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A producdo de plasticos a partir de uma matéria-prima renovavel é de grande
interesse na atualidade. O uso de residuos de biomassa a base de carbono na producéao
de plasticos pode atender parcialmente a crescente demanda por plasticos no futuro
préximo. O etileno, monémero mais utilizado pela industria de plastico, produzido pela
desidratacdo catalitica do etanol, é um processo que estava estagnado nas Ultimas
décadas devido a inviabilidade e ao baixo custo do gas natural e da nafta, fazendo com
que a producdo de etileno ocorresse pelo cragueamento térmico destes hidrocarbonetos.
O interesse pela producdo de etileno a partir do bioetanol vem se renovando motivado
principalmente pelo apelo ambiental e econdémico. O principal objetivo deste trabalho é
a construcdo de modelos matematicos para a simulagdo e otimizacdo da producdo de
eteno a partir da desidratacdo do etanol, com o intuito de melhorar o desempenho do
processo. O modelo fenomenoldgico proposto é fundamentado nos balan¢os de massa,
quantidade de movimento e energia do processo. Os resultados obtidos sdo satisfatorios
em comparagdo com resultados tedricos e experimentais encontrados na literatura. O
modelo é também empregado para interpretar dados reais obtidos de planta comercial,

piloto e de bancada da desidratagdo do bioetanol operada por uma empresa nacional.
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MODELING AND SIMULATION OF THE PROCESS OF DEHYDRATION OF
ETHANOL OF ETHENE

Jeiveison Gobério Soares Santos Maia
March/2015
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Evaristo Chalbaud Biscaia Jr.
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The production of plastics from a renewable raw material is of great importance
nowadays. The use of carbon-based biomass residues in the production of plastics can
partially meet the growing demand for plastics in the near future. The ethylene
monomer used for most plastic industry, produced by the catalytic dehydration of
ethanol is a process that was stagnant in recent decades because of the unfeasibility and
cost of natural gas and naphtha and causing the ethylene production occurred by thermal
cracking of these hydrocarbons. Interest in the production of ethylene from bioethanol
has been renewed mainly due to the environmental and economic appeal. The main
objective of this work is to build mathematical models for the simulation and
optimization of ethylene production from the dehydration of ethanol, in order to
improve process performance. The phenomenological model proposed is based on the
mass balance, momentum and energy of the process. The results were satisfactory
compared to theoretical and experimental findings in the literature. The model is also
used to interpret actual data obtained from commercial plant, pilot and bench

dehydration of bioethanol operated by a national company.
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NOMENCLATURA

a - superficie molhada por unidade de leito (—);

A; - taxa de reacdo para cada espécie quimica "i" (mol m=3 s™1);

Ag - area lateral de troca térmica (m?);

A7 - da secdo transversal do reator tubular (m?);

C - capacidade calorifica (J K™1);

Ce - concentracdo molar padrdo (mol m™3);

C; - concentragdo molar da espécie “i” (mol m~3);

Cy - concentracdo molar da mistura (mol m™3);

Ccat - CONcentragdo massica de catalisador (kg m™3);

Cp,m - capacidade calorifica especifica da mistura a pressdo constante (J kg™ K™1);
Cp,; - capacidades calorificas molar da espécie "i" a presséo constante (J kg™* K™1);
Cp,m - capacidades calorificas molar da mistura a presséo constante (J kg™* K™1);
Cp,s - capacidade calorifica especifica do sélido a pressdo constante (J kg™ K™1);
d,, - diametro efetivo da particula (m);

D.. - diametro caracteristico do sistema (m);

D, - didmetro do catalisador (m);

Dy, - didmetro hidraulico (m);

D - didmetro total do leito (m);

Dy - coeficiente efetivo de difusdo massica (m? s™1);

D,,, - fator de difusividade massica efetiva (m? Pas™* K=3/2);

Ax, Ay. Az — elementos de volume (m);

AG; - variacdo da energia de Gibbs padrdo da reacdo "j" (J mol™1);

(AHg);; - calor de formag&o molar da espécie “i” na reacdo quimica “j” (J mol™");

AHF; - entalpia molar de formagcao da espécie "i" (J mol™1);

XV



(AH;) - calor de formagdo molar da reagdo quimica ;" (J mol™);
Ea; - energia de ativagéo da reagéo "j" (J mol™1);

e — fluxo vetorial de energia (J s~ m™2);

€ - fracdo de vazio ou porosidade (—);

€gr - rugosidade equivalente da parede do tubo (m);

71 - espacamento maximo da malha;

Fogj — funcdo objetivo;

f - fator de atrito de Darcy (—);

f: - fugacidade da espécie "i" (-);

f; - fugacidade no estado padréo da espécie "i" (—);

¢ — massa especifica da mistura adimensional (—);

®, - funcdo de dissipagdo viscosa dindmica (s™2);

® - energia potencial especifica (J kg);

@ - tensor fluxo combinado de momento (kg m™* s™2);

g - vetor da aceleragio da gravidade (m s™2);

H - entalpia especifica do sistema (] kg™1);

H - entalpia especifica do sistema (J mol™1);

i — indice para componentes (—);

j — indice para reacéo (—);

7, - fluxo difusivo molar da espécie “i” (molm=2 s~1);

K; - constante de equilibrio quimico da reagdo "j" (—);

K¢; - constante de equilibrio da reagdo "j" em termos de concentragdo (molIP® m—3P0);
k; - velocidade especifica de reagdo (mol~0P m3©P-1 s-1);

kOj - fator pré-exponencial da reagéo;

EH - coeficiente de condutividade térmica (W m~1 K™1);
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ko, - fator de condutividade térmica efetiva (W m K=3/2);
Ky - coeficiente de transferéncia de massa (m? s™1);

K - ponto interno de discretizagdo (—);

Ky - viscosidade dilatacional (Pa s);

L - comprimento total do reator (m);

L¢at - cOmprimento do catalisador (m);

m_,, - Massa de catalisador (kg);

M; — massa molar da espécie “i” (kg mol™1);

My - massa molar da mistura (kg mol™);

f; - potencial quimico molar da espécie "i" (J mol™*);

u; — viscosidade dindmica da espécie "i" (Pa s);

v - Viscosidade dindmica da mistura (Pa s);

o, - fator de viscosidade dindmica efetiva (Pa s K=%/2);
NN'- nimero de mols (mol);

N - fluxos de molar (mol m~2s~1);

N — namero total de reacbes (—);

n — namero total de espécies (—);

v - coeficiente estequiométrico da espécie “i”” na reagdo quimica “j” (—);
OD - ordem da reacdo direta (—);

OR - ordem da reacdo reversa (—);

w — velocidade axial adimensional (—);

P - pressdo total do sistema (Pa);

[T — presséo total do sistema adimensional (—);

T - tensor de tensdo molecular (kg m™* s72);

| — variavel de estado genérica;

W, - funcéo de dissipacdo viscosa dilatacional (s~2);
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Q —calor ());

Q} - taxa volumétrica de energia de fontes de produgdo ou consumo (J s~ m~3);
q — fluxo condutivo de calor (J m=2 s™1);

R - constante universal dos gases (J mol~! K™1);

r; — taxa cinética adimensional para a reagdo "j" (—);
Re - numero de Reynolds (-);

R; - taxa cinética quimica para a reacéo quimica “j” (mol m=3 s1);
R}, é o raio hidrulico (m)

Ry - raio maximo do reator (m);

pm - Massa especifica da mistura reacional (kg m™3);
Pcat - Massa especifica do catalisador (kg m™3);
Si/2,4,5,7 — seletividade da espécie "i" (—);

t - tempo (s);

T — temperatura do sistema (K);

T, - temperatura da vizinhanga (K);

T — tempo adimensional (—);

Tr — tempo médio de residéncia (s);

T - tensor de tens&o viscosa (kg m~1 s72).

0 — temperatura do sistema adimensional (-);

U - energia interna especifica (J kg™1);

U - energia interna molar (J mol™1);

U - coeficiente global de troca térmica (W m™2 K™1);
v, - velocidade média axial (m s™1);

V - volume molar do fluido (m3 mol™1);

Vear — Volume do catalisador (m3 mol™1);

Vr - volume (til total do leito (m3);

XViil



Vi - volume especifico do fluido (m3 kg™1);

W — trabalho ());

w; - fracdo massica do componente "i" (=);

X — posicéo axial adimensional (—);

Xc,Hs0n — Conversdo do etanol (—);

yi — concentracdo adimensional da espécie "i" (—);
Y; — fracdo molar da espécie "i";

z - direcdo axial (m);

Z - fator de compressibilidade (—).

XiX



Capitulo |

INTRODUCAO

Resumo: Neste capitulo, apresenta-se a motivacdo deste trabalho de
dissertacdo, através da descri¢do de seu conteudo, de seus objetivos e

da forma de apresentacdo.

1.1 MOTIVACAO

Existem varias matérias-primas renovaveis para producao de plastico, mas apenas um
namero limitado de produtos petroquimicos poderia ser produzido a partir de biomassa,
por meio de tecnologias comerciais economicamente vidveis (FERREIRA et al., 2009).
No entanto, tanto em relacdo ao mercado de plastico quanto ao de processamento de
biomassa, 0 uso do bioetanol é uma meta razoavel a médio e longo prazo de forma a
atender as necessidades destes ramos de producéo, pois o etileno é a matéria-prima mais
utilizada pela industria de pléstico e pode ser produzido por tecnologias disponiveis, tais
como a desidratacao de bioetanol (MORSCHBACKER, 2009).

O eteno pode ser produzido por pir6lise de hidrocarbonetos, que € um processo
de consumo elevado de energia, por operar em temperaturas superiores a 850°C, e de
baixo rendimento, cerca de 55%. A desidrogenacdo oxidativa de etano é um método
alternativo de producdo de eteno que opera a temperaturas inferiores. Contudo, este
processo forma muitos produtos secundarios devido a presenca de oxigénio. A oxidacao
seletiva de etanol também pode ser utilizada como uma via para a produgédo de eteno,
bem como acetaldeido. No entanto, o catalisador a base de vanadio utilizado neste
processo € desativado muito rapidamente, elevando seus custos de operacdo (ZHANG,
et al., 2015). Assim, a producdo de eteno por desidratacdo catalitica de etanol parece ser

uma via alternativa importante, uma vez que o etanol pode ser facilmente obtido a partir



de fontes renovaveis, como a biomassa (MATACHOWSKI et al., 2012), e 0 uso da
alumina como catalisador proporciona maior estabilidade a desativacdo (ZHANG et al.,
2008) além de um baixo custo.

O polietileno via bioetanol recebeu os certificados de fonte renovavel pela
comprovag¢ao da natureza renovavel do plastico “verde”. Fato explicado devido a todos
os dtomos de carbono do etileno, que acabam formando o polietileno, provém do CO-
atmosférico, que foi fixado pela cana-de-aclcar durante seu crescimento no campo. A
composicao isotdpica dos carbonos do polietileno é, portanto, idéntica aquela que é
encontrada na atmosfera: o polietileno via bioetanol contém uma quantidade pequena —
cerca de 1,2 partes por trilhdo — do isotopo instavel 14C que é continuamente formado
na atmosfera pela acdo dos raios cosmicos. Em comparacdo, o polietileno obtido a partir
de petroleo ou gas — polietileno petroquimico — praticamente ndo contém o isétopo 14C,
ja que as matérias-primas ficaram armazenadas sob o solo por um tempo suficiente para
que todos os atomos instaveis decaissem (CARMO, et al., 2012). Esta propriedade
permite a determinacdo do teor de biocarbono (biobased content) de bioplasticos
utilizando métodos padronizados (ASTM, 2011).

A producdo de eteno via desidratacdo do bioetanol ocorre via catalise acida,
usando zeolitas (HZSM-5), zeolitas modificadas, aluminas, alumino-silicatos, alumino-
silicatos modificados com metais de transi¢éo, na faixa de 180-500°C com conversoes e
seletividades variaveis e dependentes das condi¢bes de operacdo. A literatura registra o
uso predominante da alumina em processos industriais, muito provavelmente devido a
sua maior estabilidade (ZHANG et al., 2008). Os estudos na literatura, sobre a
transformacdo do bioetanol em olefinas, ddo énfase a producdo seletiva de eteno por
desidratacdo, usando principalmente zedlitas HZSM-5, que sdo eficazes a temperaturas
inferiores a 300°C e modificacBes destinadas a moderar a forca acida dos sitios, para
evitar reacdes secundarias da conversdo de eteno e de atenuar a formacdo de coque. No
entanto, a producdo de propeno e buteno ocorre pela transformacdo de eteno através de
um mecanismo de oligomerizagdo-cragueamento que requer temperaturas acima de
350°C, favorecendo também as reacOes de formacdo de coque e a consequente
desativacdo do catalisador (SHENG et al., 2013). A desidratagcdo intramolecular de
etanol, que produz o eteno, é uma reacdo endotérmica reversivel, no entanto, a

desidratacdo intermolecular, que produz o éter dietilico, € uma reacdo exotérmica
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reversivel. Além disso, o éter dietilico desidrata-se a eteno em reacdo endotérmica
reversivel. E amplamente relatado na literatura, que em condig@es reacionais de baixas
temperaturas, a produgdo de éter dietilico é predominante e em elevadas temperaturas a
formacdo de eteno é favorecida. A avaliacdo das reacdes principais e secundarias
presentes nos reatores de desidratacdo do bioetanol e suas condi¢cdes operacionais sao
fundamentais para o entendimento deste processo e proposicdo de melhorias na
producdo de eteno (RAMESH et al., 2012).

O Proélcool, programa desenvolvido no Brasil em 1975, com o objetivo de
atenuar a dependéncia brasileira ao petroleo, impulsionou o desenvolvimento da
producdo de etanol, incentivando o uso como combustivel para automdveis no periodo
entre 1975 a 1989, através de vérios investimentos nos setores agricola e industrial.
Houve, com isso, desenvolvimento tecnoldgico, profissionalizacdo do setor de agucar,
mecanizacdo da colheita e a preparacdo de usinas para a producdo de eletricidade,
assegurando uma grande vantagem energética, fazendo da cana-de-agucar a fonte mais
eficiente na producéo de etanol. Tudo isso possibilita a ampliacdo da producgéo de eteno
no Brasil via desidratacdo de etanol da cana-de-actcar (GOLDEMBERG, 2004).

Em setembro de 2010 foi inaugurada uma planta da Braskem em Triunfo (RS), a
primeira fabrica de eteno verde do mundo, que utiliza 100% de matéria-prima
renovavel, a partir do alcool da cana-de-acucar. Esta planta tem capacidade de produzir
200 mil toneladas por ano de eteno, consumindo cerca de 500 milhdes de litros de
etanol por ano, e pode ser responsavel pela producdo de uma gama variada de

polietilenos, para atender & crescente demanda por produtos cada vez mais sustentaveis.

Além dos beneficios ambientais, o polimero obtido de eteno verde possui as
mesmas propriedades daquele obtido pelo eteno de origem féssil, permitindo que as
industrias de transformacdo aproveitem sua estrutura para processar resina de fonte

renovavel.



1.2 OBJETIVOS

O principal propdsito dessa dissertacdo é o desenvolvimento de modelos matematicos
para a simulagdo da producéo de eteno a partir da desidratagéo do etanol. Dentro desse

escopo, 0s seguintes objetivos especificos devem ser satisfeitos:

v" Modelagem matematica de reatores cataliticos em leito fixo para a desidratacao
de etanol;

v" Avaliar o efeito da reacdo exotérmica de conversdo de etanol para éter dietilico
na producao de eteno;

v Avaliar o efeito das reacdes paralelas na seletividade para eteno;

v Avaliar a influéncia dos perfis de temperatura e pressdo, do tempo de residéncia

e da relagdo vapor d’agua/etanol na conversao e seletividade para eteno.

Como resultado principal desses objetivos, um modelo matematico
fenomenoldgico de um reator catalitico em leito fixo para a desidratacdo de etanol foi
implementado em um co6digo computacional eficiente, capaz de simular plantas
industriais ou em escala piloto de producdo de eteno. Além disso, estudos da avaliacdo
dos efeitos das condicbes de operacdo das plantas na conversdo e seletividade para

eteno, buscando a otimizacdo do processo de producdo, sdo reportados.

1.3 ESTRUTURA DA DISSERTACAO
A estrutura do trabalho, dividido em cinco capitulos, é descrita nos paragrafos a seguir:

O Capitulo 1 apresenta um panorama no qual o processo de desidratacdo de
etanol esta inserido, apontando as motivacdes para 0 estudo desse tema e

correlacionados, e elencando os objetivos dessa obra.

No Capitulo 2 é apresentado o estado da arte com relacdo aos aspectos e
contextualizacdo da matéria-prima do processo analisado. Posteriormente, € elaborado
um breve historico da evolu¢do da producdo de eteno via etanol, tanto em termos

industriais quanto académicos, mostrando o grande numero de trabalhos na area de



catalise. Por fim, é apresentada uma breve descri¢do do processo em escala comercial e

trabalhos relacionados aos reatores cataliticos de leito fixo.

O Capitulo 3 externa a metodologia cientifica empregada, a comecar da
modelagem cinética e fluidodinamica, passando por técnicas matematicas como

adimensionamento, discretizacdo e técnicas numéricas de integracao.

No Capitulo 4 apresentam-se os resultados mais relevantes, em que 0s
pardmetros utilizados sdo estimados. Alem disso, um teste de convergéncia de malha é
registrado e a solucdo para o sistema estabelecido é demonstrada, analisada e

comparada com solucgdes encontradas na literatura.

Finalmente, no quinto e Gltimo Capitulo estdo presentes as principais conclusfes

alcancadas e sugestdes para pesquisas futuras em problemas concatenados.

Na sequéncia, sdo apresentadas as referéncias bibliogréficas utilizadas para essa

dissertacdo.

Por fim, sdo apresentados nos APENDICES a fundamentacéo teérica utilizada

como alicerce neste trabalho.



Capitulo 11

REVISAO BIBLIOGRAFICA

Resumo: Neste capitulo, apresenta-se uma reviséo da literatura sobre o
contexto no qual esta inserida a desidratacao catalitica do etanol. S&o
discutidos os aspectos com relacdo a matéria-prima, histérico, estudos
sobre diferentes catalisadores e uma breve descrigédo do processo.

21 MATERIA-PRIMA

O etanol, ou alcool etilico, é produzido principalmente através da fermentacdo de
acucares encontrados em vegetais ha, pelo menos, cinco mil anos atras. Embora,
atualmente, também possa ser obtido a partir de eteno derivado do petréleo, ainda hoje

grande parte do etanol produzido ainda provém da fermentacéo.

O Brasil é o maior produtor de etanol de cana-de-acicar (MACEDO, 2007),
responsavel por 36,4% da producdo mundial e o maior exportador, com 3,1 bilhdes de
litros em 2007 (FARINELLI et al., 2009). No Brasil, o etanol é produzido,
preponderantemente a partir da cana-de-agUcar. Para cada unidade de energia fossil
usada em sua producdo, sdo geradas 9,3 unidades de energia renovavel, apresentando
balanco energético sete vezes maior que o obtido pelo etanol de milho (Estados Unidos)
e quatro vezes maior que o da beterraba ou o do trigo (Europa). O plantio da cana-de-
acucar é responsavel pela absorcdo de 90% do dioxido de carbono produzido pela
queima do combustivel nos automadveis. O uso de biocombustiveis é uma das maneiras
mais efetivas de reduzir a emissdo de gases do efeito estufa, sendo o etanol brasileiro,
originario da cana-de-acUcar, 0 que apresenta mais vantagens dentre todos eles em
relacdo a reducdo de emissées (MACEDO, 2007).



Na Figura 2.1 é apresentado um esquema simplificado das substancias quimicas
mais comuns derivadas do etanol. Do etanol pode-se obter primariamente eteno e
acetaldeido. A partir de eteno pode-se sintetizar polietilenos de alta e baixa densidade,
cloreto de polivinila, epoxietano/etano-1,2-diol, 1,2-diaminoetano, poliestireno e cloreto
de polivinila. As substancias quimicas mais comuns derivadas de acetaldeido incluem o
acido acético, os acetatos, acido monocloroacético, acetato de polivinila, anidrido
acético, 2-etil-hexanol, n-butanol e butadieno (WINTER, 1976).
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Figura 2.1 - Esquema simplificado das substancias quimicas derivadas do etanol.

A decisdo de utilizar o etanol combustivel como matéria-prima para a produ¢édo
do polietileno simplificou os aspectos logisticos pela disponibilidade de uma ampla rede
de fornecedores no Brasil em um mercado competitivo regulamentado pela Agéncia

Nacional do Petréleo.

