizer o perfil de temperatura do leito e concentragao de
saida dos componentes envolvidos na reacao. Baseado nisso, as variaveis de saida que
foram utilizadas para avaliar o afastamento da modelagem em relagao ao sistema estudado
foram as temperaturas medidas ao longo do leito e na saida, bem como as concentragoes

de MA, PD e propano na saida do reator.

Para andlise quantitativa dos desvios na predicao de concentracao de determinado rea-

gente, foram utilizados os desvios padronizados percentuais, definidos aqui como sendo a
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diferenca entre os valores predito e medido na saida do reator, dividido pelo valor medido
na entrada do reator, multiplicados por 100. Desta forma, este desvio traduz o percentual
de determinado componente alimentado ao reator que nao reagiu (ou que reagiu além do
previsto) comparativamente ao modelo cinético, constituindo-se, portanto, na diferenga

entre as conversoes medida e predita de um determinado reagente.

Este conceito para o desvio padronizado percentual do reagente i (DN;) estd apresentado
na Equacao (3.30), na qual C'p; representa a concentragao predita do reagente i na saida
do reator, C'm; simboliza a concentracao medida do reagente i na saida do reator e Ce; é

a concentracao medida do reagente ¢ na entrada do reator.

DN,(%) = %—fwmo (3.30)

Com relacao ao perfil de temperatura, o desvio foi contabilizado através da diferenca
entre os valores predito e medido da temperatura num determinado ponto do reator.
Sempre foram usados valores de temperatura absoluta. Este conceito para o desvio de
temperatura para um determinado ponto n do leito catalitico (DT,,) esta representado
na Equacao (3.31), na qual T'p, representa a temperatura absoluta predita no ponto n e
Tm, é a temperatura absoluta medida no ponto n.

DT, =Tp, —Tm,, (3.31)

Para se determinar quao bem o modelo prediz o comportamento do reator foram realizados
testes estatisticos, em especial o 72 e a anédlise da variancia dos residuos padronizados.
Estas avaliagoes estatisticas foram realizadas utilizando-se o software Minitab 15. Nesta
etapa foram analisadas a normalidade dos residuos e também a capabilidade do modelo
de atender, dentro de um intervalo de confianca de 95 %, ao desvio maximo admissivel,

que é um requerimento do sistema.

A verificacao da aderéncia dos desvios a distribuicao normal, aliada a analise grafica dos
residuos padronizados, foi importante para identificar eventuais tendéncias dos desvios,
o que poderia indicar uma inadequagao do modelo (PINEIRO et al., 2008). Por isso,
representamos em graficos os valores medidos (eixo Y) e preditos (eixo X) dos valores de

saida.
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3.13 DMetodologia Aplicada para Quantificar os Ganhos com

Otimizacao

A metodologia aplicada para quantificar o potencial de captura financeira do sistema in-
vestigado tem como base a sensibilidade do ganho financeiro da operagao deste sistema em
relacao a quantidade de propeno hidrogenado e reprocessado. A quantidade de propeno
hidrogenado neste sistema é medido indiretamente através do aumento da concentragao
de propano na saida do reator em relacao a sua alimentacao.

Consideramos hipoteticamente dois cendrios cujas bases de calculo estao detalhadas a

seguir:

e No primeiro destes cendrios, o caso base, a vazao de alimentacao para o reator
¢é 78,0 t/h (vazao de reciclo mais carga fresca), com concentragdo de propano na
alimentacao de 4,3% madssico e concentracao de propano na saida de 4,88% massico.
Isto resulta em uma perda de propeno por hidrogenagao de 450 kg/h, o que significa
a perda de oportunidade de venda deste propeno que se encontrava na fase final de

especificacao.

e No segundo cenério hipotético (a titulo de exemplo), no qual o reator de hidro-
genacao de MAPD apresenta com maior seletividade, temos a mesma vazao de
alimentacao para este reator (78,0 t/h) e igual concentracao de propano na ali-
mentagao (4,3% maéssico). Porém agora a concentragdo de propano na saida é de
4,56% maéssico. Este caso resulta em uma perda de propeno por hidrogenacao de
200 kg/h.

A diferenga entre estes dois cendrios resulta no reprocessamento adicional de 250 kg/h de
propano no primeiro cenario. Ja no segundo cenério, esta quantidade permaneceria como
propeno (nao seria hidrogenado) e seria enviada, na forma de propeno, diretamente para

tanque de produto especificado para cliente.

O custo deste reprocessamento adicional de propano pelos fornos de pirdlise é composto
por diversos fatores, sendo os principais deles o custo da energia e a perda com o rendi-
mento da pirdlise do propano em produtos nobres. Utilizando valores tipicos atualmente
praticados, a titulo de ilustracao, foi considerado que o custo energético para reprocessa-
mento do propano é 0,285 Reais/kg e a receita liquida com a venda dos produtos oriundos
da pirdlise do propano é 3,02 Reais/kg, além disso foi assumido que a receita liquida com

a venda de propeno (excluindo impostos e custos logisticos) é de 3,96 Reais/kg.
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3.14 Estratégia Proposta para Otimizacao do Reator Indus-

trial

Uma vez que se trata de um reator operando industrialmente, como explicado na se¢ao
3.4, as variaveis passiveis de serem manipuladas pelo operador no reator em estudo sao
a pressao do reator, a razao de recirculacao da vazao de saida do reator e a vazao de
hidrogénio.

A definigdo da vazao de carga da planta industrial (e consequentemente do reator de
hidrogenacao de MAPD) é uma prerrogativa do plano de produgao, dependendo portanto
de fatores comerciais e de logistica, o controle da razao de recirculacao significa na pratica
o ajuste da vazao de recirculagao deste reator, visto que o operador nao tem autonomia
para alterar a vazao de carga da planta industrial, exceto por razoes de seguranca de

Pprocesso.

Especificamente no reator em estudo, limitacoes estruturais dos equipamentos deste sis-
tema industrial restringem o aumento da pressao. Por esta razao a pressao do reator oscila
normalmente entre 19,6 e 19,8 kgf /cm?g(2023 e 2043 kPa), variagao pouco significa-
tiva, embora seja considerada na simulacao CFD realizada. Desta forma, a influéncia da
variagao da pressao deste sistema na cinética da reagao de hidrogenagao de MAPD em

fase liquida nao foi investigada.

Além disso, a temperatura de carga do reator é definida por trocadores de calor que
utiliza fluido de resfriamento a temperatura ambiente, em grande excesso de vazao em
relacao ao fluido quente, de modo que a temperatura de carga oscila tipicamente entre 26
e 28°C. Portanto, as variaveis que o operador efetivamente pode controlar sao a vazao de

recirculagao e a vazao de hidrogénio para o reator.

Naturalmente, na etapa de projeto do reator trickle bed diversas outras variaveis sao
consideradas, tais como razao altura/diametro, volume do reator, sentido de escoamento

da fase gasosa etc.

Assim sendo, utilizando os modelos cinéticos desenvolvidos neste estudo, foi possivel obter
uma superficie de respostas para este sistema, aplicavel a uma dada condi¢ao de processo
para a carga fresca. FKEsta superficie de respostas, portanto, é aplicavel para esta de-
terminada condicao de carga fresca e grau de desativacao do leito catalitico e permitira
identificar a variagao da conversao e seletividade deste leito, uma vez alteradas as variaveis
manipuldveis do reator (vazao de recirculacdo e vazao de hidrogénio). Este exercicio visa
também ilustrar a aplicacao desta metodologia, que permite apresentar de maneira grafica
o sentido recomendado de alteracao das varidveis manipulaveis, a depender do objetivo
(conversao de MAPD ou seletividade).
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As varidveis alteradas foram a vazao de recirculagao e a vazao de hidrogénio. As demais
varidveis de entrada (vazao de carga fresca, teores de MAPD, propeno e propano na carga
fresca, pressao e temperatura de alimentagao) foram mantidas inalteradas. Estao apre-
sentados na Tabela 3.9 os valores das varidveis monitoradas, e que nao foram alteradas.
Estes valores foram mantidos inalterados em todas as simulagoes que produziram esta

superficie de respostas.

Tabela 3.9: Condigoes das varidveis de entrada que nao foram alteradas nas diversas simulac¢oes
realizadas para construcao da superficie de respostas do sistema.

Variavel Valor
Vazao de carga fresca (kg/h) 34820
Concentracao de MA (%Vol) 3,26
Concentragao de PD (%Vol) 2,29
Concentragao de propano (%Vol) 3,22
Pressdo (kgf/cm?g (kPa)) 19,65 (2028)
Temperatura (°C) 26,91

Em estatistica, superficie de resposta pressupoe um conjunto de ferramentas matematicas
uteis para a otimizacao de um processo em que temos a influéncia de varios fatores em
uma variavel resposta, ou seja, a superficie de resposta pode ser utilizada para determi-
nar condicoes 6timas de trabalho ou a sensibilidade da varidvel resposta (dependente) a
mudancas dos niveis das variaveis independentes de interesse. E comum a utilizagao de
técnicas de planejamento de experimentos para se determinar os valores das variaveis in-
dependentes dos pontos que comporao esta superficie, de modo a minimizar a quantidade
de experimentos necessarios e aumentar a representatividade desta superficie nas regices

de maior gradiente.

Neste trabalho, porém, as superficies de respostas se constituirao apenas em uma forma de
visualizacao do comportamento das variaveis de saida de interesse em funcao da variacao
da vazao de recirculagao e da vazao de hidrogénio, considerando uma janela tipica de
operacao para o sistema estudado. Esta superficie foi expressa através de um grafico de

contorno.

Os valores das varidveis manipuladas (ou independentes) utilizadas para realizar as si-
mulacoes, cujos resultados geraram a superficie de respostas estao disponibilizados na
Tabela 3.10. A escolha destes valores se deu de forma arbitraria e visou a cobertura rela-
tivamente uniforme da janela de operacao tipica para estas variaveis, referente ao reator
em estudo. A vazao de recirculagao variou entre 40.000 kg/h e 46.800 kg/h, ao passo que
a vazao de hidrogénio oscilou de 99,8 kg/h a 123,0 kg/h.

A simulacao CFD do reator de hidrogenacao seletiva de MAPD no reator trickle bed
estudado, utilizando os modelos cinéticos desenvolvidos e partindo-se da composicao de
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carga fresca, é um processo iterativo. Isto ocorre porque a composicao de carga do reator é
funcao da vazao de hidrogénio alimentado, composicao quimica da carga fresca e também
da composicao quimica da corrente de recirculagao, que é parte da vazao de saida do reator,
justamente o resultado que se pretende obter com a simulacao. Assim, esta simulacao
deve ser repetida tantas vezes quantas forem necessarias, até que o resultado obtido para
a composicao de saida do reator apresente uma diferenca em relacao a iteragao anterior

inferior ao erro maximo admissivel.

Tabela 3.10: Conjunto dos valores para a vazao de recirculacao e vazao de alimentagao de hi-
drogénio utilizados nas diversas simulacoes realizadas para construcao da superficie de respostas
do sistema.

Simulagao Vazao de recirculagao (kg/h) Vazao de hidrogénio (kg/h)

1 40000 123,0
2 42000 123,0
3 44200 123,0
4 46800 123,0
5 40000 115,6
6 42000 115,6
7 44200 115,6
8 46800 115,6
9 40000 107,0
10 42000 107,0
11 44200 107,0
12 46800 107,0
13 40000 99,8
14 42000 99,8
15 44200 99,8
16 46800 99,8

Esta esquematicamente representada na Figura 3.22 a metodologia empregada para iden-
tificar as condigoes estacionarias do reator. Esta metodologia foi aplicada para cada uma
das 16 simulagoes discriminadas na Tabela 3.10. Como critério para convergéncia da
solucao, estabeleceu-se que a diferenca entre as fracoes massicas de metil acetileno, pro-
padieno, propeno e do propano na saida do reator (fase liquida) e na vazao de recirculagao

deveria ser menor que 0,5%.

A intencao aqui nao foi definir uma superficie de respostas que permita prever o com-
portamento do sistema em quaisquer valores operacionalmente possiveis de vazao de re-
circulagao e vazao de hidrogénio, até porque isto exigiria explorar também a influéncia
das variaveis nao manipuldaveis. De modo a ilustrar a aplicacao desta metodologia, estas
simulagoes conduzidas para otimizacao do sistema, permitiram identificar o sentido de
atuacao das variaveis manipulaveis com foco na maximizacao da hidrogenacao de MAPD
(méxima conversao) e da seletividade do leito catalitico (minimizagao da hidrogenacao do
propeno), para uma dada condi¢do de processo da carga fresca e estagio da campanha do

leito catalitico.
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Figura 3.22: Algoritmo simplificado para simulagao do reator quando é informada a composi¢ao

da carga fresca.

Vazdo, pressdo,
temperatura e
composicdo quimica da
carga fresca
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recirculacao

Utilizar composicéo de Calculo da vazdo, Arbitrar

recirculagdo, igual ao pressdo, temperatura e [ composigdo da
resultado simulado composicdo quimica da recirculagdo na 12

para a saida do reator carga do reator. iteracdo

Realizar a
simulacdo CFD

Delta entre
composicdo de saida NG

e composicdo de recirculagdo
é aceitavel?

Solucado

convergida

Fonte: Elaborado pelo proprio autor

Sera ainda considerado para todas estas simulagoes o mesmo perfil radial e axial de ati-
vidade catalitica para o leito, uma vez que em todas as simulagoes para otimizagao deste
sistema foi assumido que o leito tem 125 dias de operacao, de modo que esta variavel nao
influenciou a anélise comparativa entre os resultados das simulagdes. Com este nimero
de dias de operacao, foi possivel definir o perfil de atividade catalitica do leito a partir do
modelo nao fenomenolégico desenvolvido para este fim e aplicavel estritamente para este
leito de catalisador.
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E importante salientar que as superficies de resposta resultantes destes exercicios de oti-
mizacao sao estritamente validas somente para o sistema em anadlise, para o tempo espe-
cificado de campanha do leito catalitico e para uma “janela operacional” relativamente

estreita, que engloba os valores tipicos da operacao industrial deste reator.
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Resultados e Discussao

4.1 Caracterizacao Experimental do Leito Catalitico

Visando a caracterizagdo do meio poroso (leito catalitico), foram planejados e realizados
experimentos laboratoriais. Para tanto, uma amostra do catalisador comercial virgem
(que nunca esteve em servigo), do mesmo modelo e do mesmo lote daquele presente no
reator industrial, foi utilizada.

Foram medidos os diametros de particulas de catalisador de um determinado conjunto,
formado por 25 particulas escolhidas aleatoriamente dentro da amostra de trabalho. Uti-
lizando o software Minitab 14, foram tratados os dados assim obtidos. Estes dados apre-
sentaram uma distribuicao normal de frequéncias (p-value: 0,216). O valor médio foi 3,13
mm e o desvio padrao obtido foi 0,44 mm. Nesta amostra, os diametros variaram de 2,48
mm a 3,83 mm. Na Figura 4.1 esta representada a distribuicao de probabilidades e o
intervalo de confianca de 95%.

Figura 4.1: Distribuicao de probabilidades do didmetro das particulas da amostra analisada.
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O fato de a distribuicao ser normal sugere que os diametros das particulas variam aleatori-
amente em torno de uma média e que h4 uma probabilidade de 95% de uma determinada
medida de didmetro de particula ter um afastamento do valor médio igual a duas vezes o
valor do desvio padrao, considerando uma quantidade suficientemente grande de eventos.

Os ensaios para medicao da permeabilidade do meio catalitico, conduzidos no aparato
ilustrado esquematicamente na Figura 3.3, resultaram nos dados apresentados na Tabela
4.1. A velocidade do fluido presente nesta tabela é uma velocidade hipotética, desconsi-
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derando a presenca do catalisador, ou seja, é a vazao volumétrica total de fluido dividida
pela drea da segao transversal do cilindro onde esta contido o leito catalitico, também de-
nominada velocidade superficial (v). Outra abordagem seria usar a velocidade intersticial
média (u), ou seja, a velocidade média pelos intersticios do meio poroso. A velocidade
intersticial é obtida dividindo-se a velocidade superficial pela porosidade do meio.

Tabela 4.1: Medidas experimentais dos ensaios para caracterizacao do meio poroso e resultados
dos céalculos de permeabilidade.

Variavel Ensaiol Ensaio2 Ensaio3 Ensaio4 Ensaiob Ensaio 6

Coluna d’dgua (m) 0,027 0,046 0,077 0,115 0,137 0,198
Vazio de dgua (m3/s) 3,23E-05 5,43E-05 8,62E-05 1,15E-04 1,28E-04 1,55E-04
Permeabilidade (mZ) 3,80E-09 3,76E-09 3,56E-09 3,19E-09 2,98E-09 2,50E-09
Permeabilidade (Darcy)  3754,2 3712,5 3518,0 31479 2940,5 2464,3

Ntmero de Reynolds 18,6 31,4 49,8 66,5 74,0 89,6
Velocidade

superficial (m/s) 4,65E-03 7,83E-03 1,24E-02 1,66E-02 1,85E-02 2,24E-02
Variacao de

pressao (N/m?) 264,67 450,93 754,81 1127,31  1342,97  1940,94

A relacao entre os valores da permeabilidade e velocidade superficial praticada esta ex-
pressa graficamente na Figura 4.2. Observa-se que para os valores de velocidades e Rey-
nolds praticados os resultados das medidas da permeabilidade nao permanecem constan-
tes, que é uma premissa para a validade da equacao de Darcy. Isto sinaliza que o valor
da permeabilidade do leito catalitico a ser empregado na simulacao CFD deve ser fungao

das velocidades praticadas.