2.2 DESIDRATACAO CATALITICA DO ETANOL

A quimica da desidratacdo catalitica do etanol foi descoberta ha mais de dois séculos

atras. A exploracdo comercial do conhecimento cientifico, entretanto, ndo comegou no



inicio do século XX. Antes da Primeira Guerra Mundial, a desidratacdo do etanol era
usada na Alemanha para produzir etileno, que era entdo hidrogenado a etano para
diversos usos. De 1930 a 1940, a desidratacéo do etanol continuou sendo um processo
importante para suprir etileno no desenvolvimento quimico na Gra-Bretanha e nos
Estados Unidos. Depois disso, o processo de pirolise de hidrocarbonetos (steam
cracking), que emprega fracdes do petrdleo e gas natural como alimentacdo, emergiu
como método dominante para producdo de etileno em grande escala. Essa nova fonte de
alimentacdo oferecia etileno a um custo muito menor que a rota alcoolquimica. Como
resultado, a tecnologia de etileno baseada em etanol foi largamente substituida pelo

processo de pirdlise de hidrocarbonetos (LIMA, 2010).

De 1950 até 1980, muitas industrias (ABB Lumus, Petrobras, Union Carbide)
mantinham pequenas plantas (3.000 a 100.000 t/ano) etanol-para-etileno, presentes na
india, Paquistdo, Peru e Brasil. Durante a crise do petréleo em 1970, o interesse na
desidratacdo do etanol cresceu significativamente pela decisdo do governo brasileiro em
promover e subsidiar a producdo doméstica de alcool por fermentacdo para combustivel
e para o setor quimico. Entretanto, o Brasil fechou sua ultima planta etanol-para-etileno
em 1992 devido a crescente disponibilidade de etileno a partir da pirolise de
hidrocarbonetos e da cessacdo dos subsidios do etanol a partir da cana-de-agUcar
(LIMA, 2010).

Com a recente retomada do mercado de alcool combustivel, particularmente no
Brasil e EUA, o processo de desidratacdo do etanol tem atraido interesse novamente.
Melhorias de produtividade e economia de escala levaram a reducdes significativas no
custo de producdo do etanol, que poderia torna-la mais competitiva como alimentacéao
na producdo de etileno. No Brasil, a Braskem opera uma planta de polietileno usando
etileno de etanol. Também no Brasil, a Dow e a CrystalSev anunciaram uma joint
venture para construir um complexo integrado de producdo de etanol, etileno e
polietileno. Devido a limitada fonte de recursos fdsseis e a crescente preocupacgao
mundial com o meio ambiente, pesquisas visando rotas alternativas para a produgéo de
eteno a partir de fontes renovaveis, tém atraido a atencdo de pesquisadores no mundo
todo, especialmente a desidratacdo catalitica de etanol. Observa-se um aumento

consideravel do numero de artigos nesta area, Figura 2.2.



Um dos fatores mais importantes para que a producéo de etileno seja viavel é o
uso de catalisadores ativos para este processo. A depender das condigOes experimentais
utilizadas, a desidratagdo catalitica do etanol pode produzir preferencialmente éter
etilico e/ou etileno. O tipo de catalisador empregado tem forte influéncia na
seletividade, conversdo, temperatura e pressao de operacdo, bem como na formacéo de
subprodutos. Entre os catalisadores que tém sido estudados na reacédo de desidratacéo do
etanol, destacam-se os catalisadores de alumina pura ou dopada. No entanto, outros
materiais como zedlitas, 6xido de magnésio e silica também tém sido estudados para
este processo (CHEN et al., 2007).
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Figura 2.2 - Artigos selecionados no banco de dados do portal “Web of Science”
contendo as palavras “ethanol” e “ethylene”.

WHITMORE (1932) e BREY e KRIEGER (1949) demonstraram que a
atividade e a seletividade dos catalisadores na desidratacdo de alcoois estao relacionadas
a sua acidez, enquanto a basicidade dos catalisadores contribui para a desidrogenacao de

alcoois.

Mais recentemente, NAKAJIMA et al. (1994) testaram vinte e quatro
catalisadores de 6xidos na desidratacdo e/ou desidrogenacdo de etanol em presenca de
agua e verificaram que Oxidos acidos e basicos promovem desidratacdo e

desidrogenacao, respectivamente.



A desidratacdo consiste na eliminacdo de uma ou mais moléculas de agua de
uma molécula de composto organico. A desidratacdo catalitica de etanol produz eteno,
etoxietano e dgua, podendo conter tragos de gas carbbnico, aldeidos, &cidos organicos e
hidrocarbonetos de alta massa molar, quando estabelecidas sobre acido fosfoérico, 6xidos
simples ou mistos, peneiras moleculares e sais metalicos (JEWUR, 1984; HU, 1983;
CIOLA, 1981).

INABA et al. (2006), empregando diferentes zeolitas (H-Beta, H-ZSM-5, USY e
H-mordenita) e adi¢do de metais (Mg, Cr, Fe, Co, Ni, Cu, Ga, Ru, Rh, Pd, Ag, Re, Ir, Pt
e Au), observaram a formacéo de benzeno, tolueno e xileno, além de eteno, dietil-éter e

outros hidrocarbonetos na desidratacéo de etanol.

MOSTAFA et al. (1991) estudaram a desidratacdo de etanol e de isopropanol
empregando alumina, titdnia e titnia-alumina. Os autores concluiram que a atividade
estd mais relacionada ao nimero de sitios acidos na superficie do catalisador do que a

sua forga.

ZAKI (2005) empregou Mn2Os, FeO3 e misturas calcinadas de diversas
composicdes dos dois 0xidos com alumina e silica gel na desidratacdo de etanol entre
200 e 500°C. Os resultados indicaram que a reacdo de desidratacdo esta diretamente
relacionada a acidez da superficie do catalisador enquanto a seletividade a eteno
depende da composi¢do quimica dos catalisadores.

ARGOLO et al. (2009) empregaram ferritas nano estruturadas (CuFez-xAlxO4)
como catalisadores na reacdo de desidratacédo de etanol e observaram que 0 aumento do
teor de aluminio no catalisador resultava em um aumento da acidez do catalisador,
produzindo um aumento da seletividade a eteno, principalmente em temperaturas

superiores a 350°C.

PHILLIPS e DATTA (1997) estudaram a desidratacdo de etanol empregando
HZSM-5 a 200°C. Os autores observaram a formacéo de eteno e dietil-éter. No entanto,
mesmo nestas condi¢des brandas, a HZSM-5 apresentou uma forte desativacéo inicial,
atingindo um plat6é onde a atividade diminuiu muito mais lentamente. Provavelmente,

isto é devido a formacgdo de espécies de coque adsorvidas reversivelmente nos sitios
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acidos de Brgnsted. No entanto, a atividade pode ser repetidamente restaurada pela

regeneracdo periddica empregando Ho, ar ou um gas inerte.

A desidratagdo de etanol empregando HZSM-5 e HZSM-12 foi estudada a
300°C por LIMA et al. (2005). A HZSM-5 apresentou maior conversao (99%),
rendimento a eteno e maior estabilidade durante 60 minutos de reacdo em relacdo a
HZSM-12. A maior estabilidade foi relacionada a estrutura de poros tridimensionais que
diminuiu a formagdo de coque quando comparada a HSZM-12 que possui poros

unidimensionais.

Bl et al. (2010) avaliaram catalisadores HZSM-5 com diferentes tamanhos de
cristais (nanoescala: 50 — 100 nm e microescala: 1-3 mm) na desidratacdo de etanol. Os
autores observaram que a nano HZSM-5 apresentou maior estabilidade, atividade e
seletividade a eteno. Na micro HZSM-5 a maior parte dos sitios &cidos fortes de
Brgnsted estd localizada dentro dos canais da zeolitas. O caminho difusional de
produtos neste catalisador € muito superior ao da nano HZSM-5, produzindo um maior
depdsito de carbono. Consequentemente, a micro HZSM-5 desativa mais rapidamente.

DAHL et al. (1999) estudaram os efeitos do tamanho de cristal do catalisador
SAPO-34 na desidratacdo de etanol e 2-propanol a 400°C. Os alcoois foram
rapidamente desidratados a eteno e propeno, respectivamente, e as reagdes consecutivas
destas olefinas nas condic¢Ges do processo foram investigadas. O eteno formado nao foi
reativo no catalisador SAPO-34 virgem. No entanto, apds ativacdo do catalisador com
propeno, a conversao de eteno foi observada. Isto indica que apenas o eteno ndo forma
carbocétions estaveis e reativos, mas reage com tais ions uma vez que estes tenham sido
formados. As reacOes de eteno ndo foram limitadas pela difusdo para tamanhos de
particula menores que 2,5 mm, embora as reacdes com propeno tenham apresentado

limitacGes difusionais.

ZHANG et al. (2008) avaliaram os catalisadores g-Al.03, HZSM-5, SAPO-34 ¢
NiAPSO-34 na desidratacdo de etanol. O catalisador NiAPSO-34 apresentou maior
atividade e seletividade a eteno que a SAPO-34. A substituicdo de AI** por Ni?* na
estrutura da peneira molecular SAPO-34 aumentou a forca acida dos sitios acidos fortes

e a quantidade de sitios acidos fracos resultando em um melhor desempenho. A
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atividade de NiAPSO-34 foi comparavel a da HZSM-5, além de apresentar uma maior

estabilidade.

CHEN et al. (2010) estudaram a desidratagdo de etanol empregando
catalisadores SAPOs-11 e SAPO-34s modificados (MnAPSO-11, ZnAPSO-11,
MnAPSO-34 e ZnAPSO-34). A introducio de Mn?* e de Zn?* na estrutura de SAPO-11
diminuiu a conversédo de etanol bem com a seletividade a eteno. No entanto, a
introdugdo de Mn?* e de Zn?* na estrutura de SAPO-34 aumentou a conversdo de etanol
e a seletividade do eteno, sendo que o catalisador de SAPO-34 modificado com Mn?*
apresentou uma maior atividade do que o modificado com Zn?*. Através da dessorgio
de amonia a temperatura programada, os autores verificaram que os catalisadores
MnAPSO-34 e ZnAPSO-34 apresentaram maior temperatura de dessor¢do dos sitios
acidos fracos e fortes e apresentavam sitios acidos mais fracos do que a SAPO-34. Esta
diferenca na acidez era a responsavel pelo melhor desempenho dos catalisadores

modificados.

ROCA et al. (1969) estudaram a desidratacdo de etanol a eteno utilizando silica-
alumina. O papel dos sitios ativos foi avaliado através do envenenamento do catalisador
com perileno, que se adsorve em sitios acidos de Lewis, trinitrobenzeno e
tetracianoeteno, que se adsorvem em sitios bésicos. Os autores observaram que,
enquanto a producdo de éter esta relacionada a presenca de grupos OH superficiais, a
atividade para a producdo de eteno esta relacionada principalmente aos sitios acidos de

Bransted e fracamente ligada & presenca de sitios basicos.

DOHEIM et al. (2002) estudaram catalisadores Mn;O3/Al>03 e verificaram o
aumento da atividade em relagdo a desidratacdo de etanol e isopropanol com a adicdo de
Na,O. O aumento de atividade para desidratacdo foi atribuido & promocdo do
catalisador de manganés pelo sédio, acarretando maior concentracdo dos grupos de
hidroxilas superficiais. Segundo os autores, esses grupos agem como sitios ativos
(&cidos de Brgnsted) na reacdo de desidratacao.

Os grupos hidroxila localizados entre o aluminio e o silicio adjacente da
mordenita (MOR) mostraram ser sitios acidos fortes de Brgnsted. KONDO et al. (2005)
detectaram um grupo covalente etoxi, um intermedidrio estavel na reacdo de

desidratacdo de etanol, por espectroscopia na regido do infravermelho (IV) nos sitios
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acidos de Brgnsted da mordenita durante a desidratacdo catalitica de etanol. As espécies
etdxi foram observadas também por BARTHOS et al. (2006) sobre catalisadores
modificados de ZSM-5 durante a desidratacdo de etanol e por VARISLI (2007) sobre
catalisadores heteropoliacidos. TAKAHARA et al. (2005), usando varios tipos de
catalisadores &cidos tais como zedlitas e silica-alumina na desidratacdo de etanol,
correlacionaram a atividade catalitica durante a desidratacdo com o numero de sitios

acidos fortes de Brgnsted.

Estudando a desidratacdo de etanol nos materiais zeoliticos H-MFI, H-FER e H-
MOR, CHIANG e BHAN (2010) observaram que a seletividade a eteno e a DEE é
determinada pela estabilidade dos intermediérios da reacdo, tamanho dos canais da
zedlita e da localizacdo dos sitios acidos de Brgnsted. Segundo os autores, em zeolitas
com poros suficientemente largos para acomodar dimeros de etanol, este se desidrata
preferencialmente via rota bimolecular para gerar dietil-éter. Em zedlitas com canais

menores, ocorre a desidratacdo unimolecular do etanol formando eteno.

MADEIRA et al. (2009) compararam trés zedlitas (H-FAU, H-BEA e H-MFI)
com mesma quantidade de sitios de Brgnsted, mas com poros de diferentes tamanhos na
conversdo de etanol a 30 bar e 350°C. Os autores concluiram que o tamanho de poros é
um fator importante na transformacéo de eteno em hidrocarbonetos mais pesados. Nas
zeolitas HFAU (poros grandes) e HBEA foi observado um aumento da producéo de
eteno e de éter etilico em funcdo do tempo, devido a desativacao dos sitios acidos fortes
de Brgnsted. No entanto, na HZSM-5 houve uma importante formacdo de
hidrocarbonetos C3* e de pequenas quantidades de eteno e dietil-éter. Isto foi atribuido a
importante desativacdo das zedlitas de poros grandes, devido a rapida formacdo de
coque, que elimina os sitios acidos fortes de Brgnsted necessarios para a transformagéo

de eteno em hidrocarbonetos mais pesados.

SOUSA et al. (2010) testaram trés tipos diferentes de peneiras moleculares com
diferentes caracteristicas acidas e estruturais (HZSM-5, HFER e SAPO-34). Os autores
concluiram que a estrutura porosa exerce um papel importante na seletividade da
reacdo. A presenca de canais e cavidades com aberturas formadas por anéis com oito

membros, como o SAPO-34, gera impedimento estérico e difusional, dificultando a
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formagcdo de compostos com maior ndmero de atomos de carbono, aumentando

consideravelmente a seletividade a eteno.

2.3  CINETICA DO PROCESSO

Uma vez que todos os célculos associados ao reator dependem das transformacdes
quimicas que nele ocorrem, uma condi¢do preliminar, imprescindivel ao projeto, é o
conhecimento das reacGes que ocorrem e das expressdes cinéticas das reacdes
relevantes envolvidas na rota quimica. Essas expressdes indicam como a velocidade da
reacao depende das concentracfes das espécies envolvidas, e constituem o que se chama

“modelo cinético” ou “equacao da taxa”.

A situacdo mais usual é que em um sistema reacional ocorra mais de uma
reacdo, ndo havendo a formacdo exclusiva do produto P desejado. Outro aspecto a ser
levado em conta é que a reacdo ndo é completada nas condi¢bes operacionais
escolhidas, ndo havendo o consumo total dos reagentes, além da necessidade que se tem
de empregar excessos de determinados reagentes. Assim, quase sempre 0 que se tem é
uma rota quimica que leva a uma mistura contendo o produto P desejado, produtos
considerados secundarios, fracbes de reagentes ndo convertidos e eventualmente
espécies inertes alimentadas juntamente com os reagentes. E imprescindivel o
conhecimento das expressdes cinéticas das reacdes para fazer um estudo das condicdes

operacionais mais adequadas para a obtencdo do produto P de modo otimizado.

Os processos homogéneos sao mais simples de analisar, e ocorrem geralmente
em uma Unica fase (gasosa ou liquida). Em determinadas situacfes, essas reacdes
envolvem duas fases (gas e liquido), mas as condi¢Ges operacionais podem permitir que
tais processos sejam considerados homogéneos para a analise cinética do sistema. A
caracteristica marcante dos sistemas heterogéneos € a presenca distinta de mais de uma
fase, incluindo-se usualmente a presenca de um catalisador sélido. E importante
ressaltar que os reatores heterogéneos sdo os principais tipos de reatores utilizados nos
processos de sintese da industria quimica. O projeto de reatores cataliticos heterogéneos
do tipo solido-fluido demanda conhecimentos de fendmenos de transporte, tendo em
vista as resisténcias difusionais que aparecem devido a ocorréncia da reagao nos sitios

ativos do catalisador, mas inicialmente é preciso saber quais reac6es serdo consideradas.
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2.3.1 POSSIVEIS REACOES

O levantamento das reacOes possiveis de ocorrer durante e a partir da decomposicao do
etanol foi feito com base em trabalhos tedricos e experimentais da literatura (AVILA
NETO, 2009; WANG e WANG, 2008; SILVA et al., 2009; PORTUGAL JUNIOR,
1989; CHEN et al., 2007; VARISLI et al., 2007; LIMA et al., 2009) e estdo descritas na
Tabela 2.1.

Tabela 2.1 - Possiveis reacdes na desidratacao do etanol.

Reacdo

Equacéo

Desidratacao

C,H;OH = C,H, + H,0

2C,H;OH = (C,H:),0 + H,0

(C,H;5),0 = 2C,H, + H,0

3C,H:OH = 2C;H, + 3H,0

2C,H;OH = C,Hg + 2H,0

Desidrogenacéo

C,H;OH = C,H,0 + H,

Reforma do etanol

C,H:OH + 2H,0 = 2CO + 4H,

Decomposicdo do acetaldeido

C,H,0 = CH, + CO

Reforma do metano

CH, + H,0 = 3H, +CO

Reacdo water gas shift

CO + H,0 = H, + CO,

Hidrogenagéo

C,H, + H, = CyHg

CO + H, = H,0 +C

CO, + 2H, = 2H,0 +C

C3Hg + H, = C3Hg

C4Hg + H, = C4Hyg

Dimerizacao

2 C,H, = C,Hg
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Cont. Tabela 2.1 - Possiveis reagdes na desidratagdo do etanol

Reacéo de Boudouard 2C0 = CO, +C

CH, = 2H, +C

C,H, = 2H, + 2C

C,H, = 3H, + 2C

C,Hg = 4H, + 3C

Formacao de coque C3Hg = 3H, + 3C

C,Hg = 4H, + 4C

CsH,, = 6H, + 5C

3C,H.OH = 2C;Hg + 3/20,

Decomposic¢ao 2C,H;OH = C4H;o + H, + 0,

5C,H;OH = 2CsH,, + 3H, + 5/20,

2CH, = C,H¢ + H,
Polimerizagao

2C,Hg = C4Hyp + Hy

C,H:OH + 30, = 3C0, + 3H,0

C,H, + 30, = 2C0, + 2H,0

C,H, + 7/20, = 2C0, + 3H,0

Oxidacéo
CsHy + 7/20, = 3C0O, + 3H,0
C;Hg + 50, = 3C0, + 4H,0
CH, + 20, = CO, + 2H,0
Quebra da agua H20 = H, + 1/20,
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2.3.2 MECANISMO DE REACAO

De acordo com conhecimentos tedricos atuais da cinética quimica, a maioria das
reacOes que ocorrem na prética se d& segundo um mecanismo, o qual é constituido por
uma sequéncia logica de etapas elementares, envolvendo interacdes entre entidades
moleculares. Essa ideia de mecanismo de reacdo, portanto, pressupde a aceitacdo da

teoria atbmica como base de explicacdo dos fendmenos materiais.

Deve-se buscar o compromisso de que 0 mecanismo proposto leve a uma
equacdo de taxa de reacdo concordante com os dados cinéticos. Se isso ndo ocorrer,

deve-se propor um novo mecanismo.

Sendo o mecanismo de reacdo apenas uma proposicao tedrica, entdo é possivel
conceber varios mecanismos para explicar como uma dada reacdo ocorre no nivel
molecular. Havendo a possibilidade de se ter varios mecanismos para explicar uma
mesma reacdo, coloca-se, entdo, a questdo de escolher entre dois (ou mais) mecanismos
igualmente representativos. Para tanto, é possivel guiar-se pelo Principio de economia
da natureza. Sempre houve uma aceitagdo filoséfica de que a natureza na producdo de
um ato segue o caminho de minima energia, ou seja, a natureza é econémica nos seus
atos (Navalha de Ockham). Assim, se dois mecanismos ou modelos representam as

mesmas evidéncias fenomenoldgicas, deve-se escolher o mais simples deles.

Devido a grande importancia industrial das reacBes cataliticas, esforcos
consideraveis tém sido feitos em desenvolver teorias a partir das quais equacfes
cinéticas possam ser racionalmente desenvolvidas. A mais usual supde que a reagdo
aconteca em um sitio ativo na superficie do catalisador. Cada mecanismo detalhado da
reacdo, com seu fator controlador, tem sua equacéo correspondente de taxa, envolvendo,
um numero elevado de constantes arbitrarias. Por razGes a serem esclarecidas a

posteriori, este trabalho ndo pretende usar modelos heterogéneos.

A decomposicgdo térmica intermolecular do etanol foi estudada tanto sob o ponto
de vista experimental quanto tedrico. Ha diferentes mecanismos para este processo que
levam a diferentes produtos, como metil e hidroximetil (CHsz + CH2OH), etanal e
hidrogénio (CH3COH + H2). Porém, os principais produtos observados foram eteno e

agua (CH2CH: e H20). De acordo com PARK et al. (2002), essa rea¢do ocorre passando
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por um estado de transicdo tetra centrado com simetria C1, visivel na Figura 2.3, cuja

barreira de energia é 278,65 kJ mol™.

YAMABE et al. (1984) investigaram essa reacao a partir de célculos ab initio e
calcularam uma energia de ativacio de 301,67 kJ mol™. Foi encontrada uma estrutura
para o estado de transicdo semelhante a Figura 2.3, porém com simetria Cs. Contudo,
BUTKOVSKAYA et al. (1994) a consideraram como um ponto de sela de segunda
ordem por possuir duas frequéncias imaginarias. Nesse Gltimo estudo foram realizados
experimentos de espectroscopia na regido do infravermelho da reacédo, alem de célculos
ab initio e calculos da constante de velocidade. A energia de ativacdo encontrada nesse
estudo foi 280,75 kJ mol™. LI et al. (2004) também conduziram um estudo tedrico e
experimental sobre a decomposicdo térmica do etanol em que calcularam as constantes
de velocidade da reacdo em funcdo da temperatura. A energia de ativacdo calculada foi
de 279,91 kJ mol™.

TS1(C1)

Figura 2.3 - Estado de transicdo tetra centrado formado na reacdo de desidratacdo do
etanol. Fonte: PARK et al. (2002).

HUSSEIN et al. (1991) monitoraram a desidratacao de etanol em fase gasosa por
espectroscopia na regido do infravermelho empregando catalisadores de 6xidos
metalicos. Esses autores sugeriram 0s seguintes mecanismos para a desidratacdo de
etanol com participacdo de uma molécula de etanol (originando a olefina) e de duas

moléculas (originando o éter), respectivamente:
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Caso I: Superficie livre de OH™

C,HsOH + [0%~.5] > [C,Hs0".s] + [OH™.s]
[C,Hs0™.s] - C,H, + [OH ™. 5]
2[0H".s] > [0%.5] + H,0

C,HsOH 2 C,H, + H,0 (3.1)

2 C,HsOH + 2[02".5] — 2[C,Hs0™.5] + 2[OH . 5]
2[C,Hs0. 5] = (CoHs),0 + [02~.5]
2[0H".s] » [0?".s] + H,0

2 C,HsOH 2 (C,Hs),0 + H,0 (3.2)
Caso II: Superficie rica de OH™

{CZHSOH +[0H".5] > [C,Hs0".5] + H,0
[C,Hs0™.s] - C,H, + [OH ™. 5]

C,HsOH 2 C,H, + H,0 (3.3)

{ C,HsOH + [OH™.5] - [C,Hs0".5] + H,0
[C2H50H.S] + [C2H50_.S] il (CZHS)ZO + [OH_S]

2 C,HsOH 2 (C,Hs),0 + H,0 (3.4)

Nos casos acima, [.s] denota que as espécies estdo adsorvidas na superficie.
Observa-se que 0s mecanismos apresentados acima admitem a formacédo de etdéxi como
intermediario estavel na reacdo de desidratacdo de alcoois. Além disso, as equacdes
mostram que a formacdo do éter ocorre segundo um mecanismo bimolecular, enquanto

que a formacdo de eteno segue um mecanismo unimolecular.

2.3.3 MODELOS CINETICOS

O estudo da modelagem cinética implica em determinar os parametros referentes a uma
reacdo. Logo, é possivel estabelecer informacdes sobre as variaveis que influenciam a
velocidade de reacdo. Isto implica em variacbes das concentracdes de reagentes e

também na formacéo de produto ao longo do tempo.
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A modelagem cinética consiste na constru¢cdo de um modelo, que pode ser
definido por uma estrutura que tente descrever de forma aproximada a realidade do
experimento, e que permita explicar os eventos passados e prever de alguma forma o
comportamento do sistema em condi¢fes experimentais ainda nao realizadas. Se dadas
certas condicOes experimentais, um observador é capaz de fazer algum tipo de previsdo
sobre o resultado futuro a ser ainda observado, entéo o observador dispde de um modelo
(SCHWAAB & PINTO, 2007).

Em termos do tempo de contato ou tempo espacial, a maioria dos dados de
conversdo catalitica pode ser ajustada adequadamente pelas expressdes relativamente
simples de taxa de primeira ordem ou de ordem n (Lei de Poténcia). Para provar que se
dispde de tal mecanismo € necessario mostrar que a familia de curvas representando o
tipo de equacdo de taxa do mecanismo preferido ajusta os dados de modo muito melhor
que outras familias, de modo que todas as outras podem ser rejeitadas. Deve-se ter em
mente que ndo é suficiente selecionar 0 mecanismo que ajuste bem, ou mesmo ajuste
melhor, aos dados. Diferencgas no ajuste podem ser inteiramente explicadas em termos
de erros experimentais. Em termos estatisticos, tais diferencas podem ndo ser
significativas. Infelizmente, se muitos mecanismos alternativos se ajustarem bem aos
dados, deve-se reconhecer que o modelo selecionado somente pode ser considerado
como um de bom ajuste e ndo um que represente a realidade. Admitindo-se isto, ndo ha
razdo para nao usar a equacdo mais simples, que tenha um ajuste satisfatorio, de fato, a
menos que haja razdes positivas para usar a mais complicada de duas equaces, deve-se
selecionar a mais simples das duas, se ambas se ajustarem estatisticamente iguais aos
dados (LEVENSPIEL, 2010).

Os modelos cinéticos disponiveis na literatura para a desidratacdo catalitica do

etanol obtidos, utilizando alumina como catalisador, sdo descritos a seguir.

AQUINO (2008) prop6s um modelo cinético para a reacdo de desidratacdo do
etanol utilizando alumina como catalisador, considerando a formacéo de eteno e de
etoxietano. As equacOes da taxa de reagdo foram deduzidas a partir do mecanismo
sugerido por COBO (1985), que indica a formagdo do etoxido na superficie com o
envolvimento de um sitio de natureza &cida e um sitio de natureza basica. Nas

expressoes, y; sao as fragdes molares, ky,k,, m e n sdo pardmetros do modelo e K a
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constante de equilibrio. As condi¢bes operacionais utilizadas pelo autor foram: vazéo
volumeétrica de etanol-agua de 0,05 a 0,2 mL/min, temperaturas de reacdo de 525 a 545
K, fracdo molar de etanol de 0,4740 e 0,4547, vazdo volumétrica de N, de 25 a 100
mL/min, e uma massa de catalisador de alumina de 0,75 a 1,6 g. Os parametros
encontrados para o0 modelo apresentaram erros médios entre 5,23 e 27,6%. A seguir 0
modelo encontrado por esses autores, sendo a primeira reacdo a de desidratacdo

intramolecular do etanol e a segunda a reacdo intermolecular:

Yc,H,,0YH,0
leCZHSOH (1 - —1(4 7 : >
R. = Yc,Hs0H 2.1)
1= 2 .
(Yc,H0m + MYc,H,,0 T NYH,0)
R, = K2Yc,Hs0H/ YH,0 2.2)

(Yc,Hg0u T MYc,H,,0 T NYH,0)?

BUTT et al. (1962) estudaram a desidratagdo do etanol a eteno e etoxietano,
utilizando alumina como catalisador. Utilizou-se alimentacao de etanol puro, etoxietano
puro e misturas de etanol-4gua e etanol-eteno, com a pressdo variando de 250 a 740
mmHg e temperaturas de 547 a 587 K. Chegaram a seguinte expressao para a taxa, com
K; sendo as constantes de adsorcdo, P, as pressdes parciais, e k; e k, as velocidades

especificas para a reagdo monomolecular e bimolecular na superficie, respectivamente:

ki Ke,n 0uPc,Hi0m

(1 4 Ke,uzouPe,us0n + Ke,,00Pe,,00 + Ki,oPi,0)

2 2
Ko KE, u0uPé 1 0m
2
4(1 + Kc,n.0uPe,n.0n + Ke,1,00Pc, 1,00 + KHZOPHZO)

+

(2.2)

(1 + K¢, u,0uPc,n.0u + Ke,n,,0Pc, 1,00 T KHZOPHZO)

Segundo BREY e KRIEGER (1949) a taxa de formacdo de eteno a partir da
desidratacdo do etanol sobre alumina entre 623 e 673 K é representada por um modelo
tipo LHHW (Langmuir-Hinshelwood-Hougen-Watson), considerando a reagdo de
superficie como a etapa determinante. Na expressdo R representa a taxa molar de
formagéo de eteno por volume de leito catalitico, k a velocidade especifica de reagédo e

K; a constante de equilibrio de adsorcéo:
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kK¢, n,0nPc,H 01

= (2.3)
(K, 1.0nPe,nz0n + Ki,0Pu,0)

YUE e OLAOFE (1984) estudaram a desidratacédo catalitica do etanol utilizando
zedlitas como catalisadores em temperaturas de 543 a 623 K e pressGes parciais de
etanol acima de 0,6 bar. Para a formagéo de eteno obtiveram um modelo tipo LHHW,
R1, em que a reagdo na superficie é a etapa controladora. Para a formacédo de etoxietano
foram propostos um modelo tipo LHHW, Rz, em que a reagdo ocorre na superficie, e
um modelo tipo Rideal-Eley, Rz, em que uma molécula de &lcool na fase gasosa reage

com outra adsorvida em um sitio.

kK¢ uz0nPc,n50m
(1 + Kc,n,0nPc,H50m)

R, (2.4)

Pc,u
koK, hs0m (pCZZHSOH — Py,0 — KZ;)
RZ = 2 (25)
(1 + K¢, uz0nPe,n50m)

Pe,u
ksKc, 1 0n (PCZHSOH —Pu0 —F 4)

R, = — (2.5)
(1 + Ke,uz01Pc,H501)

KAGYRMANOVA et al. (2011) propbem um modelo cinético em que 0s
principais produtos da desidratacdo de etanol sobre a superficie do catalisador a base de
alumina, sdo etileno, éter dietilico, acetaldeido, hidrogénio. Em temperaturas mais altas
do que 400 °C alguns tracos de metano, propileno, buteno, isobutanol, acetaldeido,
oxido de carbono e dioxido de carbono foram observados. A regressao matematica dos
dados experimentais obtidos permitiu a KAGYRMANOVA et al. (2011) sugerirem 0s

seguintes modelos cinéticos semi-empiricos para as taxas das reacoes:

R1 = k;Cc,n 0m (2.6)
R2 = k2Cé2H5OH (27)
R; = k3CC2H50H (2.8)
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R4 = k4Cic,m),0 (2.9)

Rs = ksC¢,p, (2.10)

2.4  DESCRICAO DO PROCESSO

Diversos arranjos de reatores continuos, como por exemplo, reatores de leito fixo ou de
leito fluidizado, podem ser empregados. Como a reacdo € fortemente endotérmica,
pode-se aquecer o reator com um fluido de aquecimento externo para tentar manter a
temperatura constante, ou pode-se operar 0 reator sem troca térmica, operagdo
adiabatica, desde que a alimentacdo do reator seja aquecida até uma temperatura

adequada.

O efluente dos reatores é formado principalmente pelos produtos da reacdo
(etileno e agua) junto com pequenas quantidades de etanol ndo reagido e subprodutos
derivados seja de reacBes paralelas, como a desidrogenacdo do etanol gerando
acetaldeido e hidrogénio, seja de reacBes em série como a hidrogenacdo do etileno a
etano. Além disso, algumas impurezas da matéria-prima, que sdao aceitaveis quando o
etanol é usado como combustivel permanecem no efluente do reator ou sofrem reacdes

ao passar pelo leito de catalisador.

O etileno bruto passa por uma série de etapas de purificacdo para a remocdo da
agua, de hidrocarbonetos e de impurezas oxigenadas, e por uma separacdo para
recuperar e reciclar alguns componentes — por exemplo, o etanol néo reagido. Ao se
produzir polietileno verde, a pureza do etileno produto deve ser bem elevada,
tipicamente acima de 99,9% (MORSCHBACKER, 2009).

Na Figura 2.4 (MORSCHBACKER, 2009) é apresentado um fluxograma
simplificado de uma unidade em que o etanol é vaporizado, aquecido em um forno e
enviado a um reator de leito fixo. As linhas tracejadas mostram que 0 processo pode
operar seja com troca térmica (usando um fluido de aquecimento), seja de modo
adiabatico (usando vapor de dilui¢do). O efluente do reator € resfriado para que a maior
parte da agua seja removida em uma torre de condensacdo. O etileno bruto sai do topo

dessa torre, sofre lavagens para remogdo de acidos e outros componentes sollveis em
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agua e passa por um leito de secagem, gerando assim etileno de alta pureza. A remocéo
das impurezas remanescentes € feita por colunas de destilagdo das quais sai o etileno
grau polimero que é enviado as plantas de polimerizacdo (ndo representadas na figura).

Evaporagdio  Forno

Etanol

NaOH

— FEtileno

Fluido de
aquecimento

Reagdo Condensacdo Lavagem Secagem Destilagdo

Figura 2.4 - Fluxograma simplificado da desidratagéo de etanol.

2.5 REATORES CATALITICOS DE LEITO FIXO

A descoberta dos catalisadores sélidos e sua aplicagdo nos processos quimicos no inicio
do século XX levaram a industria quimica a se modernizar. Desde entdo, a industria
quimica tem se diversificado e desenvolvido novos processos ou otimizado 0s processos
existentes. A maior parte desses processos envolvendo reagentes gasosos é realizada em
reatores cataliticos de leito fixo (FROMENT e BISCHOFF, 1990). O emprego de novas
configuracbes e modos de operacdo, a disponibilidade de novas ferramentas
matematicas, 0 aumento constante no poder computacional e o desenvolvimento de
novas técnicas experimentais renovaram o interesse sobre modelagem e simulacéo de
reatores cataliticos de leito fixo (HILL, 1977).

Um reator catalitico de leito fixo consiste, geralmente, em um tubo cilindrico
preenchido por particulas de catalisador de tamanho uniforme que sdo arranjadas

aleatoriamente e mantidas de forma compacta e imovel (Figura 2.5).

Para o desencadeamento das rea¢Ges quimicas é necessario um contato adequado
entre a mistura reagente (fase gasosa) e as particulas de catalisador. Assim, a mistura

reagente deve fluir de maneira aleatéria entre, ao redor, € no caso de catalisadores
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porosos, dentro das particulas, sendo entdo convertida em produtos (FEYO DE
AZEVEDO et al., 1990). O modelo desse tipo de reator é amplamente empregado no
ensino de engenharia quimica, bem como em grande parte dos artigos publicados dentro
da area de engenharia de reatores quimicos (STANKIEWICZ, 1989).

Fluido
Refrigerante
A

Reagentes /| {': <

Fluido
Refrigerante

Figura 2.5 - Esquema de um Reator Catalitico de Leito Fixo.

A direcdo frequentemente empregada para o fluxo do gés reagente é a direcdo
descendente atraves do leito catalitico devido a sua estabilidade, ndo gerando a
fluidizacdo ou suspensdo das particulas do leito. Quando as condi¢fes de processamento
do reator estdo sujeitas a grandes variagdes no fluxo de alimentagdo ou quando a
alimentacdo é composta por um fluido denso, é obrigatério que o fluxo do gas reagente
seja descendente (HILL, 1977).

Como desvantagem, o fluxo descendente tem a tendéncia de comprimir o leito
catalitico e fazer com que as particulas de catalisador mais finas, resultantes do atrito
entre as particulas, descam através do leito por meio da forca da gravidade. Ambos os
fendmenos podem levar a um aumento na queda de pressdo e na formagdo de canais
preferenciais ou ma distribuicdo do fluxo, levando a uma diminuigdo da eficiéncia ou
seletividade do sistema. O fluxo ascendente do gas reagente tem a vantagem de
suspender as particulas de catalisador mais finas ou fragmentadas do leito, evitando,

portanto, a formacéao de canais preferenciais e a obstrugéo do leito. Contudo, este modo
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de operacdo é desvantajoso porque pode levar a leitos instaveis quando submetido a

fluxos altos e em circunstancias ndo usuais pode gerar a sua fluidizagdo (HILL, 1977).

Os reatores cataliticos de leito fixo apresentam vantagens unicas e valorizaveis
quando comparados a outros tipos de reatores e, consequentemente, sdo empregados de
forma muito mais ampla nas inddstrias quimicas do que qualquer outro tipo de reator.
Entre suas principais caracteristicas esta sua relativa simplicidade, com consequente
baixo custo de construcdo, operacdo e manutengdo. Esse tipo de reator requer um
minimo de equipamentos auxiliares, sendo particularmente apropriado para a utilizacao
em pequenas unidades comerciais quando grandes somas de investimentos para
controle, manipulagédo do catalisador e servicos de suporte se tornam proibitivos. Outra
grande vantagem dos reatores cataliticos de leito fixo estd implicita no préprio nome do
equipamento, ou seja, com as particulas de catalisador fixas no leito ndo existe a
necessidade de separacdo das particulas na corrente de saida do reator, enquanto que,
em outros tipos de reatores a recuperacdo do catalisador pode se tornar muito
preocupante e exigir custos substanciais com equipamentos de separagdo. Os reatores
cataliticos de leito fixo apresentam ainda outra vantagem importante que € sua

flexibilidade de operacéo.

Segundo HILL (1977), para reacbes ocorrendo em condigcdes de temperatura
extremamente altas ou altas pressdes e empregando catalisadores solidos, as
consideracGes econémicas usualmente impGem que 0 processo somente se torne

rentavel quando um reator catalitico de leito fixo for empregado.

As dificuldades usualmente relacionadas com o emprego de reatores cataliticos
de leito fixo referem-se principalmente a transferéncia de calor. Isto se deve ao fato de
que a taxa de liberacdo ou consumo de energia ao longo do comprimento do reator néo é
uniforme e a maior parte da reacdo normalmente ocorre nas proximidades da entrada do
reator. Em reacfes exotérmicas, a taxa de reacdo pode ser relativamente maior na
entrada do reator devido a maior concentracdo dos reagentes, logo a temperatura do
reator tende a elevar-se repentinamente em direcdo a um maximo ou hot-spot. Em
reatores ndo adiabaticos com reagBes exotérmicas a temperatura no centro do leito
catalitico pode ser muito diferente do que ocorre na parede do reator, 0 que tende a

aumentar a taxa de reacdo local e reforcar cada vez mais esta diferenca até o
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esgotamento local dos reagentes. Na Figura 2.6 é apresentada uma ilustracdo dos tipos
de movimento térmico e massico que ocorrem, para uma reagao exotérmica, quando o
reator é resfriado nas paredes (LEVENSPIEL, 2000).

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

T, =

Escoamento do reagente Calor flui
na linha central para fora

Figura 2.6 - Campos de Temperatura em um Reator Catalitico de Leito Fixo.

Existe uma variedade de técnicas operacionais que podem ser utilizadas para
facilitar o controle sobre a temperatura do leito, isso inclui o uso de diluentes inertes na
alimentacdo para moderar as mudancas de temperatura, assim como a diluicdo do
catalisador com material sélido inerte, ambas as técnicas permitem reduzir os efeitos
térmicos da reacdo. O controle da temperatura do fluido refrigerante externo e a divisao
do leito em sec¢Bes independentes permitem também controlar finamente a temperatura
interna do reator (BISCAIA JR, 1980).

A manutencdo de uma distribuicdo uniforme do fluxo do gas reagente em
reatores cataliticos de leito fixo é um problema frequente, aumentando excessivamente a
distribuicdo do tempo de residéncia com efeitos adversos no desempenho do reator,
particularmente, quando ocorrem reacfes consecutivas. Podendo agravar os problemas
de formacdo de ponto quente e criando regides no reator onde reacfes indesejadas se
tornam predominantes. A desintegracdo ou o atrito na particula de catalisador podem
levar ou agravar os problemas de ma distribuicdo do fluxo do gés reagente (HILL,
1977).

Um problema que deve ser destacado esta associado ao fato de que o tamanho
minimo da particula de catalisador que pode ser utilizada no reator € limitado pela
queda de pressao permitida através do leito. Assim, se a reagédo € potencialmente sujeita
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a limitacdes difusionais dentro da estrutura porosa da particula de catalisador, pode nédo
ser possivel utilizar toda a area do catalisador. Quanto menor a particula de catalisador,
melhor e mais eficiente serd a utilizacdo da area interna, porém, com aumento na queda
de pressdo. Outra desvantagem de operacdo do reator catalitico de leito fixo € que a
regeneracdo ou substituicdo do catalisador é relativamente dificil de realizar. Deste
modo, se a taxa de desativacdo do catalisador é suficientemente rapida, custos
associados com a regeneracdo ou substituicdo do catalisador devem ser considerados do
ponto de vista comercial (HILL, 1977).

Se tratando da modelagem de reatores de leito fixo para a desidratacdo do etanol

a eteno poucos trabalhos séo encontrados na literatura.