Figura 4.2: Valores de permeabilidade do leito catalitico obtidos em laboratério em funcao da
velocidade de escoamento.
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Considerando as velocidades superficiais do escoamento bifdsico normalmente praticadas
nos reatores trickle bed que utilizam este leito catalitico, percebemos que a equacao de
Darcy e as correlagoes de predicao para a permeabilidade nestes leitos cataliticos de-
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vem ser analisadas criticamente, preferindo-se a avaliacao experimental. Outros autores
chegaram a conclusoes semelhantes, para diferentes tipos de meios porosos e faixas de
velocidade superficial (WANG; CHEN; LARACHI, 2013), corroborando a necessidade de
avaliacao empirica da permeabilidade do meio poroso estudado nas condi¢oes de processo
de interesse, sempre que isto for possivel.

Baseado nos dados obtidos, este estudo propoe uma relagao quadratica entre a permeabi-
lidade e a velocidade superficial do fluido (Equagao (4.1), onde k é a permeabilidade, em
Darcy, e v é a velocidade superficial, em m/s). O coeficiente de determinagao obtido para
o ajuste destes dados ao modelo quadrético (R?) foi 0,9993, denotando um bom ajuste do
modelo sugerido aos dados experimentais. Deve-se observar que esta correlagao é valida
somente para o meio poroso analisado e para a faixa de variagao do nimero de Reynolds

praticada nestes experimentos.

k = (—8,3678E + 10)v> + (5,0769E + 6)v + 3682, 6 (4.1)

Esta correlacao entre a permeabilidade e velocidade superficial sugerida pelos dados ex-
perimentais foi utilizada na simulacao CFD do reator industrial de hidrogenacao seletiva
de MAPD.

Os valores obtidos em laboratério para a porosidade (0,343) e massa especifica aparente
do leito (647,7 kg/m?) estao préximos dos valores informados pelo fabricante do catalisa-
dor (apresentados na Tabela 4.2), considerando leitos onde as particulas estao dispostas

randomicamente, apresentando uma diferenca inferior a 4%.

Tabela 4.2: Principais propriedades texturais do catalisador utilizado.

Propriedade Valor
Fragao de vazios 0,330
Densidade bulk (kg/m?) 650

Fonte: Boletim técnico do fabricante do catalisador.

Logo, os resultados evidenciaram que, para a faixa de velocidades superficiais exploradas,
a permeabilidade do meio poroso estudado varia com a velocidade superficial, evidenci-
ando que este nao é um escoamento darciniano, no qual a permeabilidade independe da
velocidade. Baseado nos dados obtidos, este estudo propoe uma relacao quadratica entre
a permeabilidade e a velocidade superficial do fluido, cujo coeficiente de determinacgao
obtido (R?) foi de 0,9993.

Visando validar estes parametros que caracterizam o meio poroso, foi realizada uma com-

paracao entre os valores do gradiente de pressao experimentais (medidos no reator indus-
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trial) e aqueles obtidos através da simulagao CFD. Os cendrios avaliados contemplaram
diferentes condigoes de processo. Este comparativo encontra-se na Figura 4.3. Observa-se
nesta figura que o desvio é pouco significativo (inferior a 0,033 kgf /cm?), entretanto, os va-
lores experimentais sao sempre pouco maiores do que os valores obtidos pelo modelo. Isto
é creditado as localizagoes dos pontos onde sao feitas as medidas experimentais de pressao
(medidas utilizadas para o calculo do diferencial de pressao), que incluem o distribuidor
de alimentacao, o eliminador de vortex da saida e os bocais de alimentacao e saida, ao
passo que o modelo determina o diferencial de pressao somente do leito catalitico. Embora
estes dispositivos presentes na alimentacao e saida do reator sejam projetados para ter

um baixo diferencial de pressao, ainda assim oferecem alguma resisténcia ao escoamento.

Figura 4.3: Comparacao entre os valores experimentais (planta industrial) e simulados do gra-
diente de pressao do reator de hidrogenacao seletiva de MAPD.
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Aplicando o teste de Anderson-Darling, obtivemos um valor de p-value de 0,415 (maior
que 0,050), portanto a dispersao dos desvios obedece a uma distribuigdo normal. Desta
forma, podemos associar um intervalo de confianca de 95 % para dispersao destes desvios.
Uma vez que o desvio médio dos valores simulados em relacao as medidas experimentais
praticadas foi de 2,4%, podemos afirmar que o desvio esperado para o valor simulado em
95 % dos casos, considerando um numero suficientemente grande de ensaios, estd entre

-0,015 kgf /em?(1, 47kPa) e -0,033 kgf /cm?(3, 24kPa).

A aderéncia dos valores de diferencial de pressao obtidos com a metodologia apresentada
aquelas medidas no reator industrial evidenciam a boa representatividade do modelo
de escoamento desenvolvido, baseado na premissa de escoamento nao darciniano. Este
resultado encontra amparo na literatura, que sugere a aplicacao da lei de Darcy somente

para sistemas com valores muito baixos de nimero de Reynolds, tipicamente menores que

10 (VAFAL, 2005).
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4.2 Algoritmo das UDF ’s

A listagem das UDF “s desenvolvidas e utilizadas nas simulagoes CFD deste trabalho estao
apresentadas no Apéndice A, onde se encontra a UDF empregada para o calculo das taxas
de transferéncia de massa entre fases e das taxas de reagdo (configurada para simular o

leito que esteve em operagao por 92,6 dias).

4.2.1 Transferéncia de massa entre fases devido a vaporizacao dos hidro-

carbonetos

Utilizando o software Aspen Hysys no modo estaciondrio e a equagao de estado de Soave-
Redlich-Kwong (SRK), foram feitas diversas simulagoes de equilibrio liquido-vapor dentro
da faixa de variacao de interesse da temperatura e da concentracao de um dado compo-
nente na fase liquida, porém sempre a uma mesma pressao (pressao de operagao de saida
do reator). Baseado nos resultados destas simulagoes, foram regredidos os parametros de
um modelo linear que relaciona a temperatura de equilibrio com os teores deste dado com-
ponente nas fases gasosa e liquida. Esta estratégia se deveu a necessidade de incorporar

este modelo ao codigo da UDF.

A equacao de estado de SRK tem tido sucesso nas tentativas de descrever o equilibrio
liquido-vapor de sistemas contendo hidrocarbonetos nao polares em uma ampla faixa de
temperatura e pressao (desde que afastado das condigoes criticas), sendo, por isso, frequen-
temente empregada na solugao dos problemas da industria do petréleo (RAMDHAREE;
MUZENDA; BELAID, 2013).

Nas Equacgoes (4.2), (4.3), (4.4) e (4.5) estao apresentados os resultados do ajuste dos
dados simulados a um modelo linear empirico, cujos coeficientes de determinagao (R?)
foram respectivamente 0,9931, 0,9948, 0,9911 e 0,9967. Estas sao correlacoes especificas
para descrever as composigoes (fragoes maéssicas) do MA, PD, propeno e propano nas
fases liquida e gasosa em fungao da temperatura (em K) de equilibrio do sistema. Nes-
tas equacgoes, T' simboliza a temperatura absoluta, Yuv; representa a fracao massica do
componente i na fase vapor e Y; representa a fracao massica do componente i na fase

liquida.

Importante salientar que este é um modelo empirico, portanto, aplicavel unicamente para
o sistema estudado e na faixa de variacao das condic¢oes operacionais na qual os parametros
foram regredidos.
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Yopra = (0,004316T — 0,675562)Y Ty (4.2)
Yopp = (0,003325T — 0,258137)Y Ipp (4.3)
Yupp = (0,0010601T + 0, 6735687)Y I pp (4.4)
Yupa = (0,0016691T + 0, 3969636)Y 1p 4 (4.5)

O algoritmo empregado na UDF define uma taxa de transferéncia de massa de um dado
componente entre as fases (em kg/m3s) proporcional & diferenca entre a concentracio
deste componente predita na fase vapor pela simulacao CFD e a concentragao prevista
pelo modelo empirico de equilibrio para esta fase. Desta forma, a taxa transferéncia de
massa deste componente entre as fases nao sera nula até que o equilibrio liquido-vapor
seja atingido.

4.2.2 Transferéncia de massa devido a absorcao de hidrogénio pela fase

liquida

Os dados experimentais dos ensaios de equilibrio de absor¢ao de hidrogénio pela mistura
de hidrocarbonetos liquidos no reator de hidrogenacao de MAPD, obtidos segundo a
metodologia proposta na secao 3.7, estao apresentados na Tabela 4.3.

Tabela 4.3: Medidas experimentais dos ensaios para medi¢ao de absorcao de hidrogénio pela
mistura liquida de hidrocarbonetos.

Temperatura (K) Fragdo maéssica de hidrogénio na fase liquida

305,1 0,00029
307.5 0,00027
309,3 0,00025
311,3 0,00021
313,1 0,00019
315.,8 0,00016
317.5 0,00012
319,2 0,00008
321,2 0,00003
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Utilizando os dados experimentais presentes nesta Tabela 4.3, é proposta por esta in-
vestigagao um modelo empirico relacionando a temperatura de equilibrio da mistura (T,
expresso em K) do sistema e a concentragdo de hidrogénio solubilizado na fase liquida
(C'spo, expresso em fracao maéssica) conforme descrito pela Equacao 4.6. O ajuste dos
dados experimentais a este modelo (representado na Figura 4.4) resultou em um coefici-
ente de determinagao (R?) de 0,9987, que sugere um bom ajuste do modelo empirico aos

dados experimentais.

T = (—92.386.758,1)(Csua)? — (31.136, 24) sy + 322,117 (4.6)

Figura 4.4: Dados de fracao massica de hidrogénio na fase liquida em diversas temperaturas,
obtidos para a mistura de hidrocarbonetos e hidrogénio efluente do reator industrial a 19,51
kgf /em?g.

Temperatura (K)

299 | 5 5 i i i i i
0,0E+00 5,0E-05 1,0E-04 1,5E-04 2,0E-04 2,5E-04 3,0E-04 3,5E-04

Fragdo massica de hidrogénio na fase liquida

Deve-se frisar que o modelo resultante tem sua aplicabilidade limitada a mistura de hidro-
carbonetos em estudo, na faixa de temperatura na qual seus parametros foram regredidos
e para o valor de pressao no qual os dados experimentais foram obtidos (19,51 kgf /cm?g
(2015 kPa)).

4.2.3 Modelos cinéticos propostos para as taxas de reacao

Os modelos cinéticos fenomenolégicos para as reacoes de hidrogenacao de MA, PD e
propeno, baseados no conceito de LHHW, ja acoplados ao modelo de destivacao catalitica,
resultaram nas férmulas descritas nas Equagoes (4.7), (4.8) e (4.9), respectivamente. Os

valores de taxas de reagio sao expressas em kgmol/m?s.
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kMAKMAKHQ [MA] [HQ]ACtMA

A (1+ /Kp,[Hs) + Knyja|[MA] + Kpp[PD] + Kpp[PE] + Kpa[PA])? (4.7)
’ _ kaKPDKHQ[PD][HQ]ACtPD (4 8)
P (1 + /KmlHa] + Kna[MA] + Kpp|PD] + Kpp[PE] + Kpa[PA])3 ‘

kPEKPEKHg [PE] [HQ]ACtpE (49)

P L /K] + Knia[MA] + Kpp[PD| + Kpp|PE| + KpalPA))?

Os parametros kpsa, kpp € kpg presentes nestas equacgoes sao as constantes cinéticas para
as reacoes de hidrogenacao de MA, PD e propeno, respectivamente. Estas constantes fo-
ram expressas neste trabalho pelas Equagoes (4.10), (4.11) e (4.12), conforme preconizado
por Arrhenius. Nestas equagoes, AK; é o fator pré-exponencial da constante cinética da
reacao de hidrogenacao do componente i, FK; é a energia de ativagao necessaria para que
ocorra a reacao de hidrogenacao do componente i e R é a constante universal dos gases
ideais (8,31 J/mol.K).

kava = AKyaexp(—(EKya/R)(1.0/T — 1.0/310.0)) (4.10)
kPD = AKpDel’p(_(EKPD/R)(lO/T — 10/3100)) (411)
kpp = AKpgexp(—(EKpg/R)(1.0/T — 1.0/310.0)) (4.12)

As constantes de equilibrio de adsor¢ao do hidrogénio (Kpy,), MA (Ky4), PD (Kpp),
propeno (Kpg) e propano (Kpa) foram definidas pelas Equagoes (4.13), (4.14), (4.15),
(4.16) e (4.17), respectivamente. Nestas equagoes, o parametro A; representa o fator pré-
exponencial para a constante de equilibrio de adsor¢ao do componente i e E'A; representa

a razdo entre as energias de adsor¢ao e de dessor¢ao do componente i (FROMENT;
BISCHOFF, 1990).
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Kz = Apseap(EAus(1.0/T — 1.0/310.0)) (4.13)
Kya = Apaexp(EApA(1.0/T —1.0/310.0)) (4.14)
Kpp = Appexp(EApp(1.0/T — 1.0/310.0)) (4.15)
Kpp = Apgeap(EApp(1.0/T — 1.0/310.0)) (4.16)
Kpa = Apaexp(EApa(1.0/T — 1.0/310.0)) (4.17)

Como explanado na metodologia, foi adotado um modelo nao fenomenoldgico para des-
crever a evolucao da atividade catalitica do leito, como funcao do tempo de operagao do
leito (t, expresso em dias) e da distancia em relagao ao inicio do leito (L, expresso em m).
Esta atividade catalitica é funcao também da reacao para a qual definimos esta atividade.
Desta forma, partimos da premissa que a atividade do catalisador em um determinado
momento e em um certo ponto do leito pode ser diferente para cada reacao em particular
e pode evoluir no tempo de forma diferente, a depender da reacao para a qual se define
esta atividade catalitica.

Com o objetivo de descrever o comportamento do sistema investigado, os valores da
atividade catalitica do leito para as reagoes de hidrogenacao de MA (Actyr4), PD (Actpp)
e propeno (Actpp) sao definidos neste estudo respectivamente pelas Equagoes (4.18),
(4.19) e (4.20).

Nestas equacoes, ZAya, ZApp, ZApg, ZBya, ZBpp, ZBpr, ZCya, ZCpp ¢ ZCppg
sao parametros ajustaveis. Sendo que os parametros ZAy 4, ZApp € ZApgp podem ser
relacionados com a distribui¢ao da perda de atividade ao longo do leito para cada com-
ponente em um determinado estdgio da campanha (uma vez que corrigem na equagao o
comprimento em relagao ao topo do leito). Os parametros Z By 4, ZBpp € ZBpg podem
ser interpretados como um corretor da taxa temporal de perda de atividade para a hidro-
genacgao de cada componente (visto que ajustam o impactam do tempo no fator Act). J&
os parametros ZCya, ZCpp e ZCpp podem ser associados as caracteristicas quimicas de

cada componente.
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Actyra = (1,0/(1,0 + exp(Z Apra. Lt7BYMA) | ZChr4)) (4.18)
ACtpD = (1, 0/(1, 0+ 6$p(ZApD.L.tZBPD)/ZCpD)) (419)
ACtpE = (1, O/(l, 0+ GZEP(ZAPE.L.tZBPE)/ZCpE)) (420)

Como se pode observar, estas equagoes sao massivas em parametros ajustaveis. Para a
equacao de taxa de reacao de hidrogenagao de cada um dos compostos olefinicos (MA,
PD e propeno) ha 15 parametros ajustaveis, sendo que 10 destes parametros sdo comuns
as trés equacoes de taxa de reacao e b parametros especificos para a equagao de taxa de
reacao de cada componente, de modo que os trés modelos de taxa de reagao estudados
tém juntos 25 parametros ajustaveis. A lista com todos estes parametros é apresentada
na Tabela 4.4.

O grau de liberdade é a quantidade de informagoes independentes que os ensaios experi-
mentais fornecem subtraida do niimero de parametros a serem determinados presentes no
modelo que se deseja ajustar a estes dados. Como consequéncia desse conceito, pode-se
interpretar o grau de liberdade como sendo uma medida da dependéncia das estimativas
dos parametros regredidos (caracterizada por suas métricas estatisticas) em relagao as

medidas experimentais realizadas.

Para a regressao dos parametros das equagoes de taxa de reacao de hidrogenacao de MA,
PD e propeno foram utilizadas informacoes obtidas de 26 ensaios experimentais, realizados
no reator industrial, cujos valores estao apresentados no Apéndice B. Os dados de saida
das simulagoes CFD empregados para a regressao dos parametros foram as concentragoes
de MA, PD e propano na saida do reator e o perfil de temperatura ao longo do leito
catalitico.

Os teores de MA, PD, propeno, hidrogénio e propano estao relacionados pelo principio
de conservacao da massa e pelas reagoes envolvidas, de modo que somente os teores
de MA, PD e propano na saida do reator sao independentes. Assim, temos que os 26
ensaios fornecem 78 informagoes independentes, que serao utilizadas na regressao dos 25
parametros ajustaveis dos modelos investigados, portanto, o grau de liberdade para esta

regressao ¢ 53.
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4.3 Analise de Sensibilidade e Avaliacao da Malha Gerada

Uma vez que ainda nao se tinha os modelos cinéticos definidos nesta fase do trabalho, os
parametros destes modelos foram arbitrados, assim como a atividade do leito catalitico.
Isto se justifica pelo objetivo desta etapa da investigacao, que foi identificar a influéncia
da discretizacao do dominio sobre os resultados da simulacao, de modo a definir o niimero

ideal de tetraedros que comporao a malha.

Nas simulagoes realizadas com este intuito, as condigoes de alimentacao do reator foram

mantidas inalteradas, cujos valores estao descrito na Tabela 4.5.

Tabela 4.5: Dados de entrada das simulagoes CFD para anélise de sensibilidade de malha.

Variavel Valor
Pressao: 2.026.170 Pa
Temperatura: 300 K
Vazao de carga: 23,03 kg/s
Fracao volumétrica vaporizadas: 0,4706
Fragdo massica de MA na fase liquida: 0,122
Fragdo massica de PD na fase liquida: 0,121
Fragdo maéssica de Propeno na fase liquida: 0,909
Fragdo massica de hidrogénio na fase liquida: 0,000315

Estas condigoes operacionais sao plausiveis para o reator industrial estudado, encontrando-
se dentro da “janela operacional” tipica deste sistema, podendo ser observadas em diversos
momentos ao longo da campanha deste reator.

Estas simulacoes foram conduzidas dividindo-se o dominio em quantidades de tetraedros
que variavam entre 72 mil a 906 mil, em uma malha tridimensional nao estruturada.
A simulacao foi conduzida em modo estacionario e utilizando as opcoes de configuracao
descritas na secao 3.13.

Os valores das principais varidaveis de saida da simulacao CFD, como fun¢ao do ntimero
de células da malha, estao apresentados na Figura 4.5. O desbalan¢o material (diferenga
entre as vazoes massicas totais de entrada e saida) foi inferior a 0,1 %.

Como se observa nesta figura, a partir de 152 mil células tetraédricas nao mais se identifica
variagoes significativas nos valores das principais varidveis de saida do reator. O fato de
este numero relativamente pequeno de tetraedros atender as necessidades desta simulacao
se deve provavelmente a baixa turbuléncia do sistema, resultado das velocidades baixas
(inferiores a 0,3 m/s) e do efeito do meio poroso na atenuacao da quantidade de movimento
do escoamento (o meio poroso é modelado no software como um redutor da quantidade

de movimento do fluxo méssico).
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Figura 4.5: Variagao da resposta da simulagao a mudanca do nimero de tetraedros resultados
da discretizacao do dominio.
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Colabora ainda para a estabilizacao dos valores de saida da simulacao CFD com a subdi-
visao do dominio em um numero relativamente pequeno de tetraedros as caracteristicas
geométricas do leito (que nao induz a mudanga de dire¢ao do fluxo).

Os resultados observados na Figura 4.5 foram obtidos apds 5100 iteragoes, um nimero de
iteracoes suficientemente grande para nao influenciar no resultado, ja que o aumento do
numero de iteragoes nao alterou os valores de saida das simulagoes além de 0,1 %. De modo
a garantir a independéncia dos resultados de saida da simulacao em relagao ao ntimero de
iteragoes, procedeu-se a mais 1000 iteragoes em cada um dos casos (totalizando portanto
6100 iteragoes para cada simula¢ao). Observou-se que todos os resultados apresentaram

variacoes inferiores a 0,1 % em relacao aos resultados obtidos com 5100 iteracoes.

Na Figura 4.5a vemos a fracao massica de MA na fase liquida efluente do reator, cons-
tatando que este resultado da simulacao nao mais apresenta variacoes relevantes quando
o numero de tetraedros da malha ¢ igual ou superior a 152 mil, estabilizando em 8840

ppmW.

De forma andloga, no grafico (b) temos a fracdo madssica de PD na fase liquida efluente
do reator, constatando que também este resultado da simulagao nao mais ¢é influenciado
quando o nimero de tetraedros da malha é igual ou superior a 152 mil, com valor final de
8770 ppmW. O mesmo acontece com a fracao massica de Propano, apresentado no grafico
(¢) quando o nimero de tetraedros da malha é igual ou superior a 152 mil, convergindo
para o valor de 66535,8 ppmW.

O valor obtido pela simulagdo CFD para a temperatura de saida (d), considerando as
condicoes de entrada e os modelos cinéticos alimentados a simulagao, estabiliza em 316,9
K quando o ntimero de tetraedros da malha é igual ou superior a 152 mil. Quando o
numero de tetraedros da malha ¢é igual ou superior a 107 mil, j& é possivel observar uma

estabilizacdo da fragdo vaporizada em 0,4672 (e).

Baseado nisso, todas as simulagoes realizadas para a regressao dos parametros dos modelos
cinéticos e de desativacao catalitica, para a validacao destes modelos ou objetivando a
otimizagao deste reator foram realizadas através da discretizagao do dominio (apresentado
na Figura 3.16) na forma de uma malha tridimensional nao estruturada contendo 152 mil

tetraedros.

Com relacao a qualidade da malha selecionada (contendo 152 mil tetraedros), foram
calculados as principais métricas e comparadas com suas referéncias, como apresentados

na Tabela 2.2. Os resultados destas métricas para a referida malha estao apresentados na
Tabela 4.6.
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Capitulo Quatro 4.3. Anélise de Sensibilidade e Avaliagdo da Malha Gerada

Nas Figuras 4.6 e 4.7 sao apresentados respectivamente detalhes da malha sobre a parede
do reator e o aspecto da malha obtida através de uma secao transversal reta do reator.

Como se observa, nas regioes afastadas das paredes do reator a malha se mostra mais
regular.

Figura 4.6: Aspecto da malha de uma segao transversal reta do reator.

5

Figura 4.7: Detalhe da malha na parede do reator.
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O volume médio dos tetraedros que compoem esta malha tridimensional é 3,568.10°m?,
equivalendo a um tetraedro regular com aresta de comprimento 47,5 mm. FEste valor
médio foi obtido dividindo-se o volume total do dominio pela quantidade de tetraedros
que compoem a malha. A abordagem do meio poroso adotada neste trabalho considera
no calculo do escoamento uma fracado deste volume (fracdo de vazios média do leito),
correspondente a parte desta célula nao ocupada pelas particulas de catalisador. Cada
uma das fases que escoa por esta regiao de vazios da célula (vazao total ponderada pela

fragao vaporizada) tem suas propriedade consideradas homogéneas dentro da célula.

Constatou-se que os angulos minimos de todos os tetraedros sao maiores que 18°, sendo
que 99,53 % dos angulos minimos sao maiores que 27°. Isto é importante para garantir que
nao haja tetraedros muito deformados, o que aumentaria o desvio resultante da aplicagao

do método numérico a estas células.

Com relagao a razao de aspecto, é maior que 0,40 para todos os tetraedros, conforme
recomenda a maioria das referéncias. Da mesma forma que o angulo minimo, esta métrica

visa a identificar tetraedros muito deformados.

A qualidade ortogonal é maior que 0,50 para todas as células, enquanto a referéncia aqui

adotada recomenda que ela seja maior que 0,40.

A distorcao dos tetraedros foi qualificada através do parametro T'Grid Skew, uma das
métricas calculadas pelo ICEM Ansys (ANSYS, 2014). Todas as células apresentaram
valores para este parametro menores que 0,55, quando a recomendacao adotada neste

estudo é que seja menor que 0,60.

Observa-se, portanto, que a malha gerada para esta investigagao obedece aos critérios de
qualidade propostos e consagrados da literatura, de modo que nao se espera dificuldades
de convergeéncia, influéncia nos resultados obtidos ou instabilidade do método numérico
empregado na simulacao CFD devido as caracteristicas desta malha. De fato, nao foram
constatados estes problemas nas simulagoes para regressao dos parametros ou validagao

dos modelos.

4.4 Analise de Limitacoes de Transporte de Massa

O fendémeno de reacao catalitica heterogénea é resultado de sete etapas, que incluem a
migragao dos compostos reagentes do bulk para a superficie da particula de catalisador,
escoamento dos reagentes pelo interior dos poros do catalisador, adsor¢cao dos reagentes
nos sitios cataliticamente ativos, a reagao quimica propriamente dita, dessorcao dos pro-

dutos, difusao destes reagentes através dos poros do catalisador até a superficie externa
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da particula e finalmente a migracao destes reagentes da superficie da particula para o
bulk do fluido (FROMENT; BISCHOFF, 1990; KLAEWKLA; AREND; HOELDERICH,
2011; RANADE, VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011). A taxa de reacdo
global, ou resultante, é definida pela etapa mais lenta, chamada de etapa limitante ou
controladora deste processo.

Dados de operacao do reator industrial ao longo de uma campanha do leito catalitico foram
compilados e apresentados na Figura 4.8. As concentragoes de MA (em azul) e PD (em
vermelho) na saida do reator aumentam ao longo do tempo, reflexo do processo natural
de desativagao do leito catalitico (uma vez constatado que as vazdes e concentragoes na
alimentagao do reator nao apresentaram tendéncia de aumento ou redugao neste periodo).

Como resultado, ha um menor nimero de sitios cataliticos acessiveis aos reagentes.

Uma vez que somente a etapa de reacao entre os reagentes adsorvidos nos sitios ca-
taliticos depende da atividade do catalisador (ou seja, a desativagao catalitica nao afeta
as limitagoes de transporte de massa e energia), podemos concluir que a taxa global de
reacao ¢ controlada pela etapa cinética e que as limitagoes de transporte nao se sobrepoem
a cinética da reacao. Desta forma, os dados operacionais do retor industrial se mostram

adequados para o seu uso na regressao dos parametros do modelo cinético.

Figura 4.8: Variagao do teor de MA e PD na saida do reator industrial ao longo da campanha
do leito catalitico.
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Esta verificacao, que confirmou ser a cinética de reagao a etapa limitante da taxa global
de reacao em detrimento das limitagoes de transporte, assemelha-se ao teste de Madon-
Boudart.
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O teste de Madon-Boudart, aplicado a ensaios laboratoriais, consiste na realizacao de
diversos ensaios nas mesmas condigdes de processo (temperatura, pressao e composicao),
exceto pela densidade de sitios ativos na superficie do catalisador (verificado, geralmente,
por métodos analiticos de quimissor¢ao), que deve ser diferente para cada ensaio. Obtém-
se esta variacao da quantidade de sitios ativos através da desativagao de parte dos sitios
por determinados agentes quimicos (por exemplo, C'Sy). O catalisador empregado em
todos os ensaios deve ter a mesma estrutura de poros, diametro de particula e area
especifica. Se a taxa global de reagao guardar relagao com a concentragao de sitios ativos,
fica reforcada a hipdtese segundo a qual a taxa global de reagao é controlada pela cinética
de reacao, sendo portanto os efeitos de transporte de massa nao limitantes para a taxa
de reacao (SINGH; VANNICE, 2001).

No leito catalitico em estudo, a desativacao parcial do catalisador se da naturalmente,
ao longo da campanha, pelas condigoes de processo empregadas, sendo que o mecanismo
principal é a formacao de oligomeros que se depositam sobre os sitios cataliticos, tornando-

os inacessiveis para os reagentes.

4.5 Analise da Incerteza da Analise das Composi¢coes Quimicas

Um material de referéncia (padrao analitico comercial, cuja composi¢ao quimica é conhe-
cida e dentro da faixa esperada para a carga fresca do reator) foi analisado por dez vezes,
por um mesmo analista, utilizando o analisador cromatografico da planta industrial dedi-
cado a discriminar a composicao da carga fresca do reator, sendo que estas andlises foram
conduzidas dentro de um intervalo de tempo relativamente curto (inferior a 2 h). Um ou-
tro material de referéncia (outro padrao analitico comercial, também com a composi¢ao
quimica conhecida e dentro da faixa esperada para a saida do reator) foi empregado com
0 mesmo proposito e utilizando o mesmo procedimento, porém foi utilizado o analisador
cromatografico dedicado a discriminar a composicao da saida do reator.

A Figura 4.9 ilustra uma saida do analisador cromatografico.

Os resultados destas andlises referentes ao analisador da carga fresca do reator estao
apresentados na Tabela 4.7 e os resultados destas analises sucessivas na saida do reator

estao compilados na Tabela 4.8.

A concentracao de MA, PD e propano nestes materiais de referéncia (padroes comerciais)
e o valor médio dos resultados de composi¢ao destes padroes analisados dez vezes, assim
como demais parametros estatisticos destas distribuicoes de resultados estao indicados
nas Tabelas 4.9 e 4.10.
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Figura 4.9: Cromatograma da amostra de carga liquida alimentada ao reator de hidrogenacao

seletiva de MAPD.
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Baseado nestes dados, foi constatado que os valores das andlises obedecem a uma distri-
buicao normal de frequéncias, caracterizado pelo valor de p-value superior a 0,05. Utili-
zando os valores de desvios padrao indicados nestas tabelas (o) e assumindo um intervalo
de confianca de 95%, foi calculado e apresentado nestas tabelas os valores de Limite Infe-
rior (LI) e Limite Superior (LS) da faixa de valores na qual estd inserido o valor real da

medida em 95% das andlises, considerando um nimero suficientemente grande de anélises.

Tabela 4.7: Replicatas de anélises de amostra padrao no analisador de composicao de carga
fresca do reator de hidrogenacao de MAPD.

Elemento Replicatas (%Vol)
MA 2,925 2923 2918 2,931 2,912 2907 2,929 2953 2,955 2,921
PD 2,007 1,974 1,975 1,957 1,980 1,969 1,975 1,977 1,979 1,997

Propano 2,985 2,955 2,966 2,978 2,966 2,940 2,982 2,989 2,991 2,959

Tabela 4.8: Replicatas de andlises de amostra padrao no analisador de composicao de saida do
reator de hidrogenacdo de MAPD.

Elemento Replicatas (%Vol)
MA 0,704 0,707 0706 0,710 0,711 0,709 0,708 0,710 0,707 0,708
PD 0,704 0,708 0,705 0,707 0,707 0,707 0,706 0,707 0,707 0,707

Propano 2,549 2,561 2,564 2,545 2,550 2,554 2,564 2,545 2,549 2,563

Constatou-se, portanto, que para as analises de MA e PD, tanto o analisador de carga
quanto o de saida do reator apresentam desvios que em 95% das vezes (considerando
um numero suficientemente grande de anélises) diferem do valor de referéncia (padrao

analitico) em menos de 1,0%.
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Tabela 4.9: Parametros estatisticos das replicatas de andlise de padrao analitico pelo analisador
de carga fresca do reator, incluindo o Limite Inferior (LI) e Limite Superior (LS) do intervalo
de confianca de 95%.

Elemento Padrao (%Vol) Média (%Vol) p-value o LI (%Vol) LS (%Vol)

MA 2,921 2,027 0,189 0,016 2,918 2,037
PD 1,990 1,979 0,086 0,014 1,970 1,988
Propano 3,033 2,971 0,573 0,017 2,961 2,981

Tabela 4.10: Parametros estatisticos das replicatas de anélise de padrao analitico pelo analisador
da saida do reator, incluindo o Limite Inferior (LI) e Limite Superior (LS) do intervalo de
confianca de 95%.

Elemento Padrao (%Vol) Média (%Vol) p-value o LI (%Vol) LS (%Vol)

MA 0,702 0,708 0,022 0,002 0,707 0,709
PD 0,700 0,707 0,217 0,001 0,706 0,707
Propano 2,577 2,554 0,084 0,008 2,550 2,559

Quanto as analises de propano, o método analitico empregado para a determinagao da
composicao da carga fresca do reator apresentou desvios que em 95% das vezes (consi-
derando um nimero suficientemente grande de andlises) sao inferiores a 2,4% em relagao
ao valor de referéncia. Para o analisador de propano na saida do reator, utilizando a
mesma abordagem, identifica-se uma expectativa de desvio inferior a 1,1%, com 95% de

confianca.

A precisao e exatidao obtidas para a predicao dos valores de composicao de entrada
e saida do reator pelos cromatografos estao compativeis com a tecnologia empregada,
permitindo-nos concluir que o equipamento analitico estda operando conforme previsto,

estando portanto sua configuracao e calibracao adequadas.

4.6 Regressao dos Parametros dos Modelos Cinéticos e de De-

sativacao

Estao apresentados no Apéndice D os resultados das simulagoes CFD para os 26 ensaios
conduzidos para regressao dos parametros dos modelos cinéticos para hidrogenagao do
MA, PD e propeno. Estes resultados sao aqueles obtidos apds a iteracao final do método

de Marquadt-Levenberg.

Os valores finais dos parametros regredidos para os modelos propostos para descrever a
cinética das reagoes investigadas e a desativagao catalitica estao apresentados na Tabela
4.11.
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Estes parametros foram obtidos através da utilizacao dos dados experimentais apresen-
tados no Apéndice B. Foram conduzidas simulacoes para os 26 ensaios experimentais e
obtidos valores de saida das simulagoes CFD (teores de MA, PD e propano, assim como
o perfil de temperatura), a partir de um conjunto de parametros inicialmente arbitra-
dos. Empregando-se o método de Marquadt-Lvenberg, iteragoes sucessiveis (o nimero
de iteragoes necessarias variou de oito a onze) conduziram a uma reducao dos valores do
vetor dos residuos (X(Yimedido — Yipredito)?), aproximando os valores preditos em relagao

aqueles medidos.

Tabela 4.11: Lista dos valores finais dos parametros regredidos para as equagoes de taxas de
reacao de hidrogenacao de MA, PD e propeno.