Um trabalho teérico computacional para a modelagem desse processo foi
exposto por GOLAY et al. (1999), trazendo um modelo pseudo-homogéneo para uma
planta em escala de bancada, operando de forma nédo isotérmica e com reciclo. Cinco
reacOes e quatro espécies sao alimentadas. O modelo proposto nesse trabalho apenas
descreve qualitativamente os dados experimentais e, segundo 0S autores,

aperfeicoamentos do modelo sdo necessarios para uma previsdo quantitativa dos dados.

KAGYRMANOVA et al. (2011) apresentaram um trabalho teorico
computacional de uma planta em escala piloto e propuseram uma modelagem para o
processo por meio de um modelo heterogéneo ndo isotérmico com dispersdo
bidimensional massica e térmica, em que cinco reacdes irreversiveis sdo consideradas
para um total de sete espécies. Algumas hipdteses simplificadoras fortes foram adotadas
como, por exemplo, velocidade axial, massa especifica da mistura e pressao total foram
consideradas constantes. Além disso, parametros termodinamicos e fluidodindmicos séo

valores médios invariantes.

E notdria a necessidade de se contribuir com trabalhos de escopo tedrico
computacional propondo modelos fluidodindmicos mais completos para o processo de
desidratacdo do etanol a eteno, além de se averiguar se 0s modelos cinéticos presentes
na literatura simulam, de forma satisfatoria, os dados experimentais de uma planta em

escala industrial.
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Capitulo 111

METODOLOGIA

Resumo: Neste capitulo, apresentam-se a modelagem proposta para
descrever o fendmeno fisico-quimico em estudo, além das técnicas
matematicas e numéricas utilizadas com o objetivo de facilitar o
entendimento do sistema e resolvé-lo de forma robusta. A
fundamentacdo tedrica que serviu de base para a elaboracdo e
entendimento deste capitulo é apresentada nos Apéndices A e B. Os
aspectos matematicos numéricos para resolucdo do problema posto

séo detalhados no Apéndice C.

3.1 MODELAGEM CINETICA

As reacOes consideradas no processo de desidratacdo do etanol e os modelos cinéticos
utilizados neste trabalho sdo baseados no trabalho de KAGYRMANOVA et al. (2011).

Os estudos experimentais no seu trabalho revelaram que os principais produtos da

desidratacdo de etanol sobre a superficie do catalisador a base de alumina, sdo eteno,

etoxietano, etanal, hidrogénio e butenos de acordo com o seguinte esquema de reacao:

C,HsOH = C,H, + H,0

2 C,H:0H = (C,H:),0 + H,0

C,H:OH = C,H,0 + H,

(C,H5),0 = 2C,H, + H,0

2 C,Hs = C,Hg
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No estudo cinético de KAGYRMANOVA et al. (2011) ndo foi adotado as
reversibilidades das reagdes supracitadas, no entanto, esses fendmenos sao considerados
neste trabalho e os resultados apresentados no Capitulo 5 mostram a importancia dessa
consideracdo. Com o objetivo de facilitar a notacdo das espécies quimicas a seguinte

referéncia é utilizada:
C,H;0H = 1; C,H, = 2; H,0 = 3; (C,Hg),0 = 4 — Etoxietano;
C,H,0 =5 — Etanal, H, = 6; C,Hg = 7 — Butenos;

Os modelos cinéticos para esse sistema sdo baseados na lei da acdo das massas,
em que essas reacOes sao consideradas elementares e suas ordens séo estabelecidas por
seus coeficientes estequiométricos, gerando modelos tipo lei de poténcia. Portanto, os

modelos obtidos para cada uma das cinco reac¢6es consideradas sdo dados por:

R; =kyipC; =k rCC3 =Ky p (C1 - KiClCZC3) (3.6)
Ry = konCF = KorCsCa = kop (CF - Kiczcgc4) (3.7)
Rz = k3 pCy —k3rCsCs = k3 p (C1 - Kicgcsce) (3.8)
Ry =kypCy — k4,RC%C3 =Kkyp (C4 - KLMC%%) (3.9)
Rs = kspC5 —ksrCr = ksp (C% - Kicsc7> (3.10)

em que R, é a taxa de reagéo (j = 1,...,5) em mol.m=3.s™1, k; é a velocidade especifica
de reacdo com os subscritos D e R indicando a reacdo direta e reversa, respectivamente,
e C; € a concentracdo de cada espécie (i =1, ...,7). A constante de equilibrio quimico
em termos de concentragdo, Kg;, € definida por:

ki p

Ko =1 (3.11)
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em que sua unidade depende da diferenca entre as ordens das reacdes reversas e diretas.

Desta forma, o parametro diferenca de ordem (DO) é definido por:
DO = OR — OD (3.12)

tal que OD é a ordem da reacdo direta e OR é a ordem da reacéo reversa. E apresentado
na os valores de OD, OR e DO.

Tabela 3.1 - Valores para as ordens das reacoes.

Reacéo j 0D OR DO
1 1 2 1
2 2 2 0
3 1 2 1
4 1 3 2
5 2 1 -1

A constante de equilibrio em termos de concentracdo esta relacionada com a

constante termodinamica de equilibrio quimico, K;, em que:
KCj = K]'CODO (313)

tal que C°é a concentracdo padrdo (mol.m™3). Esta é a concentracdo do gas ideal na
pressdo de referéncia, P°, (1 atm) e temperatura de referéncia, T°, 298,15 K. A constante
termodindmica de equilibrio quimico é obtida via uso da Equacdo B.52 e é
adimensional. Substituindo-se a Equacdo B.52 na Equacdo 4.13, chega-se a expressdo

para o calculo de K¢;, dado por:

K¢ = Exp <AH j'TOR;OAG iTo _ Al_}iri{ro — %LTACOP,de + %f: ACOP,j dTT> C°P9(3.14)
0 0

Para a maioria das reac6es observadas na pratica, verifica-se que sua velocidade
aumenta com o aumento da temperatura. A regra de van’t Hoff estabelece que “a
velocidade de uma reacdo quimica dobra para cada aumento de 10°C”. Mas esta regra sé
pode ser empregada para um numero reduzido de reacOes e de situacfes operacionais.
Sua relevancia permanece na ideia por ela expressa, ou seja, seu enunciado traduz a
influéncia marcante da temperatura na velocidade das reacdes quimicas. A teoria das

colisGes e a teoria do estado de transicdo estabelecem que apenas as moléculas que
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possuem certo grau de energia podem reagir. Da Teoria Cinética dos Gases sabe-se que
a distribuicdo de niveis de energia em uma amostra de moléculas, a qual resulta das
trocas de energia devidas as colisdes aleatdrias, tem uma forma exponencial. Pode ser
demonstrado que um deslocamento da distribuicdo, por variacdo da temperatura, produz

como resultado uma fracéo diferente de moléculas que possuem energia superior, e que

Ea
esta fracdo € proporcional a T e RT. A partir dessas teorias, prediz-se que a velocidade

especifica de reacdo € uma funcao exponencial da temperatura, do tipo lei de Arrhenius

e e valida para quase todas as reacdes, podendo ser expressa por:

Eaj,D .

k]"D = kOj,D e_ RT TOD Ccat (3-15)
Ea]"R .

k]',R = kOj,R e_ RT TOR Ccat (3.16)

em que Ea; é a energia de ativacéo da reagdo j em J.mol™*, R é constante universal dos
gases em J.mol L. K™, T é a temperatura em K, C., € a concentracdo méssica do

catalisador em kg.,..m™3 e kOj é o fator pré-exponencial da reacdo e que tem sua

dimensdo a depender da reacdo. A concentracdo massica de catalisador € definida em

termos da massa de catalisador e o0 volume til do leito, portanto:

C _ Mcat _ Mcat _ 4mcat
cat — - -
VT ATL T[D%L

(3.17)

tal que m,; é a massa de catalisador, V; é o volume do leito, At a se¢do transversal do

leito e Dt é o didametro do leito. Na Tabela 3.1 estdo presentes as unidades kOjD, Kj p,

ko,-,R e kjr para cada reagao.

Tabela 3.2 - Unidades dimensionais dos parametros cinéticos.

Reé}@ao Ko; kip Ko;r ki r
1 m3. kggk. K™OP, 71 st m® mol ! kg KR st m3 mol t.s7?
2 m® mol 1. kgch. K™%, st m3.mol™t.s7* mf. mol t.kgst. K %R.s7* m3. molt.s?
3 m3. kg L. K0P 571 st m®. mol™!. kgch. K™% s™?  m3. mol t.s7!
4 m3. kgoh. K™OP. 571 st m®. mol~2. kgzh. K™% s71  m®. mol %.s7!
5 m®. mol~t. kg K™%P.s7t  m3. mol™t.s7? m3. kg K™OR 571 st
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E possivel obter a taxa de reacdo para cada espécie quimica pelo uso da seguinte

expressao:

N

j=1

em que A; é a taxa de reacdo para cada espécie quimica (mol.m~3.s~1). Na Tabela 3.3

€ apresentado a matriz dos coeficientes estequiométricos v;;.

Tabela 3.3 - Coeficientes estequiométricos para cada componente em cada reagao.

Reacéo j
1 2 3 4 5
Espécie i
1 -1 -2 -1 0 0
2 -1 0 0 2 -2
3 -1 1 0 1 0
4 0 1 0 -1 0
5 0 0 1 0 0
6 0 0 1 0 0
7 0 0 0 0 1

As taxas cinéticas para cada um destes componentes podem ser obtidas pelo
balanco de massa em termos molares para cada espécie, ou seja, através do uso da

Equacdo 3.18 e dos valores presentes na Tabela 3.3, logo:

1 1

Al = _kl,D (C cho C2C ) ZkZ,D (C% - K_2C3C4_> - k3,D (Cl - @C5C6> (319)
1 1 , C°

A, =Kqip (cl K. czcg) + 2Ky p <c4 K@ ——C c3> — 2ksp (cz — K—5c7> (3.20)

, 1
A3 = kl,D <C1 - cho C2C3> + kZ,D (C1 - K_2C3C4> + k4-,D (C K4C°2 CZ Cg) (321)
2 1 1 2

Ay =kyp (c1 - K—c3c4) —Kap (c oz C c3> (3.22)
2 4
1

A5 = k3,D (C1 —_ ﬁC5C6> (323)
3
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1
A6 = k3'D (Cl - @CSCG) (324‘)

o

C
Ay =ksp (cg _ K—5c7) (3.25)

Com um modelo cinético estabelecido é feito a seguir a modelagem matematico

de todo o sistema em analise.

32 MODELAGEM DO REATOR CATALITICO DE LEITO FIXO

Nesta parte, busca-se desenvolver o alicerce matematico para a solu¢do de um sistema
reacional que ocorre em um reator tubular de leito fixo com dispersdo axial massica e
térmica, operando sobre troca térmica, para a producéo de eteno a partir da desidratacédo
do etanol. A descricdo e deducdo do modelo que caracteriza um reator tubular de leito
fixo sdo realizadas com base em um modelo dindmico, pseudo-homogéneo e
unidimensional. O modelo final serd constituido por um sistema algébrico-diferencial
com equacdes diferenciais parciais, ndo lineares, resultantes dos balancos de massa,

energia e quantidade de movimento, além de equac@es constitutivas.

As hipoteses simplificadoras mais relevantes adotadas para a elaboracdo do

modelo s&o as seguintes:

v" Modelo unidimensional: considera que as variacdes das variaveis de estado e das
propriedades ocorrem apenas na direcdo axial (z), desprezando-se as variagdes
radiais e angulares;

v" Modelo pseudo-homogéneo: ndo faz distincdo entre as fases sélida e gasosa,
utilizando-se pardmetros méassicos, térmicos e cinéticos efetivos;

v Temperatura do fluido refrigerante (T,) constante: a resposta da camisa de
resfriamento é virtualmente instantanea;

v' Perfil de velocidade axial é empistonado;

v Difusdo massica efetiva e conducédo de calor expressas por relacfes tipo 12 lei de

Fick e lei de Fourier, respectivamente;
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v’ Coeficiente efetivo de difusdo massica (Dy;), de condutividade térmica (ky) e
viscosidade dindmica da mistura () dados por correlagdes semi-empiricas;
Gas Ideal;

Solucdo Ideal;

Fluido newtoniano;

Dissipacdo de calor pelas forgas viscosas despreziveis;

Calor gerado pela difusdo massica é infimo;

Atividade do catalisador constante;

Fluxo viscoso de momento usando o conceito do fator de atrito de Fanning;

Fator de atrito (f) dado pela equagao empirica de Ergun;

AN N Y U U N NN

A fracdo de vazios do leito (€) € uniforme.

Com base nas hipoteses simplificadoras consideradas, o modelo utilizado €

representado por:
e Balanco de Massa Global

opm N a(pmVv) _
ot 0z

0 (3.26)

e Balanco de Massa por Componente

iR

i (3.27)

6Ci a(VCI) 0 OCI

5
ot ' 9z 9z\ Maz) " .
=1

e Balanco de Energia

~ ~ 0T . 0T
[(1 —&)psCps + £ pmCpm] s + pmVCp M 7

5

_a< aT)+4U(T T)+(6P+ aP>+Z( AH))R; (3.28)
~9z\"Hgz) T VY ot Vaz) T . A

j=1

e Balanco de Quantidade de Movimento

0z g3 0z

ov ov (1—-9)2(uyv)y 7@ -2 (puyv?\ 0P
— — =1 _Z = 2
Pm 5+ PMY 50 < DZ 1 o D, + pmg, (3.29)
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e Equacéo de Estado

PMy,

Pm = gr (3.30)

Ressalta-se que o indice i faz referéncia as espécies (i = 1,2, ...,7 ) e o indice j

faz referéncia ao nUmero da reacéo (j = 1,2,...5).

Uma hipotese adicional considerada para a simulacdo deste sistema supracitado
é a aproximacdo de quase estado estacionario, conhecido como QSS (quasi-stationary
state), para a varidvel massa especifica da mistura (py;) e para a variavel velocidade
média axial (v). Logo, os termos transientes das Equacdes 3.26 e 3.29 sdo retirados do
modelo. Isso ndo significa que suas derivadas temporais sdo nulas, apenas que as
constantes de tempo destes termos sdo muito menores que as dos outros termos de
acumulo do sistema. Desta forma, essas varidveis possuem respostas instantaneas
guando comparado com as outras variaveis de estado e suas derivadas temporais tendem

ao infinito.

O grau de liberdade dindmico do sistema, adotando-se a hipotese QSS, € de n +
1, em que n é igual ao numero total de espécies envolvidas, logo, o grau de liberdade
dindmico é igual a oito. Isso significa, por se tratar de um sistema de indice diferencial
unitario, que sdo necessarias oito condi¢des iniciais, para satisfazer o sistema, sendo

sete em relacdo a cada uma das espécies e uma em relacéo a temperatura.

Condicoes Iniciais:

Ci(z 1) = Cjo(2) (3.31)
T(z,t) = Ty(z) (3.32)

em que C;o(z) é o perfil de concentracdo da espécie i e T,(z) é o perfil da temperatura
no tempo inicial t,. O cuidado adicional que se deve ter para este tipo de problema é a

inicializacdo consistente, pois as restricdes algébricas devem ser satisfeitas em t = t,,.

Para as concentragdes molares das espécies e para a temperatura, o sistema
apresenta ordem diferencial espacial igual a dois, logo s@o necessarias duas condic¢des

de contorno para cada uma dessas variaveis. Ja para a pressao total e para a velocidade
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axial media a ordem diferencial espacial é apenas igual um, e, portanto, uma Unica

condicédo de contorno deve ser especificada.

As condicOes de contorno para a concentracdo e para a temperatura, na entrada e
na saida do reator sdo baseadas no trabalho de LANGMUIR (1908), deduzidas
intuitivamente por DANCKWERTS (1953), cuja deducdo rigorosa foi realizada por
BISCHOFF (1961) e sao dadas por:

0Ci(z,t

z=0; vCie(t) = vCa(0,t) — Dy la(z ) |z=0; VvVt (3.33)
aci(Z, t)

z=1; e |,=1. = 0; vVt (3.34)

~ N dT(t,z)

z=0; pMVCpr(t) = pMVCpT(O, t) - kH T |Z=0; vVt (335)
oT(t,z)

z=1L % |,=1. = 0; vVt (3.36)

em que C;s(t) é a concentracdo da espécie i e Ty(t) é a temperatura na alimentacdo. As
condicgdes de contorno em z = 0 indicam que 0s processos de transporte considerados
sdo de adveccdo mais dispersdo axial na entrada do reator, gerando condicdes de
contorno do terceiro tipo (CondicGes de Robin). Ja as condi¢des de contorno em z = L,
significa a inexisténcia de dispersdo axial massica e térmica ap6s a saida do reator (L*)
e a igualdade dos fluxos axiais advectivo de massa e calor entre L™ e L*, isso implica na
nulidade da dispersdo axial em L~ (tanto de calor quanto de massa), gerando condicbes

do segundo tipo (Condicdes de Neumann).

As condicBes para a velocidade média axial e para a pressdo total sdo

especificadas na entrada e dadas por:
z=0; P(0,t) = Pe(t) ; vVt (3.37)
z = 0; v(0,t) = v¢(t); vVt (3.38)

em que P:(t) é a pressdo total e v¢(t) é a velocidade axial média na alimentacdo. As

condicBes de contorno em z = 0 indicam que os perfis temporais destas variaveis sao
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especificados, gerando condicGes de contorno do primeiro tipo (Condicdes de
Dirichlet).

Além do sistema de equacdes algébrico-diferencial e suas condicdes iniciais e de

contorno sao necessarias algumas equacdes constitutivas, a saber.

Especificando-se a composicdo na alimentacdo e usando a Equacéo B.13 pode-
se calcular a massa molar da mistura na alimentacdo (My;y). Quando especificada a
pressao total na alimentacdo (P;) e a temperatura na alimentacdo (T;), a massa
especifica da mistura na alimentacdo (py¢) € calculada via Equacdo 3.30. Por fim, a
velocidade axial média na alimentacdo (v¢) pode ser obtida pela definicdo da vazéo
massica (), considerada constante neste trabalho (efeito da hipotese de quase estado

estacionario), de forma que:

m
V¢ =
PmrAT

(3.39)

Os termos referentes a cinética quimica do processo (R; e v;;) sdo referidos na

Secdo 3.1 deste texto.

As propriedades termodindmicas, capacidade calorifica especifica da mistura
(Cpm) € variagdo da entalpia padrdo para cada reacdo j (AH;), sdo obtidas pela
Equacéo B.14 e pela Equacio B.24, respectivamente, presentes no APENDICE B deste

texto.

O diametro equivalente da particula (D,) é o didmetro de uma esfera perfeita

com o0 mesmo volume da particula do catalisador (V.,.), portanto:

1
3

6V,
D, = ( Cat) (3.40)
T
tal que:
mtiD2
Veat = %Lcat (3.41)

em que D, € 0 didmetro do catalisador e L.,; € 0 comprimento do catalisador.
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A fracdo de vazios do leito (€) € obtida via a equacdo empirica de Haugley e
Beveridge (FROMENT e BISCHOFF, 1990), expressa por:

[ (& B )21
D
£ =038+ 0,078 | 1+ 1”—| (3.42)

no qual D, é o didmetro do leito.

O coeficiente efetivo de difusdo massica (Dy;) para gases escoando em meios
porosos apresenta, em teoria, uma dependéncia funcional com as propriedades da matriz
porosa (porosidade, esfericidade, tortuosidade, etc.), composicédo, temperatura e pressao
(CHAPMAN e COWLING, 1961). Diversas correlacdes empiricas para o coeficiente
efetivo de difusdo massica, com base na teoria cinética dos gases, foram propostas e de
forma geral elas apresentam a seguinte expressdo semi-empirica:

T3/2
DM = DOM T (343)

em que Dy, €é fator de difusividade massica efetiva (m?. Pa.s™1.K~3/2) que deve ser
relacionada com a composi¢do quimica e com as propriedades da matriz porosa, sendo

considerado constante. O valor usado para esse fator foi estimado neste trabalho.

O coeficiente efetivo de condutividade térmica (ky) apresenta também, em
teoria, uma dependéncia funcional com as propriedades da matriz, composicao,
temperatura e pressdo, entretanto, sua relacdo funcional com a temperatura é o mais
significante (FROMENT e BISCHOFF, 1990). Varias expressdes semi-empiricas estdo

presentes na literatura, sendo que a mais comum € representada por:
ky = ko, T2 (3.44)

no qual ko, € o fator de condutividade térmica efetiva (W.m.K~3/2) que deve ser

relacionada com a composi¢do quimica e com as propriedades da matriz porosa, sendo
considerado constante. O valor usado para esse fator também foi estimado neste

trabalho.
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A viscosidade da mistura (uy) para gases € calculada usando uma regra de
mistura, baseada no trabalho de WILKE (1950), dada por uma média ponderada pela
fragdo molar, no qual:

n
NG
o = S (3.45)
i=1 ™1
tal que p; é a viscosidade da espécie i (Pa.s). A viscosidade para uma espécie pura tem
uma dependéncia forte com a temperatura e fraca com a pressao, porém neste trabalho

essas dependéncias sdo negligenciaveis.