Parametro Valor final da regressao

AKyia 2440,24 kgmol /m3s
EKna 1180,0 K
ZAnA 0,0001993 m~!
ZBua 2,080
ZCyma 313,84
AKpp 1267,68 kgmol /m3s
EKpp 1310,0 K
ZApp 0,0007418 m~*
ZBpp 1,859

ZCpp 4178,12
AKpg 15,165 kgmol /m3s
EKpp 1610,0 K
ZApg 0,0688989 m ™!
ZBpg 0,946

ZCpg 1376217,0
Az 18,9 m? /kgmol
EAmo 5020,0 K
Ana 19,0 m? /kgmol
EAua 1650,0 K
App 19,2 m?3 /kgmol
EApp 1380,0 K
Apg 1,50 m3 /kgmol
EApg 450,0 K

Apa 0,00 m? /kgmol
EApa 0,00 K

Desta forma, apés a estabilizagao dos valores do vetor dos residuos (inferior a 5% do valor
medido), foram obtidos os valores dos parametros dos modelos cinéticos de hidrogenagao
do MA, PD e propeno e de desativacao catalitica que foram utilizados nos ensaios de
validacao e posteriormente nos estudos de otimizagao do reator de hidrogenagao seletiva
de MAPD em reator trickle bed. O valor inicial do fator de amortecimento do método de
Marquadt-Levenberg (C') foi 10, sendo dividido por 10 apés cada iteragao, caso se observe

reducao dos valores dos residuos.
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Os parametros FKy 4, EKpp e EKpg representam os valores das energias de ativacao
divididos pela constante universal dos gases perfeitos (R). Como se observa, a energia
de ativacao requerida para hidrogenar MA é menor do que aquela necessdria para a
hidrogenagao do PD, que é menor do que a energia necessaria para hidrogenar propeno.

Esta ordem relativa das energias de ativacao permite concluir que, nas condigoes industri-
ais e na presenga do catalisador, a reagao de hidrogenagao de MA se da mais facilmente
(j& que requer menos energia) do que a reagao de hidrogenacao de PD. Pode-se sugerir
que isto ocorre devido ao efeito indutivo da nuvem eletronica formada pelas ligagoes ,
mais concentradas no MA do que no PD, facilitando o rearranjo eletronico. Pelo mesmo
motivo se entende o fato de a hidrogenacao do propeno requerer mais energia para ser
iniciada. Esta mesma relacao entre as energias de ativagao para estas reacoes do sistema
de hidrogenacao de MAPD em fase liquida foi encontrada por Uygur, Atalay e Savasci
(1998);. Outros trabalhos sobre este sistema nao publicam os valores obtidos para os

parametros dos modelos.

Notamos ainda que a razao entre as energias de adsorgao e de dessorgao (E'A;, onde i
representa o componente quimico) é maior para o hidrogénio, seguido pelo MA, PD e
propeno. Esta ordem mostra as tendéncias relativas de cada um destes componentes para
adsorver na superficie do catalisador. Devido ao fato de ser uma molécula pequena (sem
impedimento espacial) e de compartilhar facilmente seus elétrons, o hidrogénio apresenta
facilidade de adsorver em metais de transicao. J& os hidrocarbonetos, apresentam tanto
maior facilidade de adsorver (estabelecer ligagoes quimicas com os metais de transigao
do catalisador, que possuem orbitais f semi-preenchidos) quanto maior for a densidade

eletronica entre dois atomos de carbono.

Nas Figuras 4.10, 4.11, 4.12 e 4.13 sao apresentados graficamente, e nesta ordem, os
valores preditos versus os medidos de temperatura nos diversos pontos no interior do leito
catalitico onde esta variavel é medida, e os valores de concentracao de MA, PD e propano

na saida do reator em estudo.

Nestes graficos hd uma reta que define a identidade (y = x). A aproximacao dos pontos
deste grafico em relacao a reta identidade sinaliza a representatividade do modelo cujos
parametros foram regredidos. Na medida em que diminui diferenca entre os valores me-
didos e calculados (ou os pontos deste gréfico se aproxima da reta identidade), maior serd

a acuracidade do modelo reacional.

Dentro da filosofia de utilizagao de um modelo fenomenolégico, dada a reduzida facilidade
de adsorcao quimica do propano em relagao ao propeno, MA, PD e hidrogénio, decidiu-se
adotar, a priori, o valor nulo para a constante de equilibrio de adsor¢ao do propano para

as condigoes do reator industrial.
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Figura 4.10: Comparagao entre os valores medidos e preditos da temperatura no interior do

leito catalitico, onde

h& monitoramento, nos 26 ensaios experimentais usados para a regressao

dos parametros do modelo cinético.
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Figura 4.11: Comparagcao entre os valores medidos e preditos do teor de metil acetileno MA na
saida do reator nos 26 ensaios experimentais usados para a regressao dos parametros do modelo

cinético.
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Figura 4.12: Comparacao entre os valores medidos e preditos do teor de propadieno PD na
saida do reator nos 26 ensaios experimentais usados para a regressao dos parametros do modelo

cinético.
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Figura 4.13: Comparacao entre os valores medidos e preditos do teor de propano (PA) na
saida do reator nos 26 ensaios experimentais usados para a regressao dos parametros do modelo
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Nesta etapa de regressao dos parametros dos modelos de taxas de reacao foram identifica-
dos desvios absolutos médios na predicao das temperaturas no interior do leito catalitico
de 0,96°C.

Com relagao ao teor de MA na saida do reator, nestes 26 experimentos o desvio absoluto
médio foi de 206 ppmW. Isto representa um desvio médio de 1,5 % em relacao a conversao
de MA medida no reator industrial. O desvio absoluto médio para a predi¢ao do PD na
etapa de regressao foi de 297 ppmW, correspondendo a um desvio médio de 3,3 % em

relacao a conversao de PD medida no reator industrial.

J& com relagao a predigao da concentragao do propano na saida do reator estudado, nestes
mesmo 26 experimentos utilizados para a regressao dos parametros, o modelo conseguiu
atingir um desvio médio de 2,2 %, sendo que o desvio absoluto médio observado foi de
1117 ppmW.

Associada a normalidade dos desvios observados na etapa de regressao dos parametros
(p — value > 0,05), a andlise grafica destes desvios, mostrados nas Figuras 4.10, 4.11,
4.12 e 4.13, ratifica a conclusao de que nao ha uma tendéncia monotonica dos desvios.
Um eventual desvio sistemético para um dos lados da média poderia insinuar o efeito de
alguma variavel nao considerada pelo modelo. Verifica-se, porém, uma melhor represen-
tatividade do modelo conforme se avanga na campanha do leito catalitico (em especial, na
predigao de propano, Figura 4.13), sendo que este é justamente o momento da campanha
do leito em que é mais necessario um baixo desvio na predigao das concentracoes na saida
do reator, visto que isso define o final da campanha do reator, quando ele deve ser retirado

para regeneracao do leito catalitico.

4.7 Validacao dos Modelos Cinéticos e de Desativacao

A etapa de validacao consiste em se aferir a representatividade dos modelos obtidos,
confrontando os dados medidos em ensaios nao empregados na etapa de regressao dos
parametros com aqueles preditos pelo modelo. Para isso foram empregados os resultados
de 10 experimentos cujos dados de entrada encontram-se no Apéndice C, com valores das
variaveis de entrada dentro das faixas de variacao definidas na Tabela 3.2. Estao apresen-
tados no Apéndice E os resultados das simulagoes CFD para estes 10 ensaios conduzidos
para validagao dos modelos cinéticos. Estes resultados utilizaram os parametros definidos

na etapa de regressao.

Considerando os 10 experimentos utilizados para validagao dos modelos cinéticos e de
desativagao catalitica, verifica-se qualitativamente na Figura 4.14 que os modelos avali-

ados se mostram eficazes na representacao dos dados experimentais. Nesta figura estao
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dispostas as concentragoes (fragoes massicas) medidas experimentalmente e simuladas de
metil acetileno (MA), propadieno (PD) e propano (PA) na saida do reator trickle bed de
hidrogenacao seletiva de MAPD.

De modo a permitir uma analise quantitativa, os dados medidos e preditos pela simulacao
CFD para as temperaturas no interior do leito catalitico, assim como os teores de MA,
PD e propano na saida do reator, nestes 10 experimentos estao também representados

graficamente contra a reta identidade nas Figuras 4.15, 4.16, 4.17 e 4.18, respectivamente.

Para se ter uma medida quantitativa da adequacao dos modelos obtidos, foi calculado o
coeficiente de determinacao da curva identidade aos pares x e y, representando respec-
tivamente os valores medidos e preditos de cada variavel. Adicionalmente foi feito um
teste de normalidade dos valores dos desvios na predicao de cada uma destas variaveis.
A hipdtese de aderéncia dos desvios a distribuicao normal foi testada através da deter-

minacao do p-value.

O coeficiente de determinagao (R?) é uma medida descritiva da qualidade do ajuste ob-
tido. Em geral, referimos-nos ao R? como a quantidade de variabilidade dos dados que é
explicada pelo modelo de regressao ajustado. Normalmente os programas estatisticos in-
formam o valor de R? para um conjunto de dados, referindo-se & aderéncia destes dados &

reta (ou equagao que possa ser linearizada) que melhor se ajusta aos dados experimentais.

No caso especifico desta investigacao, o valor de R? refere-se & medida da adequacao da
reta identidade a dispersao dos dados experimentais versus aqueles obtidos via simulacao,

nao necessariamente a reta que melhor representa os dados.

A férmula matematica do coeficiente de determinacao é apresentada na Equagao (4.21),
na qual 7 representa a média aritmética dos valores das ordenadas (y;), convencionado
aqui como sendo os valores preditos pelo modelo cinético obtido. O simbolo ¢; denota um
determinado valor predito pelo modelo linear, que neste caso é a reta identidade, portanto

yi(x) = z;, sendo que nesta andlise x significa o valor medido experimentalmente.

Zi:1[?ji - ?]2 + Zi:1[?ji - yi]Q

Desta forma, a expressao mateméatica empregada para o calculo do coeficiente de deter-
minagao é dada pela Equagao (4.22), na qual o par (x, y) representa respectivamente os
valores medidos e previstos pelo modelo cinético para as variaveis de saida do reator de
hidrogenacao de MAPD estudado (perfil de temperatura e teores de MA, PD e propano
na saida do reator).
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Figura 4.14: Anadlise comparativa das concentragoes (fragoes massicas) medidas experimental-
mente e simuladas de metil acetileno, propadieno e propano na saida do reator trickle bed de
hidrogenacao seletiva de MAPD nos experimentos para validacdo dos modelos cinéticos e de

desativagao catalitica.
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Figura 4.15: Comparagao entre os valores medidos e preditos da temperatura no interior do
leito catalitico, onde hé monitoramento, nos 10 ensaios experimentais usados para a validacao

do modelo cinético.
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nos 10 ensaios experimentais usados para a validagao do modelo cinético.

3 2400

%]
[
o
=]

1800

1500

1200

@ o
8 8

Valores preditos de concentragdo de MA (ppm
L
8

i e mm—————— T T======== | e B T==m—m———— |
| |
| |
| |
| |
| |
| |
o e )
| |
| |
| |
| |
| |
| |
| |
| R PR S O~
| |
| |
| |
| |
| |
| |
s B S A -t S S
| i
| |
| |
| |
| * H
| |
|
| f
. PO .S A L SR S
1 ’ 1 ]
| *
do [ V- Lo R S de Lo
* i
|
| |
| |
| * |
| |
| |
. R L e R e
i |
| |
b ] |
* . !
| |
| |
|
T T T T T T T 1

0 300 600 900 1200 1500 1800 2100 2400
Valores experimentais de concentracdo de MA (ppmw)

155



Capitulo Quatro 4.7. Validagao dos Modelos Cinéticos e de Desativacao

Figura 4.17: Comparacao entre os valores medidos e preditos do teor de PD na saida do reator
nos 10 ensaios experimentais usados para a validagdo do modelo cinético.
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Figura 4.18: Comparacao entre os valores medidos e preditos do teor de propano na saida do
reator nos 10 ensaios experimentais usados para a validacao do modelo cinético.
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R? — . Ef:ﬂxi _5]2
Yol =Y+ Y [ — uil?

(4.22)

O p-value é empregado em testes de hipdtese para ajudar a decidir se o valor deve ser
rejeitado ou nao a hipétese nula. Em outras palavras, o p-value representa a chance ou
a probabilidade do efeito (ou da diferenga) observado entre os tratamentos/categorias
ser devido ao acaso, e nao aos fatores que estao sendo estudados. Um valor de corte
comumente usado para o p-value é 0,05. Por exemplo, se o p-value calculado de uma

estatistica de teste é inferior a 0,05, rejeita-se a hipdtese nula.

Os valores de coeficiente de determinacao da curva identidade R? e os valores dos p-values
para a predicao de cada uma destas variaveis estao compilados na Tabela 4.12. Os valores
de R? mostram que mais de 80% das variacoes apresentadas pelas varidveis de saida deste
reator (perfil de temperatura e teores de MA, PD e propano na saida do leito catalitico)
sao explicadas pelo modelo cinético obtido.

Um fator que sinaliza a adequacao do modelo cinético aos dados experimentais é o com-
portamento da distribuicao de frequéncia dos residuos. O teste de hipdtese mostrou que os
residuos referentes a predicao das concentragoes na saida do reator apresentaram aderéncia
a distribuicdo normal, constatada pelo valor de p-value superior a 0,05 (calculados pelo
método de Anderson-Darling).

Tabela 4.12: Valores de R? em relacdo & curva identidade para os dados preditos versus medidos
nos experimentos de validacao do modelo e p-value para o a hipétese de desvios aderentes a
distribuicao normal.

Variavel R? p-value
Temperatura no interior do leito (°C) 0,973 < 0,005
Teor de MA na saida do reator (ppmW) 0,808 0,379
Teor de PD na saida do reator (ppmW) 0,818 0,125
Teor de PA na saida do reator (ppmW) 0,802 0,905

No gréfico (a) da Figura 4.19 estao apresentados os desvios (valores medidos subtraidos
dos valores simulados, em ppmW) com relagao a predi¢ao de metil acetileno na saida do
reator, no grafico (b) da Figura 4.19 estao apresentados os desvios com relagao a predigao
de propadieno na saida do reator e no grafico (c) da Figura 4.19 estao apresentados os
desvios com relagao a predicao de propano na saida do reator.

A andlise grafica dos residuos dos valores de concentracao de MA, PD e propano na
saida do reator, importante ferramenta para identificacao de eventuais comportamentos
tendenciosos, nao sugere um erro consistente para um dado sentido ou desvio sistematico

em relacao ao valor médio.
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Considerando a aderéncia dos residuos referentes a predicao das concentracoes de MA,

PD e propano na saida do reator a distribuicao normal, é possivel definir um intervalo de

confianca de 95% para as predicoes destes modelos pela Equacao 4.23, na qual € representa

o valor esperado para o residuo, € é o valor médio do residuo observado durante a etapa de

validacao, o é o desvio padrao da populagao dos desvios e n indica o niimero de medidas

de residuos da populacao, que neste caso ¢ 10.

o

5:§i1,96\/ﬁ

(4.23)

Figura 4.19: Disposicao gréafica dos residuos observados na predi¢do dos teores de MA, PD
e propano na saida do reator em estudo nos 10 experimentos utilizados para a validagao dos
modelos de taxa de reacao, em ppmW.
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A conversao de um determinado componente é definida como sendo um percentual deste
componente alimentado ao reator que é consumido pela reacao. Idealmente esta conversao
deve ser 100 % para o MA e PD no reator de hidrogenagao seletiva de MAPD (eventual
MAPD remanescente é hidrogenado no segundo reator, que fica em série com o primeiro).

Baseado nos dados de entrada do reator industrial (alimentados a simulacao CFD),
calculou-se a conversao medida no reator industrial e a conversao indicada pela simulagao.
Na Tabela 4.13 estao apresentados os valores de desvios referentes a conversao de MA e
PD neste reator. Observa-se que o desvio maximo na predi¢ao da conversao destes com-

ponentes nos experimentos de validacao do modelo foi inferior a 4 %.

Os valores preditos para os teores de MA, PD e propano na saida do reator pelos modelos
aqui desenvolvidos nos 10 experimentos realizados para a validacao dos modelos estao

apresentados na Tabela F.1 (Anexo E).

Os correspondentes valores de desvios padrao, residuos médios e intervalos de confianca de
95% para a predicao do MA, PD e propano na saida do reator estudado, considerando os
modelos desenvolvidos, estao apresentados na Tabela 4.14, sendo as concentracoes destes

componentes expressas em ppmW.

Tabela 4.13: Medidas dos desvios na predi¢do da conversao de MA e PD nos experimentos
realizados para validacao dos modelos cinéticos para o reator industrial de hidrogenagcao seletiva

de MAPD.

Elemento Desvio na predigao da conversao ( %)
MA 1,67 077 -0,73 -0.44 -238 131 394 -086 -2.69 0,22
PD 242 204 -239 -149 -257 1,79 0,76 -1,34 -354 2,20

Tabela 4.14: Desvios padrao, desvios médios e intervalos de confianca de 95% para o residuo na
predicao de MA, PD e propano na saida do reator de hidrogenagao de MAPD.

Elemento Residuo médio (ppmW) o Intervalo de confianca 95% (ppmW)

MA 0,1 271,0 1682 / 167,7
PD 47,6 201,1 77,0 / 172,3
Propano 309 1115 -382 / 1000

Para exemplificar a interpretacao destas informacoes, tomando a predicao de MA na saida
do reator como exemplo, podemos afirmar que se fizermos um grande niimero de predigoes
do teor de MA na saida do reator em distintas condi¢oes operacionais, aproximadamente
95% dos valores reais (um valor desconhecido y expresso em ppmW) encontram-se dentro
do intervalo [g — 168,2; 9 + 167, 7], sendo ¢ o valor predito para a concentragao de MA,
também expresso em ppmW.
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Uma outra forma de se verificar a representatividade destes modelos obtidos para repre-
sentar a hidrogenagao do MAPD é através da avaliagao dos desvios padronizados percen-
tuais para a predicao destes reagentes na saida do reator. Como explanado na secao 3.12,
este conceito traduz a diferenca entre as conversoes medida e predita de um determinado

reagente em um dado reator.

Tal conceito tem a vantagem de minimizar os efeitos decorrentes da concentragao inicial
sobre os desvios na predi¢ao da concentragao de saida, sendo particularmente 1util em
reatores nos quais a concentracao deste reagente na alimentacao varia significativamente.
Porém, este conceito nao se aplica ao propano ou propeno, uma vez que 0 propeno ¢ ao
mesmo tempo formado e consumido e o propano adicional é formado pela hidrogenacao

do propeno.

Aplicando este conceito aos dados utilizados para a validagao dos modelos cinéticos ob-
tidos, verifica-se que os desvios padronizados percentuais obtidos para o MA e para o
PD também obedecem a uma distribuicao normal de frequéncias, uma vez que o valor
de p-value para ambas as distribuicgoes, calculados pelo método de Anderson-Darling, é
superior a 0,05. Os valores dos desvios padronizados percentuais para o MA e PD obtidos

com os experimentos de validagao e os respectivos valores de p-value estao dispostos na
Tabela 4.15.

Uma vez que os valores de desvios padronizados percentuais obtidos apresentaram um
comportamento compativel com a distribuicao normal de frequéncias, podemos definir
um intervalo de confianca de 95% para a variacao deste parametro, baseado nos dados

obtidos para cada reagente.

Tabela 4.15: Valores de desvios padronizados percentuais do MA e do PD obtidos a partir dos
experimentos de validacao e seus respectivos p-value.

Reagente Desvios padronizados percentuais (%) p-value
MA 1,64 076 -071 -0,43 -230 124 3,74 -081 -254 019 0,464
PD 2,22 -188 -2,23 -1,38 -2,31 1,57 0,66 -1,17 -3,16 1,80 0,169

Desta forma, é apresentado na Figura 4.20 o intervalo esperado de variagao do desvio
padronizado percentual para o MA e para o PA. Este grafico nos informa o intervalo no
qual se espera encontrar o desvio padronizado percentual para cada reagente em 95%
das vezes que se faz esta avaliacao, considerando um numero suficientemente grande de
avaliagoes experimentais independentes. A parte negativa deste intervalo representa a
faixa na qual os valores medidos experimentalmente sao inferiores aqueles obtidos através
da simulagao e, de forma andloga, a parte positiva deste intervalo representa a faixa
na qual os valores medidos experimentalmente sao superiores aqueles obtidos através da

simulagao.
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Figura 4.20: Intervalo de variacao do desvio padronizado percentual para o MA e para o PD,
com 95% de confianga.
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Assim, podemos afirmar que o modelo cinético obtido nesta investigacdo para a hidro-
genacao do MA prevé a conversao deste reagente no reator com uma diferenca em relagao

ao valor real entre -1,42 e 1,27 pontos percentuais, em 95% dos eventos.

Analogamente, podemos afirmar que o modelo cinético obtido para a hidrogenacao do PD
preve a conversao deste reagente no reator com uma diferenca em relagao ao valor real
entre -1,99 e 0,82 pontos percentuais, em 95% dos eventos.

4.8 Analise Fluidodinamica no Interior do Leito Catalitico

Considerando a viscosidade efetiva do fluido (yi.ss), definida como a soma da viscosidade
laminar com a viscosidade turbulenta, e utilizando a definicao de ntimero de Reynolds
apresentada na Equacgao 2.28, foi calculado o nimero de Reynolds médio da secao trans-
versal em trés diferentes alturas do leito catalitico (a 0,05 m, 1,35 m e 3,30 m do topo
do leito). Este nimero de Reynolds foi calculado considerando a média ponderada das
propriedades de cada uma das fases fluidas.

Este exercicio visou a identificagao da faixa de variagao do nimero de Reynolds no interior
do leito catalitico e, para isso, foi utilizado o ensaio nimero 6, dentre aqueles executados
para validagdo dos modelos cinéticos (referente a Tabela D.1). Estes resultados estao
apresentados na Figura 4.21. Como se observa, o nimero de Reynolds médio numa dada
secao transversal do leito oscila abaixo de 1,4.
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Esta faixa na qual varia o nimero de Reynolds ao longo do leito catalitico evidencia que o
escoamento encontra-se regime trickle, e nos permite afirmar que nao é estabelecido neste
reator um regime plenamente turbulento, para o qual se observaria nimeros de Reynolds

superiores a 1000 (RANADE, VIVEK V.; CHAUDHARI, R. V.; GUNJAL, 2011).

Figura 4.21: Valores médios de niimeros de Reynolds obtidos via simulagao em diversas segoes
transversais do leito catalitico, utilizando o ensaio niimero 6, dentre aqueles executados para
validagao dos modelos cinéticos.
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Visando averiguar a compatibilidade da malha com as caracteristicas do escoamento
préximo as paredes, calculou-se o valor do parametro Y, como explanado na secao 3.9.3.

Considerando os dados obtidos por simulagao para a regiao do dominio referente ao leito
catalitico (a 0,05 m do topo do leito), ainda utilizando o ensaio nimero 6 para validagao
dos modelos cinéticos, identificamos a densidade média de 255 kg/m? para o escoamento
bifasico, a velocidade na proximidades da parede (a uma distancia da parede referente
a uma célula) é de 0,06 m/s, a altura média das células na proximidade da parede é
de 0,04 m e a viscosidade efetiva, também a esta distancia da parede, oscila em torno
de 0,1 kg/m.s. Desta forma, o valor obtido para Y foi 6,1. Estas propriedades foram
determinadas para as duas fases conjuntamente, partindo-se dos valores para cada fase e
aplicando uma ponderagao pelas suas vazoes.

Assim, os valores obtidos estao dentro de uma faixa recomendada pela maioria dos autores
para este parametro (entre 5 e 30). Desta forma, a principio, o refinamento da malha nas
paredes do dominio estd adequado para as caracteristicas deste escoamento. Apesar de a
malha nao ter tido o tamanho de suas células significativamente reduzido nas proximidades
das paredes, o valor de Y estd adequado para garantir a contabilizacao dos efeitos de
parede. Colaboram para isso a velocidade relativamente baixa do escoamento.
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Além disso, deve ser considerado o fato de a relacdo drea de parede/volume do leito ser
baixa comparativamente, por exemplo, aos reatores tubulares. Por esta razao, somente
uma pequena parte do escoamento através do leito ocorre nas proximidades das paredes,
reduzindo, assim, o impacto global de um valor Y+ eventualmente alto. Por estas razoes,
nao foi necessério um refinamento maior nas proximidades das paredes para se atingir o
YT adequado, como se observa na Figura 4.6, que se constitui num corte transversal da
malha na regiao do dominio referente ao leito catalitico. E possivel ainda notar nesta
figura que, devido a auseéncia de paredes na regiao central do leito catalitico, a malha
tende a adquirir uma conformacao regular nesta regiao, apesar de se tratar de uma malha

nao estruturada.

Importante lembrar, porém, que o refinamento da malha deve ser o necessario para que

nao influencie nos resultados da simulagao, o que deve ser verificado pelos testes de sen-
sibilidade de malha.

Foi também verificado a dispersao radial do perfil de velocidade axial (diregao y) na regiao
do leito catalitico. Para ilustrar o resultado obtido por simulagao para este comporta-
mento fluidodinamico foi utilizada a simulacao CFD referente ao ensaio niimero 6 para
validacao dos modelos cinéticos (referente a Tabela D.1, correspondente a 118,2 dias de

operagao do leito). As demais simulagoes apresentaram comportamentos similares.

Os resultado da simulagao estao representados na Figura 4.22, onde é possivel constatar
que a velocidade axial (em m/s) varia entre 0 e 0,20 m/s ao longo do reator, tanto
axialmente quanto radialmente. Nesta figura foram analisados planos situados a 1,0 m,

1,5 m, 2,5 e 3,0 m acima da base inferior do leito catalitico.

Este resultado mostra que, para a vazao volumétrica praticada e para o valor de N deste
leito (razao entre o diametro do reator e o diametro da particula de catalisador, que neste
reator industrial é cerca de 400), ndo se observa a formacao de um caminho preferencial
para escoamento através do leito, que seria indesejavel, ja que resultaria em uma varia¢ao

muito grande do tempo de residéncia das moléculas no leito catalitico.

Observa-se que nas proximidades da parede do reator a velocidade de escoamento é redu-
zida, aproximando-se de zero. A diminui¢ao da velocidade axialmente é bastante discreta.
Apesar de haver um aumento da temperatura (que colabora para aumentar a vazao vo-
lumétrica) a diminuigdo da vazao molar devido as reagoes de hidrogenagao, em especial
a vazao de hidrogeénio, é responsavel por uma pequena diminui¢ao da velocidade do esco-
amento ao longo leito catalitico. O aumento da fracao liquida na parte final do leito s
nao ¢ maior devido ao aumento da temperatura que resulta na vaporizacao de parte da
fase liquida (mecanismo de transferéncia de massa entre fases também contemplada por
esta simulagao CFD).
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Figura 4.22: Andlise da dispersao radial da velocidade axial no interior do leito catalitico em
diversas segoes transversais, tomadas a 1,0 m da base do leito catalitico (a), 1,5 m da base do

leito catalitico (b), 2,5 m da base do leito catalitico (c) e 3,0 m da base do leito catalitico (d).
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Ainda tomando como exemplo a simulagao referente a este ensaio niimero 6 para validacao
dos modelos cinéticos, vemos na Figura 4.23 o resultado da variagao da fragao volumétrica
da fase liquida ao longo do leito, onde o eixo das abcissas é a distancia em relacao ao topo
do leito.

A fracao volumétrica da fase liquida varia de aproximadamente 0,47 na parte inicial do
leito (topo) até cerca de 0,58 na regiao final deste leito (fundo). Isto se deve principalmente
ao aumento da temperatura, que favorece a vaporizacao de parte da fase liquida, apesar
de parte do hidrogénio ser consumido pelas reagoes.

A curva apresentada na Figura 4.23 foi tomada no eixo central do leito (eixo y). De
fato, a variacao radial da fracao volumétrica da fase liquida é muito pequena, vemos
que a simulagao CFD deste reator nao indica uma variacao radial significativa da fracao
volumétrica da fase liquida, o que é consistente com o baixo valor do nimero de Reynolds
calculado. Novamente colabora para isso o alto valor de N (cerca de 400), que ajuda na
uniformizagao da velocidade radial. Em geral, a literatura considera que um valor de N
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a partir de 25 ja é suficiente para se considerar valida a premissa de meio poroso. A
titulo de exemplo, tomando-se ainda o ensaio nimero 6 dos experimentos de validagao,
os resultados de fracao volumétrica da fase liquida tomados na secao reta a dois metros
do topo do leito indica uma variacao de 0,498 a 0,504.

Figura 4.23: Anélise da variacao da fracido volumétrica da fase liquida ao longo do leito catalitico,
no experimento ntimero 6 dos ensaios de validagao.
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Estes resultados respondem a pergunta sobre o efeito conjunto do aumento da temperatura
do leito (que faz aumentar a fragdo vaporizada) e o consumo de hidrogénio (que reduz a
fragdo vaporizada), concluindo-se que nas condigoes de operagao avaliadas hd uma baixa
variacao da fracao vaporizada radialmente, ao passo que a variacao desta fracao vaporizada
axialmente ¢ significativa, nao podendo ser relevado seu efeito na modelagem do reator,
como fizeram até entao os autores que pesquisaram a cinética desta reacao em fase liquida
(SAMIMI et al., 2015; UYGUR; ATALAY; SAVASCI, 1998; WU et al., 2011; YU et al.,
2002).

4.9 Perfil de Distribuicao das Reacoes

Os valores de taxa de reacao ao longo do leito, obtidos via simulagao CFD, é resultado de
diversos fatores, tais como temperatura, concentragao de reagentes, energia de ativagao e
atividade do catalisador. Com se observa nas Figuras 4.24, 4.25 e 4.26, a taxa de reacao de
hidrogenacao de MA é mais intensa comparada a taxa de hidrogenacao de PD e propeno,
coerente com os valores de energia de ativagao divididos por R (EKya, EKpp € EKppg)
apresentados na Tabela 4.11. De modo a facilitar a comparacao, a escala da medida de

taxa de reacao nestas trés figuras sao iguais.
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Figura 4.24: Resultado da simulacao CFD referente a distribuicao da reacao de hidrogenacao
de MA PD e propeno ao longo do leito catalitico apds 97,9 dias de operagao.

MA PD

Figura 4.25: Resultado da simulacao CFD referente a distribuicao da taxa de reacao de hidro-
genagao de MA PD e propeno ao longo do leito catalitico apds 118,2 dias de operagao.
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Figura 4.26: Resultado da simulacao CFD referente a distribuicao da taxa de reacao de hidro-
genacao de MA PD e propeno ao longo do leito catalitico apés 145,9 dias de operagao.
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E possivel também observar a evolucao da frente de reacao ao longo da campanha do
reator. A frente de hidrogenacao do propeno tende a ocorrer apds, ou concomitantemente,
com as reagoes de hidrogenagao de MA e PD no inicio e meio da campanha do reator.
Porém, ao se aproximar do final da campanha do leito, a reagao e hidrogenacao de propeno
tende a se adiantar em relagao as outras reagoes, o que de fato ocorre no reator industrial,
onde se observa uma perda de seletividade ao se aproximar do final da campanha do leito
catalitico. Isto ¢ indesejavel, na medida em que o aumento de temperatura decorrente
da reacao de hidrogenacao de propeno inibe a absorcao de hidrogénio pela fase liquida,
limitando a taxa de reacao de hidrogenacao de MA e PD. Do ponto de vista do mecanismo
de reacao, este fendmeno pode ser interpretado como uma inibi¢ao preferencial dos sitios

cataliticos menos ativos (mais seletivos) ao longo da campanha.

De forma andloga aos parametros fluidodinamicos, também aqui nao se observa uma
variacao radial significativa das taxas de reagoes neste corte central do leito em qualquer
destes trés momentos da campanha do leito. Isto ajuda a reforgar a conclusao acerca da
inexisténcia de limitacoes de transporte restringindo a taxa de reacao. Em geral, uma

variacao radial da taxa de reacao é associada a limitacoes de transporte entre particulas.

A evolugao do perfil de temperatura do leito ao longo da campanha é resultado dos efeitos
combinados dos calores de reacao de hidrogenacao de MA, PD e propeno. O perfil de

temperatura resultante estd ilustrado na Figura 4.27.
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Figura 4.27: Resultado da simulacdo CFD referente a distribuicdo da temperatura (em K) ao
longo do leito catalitico apés 97,9, 118,2 e 145,9 dias de operagao, comparados com os valores
medidos.
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Como se observa, a temperatura fica limitada nos trés momentos da campanha a um valor
maximo de 323 K, isto se deve a redugao da absorgao de hidrogénio pela fase liquida com o
aumento da temperatura, sendo que acima de 323 K o teor de hidrogénio na fase liquida é
desprezivel para efeitos praticos, nao ocorrendo mais reagao de hidrogenacao. Este grafico
ilustra a temperatura na linha axial central do reator, considerado adiabéatico. Também
aqui nao se observa uma variagao radial significativa da temperatura.

As Figuras 4.28, 4.29 e 4.30 representam respectivamente os perfis axiais de concentragao
simulados de MA, PD e propano nos trés momentos da campanha que temos utilizado

para ilustrar o comportamento do reator.

Figura 4.28: Resultado da simulacdo CFD referente a distribuicdo da concentracao de MA
(fragdo maéssica) ao longo do leito catalitico apds 97,9, 118,2 e 145,9 dias de operacao.
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Figura 4.29: Resultado da simulagao CFD referente a distribuigao da concentracao de PD (fragao
méssica) ao longo do leito catalitico apds 97,9, 118,2 e 145,9 dias de operagao.
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Figura 4.30: Resultado da simulacao CFD referente a distribui¢do da concentracao de propano
(fracdo mdssica) ao longo do leito catalitico apds 97,9, 118,2 e 145,9 dias de operagao.
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O perfil axial de concentracao de propano mostra que, juntamente com a evolucao da
campanha do leito, ocorre um aumento da taxa de reagao de hidrogenacao de propeno em
relagao as reacoes de hidrogenacao de MA e PD. Isto caracteriza a reducao da seletividade
do leito catalitico, ja que o objetivo do reator é hidrogenar o MA e PD, nao o propeno.

Como consequéncia, ocorre maior geragao de propano no reator.

Nos trés momentos da campanha tomados como exemplo, referentes a 97,9, 118,2 e 145,9
dias de operagao, os resultados simulados mostram que o aumento da concentracao de
propano foi respectivamente de 0,56, 0,66 e 0,75 pontos percentuais (coerentes com os
dados experimentais que mostraram um aumento da concentracao de propano de 0,74,

0,68 e 0,93 pontos percentuais, respectivamente).

A taxa de reacao guarda estreita relacao com o teor de hidrogénio na fase liquida. Este
hidrogénio é consumido e reposto através da transferéncia de massa da fase gasosa para a
fase liquida, sendo que a concentracao de saturacao é funcao da temperatura de equilibrio.
A taxa de transferéncia de massa de hidrogénio entre as fases (expresso em kg/m3s)
estd representado na Figura 4.31, a titulo de ilustracao, em trés diferentes momentos da

campanha do leito.

Os valores obtidos por simulacao para a transferéncia de massa de hidrogénio entre fases
se aproximaram de 0,09 kg/m?s, mas nao mostrou saturacao neste valor. O fato de nao
apresentar uma saturagao desta taxa em 0,09 kg/m?s sinaliza que o algoritmo empregado
na UDF nao é um fator limitante para a transferéncia de massa de hidrogénio, o que seria

indesejavel.
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Figura 4.31: Perfil da taxa de transferéncia de massa de hidrogénio entre as fases (em kg/m?3s)
ao longo do leito catalitico apds 97,9, 118,2 e 145,9 dias de operacao.
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O deslocamento da regiao de maxima transferéncia de massa de hidrogénio entre fases
se desloca, aproximando-se da parte final do leito conforme se avanca na campanha.
Isto se deve ao deslocamento da regiao de maximas taxas de reacoes, que apresentou

comportamento similar.