A determinacdo do sistema de equacOes algébrico-diferenciais, suas condi¢fes
de contorno e iniciais, além das equacdes constitutivas apresentadas, permite que o
problema seja solucionado, porém o grande nimero de pardmetro e a complexidade
inerente do processo dificultam sua resolucdo. A maneira mais simples e elegante de
reduzir esses aspectos € por meio das técnicas de adimensionamento de modelos, 0 que

é apresentado a seguir.

3.3 ADIMENSIONAMENTO DO MODELO

O adimensionamento de variaveis e equacdes de modelos de processos tem como
objetivos basicos simplificar a notacdo, dar um significado as varidveis que ndo seja
atrelado a um determinado sistema de unidades, introduzir grupamentos adimensionais
relevantes e facilitar, em alguns casos, a implementacdo de métodos numéricos para a
resolucéo das equacdes, para facilitar a estimag@o de parametros diminuindo os limites
de busca. Deseja-se que o adimensionamento do modelo facilite sua analise e ndo o
contrario, e que os grupos adimensionais possam dar uma ideia mais clara de ordens de

grandeza entre os termos presentes em uma dada equacdo ou entre equacdes.

Por meio do adimensionamento das variaveis independentes e dependentes por

valores de referéncia, dados por:
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(tal que Tz = L/vyf) 0s principios de conservacdo de massa global e por componente,

energia e quantidade de movimento quando aplicados ao sistema dindmico em estudo

resultam no seguinte sistema de equag6es algébrico-diferenciais:
e Balanco de Massa Global

d(pw)
0x

=0

e Balanco de Massa por Componente

3
dy;  0(wy;) 1 0 [620y +ZS: D
ot dx  Peyodx\ I dx Vij Cai

j=1
e Balanco de Energia

[(1—¢)Cg +£<1>]a—e+ooq>a—e

1 a(ezae)+ (0, — e)+(c(a + ) zBD
= Pepax\ax) T AT ot @ 4t
j=

e Balanco de Quantidade de Movimento

0w 5 on 1
wo Fri —BKw — BPpw* — Eu&+ﬁ¢

e Equacéo de Estado

I My
B My

ref

Essas equacdes tém como condig¢des iniciais as seguintes relagdes:
yi(x,0) = yio(®)
6(x,0) = 6,(x)

M(x,0) = Mp(x)
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(3.48)

j (3.49)

(3.50)

(3.51)

(3.52)
(3.53)

(3.54)



w(x,0) = wy(x) (3.55)

As condicGes de contorno para a concentracdo e para a temperatura, na entrada e

na saida do reator tornam-se:

_ 1 dyi(x,1)

yie() = yi(0,T) — E 9% |x=0 (3.56)
dyi(x,T)

o l=1=0 (3.57)

1 06(y, 1)

0¢(1) = 0(0,7) — Pey 0x lx=0 (3.58)
00(x, 1) o 250

aX |X=1 - ( . )

As demais condicdes de contorno s&o:
(0, t) = M¢(1) (3.60)
w(0, 1) = we(1) (3.61)

Os modelos cinéticos adimensionais representados por r; sdo descritos por:

[ Cref 1

rh =1y — C_ K_1Y2Y3 (3.62)
» 1

r =1¥y1 —K_ZY33’3] (3.63)
[ C f 1

ry=|y; — (%)K_?)YS}%] (3.64)
[ Crer\” 1

Fy = ¥4 — ( ée ) K_Y%Y3l (3.65)
| 4

[ (€)1 (3.66)
I's = _Yz Crer ) Ko Y7 .
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Os parametros adimensionais obtidos estdo apresentados na Tabela 3.4.

Tabela 3.4 - Parametros adimensionais do modelo.

Nome Simbol Definigédo Descricao
) o L Vyer Adveccao vs, Difusdo
N° de Péclet Méassico Pey o
DMpef (méssica)
. L Pref Vref Cr Adveccdo vs, Difusio
N° de Péclet Térmico  Pey Dref Tref P, o
KH, o (térmica)
Y Reacional vs. Transporte
N° de Damkohler Da; — kg, ;T270°Pe™® CoaCrer " "
Vref (tempo)
Energia de ativagdo Ea;
. : Yj -
adimensional ] R Tref
Temperatura adiabatica . (—AH)) Cref Reacional vs. Capacidade
adimensional : Pref Co.m Tref (térmica)
Coeficiente de troca g 4Ur L Troca vs. Capacidade
térmica adimensional T Dt Pref Vref CIOZ’,M (térmica)
vie Cinética vs. Gravitacional
N° de Froude Fr = ]
gz L (energia)
P, Mecénica vs. Cinética
Ne de Euler Eu %

ref

(energia)

Eq. de Blake-Kozeny

150 (1-9° pwm L

Regido Laminar

Eq. de Burke-Plummer

Regido Turbulenta

Mecéanica vs. Térmica

(energia)

BK
&3 Pref Vref Dp Dp
7(1—¢) L
Bp 7( ) L
4 £ D,
Pref/pref
C T E—
CP,M Tref
C
Cs Ps AIZ,S
PrefCp M

Capacidade térmica relativa

do leito

43



Algumas definicbes provenientes do adimensionamento merecem atencdo. O

coeficiente efetivo de difusdo massica de referéncia (D) é definido por:

T3/2
Di,e = Doy p (3.67)
ref
O coeficiente efetivo de condutividade térmica de referéncia (kg ) € definido
por:
Kit,or = Koy Trer (3.68)
A massa molar da mistura de referéncia (My, ) ¢ definida por:
7
MMref = Z YirefMi (369)
i=1
emque aY; ., € a fragdo molar de referéncia do componente "i".

Com a estrutura do adimensionamento feita ao modelo, o proximo passo é
escolher valores de referéncia adequados. Esse tema é tratado no Capitulo IV deste
texto. Ap6s o adimensionado, seguindo a abordagem do método das linhas, a variavel

espacial, direcdo axial, é discretizada para entdo resolver o sistema resultante.

3.4  DISCRETIZACAO DA VARIAVEL ESPACIAL

A solu¢do numérica escolhida para este sistema de EDPs ¢ o conhecido “método das
linhas” que consiste em aplicar uma aproximagado (ou discretizagdo) a dependéncia da
variavel de estado com a variavel espacial z (ou y no caso adimensionado),
transformando uma EDP original em um sistema de equacGes diferenciais ordinérias
(EDOs) no tempo, com condic¢des iniciais conhecidas, que é posteriormente resolvido

numericamente, por integracdo numérica.

Discretizar, no dominio de célculo, consiste em definir ao longo de um dominio

em quais pontos se deseja conhecer a variavel dependente. Para isso € necessario
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construir sobre o dominio uma malha, que contera um conjunto de nds posicionados

onde se deseja determinar a varidvel dependente.

As técnicas de residuos ponderados, tais como o método dos elementos finitos, o
método dos momentos e os métodos de colocacdo, colocacdo ortogonal e colocacao
ortogonal em elementos finitos, além das técnicas de volumes finitos e diferencas
finitas, constituem exemplos de discretizagcdo. Um tratamento completo dos métodos de
colocacdo e de técnicas de residuos ponderados foi apresentado por VILLADSEN e
MICHELSEN (1978). No presente trabalho optou-se por utilizar um método de

diferencas finitas de alta ordem.

Neste trabalho a forma utilizada é a de diferencas finitas centrais de quarta
ordem. O dominio do problema € dividido em v segmentos iguais, X, = k/v, 1 = Ax, =
Xx+1 — X, Para x = 0,1, ... ,v. Em cada ponto interno de discretizacdo k consideram-

se, para uma variavel dependente genérica :

Y (%, T) = Wi (D); (3.70)

(x, 1) ey ~ Y2 (1) — 81 (1) + 8 Y11 (T) — Ypey2(T) (3.71)
Jx x 121

0%Y(x, 1) _ Wk—2(®) = 16 Y1 (1) + 30U (1) — 16 Y41 (T) + Ps2(T)

0x2 |x=xK ~ 12 nz (3-72)

parak =1,...,v — 1.

Nas derivadas presentes nas condicdes de contorno x=0 e x=1, 0
procedimento tem certa diferenca, a saber. No intervalo entre 0 =x, <x < x;
considera-se:
oy (x, 1) 25 Yo(1) — 48 Y1 (1) + 36 Y,(v) — 16 Y3(1) + 3y5(T)

F lx=xo=0 = — Ton (3.73)

No intervalo entre x,,_; < x < x,, = 1 considera-se:

an(X, T) ~ 3¢v—4(‘[) - 16L|Jv—3(‘[) + 36L|Jv—2(‘[) - 4811}\1—1(‘[) + ZSIIJV(T) (3_74)

ox ey =1 127
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Nos pontos internos (kx = 1,...,v — 1), obriga,-se as equacOes discretizadas a

satisfazer o sistema de equacdes originais, isto é:

e Balanco de Massa Global

0 = Pk — drwy

e Balanco de Massa por Componente

inK _ Vze}i/z _ VZ\/G_K(S(GVK)HK - ZeK(HVK)) — Vo YiK_Z
dT PeMHK 24‘PeMH]2< K 12

_ 16v203/ s v2,/0,(3(8, 0T, — 26, (I1,,,0))

+ PeMHK SPGMH%

30v203/2 Vi
+|—=—77+ ==
GO Ep

V8" VBB — 26,(l)
PeMHK 3PeMH}2<

16v203/ s v2,/0,(3(8, 0T, — 26, (I1,,,0))
Peyll, 24Pey 12

5
+ z vij Daj, rj,
=1

+
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o

o
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Balango de Energia (com Cg = 0, pois o interesse esta no estado estacionario)

%z\/— V20i41 _ 4v?0,c42 n 1 [2v05,, _V29K+19K+2 " V205,
dt b 12Pey, ¢ 3Pen, Pk \/e_K 9Pey, b 18Pey ¢ 288Pey by
v202_ 2v202_ 5v293/% 2

+ =2+ o — VB 0
288Pey /0, b 9Pey /0, b  2Pen P 3
+EV6K+20‘)K
+0 1 ( V26K+1 _ V29K+2 )_ VZGK—l
T2\ /0 \18Pey, b 144Pey, b/  18Pey /0oy
N V26, vy
12Pey ¢ 12
o 1 4v20,,4 N V20,4, 4v2. [0, N 2V,
“I\JOc\ 9Pey b 18Pey b 3Pey e 3
Ceodll, 1 Br
— —v(Il —(6,—6
o (G g7V + g (0, — 8
5
+ z BjKDajKij (377)
j=1
e Balanc¢o de Quantidade de Movimento
— b 2 2
0=- EvEul’[\,K + Tr qu)KwK_zu)K + §vc|)KooK_1u)K — BP¢, w5
2 1
+ Wy <_BKK - §V¢K(’0K+1 + EV¢KwK+2) (3.78)
e Equacéo de Estado
My,
0 = By — My (3.79)
Mref
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em que:
(Wyi) = Osz = BWyyg + Bwyeg — Wyy;
(Bu) = Oyyz = 8Oyp1 + 86,1 — By
(My,) = My — 8Ilyq + 8 —q — My

As condicdes iniciais tornam-se:

¥i, . (0) = Vio, k=0,..,V (3.80)
0,(0) = 0, K=0,..,V (3.81)
M,(0) =Ty, K=0,..,V (3.82)
w,(0) = W, k=0,..,v (3.83)

As condigdes tornam-se:

_ 48ny;; — 36ny;, + 16ny;; — 3ny;, + 12Peyyi¢

Yig 250 + 12Pey, k=20 (3.84)
48y;  — 36y; _ + 16y; . — 3y;
Yiv — YIv—l YIV—225 YIV—B YIV—4- K=V (385)
48n0,; — 36m0, + 16163 — 3n6, + 12Pey6¢
_ = .84
0 251 + 12Pey, k=0 (3.84)
486,_, — 360,_, + 160,_; — 30,,_
9\, — v—1 v 225 v—3 v—4 K=V (387)
[y (1) = Ie(1) k=0 (3.88)
wo (1) = we(1) k=0 (3.89)

O método implementado foi 0 mesmo demonstrado, ou seja, diferencas finitas

com aproximacodes de quarta ordem centradas (espagamento uniforme).
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3.5 INTEGRACAO NUMERICA

ApoOs a etapa de discretizagdo o sistema de EDPs torna-se um sistema de equages
algébrico-diferenciais e neste momento faz-se necessario um processo de integracao
numérica para obter os perfis das variaveis de estado. Existem diferentes algoritmos de

integracdo numérica desenvolvidos para obter a solugédo de sistemas de EDOs e EADs.

A ideia por trés da resolucédo de sistemas EAD através de métodos numéricos foi
introduzida por GEAR (1971) e consiste em aproximar por diferencas as derivadas do
sistema e resolver o sistema resultante para uma aproximacéo da variavel dependente.
Entre as principais classes de métodos desenvolvidos encontram-se 0s que utilizam as
férmulas BDF (Backward differentiation formulas), os métodos Explicitos de Runge-
Kutta (ERK) (Explicit Runge-Kutta Methods), os métodos Implicitos de Runge-Kutta
(IRK) (Implicit Runge-Kutta Methods) (PETZOLD, 1989). Entre as rotinas que utilizam
as formulas BDF estdo a DASSL (Differential-Algebraic System Solver) (PETZOLD,
1982) e a DASSLC (Differential-Algebraic System Solver in C) (SECCHI, 1992).

Para 0 modelo dinamico foi utilizado o “método das linhas”, em que a variavel
espacial foi discretizada por diferencas finitas centrais de quarta ordem e a etapa de
integracdo foi feita a partir de um método tipo BDF utilizando o pacote SUNDIALS
(BROW et al., 1 1994; BROW et al., 1998; HINDMARSH e TAYLOR, 1999).

Para o modelo estacionario, o problema de valor de contorno é adaptado para um
problema de valor inicial através de uma mudanca de varidvel e entdo o método de
“Single Shooting” ¢ usado, com a etapa de integracdo também feita a partir de um
método tipo BDF utilizando o pacote SUNDIALS.
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Capitulo IV

RESULTADOS E DISCUSSOES

Resumo: Neste capitulo sdo discutidos resultados gerados pelo modelo
implementado de um sistema reacional que ocorre em um reator
tubular de leito fixo, com troca térmica, para desidratacdo de etanol a

eteno.

41 PARAMETROS DO PROCESSO

Diversos pardmetros sdo necessarios para a simulagdo do processo e comparagao com
os dados experimentais da planta piloto do trabalho de KAGYRMANOVA et al.
(2011), alguns desses foram obtidos do trabalho supracitados, outros foram definidos e

alguns foram calculados a partir de outros pardmetros e variaveis.

4.1.1 DADOS ESTRUTURAIS E OPERACIONAIS

Alguns dados estruturais e operacionais foram usados com base no trabalho de
KAGYRMANOVA et al. (2011), esses estdo apresentados nas Tabela 4.1 e Tabela 4.2.

O catalisador empregado no trabalho experimental de KAGYRMANOVA et al.

(2011) foi o de silica-alumina na estrutura de pellets com formato cilindrico.

O valor adotado para a aceleragdo da gravidade (g) foi de 9,80665 ms~! e para

a constante universal dos gases (R) foi de 8,314 ] mol~! K1,
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Tabela 4.1 — Parametros estruturais.

Parametros Valor Unidade
Massa de catalisador - m, 0,330 kg
Massa especifica do catalisador - p¢,¢ 500 kg m™3
Diametro do catalizador - D, 3x1073 m
Comprimento do catalizador - L, 5,5x1073 m
Comprimento do leito - L 1,209 m
Diametro do leito - D, 4,077x1072 m

Tabela 4.2 — Parametros operacionais.

Pardmetros Valor Unidade
Vazdo massica de etanol virgem - r 3.611x10™* kgs™!

Temperatura do refrigerante - Ty 711,15 °C
Temperatura de alimentagéo - Tt 711,15 °C
Temperatura Inicial - T, 711,15 °C
Pressao de alimentagéo - P¢ 121590 Pa
Pressdo de alimentagéo - P, 121590 Pa
Fracdo massica do etanol na alimentacéao - wy¢ 0,96 -
Fracdo massica do etanol inicial - wy 0,96 -
Fracdo massica do eteno na alimentacao - wy¢ 0,00 -
Fracdo massica do eteno inicial - w,, 0,00 -
Fracdo massica da agua na alimentacgdo - w 0,04 —
Fracdo massica da agua inicial - ws, 0,04 -
Fracdo massica do etoxietano na alimentagdo - wys 0,00 -
Fracdo massica do etoxietano | inicial - wy, 0,00 -
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Cont. Tabela 4.2 — Parametros operacionais

Parametros Valor Unidade

Fracdo massica do etanal na alimentacao - wgs 0,00 -

Fracdo massica do etanal inicial - wgq 0,00 -

Fracdo massica do hidrogénio na alimentacdo - wge 0,00 —

Fracdo massica do hidrogénio inicial - wgq 0,00 -

Fracdo massica dos butenos na alimentacdo - w,; 0,00 -

Fracdo massica dos butenos inicial - w, 0,00 -

Os valores em termos de fragcbes molares podem ser obtidos a partir da massa

molar de cada espécie e suas fracbes massicas na mistura, de forma que:
M;
Yi = —v (4.1)

tal que Y; € a fracdo molar do componente "i", w; é a fracdo massica do componente "i"
e M; é a massa molar do componente "i". Para se obter as concentracdes molares dos

componentes deve-se usar a seguinte definigdo, baseada na Equacéo 3.30, de forma que:

_ Py
" RT

G; (4.2)

4.1.2 DADOS ESTRUTURAIS E OPERACIONAIS

Algumas informacdes referentes aos componentes foram obtidas de bancos de dados
termodinamicos, com Wolfram Alpha sendo a principal fonte destas informac6es. Na
Tabela 4.3 estdo disponiveis os valores utilizados para alguns parametros

termodinamicos.
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Tabela 4.3 - Parametros termodinamicos das espécies.

Parametros Etanol

Eteno

Agua Etoxietano

Etanal

Hidrogénio

Butenos

Massa molar
(kg mol™1)
My;x 10°

46,06844

28,05316

18,01528 74,1216

44,05256

2,01588

56,10632

1° coeficientes da
capacidade
calorifica 9,014
(J.mol™1.K™1)
QG

3,806

0,3224 21,42

7,71

34,74

3,3181

2° coeficientes da
capacidade
calorifica
(J.mol™1.K™2)
Bi

2,141x1071

1,566x1071

1,924x1073 3,359x1071

1,82x1071

3,067x1072

2,9528x1071
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3° coeficientes da
capacidade
calorifica —8,39x107° —8,348x107° 1,055x107° —1,035x10~* —107* —6,418x107° —1,2872x107*
(J.mol~1.K™3)
Yi

4° coeficientes da
capacidade
calorifica 1,373x107° 1,755x1078 —3,596x107° —9,357x107°  2,38x1078 5,753x1078 1,5894x1078
(J.mol1.K™)
8

Entalpia molar
da espécie
(. mol ™)

AH i,

—167910 68000 —241765 —252088 —166244 0 —4481

Energia de Gibbs
molar da espécie
(J.mol™)
AG T,

-234811 52403 -228600 -120700 -129000 0 63781

Viscosidade
dindmica
(Pa.s™1)

nx 105

1,96365 1,51083 2,58859 176,743 210,976 6,98646 1,67706
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4.1.3 DADOS CINETICOS

Os valores para o0s pardmetros cinéticos sdo baseados no trabalho de
KAGYRMANOVA et al. (2010). Na Tabela 4.4 encontram-se os valores para a
constante do fator pré-exponencial e a energia de ativacdo para cada uma das cinco

reacOes consideradas.

Tabela 4.4 — Par&metros cinéticos das reagoes.

Reac0es "j" 1 2 3 4 5
koj,D 4,4x10% 6,4x1071 2,3x10% 2,3x10° 9,8x107°
Eajp (Jmol™') 147700 101000 138400 135000 113700

As unidades para 0s parametros ko]-,D estdo presentes na Tabela 3.2.
4.1.4 DADOS FLUIDODINAMICOS

Trés pardmetros fluidodinamicos tiveram inicialmente seus valores definidos com base
na melhor adequacdo da simulacdo aos dados experimentais. Esses parametros sdo o
fator da difusividade méssica efetiva (D,,, ), 0 fator de condutividade térmica efetiva
(kOH) e o coeficiente global de troca térmica no tubo (Ut) com seus valores presentes

na Tabela 4.5 para cada um dos reatores.

Tabela 4.5 - Parametros fluidodinamicos.