4.10 Comparacao com a Literatura

Devido ao fato de ser uma tecnologia relativamente recente, nao estao disponiveis na
literatura aberta muitos estudos sobre a hidrogenacao seletiva de MAPD em fase liquida.
Porém, ¢é possivel utilizar algumas métricas para comparar a acuracia da investigacao
desta Tese com aqueles obtidos por estes poucos estudos publicados na literatura aberta.

Uygur, Atalay e Savasci (1998) realizaram seus estudos baseados em dados de reatores
de laboratério, com leito catalitico de pequeno volume (107%m?), de modo a permitir a
medicao da taxa de reacao pontual a uma dada temperatura e minimizar os efeitos de
transporte. Com isto, eles desenvolveram um modelo simplificado de taxa de reacao,
com foco em identificar os efeitos do tempo de residéncia e da temperatura sobre a taxa
de reacao. Embora usando abordagens diferentes, o presente estudo e a investigagao

empreendida por Uygur, Atalay e Savasci (1998) podem ser comparados quanto ao desvio
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percentual na predicao da taxa de reacao. Mesmo utilizando condigoes experimentais
e equipamentos de diferentes escalas, ambos os estudos se propoem a desenvolver um
modelo que descreva a conversao medida experimentalmente, seja num reator diferencial
(como aquele utilizado por Uygur, Atalay e Savasci (1998)), seja o valor integral ao longo
de um reator industrial (como aquele utilizado no presente estudo). Esta comparagao esté
apresentada nas Tabelas 4.16 e 4.17.

Um dos parametros utilizados para esta comparagao é o MSE (Erro Quadratico Médio,
do inglés Mean Square Error). O MSE é calculado pela Equacao 4.24 e constitui-se em
uma medida de acurdcia muito utilizada em ajustes de séries temporais (JAMES et al.,
2013). Quando temos outliers em nosso conjunto de dados, essa medida é mais afetada

do que outros parametros estatisticos.

m

MSE = % > v — i (4.24)

=1

Esta analise permite concluir que, apesar dos cuidados metodolégicos adotados por Uygur,
Atalay e Savasci (1998), o presente estudo apresenta maior acurdcia na predi¢ao da taxa
de reagao (expressar aqui como o numero de moles convertidos de um dado componente

por unidade de tempo e por unidade de massa de catalisador).

Tabela 4.16: Comparagao entre o presente estudo e a investigacao de Uygur, Atalay e Savasci
(1998) quanto a capacidade de predigao da taxa de reagao de hidrogenacao de MA, usando como
parametros o desvio absoluto médio e o MSE (Mean Square Error)

Parametro (UYGUR; ATALAY; SAVASCI, 1998) Presente estudo
Erro absoluto médio (%) 13,3 1,5
MSE 0,0456 0,0021

Tabela 4.17: Comparagao entre o presente estudo e a investigacao de Uygur, Atalay e Savasci
(1998) quanto & capacidade de predigao da taxa de reagao de hidrogenagao de PD, usando como
parametros o desvio absoluto médio e o MSE (Mean Square Error)

Parametro (UYGUR; ATALAY; SAVASCI, 1998) Presente estudo
Erro absoluto médio (%) 19,9 3,2
MSE 0,0391 0,0038

Podemos creditar este melhor desempenho do presente estudo ao modelo fenomenologico
adotado para descrever a taxa de reagado (mais completo do que aquele utilizado por
Uygur, Atalay e Savasci (1998)) e também ao fato de termos utilizado CFD na modelagem
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do reator, o que permitiu contabilizar os efeitos da vaporizagao do hidrocarbonetos, da
absorcao de hidrogénio pela fase liquida e os efeitos de dispersao de calor, massa e momento
no interior do leito catalitico.

A comparacao entre os valores medidos e preditos por esta investigacao para as taxas
médias de reagao de MA e PD ao longo do leito catalitico estao representados nas Figuras
4.32 e 4.33. Nao é aplicavel a comparacao direta entre as taxas de reacao obtidas por
diversos estudos, uma vez que eles dependem de diversos fatores intrinsecos de cada
sistema (teor de reagente na carga, temperatura, pressao e vazao de alimentacao, teor de
hidrogénio na carga etc).

Figura 4.32: Valores medidos na planta industrial e obtidos por esta investigacao para as taxas
médias de hidrogenagao de MA ao longo do leito catalitico em diferentes momentos da campanha
do reator.
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Mais recentemente, Wu et al. (2011) publicaram um estudo que se assemelha ao que se
fez nesta Tese (também fazendo uso de dados de sistemas industriais), exceto pelo fato de
Wu et al. (2011) terem estabelecido algumas assungoes simplificadoras. Estas simplicagoes
adotadas por Wu et al. (2011) incluem a utilizagdo de um modelo plug flow para o reator,
nao consideracao dos efeitos difusionais ou qualquer efeito de transporte de massa, calor
ou quantidade de movimento e nao inclusao de um modelo para a vaporizacao parcial
dos hidrocarbonetos ou para a variacao da concentracao de hidrogénio na fase liquida em
funcao da temperatura. Além disso, o estudo cinético para a reacao de hidrogenacao de
MAPD em fase liquida publicado por Wu et al. (2011) ndo apresentam os valores obtidos
para os parametros dos modelos cinéticos nem os valores das medidas experimentais ou

os valores preditos pelos modelos cinéticos.
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Figura 4.33: Valores medidos na planta industrial e obtidos por esta investigacao para as taxas
médias de hidrogenacao de PD ao longo do leito catalitico em diferentes momentos da campanha
do reator.
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Como resultados, Wu et al. (2011) apresentam os dados de concentragdo normalizados
(medidos e preditos) na saida do reator industrial. Também apresentam o MSE referente
aos componentes na saida do reator, mas nao informam a que medida de concentracao

(dados normalizados, fragdo molar ou méssica, concentracao molar etc) se refere este

MSE.

A normalizac¢do dos dados de saida do reator proposta por Wu et al. (2011) é descrito
pela Equacao 4.25.

(2] = [e]min

M= e = [l

(4.25)

Onde N; é o valor normalizado da concentracao do componente i, [i] é a concentragao
do componente i (predita ou medida) na saida do reator, [i],, é o valor minimo de
concentragao do componente ¢ na série analisada e [i],4, € 0 valor méximo de concentragao

do componente 7 nesta série analisada.

Nas Figuras 4.34, 4.35, 4.36 e 4.37 estao apresentadas as séries temporais dos valores
medidos e preditos das concentragoes normalizadas de MA e PD na saida do reator,
comparando resultados do estudo de Wu et al. (2011) com aqueles obtidos pelo presente
trabalho.
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Figura 4.34: Série temporal dos valores normalizados de concentracao de MA, medidos em planta
industrial e preditos pelo modelo, na saida do reator, segundo a investigacao de Wu et al. (2011).

2 T T T T

3 Dados experimentais

T

—— Valores preditos

1.5

T 500 1000 1500 2000 2500 3000 3500

Fonte: Wu et al (2011) Tempo (h)

Figura 4.35: Série temporal dos valores normalizados de concentracao de MA, medidos em planta
industrial e preditos pelo modelo, na saida do reator, segundo a presente investigacao.
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Figura 4.36: Série temporal dos valores normalizados de concentragao de PD, medidos em planta
industrial e preditos pelo modelo, na saida do reator, segundo a investigacao de Wu et al. (2011).
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Figura 4.37: Série temporal dos valores normalizados de concentragao de PD, medidos em planta
industrial e preditos pelo modelo, na saida do reator, segundo a presente investigacao.
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Conforme se observa, hd um melhor ajuste dos modelos propostos por esta Tese aos dados
experimentais, comparativamente ao ajuste obtido por Wu et al. (2011), em especial
na predicao da conversao do metil acetileno. Provavelmente, isto se deve a abordagem
adotada pelo presente trabalho, baseada na CFD, que proporciona a contabilizacao de
efeitos locais decorrentes da dispersao de massa e energia e de transferéncia de massa

entre fases.

Entretanto, a comparacao do desempenho do modelo obtido por este trabalho com aquele
desenvolvido por Wu et al. (2011) fica prejudicada pelo fato de nao terem sido publicados
por aqueles pesquisadores os valores regredidos para os parametros dos modelos cinéticos
propostos. Além disso, também nao sao publicados por aqueles autores os valores de
conversao de MA ou PD, na etapa de regressao ou validagao dos modelos, nem os corres-
pondentes valores das demais varidveis de processo, mas somente os valores normalizados
de MA e PD na saida do reator, isto é, a fracao da faixa méaxima de variacdo da con-
centracao de determinado componente (também nao informada) obtida por uma dada

medida (representada na Equagao 4.25).

4.11 Atuacao para Otimizacao do Reator Industrial

Esta investigacao focou no desenvolvimento dos modelos cinéticos para a hidrogenacao
de MAPD em reatores trickle bed ,visando, por fim, a utilizagao destes modelos para
a otimizagao operacional de um sistema industrial de hidrogenagao seletiva de MAPD.
Esta otimizacao nao se traduz em impacto social ou ambiental relevante nem aumento
significativo da capacidade produtiva desta unidade. Porém, uma vez que o melhor enten-
dimento do comportamento do sistema de purificagao do propeno grau polimero colabora
para a minimizacao do reprocessamento pelas plantas de pirdlise, esta investigacao deve
identificar o conjunto de parametros operacionais que proporcione ganho energético nas
operagoes destas plantas industriais e de rendimento em produtos nobres, em particular
de propeno.

Como explanado no Capitulo 2, o rendimento da matéria prima em produtos de alto
valor agregado e a eficiéncia energética sao fatores decisivos para a competitividade de
uma planta petroquimica. Assim sendo, o resultado final desta investigacao é o aumento
da seletividade do reator trickle bed estudado. A metodologia aqui empregada pode ser

replicada para outros reatores similares.

A seguir é ilustrada a quantificagao dos resultados financeiros que poderiam ser obtidos
com um dado aumento da seletividade em um reator hipotético, considerando os cenarios

e a metodologia descritos nas secoes 3.13 e 3.14.
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Com este exemplo didatico, conclui-se que a diferenca de seletividade do leito catalitico do
reator de hidrogenacao de MAPD, tomando-se os cendrios descritos, resulta em uma dife-
renca de margem operacional de cerca de 2,0 milhoes de Reais por ano. Ainda usando esta
base de célculo, construiu-se um grafico ilustrativo (Figura 4.38) da perda de margem ope-
racional deste processo em funcao da quantidade de propeno hidrogenado, referenciando-se
a situacao ideal (100% de seletividade, quando nao ha hidrogenacao de propeno). Nesta

Figura também estao sinalizados os dois cenarios descritos no exemplo acima.

Figura 4.38: Reducao da margem operacional da unidade industrial (MMR$/ano) em fungao da
quantidade de propeno hidrogenado (t/h) no reator de hidrogenagao de MAPD.
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Fonte: Elaborado pelo proprio autor.

Uma analise similar, aplicada ao reator industrial cujos dados de processo foram utilizados
para o desenvolvimento deste trabalho, mostrou um potencial de captura financeira de
aproximadamente 1 milhao de Reais anualmente.

Uma abordagem parecida foi adotada por Mota, Braga e Chaves (2005), que também
entenderam a oportunidade de ganho de margem operacional com o melhor ajuste das
condicoes de operacao deste reator, minimizando a hidrogenacao indesejavel do propeno.
Porém, Mota, Braga e Chaves (2005) optaram pela implantagao de um controle avan¢ado
(AspenTech DMC). E reportado que esta otimizacao do reator resultou em um ganho
anual de 5 milhoes de reais para aquela planta da Repsol.

Com foco em se determinar o conjunto de varidaveis manipuldaveis que maximiza a atividade
catalitica do leito (minimiza o teor de MAPD na saida do reator) e maximiza a seletividade
do leito catalitico (minima hidrogenagao de propano) foi obtida, via simulagao e utilizando
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os modelos cinéticos e de desativacao obtidos, uma superficie de respostas do reator as
modificagoes das varidveis manipulaveis, usando a metodologia descrita na secao 3.14. As
condicoes das variaveis nao manipuladas estao definidas na Tabela 3.9.

Os resultados destas simulagoes estao apresentados na Tabela 4.18; onde estd explicitada
a vazao de propeno hidrogenado neste reator, que pode ser relacionado com a seletividade

deste leito catalitico.

Tabela 4.18: Resultados das simulagoes CFD para obtencao da superficie de respostas para o
reator apés 125 dias de operagao, considerando uma determinada vazao e composigao de carga
fresca.

Recirculacao  Vazao de Composigao de saida (fracao méssica) Hidrogenagao de
(kg/h) Hy (kg/h) MA PD Propeno Propano  propeno (kg/h)
40.000 99,8 0,002626 0,003185 0,948249 0,045940 478 .4
40.000 107,0 0,002486 0,003051 0,948434 0,046030 481,6
40.000 115,6 0,002257 0,002826 0,949210 0,045707 505,3
40.000 123,0 0,002115 0,002705 0,949900 0,045279 455.4
42.000 99,8 0,002142 0,002708 0,948260 0,046890 511,5
42.000 107,0 0,002009 0,002579 0,948546 0,046867 510,7
42.000 115,6 0,001838 0,002412 0,948910 0,046841 509,8
42.000 123,0 0,001651 0,002238 0,949815 0,046295 490,8
44.200 99,8 0,001609 0,002163 0,947831 0,048397 564,0
44.200 107,0 0,001555 0,002117 0,947786 0,048542 569,0
44.200 115,6 0,001405 0,001968 0,948161 0,048466 566,4
44.200 123,0 0,001197 0,001759 0,949377 0,047667 538,6
46.800 99,8 0,001141 0,001678 0,948524 0,048657 573,0
46.800 107,0 0,001020 0,001549 0,948596 0,048836 579,3
46.800 115,6 0,000869 0,001385 0,948812 0,048934 582,7
46.800 123,0 0,000752 0,001258 0,949036 0,048954 583,4

A superficie de resposta do reator quanto ao teor de MAPD na sua saida, ajustada a partir
dos pontos obtidos por simulacao, esta representada graficamente na Figura 4.39. Esta
superficie aponta qualitativamente o sentido da evolugao do teor de MAPD na saida do
reator trickle bed quando sao manipuladas a vazao de recirculacao do reator e a vazao de
hidrogénio alimentada. Importante lembrar que esta superficie em particular foi calculada
considerando uma determinada vazao de carga fresca, temperatura de alimentagao e teor
de MAPD nesta carga fresca. Além disso, esta superficie muda em funcao do estagio da
campanha em que o leito catalitico se encontra. Nesta Figura esta exemplificada a curva

para 125 dias de operacao do leito.

Esta superficie de respostas nos permite perceber que, para esta carga fresca e demais
condigoes de processo nao manipuldveis (valores tipicos da operagao industrial deste rea-
tor), o avanco das reagoes de hidrogenacao de MAPD ¢é tanto maior quanto maiores forem
as vazoes de recirculagao e de hidrogénio alimentadas ao reator. Este comportamento pode

ser explicado pelo fato de a recirculacao funcionar também como um fluido de arrefeci-
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mento térmico, na medida em que colabora para minimizar o aumento da temperatura
da mistura reacional para um mesmo avanco da reagao de hidrogenacao de MAPD. Com
isto, quando se aumenta a vazao de recirculacao, é garantido um maior teor de hidrogénio

na fase liquida apds se hidrogenar uma determinada quantidade de MAPD.

Para o reator estudado, na janela operacional na qual foi desenvolvida a superficie de
respostas e naquele momento da campanha do leito (que influencia no perfil de atividade
catalitica), o teor de MAPD na saida do reator pode variar de 2010 ppmW (com recir-
culagdo de 46800 kg/h e alimentagao de 123 kg/h de hidrogénio) a 5810 ppmW (com
recirculagao de 40000 kg/h e alimentacao de 99,8 kg/h de hidrogénio). Sendo que o teor
de MAPD na saida do reator apresenta maior sensibilidade a vazao de recirculacao do
que a vazao de hidrogénio. Esta faixa significativamente larga de variacao do teor de
MAPD na saida do reator em funcao dos ajustes operacionais sinaliza o potencial desta
otimizacao na campanha do leito catalitico e consequentemente na sua vida 1til, uma vez
que o processo de regeneracao (realizado a temperaturas préximas de 500°C, portanto a

alta severidade) reduz a vida 1til deste leito.

Um outro parametro chave de desempenho do leito catalitico é a sua seletividade, sig-
nificando aqui a sua capacidade de hidrogenar MAPD em detrimento do propeno. A
superficie de respostas deste leito quanto a quantidade de propeno hidrogenado, relaci-
onada com a vazao de recirculagao e vazao de hidrogénio é uma forma de traduzir sua
seletividade. Esta superficie de respostas esta ilustrada na Figura 4.40. Novamente é im-
portante lembrar que também esta superficie muda em funcao do estagio da campanha em
que o leito catalitico se encontra, sendo que nesta Figura esta exemplificada a curva para
125 dias de operacao do leito. Além disso, esta superficie é estritamente aplicavel para
uma determinada vazao de carga fresca, temperatura de alimentagao e teor de MAPD

nesta carga fresca utilizados como base de cédlculo para a construcao desta superficie.

O comportamento da seletividade do leito quanto as variagoes de vazao de recirculagao é
oposto aquele observado para a sua atividade catalitica. Observa-se o aumento da seletivi-
dades do leito, ou seja, menor hidrogenacao de propeno, quando se minimiza a sua vazao
de recirculagao. Isto é compreensivel, uma vez que menor recirculagao significa menor
diluicao do MAPD presente na carga fresca, com isto a taxa de reacao de hidrogenacao de
MAPD aumentara devido a maior concentracao deste reagente na mistura reacional ali-
mentada ao reator. Com isto, a taxa de hidrogenagao de MAPD cresce comparativamente

a taxa de hidrogenagao de propeno.

Com relacao a vazao de hidrogénio, observa-se uma pequena sensibilidade da seletividade
catalitica quanto a esta variavel, sendo que, na faixa de variacao da vazao de hidrogénio
explorada, hd uma vazao de hidrogénio (em torno de 107 kg/h) na qual a seletividade é

minima, considerando somente esta variavel.
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Figura 4.39: Teor de MAPD na saida do reator em fungao da vazao de recirculagio e da vazao
de hidrogénio, para uma determinada condicao de processo da carga fresca.
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Figura 4.40: Quantidade de propeno hidrogenado no reator em funcao da vazao de recirculagao
e vazao de hidrogénio, para uma determinada condicao de processo da carga fresca.
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A diferenca na quantidade de propeno hidrogenado entre os pontos de mais alta e mais
baixa seletividades observada na superficie de resposta representada na Figura 4.40 é de
132 kg/h. Interpolando esta quantidade no grafico da Figura 4.38, observa-se que isto re-
presenta uma variagao de margem operacional da unidade industrial de aproximadamente
1,1 milhao de reais por ano.

Estas conclusoes encontram amparo na literatura. Samimi et al. (2015) fizeram um ex-
tenso estudo, baseado em dados de uma planta industrial, a cerca das respostas de um
reator industrial de hidrogenacao seletiva de MAPD em fase liquida quanto as variacoes
na vazao de carga fresca, vazao de recirculacao, vazao de hidrogénio e concentragao de
MAPD na carga fresca. Este estudo, conduzido segundo um planejamento de experimen-
tos com diversos niveis para cada varidvel (foram conduzidos 192 experimentos no total),
resultou no determinagao de modelos nao fenomenolégicos que traduzem a resposta do
reator a estas variaveis, no que se refere ao teor de propano, MAPD e propeno na sua
saida (varidveis dependentes).

Utilizando as equagbes empiricas obtidas por Samimi et al. (2015), foi construida e apre-
sentada na Figura 4.41 a superficie de respostas do reator quanto ao teor de propano na
sua saida, de modo a ilustrar o sentido de variagao da seletividade do leito em relacao a
vazao de hidrogeénio e vazao de recirculagao.

Figura 4.41: Variacao do teor de propano na saida de um determinado reator de hidrogenacao
seletiva de MAPD em fase liquida em funcao da vazao de recirculagdo e vazao de hidrogénio
para o reator - superficie de respostas baseado no trabalho de Samimi et al. (2015).
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Fonte: Baseado em SamimiF. et al (2015).
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Assim como se constatou nesta Tese, Samimi et al. (2015) identificaram uma pequena
influéncia da vazao de hidrogénio sobre o teor de propano na saida do reator (portanto da
seletividade do leito catalitico) e um aumento significativo do teor de propano na saida
do reator com o aumento da vazao de recirculagao, reduzindo assim sua seletividade.

Logo, para as condigoes de processo avaliadas, os modelos cinéticos obtidos sugerem que
o aumento da vazao de recirculagao ajuda a reduzir o teor de MAPD na saida do reator.
Por outro lado, nas mesmas condi¢oes de processo, a analise mostra que este aumento da

vazao de recirculagao aumenta a quantidade de propeno hidrogenado.

Uma analise similar, mostra que a sensibilidade da seletividade do leito catalitico e avanco
das reagoes de hidrogenagao de MAPD apresentam menor sensibilidade quanto a vazao
de hidrogeénio para o reator, comparativamente a vazao de recirculagao. Para as condigoes
de processo avaliadas, os modelos cinéticos obtidos sugerem que o aumento da vazao de
hidrogénio ajuda a reduzir o teor de MAPD na saida do reator. Porém, nas mesmas
condicoes de processo, a andlise mostra que este aumento da vazao de hidrogénio tem

pouco efeito sobre seletividade do leito catalitico.
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Conclusoes

Sao raros na literatura aberta estudos referentes a modelagem fenomenolégica do reator
de hidrogenacao de MAPD em fase liquida (de fato, somente foram identificados trés
estudos), porém nenhum deles considera conjuntamente os aspectos cinéticos e de fluido-
dinamica. Isto é particularmente importante para reatores trickle bed, muito sensiveis aos
aspectos de transporte de massa e calor, justificando a utilizagdo de CFD (Computational
Fluid Dynamics), o que permite uma representacao mais realista do reator trickle bed,
uma vez que as caracteristicas fluidodinamicas variam conforme avancam as reagoes no
interior do leito catalitico, modelado nesta investigacao como um meio poroso isotrépico.
Além disso, as taxas de transferéncia de massa entre fases também mudam conforme
sao alteradas a temperatura e as composicoes das fases. Portanto, este estudo ajuda a

preencher esta lacuna existente na literatura.

Assim, os modelos cinéticos fenomenoldgicos desenvolvidos com a utilizacao de dados ope-
racionais de um sistema em escala industrial, baseados no mecanismo de LHHW, para a
predigao da taxa de hidrogenagao de metil acetileno (MA), propadieno (PD) e propeno em
um reator trickle bed co-corrente permitiu definir uma superficie de respostas do sistema
as mudancas nas variaveis manipulaveis, identificando assim as condigoes operacionais

que maximizam seu desempenho.

Para tanto, foi inicialmente representada uma geometria com dimensoes iguais as do reator
industrial estudado. O dominio da simulacao CFD consistiu no espago interno do reator,
compreendido entre a base do distribuidor de fluxo sobre o leito catalitico e o flange de
saida do reator. Este dominio tridimensional foi discretizado, resultando em uma malha
nao estruturada composta por 152 mil tetraedros. Esta quantidade de tetraedros adveio de
um estudo de sensibilidade de malha, constatando-se que um maior numero de tetraedros
nao resultaria em alteracao dos valores de saida da simulacao CFD em mais de 1%.

Em muitos aspectos, a simulacao CFD pode ser interpretada como uma plataforma, isto
é, uma base de trabalho para a qual se faz necessario informar os modelos descritivos
dos fenomenos cujos efeitos se pretende contabilizar nesta simulacao. Por este motivo,
foram planejados e conduzidos ensaios experimentais para a determinacao de um modelo
empirico que descrevesse a absorcao de hidrogénio, no equilibrio, por uma mistura de
hidrocarbonetos com trés dtomos de carbono (propano, propeno, MA e PD). O modelo
quadrético resultante apresentou um coeficiente de determinagiao (R?) de 0,9987. Este
fenomeno é particularmente importante para este sistema, dada a influéncia do teor de
hidrogénio dissolvido na fase liquida sobre as taxas de reacao. Em funcao disso, observa-se
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no reator industrial que a temperatura maxima do leito nunca é superior a 323 K, ja que
nesta temperatura nao ha mais hidrogénio na fase liquida e portanto nao ocorrem mais
reacoes de hidrogenacao, responsaveis pela liberacao de energia e consequente aumento
da temperatura.

Com relagao a transferéncia de massa de hidrocarbonetos entre fases devido a vaporizagao,
foi utilizada uma correlacao empirica a partir de dados de simulagoes baseadas na equagao
de estado de Soave-Redlich-Kwong (SRK). Estudos publicados na literatura mostram que
este modelo ¢ eficaz para descrever o comportamento de sistemas constituidos por hidro-
carbonetos. Para a estreita faixa de variacao de composicao, temperatura e pressao prati-
cadas nesta modelagem, o coeficiente de correlagao (R?) obtido para a equacao quadratica

foi préximo de 1,0.

Outro estudo que se fez necessario para a simulacao CFD foi a caracterizacao do leito ca-
talitico como um meio poroso. Os resultados mostraram que, para a faixa de velocidades
superficiais exploradas, a permeabilidade varia com a velocidade superficial, evidenciando
que este nao é um escoamento darciniano, no qual a permeabilidade independe da veloci-
dade. Baseado nos dados experimentais, este estudo obteve uma relacao quadratica entre
a permeabilidade e a velocidade superficial do fluido, cujo coeficiente de correlagao (R?)
foi de 0,9993. Os valores obtidos em laboratério para a fragao de vazios (0,343) e densi-
dade aparente do leito (647,7 kg/m?) apresentaram uma variagao em relagao aos valores
informados pelo fabricante do catalisador inferior a 5%. Visando a sua validacao, estes
parametros que caracterizam o leito foram empregados em simulagoes CFD do reator em
estudo e apresentou desvio méximo inferior a 4,5% na previsao do gradiente de pressao

do leito, sendo que o desvio médio foi de 2,4%.

Adicionalmente, foi acoplado aos modelos cinéticos um modelo nao fenomenolégico de de-
sativacao catalitica, que nao pretendeu explicar o mecanismo de desativacao, mas descre-
ver seu comportamento ao longo do leito no decorrer da campanha. Foram utilizados da-
dos operacionais do sistema industrial para regressao dos parametros dos modelos cinéticos

e de desativacao, determinados com o emprego do algoritmo de Marquadt-Levenberg.

Os modelos cinéticos assim obtidos tiveram suas eficacias validadas através da predigao
de resultados de ensaios experimentais (respostas do reator industrial) nao utilizados na

etapa de regressao dos parametros destes modelos.

Em uma abordagem similar a de Madon-Boudart, ratificou-se ser a cinética de reacao a
etapa limitante das taxas globais de reacao em detrimento das limitacoes de transporte
de massa. Isto foi feito através da analise das taxas globais de hidrogenacao de MA e PD
a medida em que o leito perde atividade catalitica ao longo da campanha. Observou-se
que os teores de MA e PD na saida do reator aumentam ao longo do tempo, reflexo do
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processo natural de desativagao do leito catalitico. Uma vez que somente a etapa de reacao
entre os reagentes adsorvidos nos sitios cataliticos depende da atividade do catalisador,
pudemos inferir que estas taxas globais de reacao sao controladas por esta etapa e que as
limitacoes de transporte de massa nao se sobrepoem a cinética da reacao. Desta forma,
foi possivel concluir que os dados experimentais se mostram adequados para o seu uso na

regressao dos parametros do modelo cinético.

Além desta andlise qualitativa, que aponta para a boa representatividade dos modelos
cinéticos, a dispersao dos dados mostrou que o coeficiente de determinacao (R?) para a
predi¢ao das concentracoes de MA, PD e propano na saida do reator é de aproximada-
mente 0,81, evidenciando que os modelos explicam cerca de 80% da variacao dos dados
observados. Assumindo um intervalo de confianca de 95%, o residuo da predicao do MA
varia de -168,2 a 167,6 ppmW, o residuo da predi¢cao do PD varia de -77,0 a 172,3 ppmW
e o residuo da predicao do propano varia de -382 a 1000 ppmW. Este intervalo deve ser
interpretado como sendo a faixa de valores na qual esté inserido o valor real do residuo em

cerca de 95% das anélises, considerando um nimero suficientemente grande de andlises.

O perfil de temperatura axial foi analisado para se verificar a adequagao do modelo
empirico utilizado para descrever o perfil axial de atividade catalitica do leito ao longo
da campanha. Os resultados permitiram concluir que o modelo empirico de atividade
catalitica obtido foi eficaz, uma vez que o perfil de temperatura do leito ao longo da cam-
panha pode ser reproduzido com desvio médio de 1°C e nao superior a 3°C em qualquer

ponto deste leito.

Com relacao aos aspectos de fluidodinamica, as simulacoes CFD realizadas em diversas
condicoes dentro da janela operacional deste sistema evidenciou que a variacao da velo-
cidade axial das fases para uma dada segao radial é desprezivel, exceto pela regiao muito
préoxima da parede do reator, onde esta velocidade se aproxima de zero. Isto se explica
pela alta razao entre o diametro do reator e o diametro da particula do catalisador (su-
perior a 400) e pelo eficiente distribuidor de alimentagao (distribuidor tipo chaminé com

118 vertedouros sobre uma drea de 1,327 m?).

Para as condigoes de processo avaliadas, os modelos cinéticos obtidos sugerem que o
aumento da vazao de recirculacao ajuda a reduzir o teor de MAPD na saida do reator.
Por outro lado, nas mesmas condicoes de processo, a analise mostra que este aumento da
vazao de recirculacao reduz a seletividade do leito, uma vez que aumenta a quantidade

de propeno hidrogenado.

Uma andlise similar mostra que, nas mesmas condigoes de processo, o aumento da vazao
de hidrogénio tem pouco efeito sobre a seletividade do leito ou sobre a conversao do
MAPD.
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Finalmente, esta investigacao desenvolveu e aplicou uma metodologia baseada em CFD
para a simulacao de um reator industrial trickle bed para hidrogenacao seletiva de MAPD.
Isto permitiu uma visao da evolugao das variaveis de processo no interior do leito catalitico
e previsao da resposta do reator as mudancas nas variaveis manipuldveis deste sistema. Os
ajustes operacionais decorrentes deste estudo, no reator avaliado, tém potencial de captura
financeira superior a 1 milhao de Reais por ano. Além disso, o modelo desenvolvido
colabora no entendimento dos fenomenos que ocorrem no interior do reator trickle bed
utilizado para hidrogenacao de MAPD e devera ser titil no projeto de novos reatores trickle

bed para hidrogenacao seletiva de MAPD e avaliacao de modificacoes de processo.
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Consideracoes Finais

A metodologia aqui desenvolvida e os modelos cinéticos obtidos, apesar de terem sido

os resultados da investigacao de um sistema em particular, sao generalizados o suficiente

para serem aplicados em outros sistemas de hidrogenacao de MAPD em fase liquida, tanto

para o projeto do sistema, quanto para otimizar reatores existentes.

6.1

Sugestoes de Trabalhos Futuros

e A modelagem do reator de hidrogenagao seletiva de MAPD baseada em CFD desen-

volvida nesta investigacao teve como objetivo préatico a identificagao das condicoes
operacionais 6timas de um reator industrial existente, sem qualquer modificacao
no projeto do reator ou de seus acessorios. Uma sugestao de tema é investigar a

influéncia de alteragoes no projeto do reator, tais como:

— No projeto existente, o reator é adiabatico, portanto todo o calor gerado pelas

reacoes exotérmicas resulta em aumento da temperatura da mistura reacional.
Uma opcao de estudo é avaliar o efeito do uso de uma camisa de resfriamento
que retiraria parte deste calor através das paredes, aumentando a concentracao
de hidrogénio absorvido pela fase liquida, o que é positivo. Por outro lado,
a reducao da temperatura diminui a frequéncia com que as moléculas reagen-
tes atinjam a energia de ativagao necessaria para a reacao. Para este estudo
proposto, é imprescindivel a utilizacao da metodologia baseada em CFD desen-

volvida nesta investigacao;

Devido as caracteristicas do projeto do sistema estudado nesta investigacao,
nao é possivel aumentar a sua pressao além dos 2100 kPa e a temperatura
da alimentacao oscila em torno da temperatura ambiente. Sugere-se utilizar a
modelagem aqui desenvolvida para avaliar alternativas de projeto que permitam
alterar a pressao e a temperatura de alimentacao do reator, inclusive verificando

o impacto destas modificacoes de processo sobre o regime de escoamento;

O reator trickle bed do sistema estudado nesta investigacao é co-corrente, isto é,
o sentido de escoamento das fases liquida e gasosa é o mesmo. Uma alternativa
de projeto seria usar um reator trickle bed contracorrente, no qual as fases
fluem em sentido contrario. Uma questao a ser estudada, utilizando a base
conceitual da metodologia aqui desenvolvida, seria avaliar quais as vantagens
e desvantagens de um reator contracorrente para a hidrogenagao seletiva de
MAPD, em realacao ao reator co-corrente.
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e O estudo aqui desenvolvido transcorreu em regime pseudo estacionario, ou seja, o
perfil de atividade catalitica do reator varia com o tempo, mas as simulagoes foram
conduzidas em regime estacionario, embora tenha sido utilizada no software Fluent a
abordagem pseudo transitoria, que na verdade é uma forma de relaxamento implicita
do sistema de equagoes para casos estaciondrios. Uma proposta de estudo seria
adaptar os modelos desenvolvidos nesta investigagao para um otimizador em tempo
real (ou RTO, do inglés Real Time Optimization), visando ao controle dinamico do

reator de hidrogenacao seletiva de MAPD.

e De modo a avaliar a sensibilidade do tempo de processamento em relacao ao hard-
ware utilizado, sugere-se o HPC (High Performance Computer, supercomputador
mais rapido, em operagao, da América Latina, instalado na Faculdade de Tecno-
logia SENAI CIMATEC), para realizar as simulagoes CFD do reator trickle bed
estudado, empregando as configuracoes indicadas neste trabalho.

e Utilizando o modelo cinético desenvolvido neste trabalho e com a aplicagao de
técnicas de CFD, sugere-se avaliar diversos projetos de distribuidores de alimentagao
e sua influéncia sobre o desempenho do reatores trickle bed quanto a atividade e se-
letividade para a reacao de hidrogenacao seletiva de MAPD. Deve-se escolher uma
geometria do reator e condi¢oes operacionais que ajudem a evidenciar estes efeitos
dos distribuidores.
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Apéndice A m———————

Divulgacao da Pesquisa

Durante o periodo de desenvolvimento desta investigacao foram feitas as publicacoes lis-
tadas abaixo, referentes a temas relacionados com a Tese, resultados do processo amadu-
recimento deste estudo.

Artigos publicados em Congressos:

QUADRO, EMERENTINO B.; GUARIEIRO, LILIAN LEFOL NANI. Fatores Impactan-
tes e Limitagoes da Metodologia Utilizada para Avaliagao da Eficiéncia Energética Mais
Usada pelas Plantas de Producao de Eteno. In: IV Workshop de Pesquisa Tecnologia e
Inovacgao. Salvador-BA, 2014.