Parametros  Valor Unidade
Doy, 3x1072 m?s !PaK 15
Koy 4x1071  Wm tK™®

UT 25 W rn_2 K_l

42  CONVERGENCIA DE MALHA

Quando se busca uma solu¢do numérica aproximada por diferengas finitas trés tipos de
erro podem ocorrer: erro de truncamento, erro de arredondamento e erro herdado. O
erro de truncamento é proveniente da aproximacao feita para as diversas derivadas via
diferengas finitas, é, portanto o erro no processo de discretizacdo. O erro de

arredondamento € proveniente da falta de capacidade dos computadores representarem
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0S numeros reais com uma preisdo infinita, entretanto, este erro € usualmente pequeno e
se 0 algoritmo ndo provocar um actimulo desses, ele é desprezivel. O erro herdado é
caracteristico do processo de integracdo dos problemas de valor inicial, podendo chegar
a valores apreciaveis, pois é resultado do acimulo do erro local. Quanto maior o nimero

de problemas de valor inicial, maior sera esse tipo de erro (PINTO e LAGE, 2001).

Para minimizar o erro de truncamento duas estratégias sdo utilizadas. A primeira
consiste em utilizar uma melhor aproximagao para as derivadas, isso quer dizer, usar
uma aproximacédo de maior ordem. Esse tema foi tratado com detalhes na Se¢édo 3.4 e no
APENDICE C. A outra maneira é reduzir o passo de discretizacdo (m), entretanto
havera um aumento do namero de equacles a serem resolvidas e, portanto um maior
custo computacional, além do aumento do erro do tipo herdado. Logo, deve-se buscar
uma discretizacdo que atenda uma determinada precisdo e acuracia com certo custo
computacional. Para atender esse critério um estudo de convergéncia da malha foi

realizado.

Um método numérico é convergente se a solucdo da equacdo discretizada se
aproxima da solucgéo exata da equacdo diferencial quando o tamanho do maior elemento
de malha tende a zero (n — 0). Para o problema em estudo ndo ha solugdo analitica
para o sistema de equacOes e a convergéncia da malha é garantida a partir de um critério

quantitativo. O critério adotado foi o da norma infinita do erro relativo entre malhas
(||I||oo) com diferentes nimeros de discretizagdo, tendo como referéncia uma malha

com 800 pontos de discretizagdo (extremamente refinada para o caso em estudo).

Em termos matematicos o critério utilizado é definido por:

Wgoo(x, 5Tr) — Yn(x, 5Tr)
Wgoo (%, 5Tr)

100| < 5% (5.3)

||I$|| = max

tal que Wgeo(x,575) € qualquer varidvel de estado adimensional na posicao

adimensional axial x para um tempo adimensional 57 (5 vezes o tempo de residéncia).

A variavel ||ILN1,|| €, portanto, 0 maximo percentual de erro relativo absoluto entre as
[0}

malhas para a variavel adimensional de estado .
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O numero de pontos de discretizacdes (N) estudado foi: 25, 50, 100, 200, 400 e
800. Foi utilizado um método de otimizacdo para encontrar o valor da posi¢do
adimensional axial x que apresentava 0 maximo percentual de erro relativo absoluto
entre as malhas para todas as varidveis adimensionais de estado. Na Tabela 4.6 é
apresentado o maximo percentual de erro relativo absoluto entre as malhas para todas as
variaveis adimensionais de estado e na Tabela 4.7 a posi¢do adimensional axial x

referente a esse maximo.

Tabela 4.6 - Maximo Percentual de Erro Relativo absoluto entre as malhas.

Variaveis N
adimensiona I_\/Ié@ig
i 25 50 100 200 400  aritmetica
V1 1,818 10 9,535107! 1,010 10° 6,986 1072 1,007 10~* 4,043 10°

V2 1,761 10 3,566 10° 4,12110°! 89211072 8,747 10~3 4,338 10°
Vs 1,767 10 539510° 9,494 107! 4,469 1072 1,768 1073 4,812 10°
V4 3,69110° 1,376 10 3,21710° 2,818107! 6,007 1073 4,191 10°
Vs 2,422 10' 6,60510° 8,43810°! 2,2311072 9,787 102 6,341 10°
Ve 2,422 101 6,60510° 8,43810~! 2,2311072 9,787 1073 6,341 10°
Vs 3,16110° 1,91810° 7,00010~! 8,416 1072 3,159 1073 1,173 10°
0 7,668 1071 1,734 107! 2,623 1072 1,287 1072 3,832 107° 1,959 10!
1 3,379 107* 1,887 10™* 4,491 10~° 4,768 107° 2,882 1077 1,153 10~*
¢ 2,67010° 7,33010°! 1,4801072 2,838107% 5,433 10~* 6,842 107!
oo 2,60010° 7,328107! 1,4801072 2,838 1072 5,433 10~* 6,692 10!

Tabela 4.7 - Posicdo adimensional da norma infinita.

Variaveis adimensionais N
25 50 100 200 400
V1 51072 1 11073 810™* 610!
V2 0 51073 81073 0 0
V3 1107® 610™* 310™* 210™* 710°°
V4 91071 0 0 0 0
Vs 0 0 0 91072 0
Ve 0 0 0 91072 0
Vs 510! 11072 51073 0 1107!
0 21072 21072 31072 210™* 81072
I 910! 910! 810! 810! 61071
[0) 41072 2102 610°' 81072 3107°*
w 41072 2102 610°' 81072 310°*
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O motivo pelo qual diversos valores da norma infinita ttm seu maior valor
préximo & entrada do reator é consequéncia da condicdo de contorno na entrada
(Condicéo do terceiro tipo), na qual a difusividade é responsavel por uma mudanca
relativamente brusca nos valores das variaveis de estado, em funcéo das altas taxas de
reacao, entre as posicdes de zero a esquerda e zero a direita. Essas variacdes abruptas
causam aumento de erro de truncamento em processo de discretizacdo por diferencgas

finitas.

As Unicas variaveis adimensionais de estado que apresentam valores para a
média aritmética da norma infinita superior a 5% sdo ys e y,, logo foram as variaveis de
referéncia para o estudo de convergéncia da malha. Devido a seus valores para a norma
infinita serem iguais ndo ha distincdo no uso para esse estudo e assim a variavel
utilizada foi y, (concentracdo adimensional de hidrogénio). Na Figura 4.1 é ilustrado o
perfil axial estacionario (5tz) da concentracdo adimensional de hidrogénio para
diferentes nimeros de discretizacdes (apenas os 10% iniciais do perfil é ilustrado,

regido de maior variacéo).

0.00024
0.00022}
T
T 0.00020}
©
c
K=l
w
c
2 0.00018}
E
<
Q
$.0.00016}
% ’ m 25
; m 50
S 0.00014} m 100
m 200
m 400
0.00012} |
800
0.000 0.002 0.004 0.006 0.008 0.010

Comprimento adimensional (-)

Figura 4.1 - Concentragdo adimensional de hidrogénio para diferentes malhas.

Ao observar a Figura 4.1 é possivel constatar que malhas com mais de 200

pontos ndo apresentam notéveis diferencas entre si e, portanto depreende-se que a malha
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apresenta convergéncia com esse nimero de pontos de discretizagdes. No entanto, uma

malha com 100 pontos € suficiente para atender ao critério quantitativo estabelecido da

norma infinita, no qual ||131,20|| < 1% (isso quer dizer que 0o maximo erro relativo a
(o]

malha de 800 pontos para a variavel y, com 100 pontos é inferior a 1%). Esse resultado

também é notavel ao observar a Figura 4.2.

25[
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0.0 0.2 0.4 0.6 0.8 1.0

Comprimento adimensional (-)

Figura 4.2 - Erro relativo para y, para diferentes malhas.

Ademais da andlise do erro de truncamento relativo entre as malhas, outro
critério observado para a escolha do nimero de pontos de discretizacdes é o custo
computacional para obter a solucdo do sistema de equacdes. Esse custo € referido ao
tempo de computacdo e ao numero de etapas de integracdo, sendo o primeiro mais
importante nesta andlise. Na Tabela 4.8 sdo apresentadas as médias do tempo
computacional e o nimero de etapas de integracdo obtidas para cada malha de
discretizacdo estudada. O tempo adimensional avaliado foi de 57z (19,49s). A
ferramenta computacional no qual esses resultados foram obtidos possui um
processador Intel Core i7-4770 3,4 GHz, memoéria RAM 8 GB e SO W8 64 bits.
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Tabela 4.8 - Custo computacional para diferentes malhas.

N 25 50 100 200 400 800

Tempo Computacional (s) 10,48 14,06 25,85 37,64 61,26 128,08
Etapas de Integragéo (—) 247 348 326 303 336 372
Tempo relativoa N = 800 (%) | 8,18 10,98 20,18 29,39 47,83 100

O tempo de computacional pode ser bem inferior aos apresentados, pois ndo é
necessario um tempo adimensional igual a 5ty para que as variaveis de estado
alcancem o estado estacionario (esse topico é discutido mais adiante). Por todos os
resultados e discussdes apresentados nessa se¢do, o numero de pontos de discretizacao

para a malha espacial utilizado neste trabalho foi igual a 100.

43  ESTIMACAO DE PARAMETROS E INTERVALO DE CONFIANCA

Estimar parametros consiste fundamentalmente em inferir os valores dos parametros
que ndo podem ser medidos nem avaliados a priori, a partir de uma comparacgéo
estabelecida entre dados experimentais e um modelo disponivel para o processo, cujo

desempenho é afetado pelo parametro de interesse.

O problema de estimacdo de parametros é segmentado em trés subproblemas. O
primeiro subproblema consiste em definir uma métrica (funcdo objetivo) adequada para
o0 problema. O segundo subproblema consiste em achar o ponto de 6timo da métrica
formulada. O terceiro subproblema consiste finalmente em formular uma interpretacédo
estatistica precisa dos parametros obtidos e da qualidade da previsdo efetuada com o

auxilio do modelo.

Portanto, deseja-se minimizar a fungdo objetivo (Fog):

NE
Foey = ) (5 — W) (44)
k=1
que é uma métrica com interpretacdo estatistica precisa, definida como fungéo objetivo
de minimos quadrados. A funcdo objetivo definida na Equacdo 4.4 é uma medida do

erro experimental, se as hipoteses do experimento bem feito e do modelo perfeito forem
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adequadas. Além disso, admite-se que a distribuicdo de probabilidade do erro
experimental é normal. Portanto, minimizar essa fungdo objetivo é 0 mesmo que dizer
que o erro experimental ndo deve ser superior ao menor valor possivel, em consonancia
com a hipdtese do experimento bem feito. A funcdo dos minimos quadrados definida
pela Equacdo 4.4 é bastante limitada porque admite implicitamente que todas as
variaveis analisadas pertencem a um mesmo conjunto amostral; ou seja, sdo medidas de
uma mesma varidvel, obtidas com a mesma precisdio em qualquer condigdo

experimental.

Os dados experimentais necessarios para estimacdo de parametros sédo
provenientes de uma planta piloto descrita no trabalho experimental de
KAGYRMANOVA et al. (2011). Esses dados sdo referentes ao estado de estacionario
da planta, sendo as temperaturas em diferentes posicdes axiais as variaveis inferidas e
usadas no processo de estimacdo de parametros. Ndo foi encontrado na literatura
referenciada, um maior nimero de dados experimentais ou dados para as outras

variaveis de estado.

Os parametros estimados foram o fator pré-exponencial das reagdes (koj), 0

fator de difusividade massica efetiva (D,,,) e o fator de condutividade térmica efetiva
(kOH). A estimacdo foi realizada a partir do software Mathematica 10.1 usando o

método de métrica variavel Levenberg-Marquardt com um nivel de confiabilidade de
95%.

N&o houve caracterizagdo estatistica dos dados experimentais, pois esses ndo
apresentavam réplica, ou seja, grau de liberdade nulo. Consequentemente, a média
aritmética dos dados sdo os proprios dados, sua variancia amostral (¢2) € igual a zero e
a regido de confianca dos dados é nula. Na Tabela 4.9 sdo apresentados os valores
obtidos para os parametros, o erro padrao e o intervalo de confianga dos mesmos.

Analisando a Tabela 4.9 verifica-se que os valores dos parametros utilizados na
etapa de convergéncia da malha sdo boas estimativas iniciais. Os valores encontrados
para o erro padrdo sdo infimos e os parametros sdo considerados estatisticamente

significativos ja que nenhum deles inclui o zero dentro do seu intervalo.
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Tabela 4.9 — Estimativas dos parametros.

Parametros Estimativa Erro Padréo Intervalo de confianca

Ko, 4,54452x10? 1,16x1072 4,54452x10%; 4,66766x10~
Ko, 6,42981x107* 1,83x10~* 6,4271x107%; 6,43253x107*
Ko, 2,38707x103 4,37x1073 2,36315x10%;2,41123x103
Ko, 2,18858x10° 1,03x102 2,13742x10°;2,24096x10°
Ko 6,84695x103 1,33x10~2 6,64007x1073;7,06027x10~3
Doy 7,562 x1073 2,36x10~* 7,558x1073; 7,566 x10~3
Koy 4,250x107" 1,73x107* 4,248x1071; 4,252x1071
Up 2,3565x10" 6,98x10~* 2,3528x10%; 2,3602x10*

Prontamente, os valores preditos e observados pelo modelo para temperatura no
estado estacionario, em determinadas posicOes axiais, além das suas andlises estatisticas

podem ser observados na Tabela 4.10.

Tabela 4.10 - Predigdo do modelo ajustado.

Variavel [°C] ~ Predito ~ Observado Residuo Intervalo de confianca
T(0) 427,87 427,84 —0,03 426,92; 427,88
T(0,1) 389,65 389,35 —0,30 389,37; 390,77
T(0,2) 385,65 386,33 +0,68 385,02; 386,37
T(0,3) 387,85 387,94 +0,09 386,62; 387,93
T(0,4) 390,79 390,96 +0,17 389,67; 390,92
T(0,5) 395,75 394,70 —1,05 393,34; 394,73
T(0,6) 398,87 398,89 +0,02 397,55; 398,89
T(0,7) 402,90 403,32 +0,42 401,94, 403,36
T(0,8) 407,68 407,78 +0,10 406,46; 407,94
T(0,9) 411,90 412,08 +0,18 411,20; 412,30
T(1,0) 415,94 416,08 +0,14 415,58; 416,72
T(1,1) 419,98 419,73 —0,25 419,74; 420,72
T(1,2) 422,98 422,38 —0,60 421,44, 424,44

O valor final para a funcdo objetivo foi de 4,75652. J& a variancia final dos
desvios de predicdo (62) foi de 3,1014x107°, destarte estatisticamente igual a
variancia amostral. Por conseguinte, 0 modelo pode ser considerado satisfatério e ndo
h& motivos aparentes para ser descartado (nem a hipdtese do modelo perfeito). Portanto,
0 modelo consegue representar a contento os dados experimentais. Isso significa que 0s
erros de predicdo ndo sdo significativamente maiores que 0S erros experimentais
considerados e que 0 modelo ndo leva a previsdes melhores do que os dados usados

para gera-lo. Logo, ndo é necessario esforco para aperfeicoar o modelo e pode se
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conceituar que os erros experimentais considerados ndo estdo subestimados tampouco

superestimados.

Outra forma de se avaliar o quanto satisfatério € o modelo e os pardmetros
estimados, é através do coeficiente de correlacdo (R?) entre os valores experimentais,
obtido pela expresséo:

NE e _ e m __ ,m
R? = k=1 Wk — V) (W — i) (4.5)
— 2 —
I (g - T)7] (3R o — )

0 que indica qudo proximamente os dados calculados acompanham os dados
experimentais. Contudo, o valor encontrado para o coeficiente de correlagdo (R?)
obtido no processo de estimacdo foi de 0,999998, que representa um 6timo ajuste do
modelo aos dados empiricos. Usualmente, se o coeficiente de determinagdo é superior a
0,99, o modelo € considerado satisfatorio, indicando que os valores preditos pelo
modelo variam de forma aproximadamente linear e proporcional com as medidas

experimentais.

Outra andlise estatistica quanto a qualidade dos parametros estimados é obtida
através da verificagdo da matriz de correlacdo dos pardmetros. Dessa maneira, a
correlagdo paramétrica indica que flutuacbes de alguns parametros podem ser
acomodadas por variacbes de outros parametros, de forma que talvez seja possivel

reduzir o numero de parametros do modelo. A matriz de correlacdo dos parametros é

dada por:
o (4.6)
pl] - O_io_j "

em que p;; representa a correlagao, oizj € a covariancia e oj;; € o desvio padrdo dos
parametros. Esses valores sdo obtidos com a matriz de covariancia dos parametros
apresentada anteriormente. A matriz de correlacdo dos parametros esta apresentada na
Tabela 4.11. Quanto mais proximos de zero estiverem os coeficientes de correlagcdo
paramétrica fora da diagonal principal, mais eficientes serdo os procedimentos de

estimacdo dos parametros e mais precisa sera a identificacdo dos diferentes efeitos no
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modelo. Verifica-se que 0s parametros apresentam baixa correlacdo entre si. Tal

resultado é satisfatorio pelos motivos ja mencionados.

Tabela 4.11 - Matriz de correlacdo dos pardmetros.

Parametros ko, Ko, Ko, Ko, Kos Do, Koy Ur
k01 1,00 080 -086 -082 -082 -040 069 -091
k02 0,80 1,00 -09 -089 -097 -0,20 0,69 -0,54
k03 —-0,86 —0,90 1,00 0,84 0,90 0,00 -—-0,57 0,65
k04 -0,82 -0,89 0,84 1,00 0,83 045 -—-091 0,72
k05 —-0,82 —-0,97 0,90 0,83 1,00 0,11 -0,60 0,53
DOM -0,40 -0,20 0,00 0,45 0,11 1,00 -0,76 0,60
kOH 0,69 069 -057 -091 -060 -0,76 1,00 -=0,74
Ur -091 -0,54 0,65 0,72 0,53 0,60 -0,74 1,00

4.4  SIMULACAO DO PROCESSO

Neste trabalho a implementacdo computacional numérica foi realizada no pacote
computacional Mathematica 10.1©, no qual algumas rotinas numéricas foram
especificamente desenvolvidas. A seguir sdo apresentados os resultados graficos das
variaveis de estado e alguns parametros. Posteriormente, € apresentado uma comparacao
entre os resultados alcangados neste trabalho e os provenientes do trabalho experimental
e de simulacdo computacional de KAGYRMANOVA et al., (2011). Por fim, critérios
para discriminacdo de modelos sdo usados para ratificar hipoteses simplificadoras

utilizadas.

441 SOLUCAO NUMERICA DO SISTEMA

O sistema de equacdes obtidas foi resolvido por duas metodologias distintas, sendo uma
para 0 modelo dindmico e outra para 0 modelo estacionario. Nos dois modelos obtidos o
indice diferencial é igual a 1. Para 0 modelo dindmico foi utilizado o “métodos das
linhas”, em que a varidvel espacial foi discretizada por diferengas finitas centrais de
quarta ordem em 100 pontos de malha e a etapa de integracdo foi feita a partir de um
método tipo BDF utilizando o pacote SUNDIALS, com tolerancia absoluta de 10° e
relativa de 107°. Inicialmente, foram avaliadas as variaveis de estado na saida do reator
(z = L) desde o tempo inicial (t = 0) até um tempo final (t = 5). Esta avaliagdo pode

ser observada nas figuras a seguir:
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Figura 4.3 - Evolugdo das fracdes molares de etanol, eteno e 4gua na saida do reator.
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Figura 4.4 - Evolucdo das fragdes molares de etoxietano e butenos na saida do reator.
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Figura 4.5 - Evolucdo das fracbes molares de etanal e hidrogénio na saida do reator.
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Figura 4.6 - Evolugdo da conversdo de etanol na saida do reator.
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Figura 4.7 - Evolugdo da temperatura e da presséo total na saida do reator.
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Figura 4.8 - Evolugdo da velocidade e da massa especifica na saida do reator.
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Ao observar as figuras anteriores nota-se que a dinamica para as variaveis de
estado é extremamente rapida e o estado estacionério na saida do reator € obtido com

menos de cinco segundos. Esse resultado é consequéncia das altas taxas de reacao.

E possivel verificar na Figura 4.3 que o etanol ndo é consumido por completo,
mesmo com a temperatura em um patamar favoravel a reacdo, o que pode ser
identificado na Figura 4.7. Essa evidéncia sugere que um reator com um tamanho maior
poderia ser utilizada para aumentar a conversdo de etanol ou que o etanol atingiu sua

concentracdo de equilibrio quimico.

Na Figura 4.4 ¢ ilustrado o etoxietano sendo formando rapidamente e em grande
quantidade, por meio da desidratacdo intramolecular do etanol, porém sofre
desidratacéo a eteno atingindo valores infimos de fracdo molar no final do processo. Os
butenos apenas apresentam uma quantidade apreciavel quando a concentracdo de eteno

é bastante significativa.

O etanal e hidrogénio apresentam a mesma composicdo molar, o que era
esperado, pois sdo formados na mesma propor¢do pela mesma reacdo e possuem

concentracgdes iniciais nulas no sistema. Essa condi¢do é comprovada na Figura 4.5.