(Eleito pela comissao organizadora o melhor artigo completo apresentado no WPTT 2014
na forma de poster.)

QUADRO, EMERENTINO BRAZIL; SANTOS, CARLOS CESAR RIBEIRO. Decifrando
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UDEF’s Empregadas nas Simulacoes CFD

A seguir é apresentada a listagem das UDFs (User Defined Functions) desenvolvidas para
introduzir na simulagao CFD os modelos cinéticos e os modelos de transferéncia de massa

entre fases.

[ 3k sk sk sk sk sk sk sk sk sk kK ok kKK kK SRR R SR ok ok ok ok ok ok Sk Sk Sk SR K R R K K K K K KKK K R R R sk sk sk ok ok ok ok sk ok Sk SR R KK K K K K K
UDFs para calcular taxas de transferencia de massa. Ver. 1.
Elaborada por Emerentino Quadro em agosto de 2015

>(<>!<*******************>!<*****>(<>!<*****>!<*******>}<***************************/

#include ”udf.h”

DEFINE_LINEARIZED MASS_ TRANSFER (mtMA, cell ;| thread , from_index ,

from_species_index , to_index, to_species_index , lin_from , lin_to)

{

#if RP.NODE

/* Declaracao das variaveis x/
real mMA;

real Y_vap;

Thread xgas = THREADSUBTHREAD(thread, from_index);
Thread xliq = THREADSUBTHREAD(thread , to_index);

/* Modelo empirico que fornece a fracao massica na fase vapor em funcao dax/
/#* temperatura e da fracao massica do MA na fase liquida x/
Y _vap = (C_T(cell, 1liq)%0.004316—-0.675562)*xC_YI(cell ,liq ,1);

mMA = 0.0;

if (C_YI(cell ,gas,1) >= Y_vap)
{
mMA = 0.5xC.VOF(cell ,1iq )« (C_YI(cell ,gas,1) — Y_vap);
}

if ((mMA = 0.0) && (C_YI(cell ,gas,l) <= Y_vap))
{
mMA = —0.5xC_VOF(cell ,gas)*(Y_.vap — C_.YI(cell ,gas,1));
}

/* mMA taxa de transferencia de massa de MA em kg/m3/s x/
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return (mMA);

#endif

DEFINE_LINEARIZED_MASS TRANSFER (mtPD, cell | thread , from_index ,

from_species_index , to_index, to_species_index , lin_from , lin_to)

{

#if RP.NODE

/* Declaracao das variaveis x/
real mPD;

real Y_vap;

Thread xgas = THREADSUB.THREAD(thread, from_index);
Thread *xliq = THREADSUBTHREAD(thread , to_index);

/* Modelo empirico que fornece a fracao massica na fase vapor em funcao da x/
/* temperatura e da fracao massica do PD na fase liquida x*/
Y_vap = (C.T(cell, 1iq)%0.003325—-0.258137)*xC_YI(cell ,liq ,2);

mPD = 0.0;
if (C_YI(cell, fgas,2) >= Y_vap)

{
mPD = 0.5%xC_VOF(cell ,1iq)*(C_YI(cell ,gas,2) — Y_vap);

}
if ((mPD == 0.0) && (C_YI(cell ,gas,2) <= Y_vap))

{
mPD = —0.5xC_VOF(cell ,gas)*(Y_vap — C_YI(cell ,gas,2));

}

/* mPD taxa de transferencia de massa de PD em kg/m3/s x/
return (mPD);

#endif

DEFINE_LINEARIZED MASS TRANSFER (mtPP, cell | thread , from_index ,

from_species_index , to_-index, to_species_index, lin_from , lin_to)

{
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#if RP.NODE

/* Declaracao das variaveis =/
real mPP;
real Y_vap;

Thread xgas = THREAD.SUBTHREAD(thread, from_index);
Thread xliq = THREADSUB.THREAD(thread, to_index);

/* Modelo empirico que fornece a fracao massica na fase vapor em funcao dax/
/* temperatura e da fracao massica do PP na fase liquida x/
Y_vap = (CT(cell, liq)*0.001060140.6735687)«xC_YI(cell ,liq ,3);

mPP = 0.0;
if (C_YI(cell, fgas,3) >= Y_vap)

{
m PP = 0.5xC_VOF(cell ,1liq)*(C_YI(cell ,gas,3) — Y_vap);

}
if ((mPP = 0.0) & (C_YI(cell ,gas,3) <= Y_vap))

{
m PP = —0.5xC_VOF(cell ,gas)*(Y_vap — C_YI(cell ,gas,3));

}
/* mPP taxa de transferencia de massa de PP em kg/m3/s x/
return (mPP);

#endif

DEFINE_LINEARIZED MASS_TRANSFER (mtPA, cell ,thread , from_index ,

from_species_index , to_index, to_species_index , lin_from , lin_to)

{

#if RP.NODE

/* Declaracao das variaveis x/
real mPA;

real Y_vap;

Thread xgas = THREAD.SUB.THREAD(thread, from_index);
Thread xliq = THREAD SUBTHREAD(thread , to_index);

/* Modelo empirico que fornece a fracao massica na fase vapor em funcao dax/
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/*temperatura e da fracao massica do PA na fase liquida x/
Y_vap = (C.T(cell, liq)*0.001669140.3969636)*C_YI(cell ,liq ,4);

mPA = 0.0;
if (C_YI(cell gas,4) >= Y_vap)
{

mPA = 0.5xCVOF(cell ,1iq)*(C_YI(cell ,gas,4) — Y_vap);

}
if ((mPA = 0.0) && (C_-YI(cell ,gas,4) <= Y_vap))

{
mPA = —0.5xC_VOF(cell ,gas)*x(Y_vap — C_YI(cell ,gas 4));

}

/* mPA taxa de transferencia de massa de PA em kg/m3/s x/
return (mPA);

#endif

DEFINE_LINEARIZED _MASS TRANSFER (mtgl , cell | thread , from_index ,

from_species_index , to_index, to_species_index , lin_from , lin_to)

{

#if RPNODE

/* Declaracao das variaveis x/
real m_lg;
real T_SAT;

Thread xgas = THREADSUBTHREAD(thread, from_index);
Thread xliq = THREADSUBTHREAD(thread, to_index);

/* Modelo empirico que fornece a temperatura de saturacao em funcao da x/
/* fracao massica do H2 na fase liquida x/

T SAT = —92386758.1418«xC_YI(cell ,liq ,0)xC_YI(cell ,1iq,0)—31136.2425x%
C_YI(cell ,1iq ,0)4+323.1;

/* m_lg taxa de transferencia de massa em kg/m3/s x/

m_lg = 0.0;
if (CT(cell, liq) >= T_SAT)
{
m_lg = —0.09%xC_VOF(cell ,gas)*CVOF(cell ,liq)*(C_T(cell ,1iq)—T-SAT)x

pow ((C_T(cell ,1liq)—298.0),2.)/TSAT;
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if (m_.lg >= 0.09)

m_lg = 0.09;

}
if ((m.lg = 0.0) && (C_T(cell, gas) <= TSAT))
{

m_lg = 0.09xC_VOF(cell ,1liq)*CVOF(cell ,gas)*(T_SAT-C.T(cell ,gas))x
pow ((CT(cell ,1liq)—298.0),2.)/T_SAT;

if (m-lg >= 0.09)
{
m_lg = 0.09;
}

return (m_lg);

#endif

[ 3 sk sk sk sk sk ok sk sk kK K sk ok ok ok kK KR SRR SR sk ok ok ok ok ok ok sk ok Sk S R R K KK KK KK KK KRR SR ok sk ok ok ok ok ok sk Sk SR SR K K K K K K K
UDF para calcular taxas de reacoes multiplas. Ver. 1.
Elaborada por Emerentino Quadro em agosto de 2015

>(<*******>!<****>k>l<******>!<*****>(<>!<>)<***********>!<****************************/

/*Constantes cineticas x*/

#define EPD
#define EPE
#define EPA
#define AKMA
#define EKMA
#define AKPD
#define EKPD
#define AKPE
#define EKPE
#define alfa

#define AH2 1.0
#define AMA 1.0
#define APD 1.0
#define APE 1.0
#define APA 1.0
#define EH2 1.0
#define EMA 1.0

1.0

1.0

1.0

— = = = s e
o O O O o o O

207



Apéndice B

/*Tempo decorrido de operacao da campanha do leito do reator em diasx/
#define tempo 92.6000

DEFINE_VR RATE (myrate ,c,t,r ,mw, yi,rr,rr_t)
{

#if RP.NODE

/*Fracao massica de cada componentesx/
double mH2 = yi[0];
double mMA = yi[1];

}
double mPD = yi[2];
double mPE = yi [3];
double mPA = yi [4];

)

/*Declaracao dos parametrosx/
double KH2, KMA, KPD, KPE, KPA, DEN, Temp, Rho;
real xc[NDND];

C.CENTROID(xc, ¢, t);
/*Temperatura (K) e densidade (kg/m3) na celulax/
Temp = C.T(c,t);
Rho = CR(c,t);

i

/*Calculo da concentracao de cada componente em kmol/m3x/

mH2 %= Rho/mw[0];

mMA = Rho/mw|[1];

mPD %= Rho/mw][2

mPE = Rho/mw|3
[4

].
5
I;
]

mPA = Rho/mw[4];
/*Calculo das constantes de equilibrio de adsorcaox/
KH2 = AH2x18.9*exp (EH2%5020.0%(1./Temp — 1./310.));
KMA = AMA%19.0%xexp (EMA%1650.0%(1./Temp — 1./310.));
KPD = APDx19.2xexp (EPD%1080.0x(1./Temp — 1./310.));
KPE = APEx1.50%exp (EPE*450.0%(1./Temp — 1./310.));
KPA = APA%0.0xexp (EPA%0.0%(1./Temp — 1./310.));

/*Calculo do denominador da equagado de taxa de reacao x/
DEN = pow ((1.4pow ((KH2+mH2) ,0.5 ) +KMAsMAHKPD+mPDAKPE+mPEHKPA+mPA ) ,3 ) ;

/*Taxas de reacao em kgmol/m3.s x/
if (FLUID.THREADP(t) && THREADVAR(t ). fluid . porous)
if (!strcmp (r—>name, "reaction —1"))

{
xrr = AKMA%1254xexp(—EKMA%1180.0%(1.0/Temp — 1.0/310.0))x
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(1.0/(1.0 + exp(0.018x«xc[1]*(tempo + 30.0))/200.0))+«*KMA+KH2xmMA+mH2/DEN;

*Irr_t = xrr;
}

else if (!strcmp (r—>name, ”reaction —27))
{

«r1 = AKPD%744%exp(~EKPD%1310.0%(1.0/Temp — 1.0/310.0))*
(1.0/(1.0 + exp(0.018x*xc[1]*(tempo + 30.0))/200.0))+«KPD+KH2+mPD+mH2/DEN;

*r1r_t = *xrr1;
}

else if (!strcmp (r—>name, ”reaction —37))
{

x1r = AKPE+15.25%exp(—EKPE+1610.0%(1.0/Temp — 1.0/310.0))x
(1.0/(1.0 + exp(0.010xxc[1]*(tempo + 135.0))/500.0))«KPE«+KH2+mPE+«mH2/DEN;

*17_t = *rr;
}
else
*xrr = 0.;
*¥Ir_t = *rr;
#endif
¥
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Apéndice C

Dados Operacionais Utilizados na Regressao dos
Parametros do Modelos Cinéticos e de Desativacao

Catalitica

Tabela C.1: Dados operacionais do sistema industrial de hidrogenagao seletiva de MAPD, tra-
tados estatisticamente e utilizados para a regressao dos parametros dos modelos cinéticos e de
desativacao catalitica.
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Apéndice D

Dados Operacionais Utilizados na Validacao dos

Modelos Cinéticos e de Desativacao Catalitica

Tabela D.1: Dados operacionais do sistema industrial para hidrogenacao seletiva de MAPD,
tratados estatisticamente e utilizados para a validacao dos modelos cinéticos e de desativagao
catalitica.
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Apéndice E

Resultados das Simulacoes CFD para Regressao dos

Parametros dos Modelos Cinéticos e de Desativacao

Tabela E.1: Resultados da iteracao final das simulagoes realizadas para regressao dos parametros
dos modelos cinéticos e de desativagao catalitica.

Composigdo simulada da saida o
Dias de N .. Perfil simulado de temperatura
Ensaio . do reator (fragao massica)
operagac
MA PD PA TL(K) | T2(K) | T3(K) | TA(K) | TS(K) | TB(K)
1 92,6 | 0,000097( 0000284 0,051217| 302,21| 314,95| 321,91 322,75 322,99 323,07
2 93,0 | 0000103 0,000304| 0,050341| 301,97| 314,83 321,96 322,79 323,01 323,08
3 93,3 | 0,000146( 0000470( 0,049668| 301,87 314,76 322,09 322,87 323,05| 323,09
4 94,6 | 0,000238( 0000772 0,047968| 301,85 314,07 322,09| 322,92| 323,07| 323,10
5 99,4 | 0,000345( 0,001046| 0,048086| 301,99 313,79 321,33| 322,88 323,07 323,10
6 99,5 | 0,00036%( 0001107 0,048030| 301,95 313,73| 321,36) 322,89 323,08| 323,10
7 93,8 | 0,000472( 0,001333( 0,047657| 302,20 313,72| 321,37 322,92| 323,08| 323,10
8 102,1 | 0,000145| 0,000465( 0,052685] 301,40| 311,35 320,25 322,57 322,98| 323,08
9 106,4 | 0,000111| 0,000345| 0,053924] 300,06| 309,65| 320,42| 322,20) 322,89 323,05
10 106,8 | 0,000121| 0,000376| 0,053785] 300,08| 30945 320,19| 322,19| 322,89 323,05
11 107,2 | 0,000231| 0,000644| 0,052746) 300,32| 309,61| 320,39 32241 322,99 323,09
12 110,5 | 0,000224| 0,000601| 0,053913| 299,91| 309,51| 319,35| 322,00| 322,93 323,07
13 110,7 | 0,000143| 0,000412| 0,054200| 299,57 309,20| 319,24 321,92| 322,88| 323,00
14 111,0 | 0,000141| 0,000400| 0,054552] 299,45 308,87| 318,53 321,73 322,84| 323,05
15 113,5 | 0,000228| 0,000583| 0,055296| 300,51 309,06| 31741 321,71 322,90| 323,07
16 115,1 | 0,000172| 0,000456| 0,053913| 29941 307,52| 318,54| 321,17 322,79 323,04
17 118,1 | 0,000980| 0,001651| 0,047885] 299,602| 307,01 317,74| 322,72 322,98| 323,10
18 118,6 | 0,001293| 0,00202%| 0,047714| 300,96( 308,22| 318,82| 322,94| 323,01 323,10
19 118,8 | 0,001315| 0,002059| 0,047651| 300,22 30747 317,84 322,68| 323,00| 323,10
20 123,68 | 0,000750| 0,001208| 0,052859] 300,45 307,27| 317,51 320,66 322,82 323,09
21 131,5 | 0,000459| 0,000734| 0,054953] 299,81 306,39| 314,35 315,05 322,27 323,03
22 136,8 | 0,001748| 0,002045| 0,051559| 30046( 306,99| 315,95 317,63| 322,20) 323,08
23 139,68 | 0,001792| 0,002027( 0,052311) 300,77| 307,23 315,97 31740( 321,97 323,08
24 145,5 | 0,001921| 0,002119| 0,053000| 30048 306,99| 315,33 316,53| 320,90| 322,56
25 148,8 | 0,002239| 0,002310( 0,052423| 300,70 307,21| 31545 316,88| 320,36| 322,50
26 149,4 | 0,001840| 0,001981| 0,053356| 300,46| 306,97 315,20 316,53 320,06| 322,54
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Apéndice F

Resultados das Simulacoes CFD para Validacao dos

Modelos Cinéticos e de Deativacao Catalitica

Tabela F.1: Resultados da iteracao final das simulagoes realizadas para validagao dos modelos
cinéticos e de desativagao catalitica.

Composigdo simulada da saida o
Dias de N .. Perfil simulado de temperatura
Ensaio . do reator (fragdo massica)
operagao
MA PD PA T1(K) | T2(K) | T3(K) | T4(K) | T5(K) | T6(K)
1 97,91 0,000547( 0,001137( 0,049494| 300,55 310,52| 322,31) 322,63 323,06| 323,10
2 101,9 | 0,000170| 0,000542| 0,052170| 301,75 314,90| 322,45 322,64| 323,01 323,08
3 106,2 | 0,0001328| O,000426( 0,053392] 300,41| 310,63 322,19 322,29 322,92| 323,06
4 106,6 | 0,000187| 0,000557| 0,053187| 300,55 310,53 322,06| 322,35 322,96 323,08
= 111,9 | 0,000114| 0,000733| 0,056186| 299,69| 307,29| 318,46| 321,63| 322,79 322,53
i1 118,2 | 0,000891| 0O,001544( 0,048253] 299,65| 309,54 317,37 320,80 322,98| 322,60
7 119,6 | 0,001328| 0,001530( 0,046700| 300,70 310,36| 31746| 320,63| 323,00) 322,60
8 129,9 | 0,000735| 0,001112| 0,053237| 300,20( 309,30| 314,53| 316,40| 322,49 322,50
9 133,8 | 0,000426| 0,000731| 0,054608] 299,77| 308,82 313,33| 316,25 322,06| 322,50
10 145,9 | 0,002115| 0,002256| 0,052603| 300,54 309,55 314,89 315,59| 321,00) 322,57
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