Analisando a Figura 4.7 nota-se um pico de temperatura nos instantes iniciais do
processo, decorrente da alta taxa de reacdo R,, fortemente exotérmica para a reacao
direta. Essa ocorréncia caracteriza uma resposta inversa da temperatura, no entanto,
extremamente rapida. A reducdo da pressdo total evidencia a expansdo volumétrica da

mistura reacional durante o processo.

Essa expansdo também pode ser verificada ao analisar a Figura 4.8, no qual a
massa especifica diminui. O processo apresenta variacdo molar decorrente do sistema de
reacOes quimicas e verificando-se que a velocidade axial aumenta é possivel afirmar que

ha um aumento significativo no nimero de mols.

Em regime permanente o modelo utilizado é o mesmo que o modelo apresentado
na etapa de simulacdo transiente, porém sem a taxa de acimulo para todas as variaveis

de estado () e suas condig0es iniciais. I1sso equivale dizer que: dy/ dt = 0.

Para o modelo estacionério o problema de valor de contorno é adaptado para um

problema de valor inicial através de uma mudanca de varidvel e entdo o método de

68



“Single Shooting” ¢ usado, com a etapa de integracdo também feita a partir de um
método tipo BDF utilizando o pacote SUNDIALS, com tolerancia absoluta de 10° e
relativa de 10°°.

De forma resumida o método “Single Shooting” funciona a partir de estimativas
para as condigdes de contorno, reduzindo o problema de contorno (PVC) a um
problema de valor inicial (PVI). A vantagem do método é que se utiliza da velocidade e
adaptabilidade de métodos para problemas de valor inicial. Em caso de problemas de
valor de contorno, ndo ha nenhuma garantia de unicidade da solu¢do como ha no caso
problema de valor inicial. Portanto, é necessaria uma boa estimativa inicial para que a
trajetoria de célculo seja convergente. A estratégia utilizada foi obter os valores das
varidveis de estado do processo dindmico para um tempo cinco vezes o tempo de
residéncia (5tg), pois neste instante o regime transiente j& podia ser caracterizado como
um processo em regime permanente. Os valores utilizados no método de “Single
Shooting” foram os valores das variaveis de estado e sua primeira derivada na saida do
reator e entdo € feita a integracdo até a entrada do reator. Essa escolha se deve a
natureza do problema que apresenta na condicdo de contorno na saida do reator
derivada nula (Condicdo de Contorno de Danckwerts). Caso fossem utilizadas as
condicBes de contorno na entrada do reator como estimativa inicial o método deveria
convergir numericamente para a condi¢do de contorno na saida do reator, o que implica

em relativa dificuldade de convergéncia numerica.

O estado estacionario também foi obtido por meio do uso do modelo dindmico
para um tempo igual a cinco vezes o tempo de residéncia (t = 5tg). Esse instante de
tempo utilizado foi necessario para que todas as variaveis de estado tivessem sua
derivada temporal, em qualquer posicdo axial, inferior a 10715, caracterizando
numericamente a consecuc¢do do estado estacionario. Ambas as estratégias para atingir o

regime permanente apresentaram resultados idénticos para todas as variaveis de estado.

Para esta etapa, foram avaliadas as variaveis de estado ao logo de todo o reator
(0 <z < L). A sequir sdo apresentados os graficos dos perfis espaciais em regime
estacionario das varidveis dependentes e de alguns parametros adimensionais

caracteristicos do sistema.
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Figura 4.9 - Perfil estacionario axial das fra¢cbes molares de etanol, eteno, agua e
etoxietano na saida do reator.
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Figura 4.10 - Perfil estacionario axial das fragdes molares de etanal, hidrogénio e
butenos na saida do reator.
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Figura 4.13 - Perfil estacionario axial da conversdo de etanol na saida do reator.
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Figura 4.15 - Perfil estacionario axial das constantes de equilibrio na saida do reator.

Tabela 4.12 — Valores minimos e maximos dos grupos adimensionais.

Pardmetros Minimo Méaximo
Pey 317,9 317,9
Pey 53,5 70,4

Br 4,23 5,57
C 0,08 0,11
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Por meio da andlise da Figura 4.14 é possivel observar que as reacdes R, e R,
apresentam magnitudes muito superiores as reagdes, R, R; € Rs, 0 que é confirmado ao
se observar a Figura 4.9 e que esta de acordo com a literatura referenciada. No inicio do
leito a formac&o de éter etilico € maior que a de eteno, o que é explicado com base na
comparacgdo entre os valores dos numeros de Damkdohler da primeira e da segunda
reacdo, em que Da, é maior que Da, em quase todo o leito. Entretanto, a formagéo do
produto principal torna-se maior que a do éter etilico logo apds os primeiros 1% do
comprimento do leito, observacdo justificada por diversos fatores, ente eles, pela
decomposicdo desse subproduto em eteno pela reacdo R, que € praticamente
irreversivel. As condicGes operacionais da simulacdo também contribuem para este
efeito, por meio de temperatura elevada, baixa concentracdo de etanol e pressao total
ordinaria, caracteristicas que favorece a reacdo direta principal, endotérmica e de

primeira ordem.

A partir da observacdo da Figura 4.15 verifica-se que apenas as reacfes R, € R3
apresentam consideravel reversibilidade. Essa é uma constatacdo importante, pois
nessas reacdes o etanol é convertido em subprodutos de menor interesse. Além disso,
nas reacdes R, e R,, em que o0 eteno é formado, a reversibilidade dessas reacdes é

praticamente nula.

Analisando a natureza endotérmica das reacGes R,, R; € R, e a natureza
exotérmica das reacGes R, e Rs e devido a diminuicdo da temperatura no inicio do
reator, 0 que pode ser observado na Figura 4.11, verifica-se um carater globalmente
endotérmico do sistema reacional. Porém, depois que a concentracdo de etanol é
reduzida, diminuindo as taxas reacionais, a temperatura volta aumentar por efeito da
troca térmica com a camisa, principalmente, e devido a formacdo de butenos. A energia
de ativacdo da reacdo R, é maior do que a energia de ativacdo da reacdo R,, logo uma
maior temperatura favorecera a diminuicdo dos efeitos desta diferenca a favor da reacao
R;.

Também na Figura 4.11 é possivel notar um perfil praticamente linear para a
pressdo, 0 que é comum em problemas com velocidades relativamente baixas.
Examinando ainda a Figura 4.11 é constatada uma magnitude moderada, em torno de

0,5%, para a queda de pressdo. Essa constatacdo indica que o gradiente de presséo,

74



presente no balanco de energia, pouco influencia o perfil de temperatura neste sistema

analisado.

Na Figura 4.12 sdo apresentados os perfis de massa especifica da mistura e de
velocidade axial com variagfes inversas, 0 que é esperado, pois o0 produto entre essas
duas variaveis deve ser constante ao longo de todo o leito no estado estacionério,
caracterizando o ndo acumulo de massa no leito. A massa especifica da mistura reduz
43%, enquanto a velocidade axial aumenta 76%, resultados que corroboram para

justificativa destas variaveis nao serem consideradas constantes no processo.

O ndmero de Péclet térmico, apresentado na Tabela 4.12, calculado com
magnitude em torno de 60 justifica a ndo simplificacdo da desconsideragdo do efeito da
condutividade térmica no sistema em analise. Porem, o valor encontrado para o Péclet
massico (em torno de 300) apresenta evidéncias que os efeitos massicos de natureza
difusiva, poderiam ser desconsiderados neste sistema em andlise. Isso significa que os
efeitos advectivo possam ser predominantes no transporte de massa. No entanto, ao
observar a Figura 4.13 verifica-se que a conversdo de etanol na entrada do reator é
maior que 20% indicando a importancia dos efeitos massicos difusivos e a relevancia de

considerar esse termo na modelagem.

O coeficiente de troca termica adimensional, ilustrado na Tabela 4.12, apresenta
um aumento ao longo do reator devido a reducdo da capacidade calorifica especifica da
mistura reacional. Isso indica que uma maior quantidade de energia é fornecida pela
camisa de troca térmica ao longo do tubo reacional. Também ¢ ilustrado na Tabela 4.12,
0 aumento do valor ao longo do reator do grupo adimensional C, 0 que sugere um

aumento da contribuicdo da energia mecanica em relacdo a térmica.

A seguir sdo apresentadas as superficies tridimensionais das varidveis de estado

em termos da posicao axial adimensional e do tempo adimensional.
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Figura 4.16 - Superficie tridimensional
da fracdo de etanol.

Figura 4.17 - Superficie tridimensional
da fracdo de eteno.
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Figura 4.18 - Superficie tridimensional
da fracdo de agua.
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Figura 4.19 - Superficie tridimensional
da fracdo de etoxietano
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Figura 4.20 - Superficie tridimensional
da fracdo de etanal.
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Figura 4.21 - Superficie tridimensional
da fracdo de hidrogénio.
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Figura 4.26 - Superficie tridimensional da temperatura.

As superficies das variaveis de estado apresentam tendéncias comuns para as

evolucdes dinamicas e axiais. E possivel notar como a dispersdo axial provoca uma
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diferenca apreciavel entre os valores das condicGes iniciais e os valores na entrada do

leito catalitico.

4.4.2 COMPARACAO COM A LITERATURA

O artigo de KAGYRMANOVA et al. (2011) é a base dos modelos cinéticos utilizados
neste trabalho e por esse artigo tratar de uma obra com carater experimental e tedrico
computacional serviu para comparacdo dos resultados alcancados na simulacdo do

modelo proposto.

Os dados experimentais presentes no artigo da literatura referenciada sdo do
perfil axial de temperatura no estado estacionario, aléem da conversdo do etanol e a

seletividades de certos componentes.

Para o perfil de temperatura sdo no total 14 pontos experimentais, sendo um
deles a medida da temperatura de alimentacdo. Além do trabalho experimental,
KAGYRMANOVA et al. (2011) apresentam um modelo fluidodindmico do processo de
desidratacdo do etanol, com detalhes desse modelo no trabalho de KAGYRMANOVA
et al. (2007). As principais caracteristicas do modelo apresentado sdo: modelo
heterogéneo com dispersdo bidimensional massica e térmica; reacbes quimicas
irreversiveis; velocidade axial, massa especifica da mistura e pressao total constantes;

parametros fluidodindmicos e termodindmicos invariantes com a temperatura.

A conversdo de etanol (XC2H5OH) foi obtida pela relacdo a seguir:

Mg Y1, — NoutY1g,
Xc,Hsou (%) =< : - Y°“ t) 100 (4.7)
f 11¢

em que ng, Ngye, Y1, € Yq,,,S30 as vazOes molares e as fragdes molares de etanol na

alimentacéo e saida, respectivamente.

Para seletividade (Si/2,4,5,7) foram considerados, no trabalho de
KAGYRMANOVA et al. (2011), apenas eteno, etoxietano, etanal e butenos como

produtos e portanto a relagéo utilizada para o calculo dessa variavel é dada por:

Yi
Sij2,457(%) = o 100 (4.8)
v (Yzout + Y4out + Y50ut + Y7out)

78



Na Figura 4.18 ¢ ilustrada a comparacéo para o perfil axial de temperatura, entre
0 modelo proposto nesse trabalho, o modelo utilizado e os dados empiricos do trabalho
de KAGYRMANOVA et al. (2011).
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Figura 4.27 - Comparacdo entre o modelo proposto e os resultados da literatura para o
perfil axial de temperatura no estado estacionario.

Ao examinar a Figura 4.27 constata-se que o modelo proposto apresentou um
melhor ajuste aos dados experimentais, principalmente na regido final do reator. Uma
forma de quantificar a diferenca entre os ajustes para os dois modelos aos dados
experimentais € por meio de uma métrica do tipo somatério dos quadrados dos residuos,
em que 0 modelo que possui 0 valor para essa métrica mais proximo de zero, é 0 que
melhor se ajusta aos dados. Na Tabela 4.13 estdo expostos os valores do residuo para
cada ponto experimental, ademais o somatério do quadrado dos residuos para ambos 0s
modelos.

Os valores dos residuos encontrados para 0 modelo proposto sdo em todos 0s
pontos inferiores aos obtidos com modelo utilizado por KAGYRMANOVA et al.
(2011), com uma Unica excegdo para a temperatura na posic¢éo 0,5 m. O valor da métrica
alcangcada no modelo proposto é 0,5°C maior do que pelo modelo presente na literatura

referenciada, indicando uma melhor acomodagé&o aos elementos empiricos.
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Tabela 4.13 - Comparacéo dos residuos para temperatura entre os modelos.

Variavel [°C]  Modelo proposto Modelo (Kagyrmanova)

T(0) 0,03 10,69
T(0,1) 0,30 —2,10
T(0,2) 10,68 10,37
T(0,3) 10,09 0,09
T(0,4) 10,17 0,80
T(0,5) 1,05 Z0,54
T(0,6) 10,02 ~0,73
T(0,7) 10,42 10,97
T(0,8) 10,10 12,45
T(0,9) 10,18 1376
T(1,0) 10,14 13,42
T(1,1) 0,25 16,07
T(1,2) 0,60 16,77

13
Z(Te _my2 2,35 121,98
K=1

Os valores para a conversdo de etanol e a seletividade dos produtos estdo

dispostos na Tabela 4.14.

Tabela 4.14 - Comparacdo da conversdo e seletividade.

Modelo Dados Modelo

(Kagyrmanova) (Kagyrmanova)  proposto
XCszOH(%) 98,5 98,9 98,7
S1/2,4,57(%) 98,8 98,6 98,5
S2/2,4,57(%) 0,21 0,11 0,21
S3/2,4,5,7(%) 0,26 0,17 0,18
Sa2,4,57(%) 0,90 1,10 1,10

Mais uma vez o modelo proposto exibiu igual ou superior correlacdo aos dados
experimentais do que o modelo exposto no trabalho KAGYRMANOVA et al. (2011).

Possivelmente o modelo proposto apresentou melhores resultados devido as

diferentes hipoteses simplificadoras consideradas.
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Portanto, depreende-se que a reversibilidade das reacdes quimicas é efetiva na
cinética em estudo, que a variagdo da pressao total, velocidade axial e massa especifica
da mistura influéncia significativamente os perfis, que as dependéncias funcionais dos
parametros com as varidveis de estado séo relevantes, que a dispersdo radial massica e
térmica é desprezivel, devido ao infimo didmetro e que as resisténcias a transferéncia de

massa e calor intraparticula e interfacial podem ser negligenciadas.

Destarte, o sistema teorico apresentado por KAGYRMANOVA et al. (2011)
exibe certa complexidade por tratar de um modelo heterogéneo bidimensional sem
acrescentar uma melhor conformidade aos experimentos, além disso, as hipoteses

simplificadoras adotadas estdo fortemente dissonantes com o sistema real.

Para reforcar essas argumentacdes critérios presentes na literatura sdo utilizados

e sdo descritos com mais detalhes a seguir.

4.4.3 DISCRIMINACAO DE MODELO
Com o objetivo de verificar se as hipoOteses adotadas para a formulacdo do modelo
proposto sdo adequadas para representar o sistema em estudo, foram usados critérios
presentes na literatura que quantificam as resisténcias ao transporte de massa e calor.

Todos os critérios foram obtidos no estado estacionario.

Para comprovar a necessidade do uso de um modelo heterogéneo, é necessario
verificar duas etapas criticas no processo: a transferéncia de massa externa a particula
(interfacial) e a transferéncia de massa interna a particula (intraparticula). Dessa
maneira, foi usado o critério de WEISZ E PRATER (1954) para verificacdo quanto a
resisténcia intraparticula e o critério de MEARS (1971) para a verificacdo da resisténcia

interfacial. O critério para a resisténcia intraparticula é dado por:

R% Pcat (_Al)obs
Dy Gy

<1 z=0 (4.9)

tal que (—A;)obs € a taxa de reagdo observada para o etanol, R, € o raio equivalente da
particula, Dy, é o coeficiente de difusividade massica efetiva, C; é a concentracdo molar
de etanol e p.,: € a massa especifica do catalisador. Todas essas variaveis foram
calculadas na entrada do reator (z = 0). O resultado encontrado na Equacéo 4.9 foi:
119 < 1, portanto o critério de WEISZ E PRATER (1954) ndo foi satisfeito e a

resisténcia a transferéncia de massa interna a particula pode ser negligenciada.
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O critério para a resisténcia interfacial € dado por:

(_Al)RppcatODl
Km €

<015 (z=0) (4.10)

em que OD ¢ a ordem da reacdo 1 direta, Ky é o coeficiente de transferéncia de massa.
O resultado encontrado na Equacéo 4.10 foi: 70 < 0,15, portanto o critério de MEARS
(1971) ndo foi satisfeito e a resisténcia a transferéncia de massa externa a particula pode

ser negligenciada.

Com base nos resultados obtidos nos critérios apresentados, verifica-se que o
modelo pseudo-homogéneo utilizado neste trabalho representa satisfatoriamente o

processo em estudo.

Optando-se por um modelo pseudo-homogéneo, deve-se ainda fazer algumas
verificagfes quanto aos desvios no comportamento de fluxo empistonado, pois podem
existir variacdes de velocidade na direcdo radial em virtude do efeito de mistura
causado pela presenca de particulas do catalisador. HILL (1977) considera que, se a
razdo entre o comprimento do reator e o didmetro da particula do catalisador for maior
ou igual a 100, a dispersdo axial pode ser desprezada. J4 FROMENT E BISCHOFF
(1990) citam que para velocidades de escoamento usadas na pratica industrial, a
dispersdo axial é negligenciavel quando o comprimento do reator exceder em 50 vezes o
valor do didmetro das particulas do catalisador. Para o caso em estudo, a razdo
comprimento do reator/diametro da particula é igual a 246, porém tais critérios séo
baseados nas praticas industriais e uma investigacdo mais aprofundada, baseada em
fundamentos tedricos deve ser feita, além do mais o processo analisado refere-se a uma
planta em escala piloto, com fluxos massicos e térmicos bem menores do que em uma

planta em escala comercial.

Além dos critérios de HILL (1977) e FROMENT E BISCHOFF (1990), foram
utilizados os critérios de YOUNG E FINLAYSON (1973) para a verificagdo quanto a
dispersdo axial e o criterio de MEARS (1971) para a verificacdo quanto a condugéo
térmica radial. O critério de YOUNG E FINLAYSON (1973) é dividido em dois, sendo
um para a transferéncia axial de massa e outro para a transferéncia axial de calor. O

critério para a dispersdo axial massica é dado por:
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(_Al)obs Pcat Dp < VDp
\% Cl DM

=Pey,,, (z=0) (4.11)

em que D, € o diametro equivalente da particula, v € a velocidade media axial, Pey_,, €
0 nimero de Péclet massico baseado no didmetro da particula do catalisador. O
resultado encontrado na Equacéo 4.11 foi: 1,33 < 357, portanto o critério de YOUNG

E FINLAYSON (1973) foi satisfeito e a dispersdo axial de massa deve ser considerada.

O critério para a condutividade axial térmica é apresentado a seguir:

|(AH,)| (=A1) Dy, < VCP,MpMDp
(T — Ty)vCpmpm Ky

=Pey,,, (z=0) (4.12)

tal que T, é a Temperatura do fluido refrigerante, T é a temperatura da mistura
reacional, (AH,) ¢ a entalpia da reagdo 1, Cp € 0 calor especifico da mistura a pressdo
constante, py € a massa especifica da mistura, ki é o coeficiente de condutividade axial
termica e Pey_, € 0 nimero de Peclet térmico baseado no diametro da particula do
catalisador. O resultado encontrado na Equacdo 4.11 foi: 0,29 < 11,05, portanto o
critério de YOUNG E FINLAYSON (1973) foi satisfeito e a dispersdo axial de calor

deve ser considerada.

A partir dos valores encontrados critérios de YOUNG E FINLAYSON (1973),
comprovam-se que os efeitos axiais difusivos de massa e calor sdo expressivos e,
portanto, devem estar presentes na modelagem do processo, exatamente a decisao
deliberada.

Por fim, é apresentado o critério de MEARS (1971) para verificacdo quanto a
condutividade térmica radial, de forma que:
|(AH,)| (—11) R} RT,

<04
Toky Ea;

(z=0) (4.13)

tal que Ea, € a energia de ativacdo da reacdo 1. O resultado encontrado na Equacao
4.13 foi: 0,017 < 0,002, portanto o critério de MEARS (1971) néo foi satisfeito e a
condutividade radial de calor pode ser desprezada, logo ndo h& necessidade de um

modelo bidimensional.
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Capitulo V

CONCLUSOES E SUGESTOES

5.1  CONSIDERACOES FINAIS

Uma modelagem cinética e fluidodinamica de um reator catalitico de leito fixo foi
desenvolvida para o processo de desidratacdo do etanol a eteno, mediante um modelo
dindmico pseudo-homogéneo unidimensional. Foram considerados efeitos de dispersédo

axial de massa e calor, além da reversibilidade das reagcdes quimicas.

O processo de adimensionamento mostrou-se robusto e adequado para o
problema numérico gerado, pois as variaveis de estado adimensionais ficaram na mesma
ordem de grandeza, facilitando a resolucdo do sistema de equacgdes algébrico-

diferencial.

A discretizacdo da variavel axial por aproximacdes de quarta ordem centradas

4 dsll’(XK)

. 3
apresentou erro maximo de — n
640 dys

e foram utilizados 100 pontos para atingir a

convergéncia de malha necessaria. O pacote de integracdo SUNDIALS foi apropriado e
habil com resultados efetivos e eficazes, em que para o tempo adimensional avaliado de
5t¢ (19,49 s), levou cerca de 8 segundos, em uma maquina com um processador Intel
Core i7-4770 3,4 GHz, memoria RAM 8 GB e SO W8 64 bits.

Na etapa de estimagdo de parametros o coeficiente de determinacdo (R?) obtido
no processo foi de 0,999998, utilizando o método de Levenberg-Marquardt com um
nivel de confiabilidade de 95% e verificou-se que 0s parametros apresentaram baixa

correlacgdo entre si.

A dindmica para as variaveis de estado € extremamente rapida, porém o reagente
ndo é consumido por completo. Um pico de temperatura nos instantes iniciais é

observado, caracterizando uma rapida resposta inversa.
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As condigdes operacionais da simulacdo contribuem para a seletividade do
eteno, por meio de temperatura elevada, baixa concentragéo de etanol e presséo total
ordinaria, caracteristicas que favorece a reacdo direta principal, endotérmica e de
primeira ordem. As reagdes em que o etanol é convertido em outros subprodutos, R, e
R4, apresentam consideravel reversibilidade. JA a massa especifica da mistura reduz
43%, enquanto a velocidade axial aumenta 76%, resultados que indicam que essas

variaveis nao devem ser consideradas constantes.

O modelo proposto exibiu igual ou superior correlacdo aos dados experimentais
do que o modelo exposto no trabalho KAGYRMANOVA et al. (2011). Possivelmente o
modelo proposto apresentou melhores resultados devido as diferentes hipdteses
simplificadoras consideradas. Critérios para discriminacdo de modelos corroboram com

essas justificativas.

Consequentemente, o modelo pode ser usado para descrever e otimizar

operacdes em escala comercial.

52  SUGESTOES PARA TRABALHOS POSTERIORES

Para trabalhos posteriores, sugere-se considerar um nimero maior de reacGes paralelas
da desidratacdo do bioetanol, além de conceber mecanismos para explicar como ocorre
a desidratacdo do bioetanol em nivel molecular, com objetivo de se obter melhores

modelos cinéticos heterogéneos.

Comtemplar a desativacdo catalitica, principalmente por formacdo de coque, e
os efeitos que esse fendbmeno provoca no rendimento do processo, nos perfis de

concentra(;éo e temperatura nos reatores.

Estudar diferentes configurac@es e condi¢bes de operacdo do processo buscando

a otimizacéo do processo de producdo de eteno e outros produtos de interesse.

Por fim, recomenda-se a aplicacdo do modelo proposto para simular e otimizar
plantas em escala comercial, fazendo comparativos dos resultados alcangados com os

dados industriais.
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APENDICE A - FENOMENOLOGIA
FLUIDODINAMICA

Os fendmenos que ocorrem em um reator quimico podem ser divididos em reacéo,
transferéncia de massa, calor e quantidade de movimento. Portanto, a modelagem e o
projeto de reatores estdo baseados nas equacdes que descrevem estes fendmenos: as
equacOes das taxas de reacdo, da continuidade (balancos de massa), do balanco de
energia e de quantidade de movimento e suas respectivas relacGes constitutivas. A
forma e a complexidade destas equacdes dependem das considera¢des impostas sobre o

modelo.

Para estudar, projetar e analisar o desempenho de um reator catalitico de leito
fixo, bem como otimizar sua operacéo, é fundamental dispor de um modelo matematico
suficientemente representativo do processo. Este constitui importante ferramenta, pois
facilita o entendimento sobre o comportamento do sistema e possibilita a simulacdo do
desempenho em diferentes condi¢cBes operacionais de maneira mais rapida, barata e
segura do que se fossem feitos testes em planta industrial. Para modelar o
comportamento hidrodinamico de sistemas reais, podem-se utilizar combinac¢des e/ou
modificacdes de reatores ideais. A tarefa de modelagem nesse caso consiste em
combinar de forma apropriada a desejada simplicidade matematica com necessario

realismo fisico.

FOGLER (2002) sugere as seguintes orientacdes gerais para que se desenvolvam
modelos cinéticos e hidrodindmicos de reatores ndo ideais:

e O modelo precisa ser matematicamente tratavel. As equacdes utilizadas
para descrever o reator quimico devem ser resolvidas de forma eficiente
sem dispéndio computacional excessivo;

e O modelo precisa descrever realisticamente as caracteristicas do reator

nao ideal;

95



e O modelo ndo deve depender de muitos parametros ajustaveis, ja que o
nimero excessivo de parametros pode transformar o processo de

modelagem em um mero exercicio de ajuste de curva.

O modelo para um reator catalitico de leito fixo pode ser heterogéneo, que inclui
as equacdes dos balancos de massa e energia para ambas as fases (solida e fluida), ou
pseudo-homogéneo, em que sdo consideradas que a temperatura e as concentragdes dos

reagentes sdo idénticas em ambas as fases.

Embora o modelo heterogéneo seja mais completo, em muitos casos um modelo
pseudo-homogéneo representa adequadamente o comportamento de um determinado

reator, envolvendo menor nimero de parametros e menor tempo computacional.

Em um sistema de reacdo heterogéneo, em que um fluido reage na superficie de
um catalisador solido, existem sete etapas que podem determinar a velocidade da
reacao:

- transporte dos reagentes até a superficie do solido;

- difusdo dos reagentes no interior dos poros do catalisador;

- adsorc¢do dos reagentes nos sitios ativos;

- reacdo entre as espécies envolvidas;

- dessorcdo dos produtos;

- difusdo dos produtos para a superficie da particula;

- transporte dos produtos da superficie das particulas até o seio do fluido.

A velocidade da reacdo sera determinada pela etapa mais lenta dentre as citadas
ou por uma combinacdo de duas ou mais etapas cujas velocidades estejam na mesma
ordem de grandeza. Quando as etapas de transporte de massa interno e externo a
particula contribuem significativamente para a velocidade total do processo, faz-se

necessaria uma modelagem heterogénea.
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A.1 BALANCO GLOBAL DE MASSA

A equacdo da continuidade é desenvolvida efetuando-se um balanco de massa sobre um
elemento de volume AxAyAz, como o presente na Figura A.1, fixo no espaco, através

do qual um fluido esta escoando:

X

Figura A.1 - Elemento de volume AxAyAz.

As setas indicam o fluxo de massa para dentro e para fora do volume nas duas
faces sombreadas, localizadas em z e em z+ Az. A taxa de entrada de massa no
elemento de volume através da area sombreada em z é (pgvz)|zAXAy e a taxa de saida

de massa através da area sombreada em z + Az € (pmVy)|z+azAXAY.

. o . d
O actimulo de massa no interior do elemento de volume é dado por: AxAyAz %.

O balanco massa fica entéo:

Taxa de Taxa de Taxa de
acumulo de¢ = jentrada de; — j{saida de (A.1)
massa massa massa

Escrevendo expressdes similares para os dois outros pares de face e

transformando essa afirmacéo fisica em linguagem matematica:

dpm
AXAYAZW = AyAZ[(pMVX)lx - (pMVX)|X+AX] + AXAZ[(pMVy)ly - (pMVy)|y+Ay]

+ AXAY[(pMVZ)lz - (pMVZ)|Z+AZ] (A 2)
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em que py € a massa especifica do fluido em escoamento, espécie pura ou mistura,

(kg.m™3) e vy, € a velocidade média (m.s™") deste fluido nas direcBes x,y e z.

Dividindo a Equacdo A.2 por AxAyAz e tomando o limite quando Ax, Ay e Az

tendem a zero, obtém-se a Equacédo da Continuidade:

opu (a(vaX) L Oleuvy) | a(vaZ)> 0 (A.3)

Jt 0x dy 0z

Essa equacao descreve a taxa de variagdo temporal da massa especifica do fluido
em posicdo fixa no espago (BIRD et al. 2004). A mesma equacgdo em notacéo vetorial
torna-se:
dpm

ot T V(pmv) =0 (A-4)

O vetor pyV € o fluxo de massa, e seu divergente é a taxa liquida de saida de
massa por unidade de volume. Dois casos especiais e muito importantes, baseados em

hipoteses, da Equacdo da Continuidade sao:

| — Massa especifica constante (fluido incompressivel), em que a Equacdo A.4

assume a forma:
vVv) =0 (A.5)

Il — Fluxo de massa unidirecional, por exemplo, em z, em que a Equacdo A.4

assume a forma:

opm n d(pmv) _
ot 0z

0 (A. 6)

A Ultima hipotese simplificadora é comumente aplicada para reatores tubulares

guando o fluido é compressivel.
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A.2 BALANCO POR COMPONENTE DE MASSA

Diferentes da massa global, os componentes quimicos ndo sdo conservados. Se
ocorrerem rea¢es quimicas em um sistema, a quantidade de um componente individual

aumentara se ele for produto de rea¢Bes ou diminuira se ele for reagente.

Partindo do balango de massa em termos molares para a espécie “i”’ na reagao
“J”” no volume de controle (VC), tem-se:
Taxa de Fluxo Taxzi de
acumulo deg = molar — { gerataoou (A.7)
mols no VC liquido no VC consumo

de mols no VC

A deducdo e feita para um reator tubular no elemento entre z=a atée z=b e
posteriormente é feita a integracdo de cada elemento de volume. Uma ilustracdo do

volume de controle esté presente na Figura A.2.

\ . ' )
X L A1
' : \
i\, : Vi \f
> z=a z=b >
=0 =L

vC

Figura A.2 - Esquema de um reator tubular.

A taxa de acumulo de mols no volume de controle pode ser expressa por:

Taxa de J (f
acumulo deg = afff C;dVv (A.8)
mols no VC v

tal que C; é a concentragdo molar (mol.m™3) da espécie “i” e V é o volume (m?) (til

no vaso de processo
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Admitindo-se a hipdtese que a area da segdo transversal do reator tubular At

(m?), é constante, a Equacdo A.8, torna-se:

Taxa de 9 (f 9 b

acumulo de¢ = —Jﬂ- C;dV = AT—f Cidz (A.9)

ot at
mols no VC v a

Os fluxos de massa (N) sdo considerados exclusivamente pelos fendmenos

convectivos e difusivos e sdo dados por:

Fluxo molar B
{entrando no VC } = N|,=a = AtVCi|,=a + ATlilz=a (A.10)
(z=a)
Fluxo molar B
{saindo no VC } = N|,=p = A1VCilz=pb + A1ilz=b (A.11)
(z=Db)

em que J, é o fluxo difusivo molar (mol. m~2.s~1) da espécie “i”.

A partir das Equacdes A.10 e A.11 obtém-se o fluxo molar liquido dado por:

b

Fluxo molar . .
{liquido no } = N|,=a — N|,=p = —Ar f(V(VCi) + V.3;) dz (A.12)
VC a

A taxa de consumo ou geracao é dada em termos da taxa de rea¢do quimica para

a espécie “i”:
Taxa de bN
geracdo/consumo ¢ = Ar f ZVU R;dz (A.13)
de mols no VC 2 j=1

de forma que v;; € o coeficiente estequiométrico da espécie “i” na reacdo quimica *j”,
N é o nimero total de reagdes e R; é a taxa cinética quimica (mol.m=3.s~") para a

reacao quimica ;.

Substituindo as Equagdes A.9, A.12 e A.13 na Equagéo A.7, tem-se:
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b b b
0 ~ -
AT aj‘ CidZ = _AT f(V(VCI) + V. ]l) dz + ATf
a a

a

Vi,j R]dZ (A 14)

N
j=1

Por uso da hipdtese de que os limites de integragdes (a, b) sdo independentes do
tempo, a seguinte expresséo pode ser obtida:

N

b

daC; - R

Ay f SEHVEC) + V.5~ Y vy Ry |dz=0 (A.15)
a j=1

Para uma area de secdo transversal ndo nula a Equacdo A.15 assume como unica
solucdo a consequéncia que o integrando é nulo. Portanto o balan¢o de massa para a

espeécie i € expresso por:
N
aG; - . .
E"‘V(VCI) = —V]I +ZV1’]‘ R] 1= 1,2, W N (A16)
j=1

Deve-se notar que a Equagdo A.16 é bastante generalizada e que a hip6tese mais
relevantes é:
v Area da secéo transversal do reator (At) é constante;

Para um numero de espécies envolvidas iguais a n, quando as n Equacdes A.16

sdo somadas membro a membro, o resultado é:

ac n N
a—é‘“ +V(VCy) = Z z vij R (A.17)

i=1 j=1

que é a forma da equacdo da continuidade para uma mistura com rea¢do quimica em
termos molares, sendo Cy; a concentracdo molar da mistura (mol.m™3) do fluido em

escoamento.

Nessa Ultima expressdo, é possivel notar que o termo da reacdo quimica nédo
desaparece devido ao fato de que, em uma reacdo quimica, 0 numero de mols ndo é

necessariamente conservado.
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Multiplicando a Equacdo A.16 pela massa molar da espécie “i” (M;) e somando
membro a membro as n equages, o resultado obtido é:
dpm

W + V(pMV) =0 (A 18)

que é a equacdo da continuidade para uma mistura com rea¢do quimica em termos
massicos. Essa equacdo é idéntica a equacdo da continuidade para um fluido puro, como

visto anteriormente e apresentada na Equacdo A.4.

Os termos dos fluxos por conveccdo e difusdo na Equacdo A.16 para que sejam
explorados precisam que um sistema de coordenadas seja especificado e que algumas
hipéteses sejam considerdas.

Para o fluxo liquido por conveccéo dois sistemas de coordenadas sdo usualmente

utilizados, sendo o segundo mais usual em reatores tubulares:

e Em Coordenadas Cartesianas:

d(vxC) 4 9(vyCi) N a(v,Cy)

V() = . o > (A.19)
e Em Coordenadas Cilindricas:
10 C; 10(v4C; a(v,C;
V(VCI) _ ; (rVr 1) i ( ¢ 1) + (Vz 1) (AZO)

or r J¢ 0z
O termo relacionado com o fluxo liquido por difusdo pode ser expresso por uma
relacdo tipo 12 lei de Fick, dada por:

Ji = —Dy VC; (A.21)
V.j; = V.(—Dy VC) (A.22)

tal que D, é o coeficiente efetivo de difusdo massica (m?.s71) em todas as dire¢Ges. O
sinal negativo indica que o fluxo maéssico estd em sentido oposto ao gradiente da

concentracdo molar.

Para o fluxo liquido por difusdo (Equagdo A.22) dois sistemas de coordenadas

sdo usualmente utilizados, sendo o segundo mais usual em reatores tubulares:
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e Em Coordenadas Cartesianas:

V.ji = (31 +— )[ D (ac 96 %G )] (A.23)
0x az
vi =_[i(DM %)J(DM %)J(DM 20| (8,20
ox\ Xoax) oy\ Yoy/) oaz\ " oz
e Em Coordenadas Cilindricas:
V-Ti—(la(r) L1 l+— >[ — (6C+16C (’)C)] (A.25)
r or r aq; r oo
V.y; = —[li(rDMr%)+ii(DM¢%)+i<DMZ%>] (A.26)
ror © or r2o¢ P o/ 0z “ 0z

Para um coeficiente efetivo de difusdo massica com propriedades isotropicas e
constantes, os fluxos liquidos por difusdo tornam-se os laplacianos da concentragdo
molar da espécie “i”

V.}; = —Dy V3C; (A.27)

e Em Coordenadas Cartesianas:

N G W A6
i = TP 6x2+6y2+622 (A.28)

e Em Coordenadas Cilindricas:

SR ETEN AT

A rigor, o coeficiente efetivo de difusdo massica € uma funcdo da temperatura,

pressdo, composicdo quimica da mistura e propriedades fisicas do meio, porém a
hipotese que assume que esse é constante, é bastante usual. Quando isso ndo for
possivel, o valor para esse coeficiente pode ser obtido por meio de experimento,
correlacdes teoricas ou correlagdes semi-empiricas, como, por exemplo, a Equacdo de
Stefan-Maxwell, bastante empregada no célculo do coeficiente de difusdo de uma

mistura gasosa.

Por meio da substituicdo da Equacdo A.22 na Equacdo A.16, obtém-se a
equacdo do balanco de massa em base molar para espécie “i” na forma mais citada na

literatura especializada (BIRD, 2004), dada por:
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aG; R .
a_tl + V(VCI) =V. (DM VCI) + z Vi,j R] i= 1,2, e N (A 30)
j=1

A Ultima hipétese considerada foi a de que o fluxo liquido por difusdo massica é

dado por uma relacdo do tipo 12 lei de Fick.

Para obter o balanco de massa da espécie “i” no formato do modelo mais
aplicado na literatura da Engenharia das Rea¢Ges Quimicas, sdo necessérias algumas
hipoteses simplificadoras a partir da Equacao A.30, tais como:

v" Nao ha variacdo significativa das varidveis e dos parametros nas dire¢des radial
e angular, logo variacdo espacial unidimensional na direcdo axial (z);
v' Massa especifica constante (fluido incompressivel) e, consequentemente,

velocidade constante;

v 02—:"—O=>V(v)—0

v Coeficiente efetivo de difusdo massica com propriedades isotrépicas e
constantes:

\/%=D02

0z M gz2
Desta forma € obtido o modelo classico do reator tubular com dispersédo axial

transiente:

aC; daC;
E'l‘VaZ M62+ZV1] (A.31)

A.3 BALANCO DE ENERGIA

A equacdo de balanco é obtida aplicando-se a lei de conservacdo de energia a um
pequeno elemento de volume AxAyAz.A lei de conservacdo de energia € uma extensao
da primeira lei da termodinamica classica, que diz respeito a diferenca de energia de
dois estados de equilibrio de um sistema fechado devida a adi¢cdo de calor (Q) e

trabalho (W) feito sobre um sistema, matematicamente dada por:
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~ 1 -

Tanto a energia cinética (% pmV2), a energia potencial (py®) quanto a energia

interna (ApyU) pode entrar e sair do sistema por conducio de calor. A conducgio de
calor é um processo fundamentalmente molecular. Trabalho pode ser feito no fluido em
escoamento pelas tensdes, e este é, também um processo molecular. Este termo inclui o

trabalho feito pelas forgas de presséo e pelas forgas viscosas.

O parégrafo precedente pode ser resumido escrevendo a conservagao de energia

em palavras COmo seqgue:

Taxa de acimulo
de energia interna,
cinética e potencial

Taxa de liquida

. Taxa de liquida
de energia interna,
= + de calor por

cinética e potencial por
. transporte molecular
transpote convectivo

Taxa de trabalho Taxa de
+ 1 feito no sistema por ¢+ { producdo/consumo (A.33)
mecanismo molecular por fontes de energia

A energia cinética é a energia associada ao movimento observavel do fluido, ja a
energia interna é a energia associada ao movimento das moléculas constituintes do
fluido, calculadas em um referencial que se move a velocidade v, somadas as energias
associadas ao movimento de vibracdo e rotacdo das moléculas e também as energias de

interacdo entre todas as moléculas.

Supde-se que a energia interna U para um fluido em escoamento seja uma
funcdo da temperatura e da massa especifica de forma igual ao um fluido em equilibrio,
analogamente a mesma suposicao feita para a pressao termodindmica para um fluido em

escoamento.

A Equagéo A.33 pode ser escrita em termos matematicos como:
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d /1 ~ ~
AXAyAZa (E pmvZ + py® + pMU)

= AyAZ(exlx - ex|x+Ax) + AXAZ(eyly - ey|y+Ay)

+ AyAZ(ezlz - eZ|Z+AZ) + AXAYAZ(QF,X + QF,y + QF,Z) (A- 34‘)

Na expressdo anterior U € a energia interna por unidade de massa (J.kg™1),

conhecida como energia interna especifica. O produto pyU é a energia interna por
unidade de volume (J.m™3). O termo %vaz ¢ a energia cinética por unidade de volume
(J.m~3). O termo py® € a energia potencial por unidade de volume (J.m=3). O termo
QF refere-se a taxa de energia proveniente de fontes de producdo ou consumo por

unidade de volume (J.s~1.m™3). Os termos de fonte energia (QF) podem ser de origem

quimica, elétrica, nuclear, difusivo, troca térmica e etc.

O vetor e inclui o transporte convectivo de energia interna, cinética e potencial,

além da conducéo de calor e trabalho associado aos processos moleculares.
Quando AxAy e Az tendem a zero obtém-se:

d /1 5 ~ —~ dey Jdey de,
a—t(Eva +pM<I>+pMU)=— o oy tor )t (Qeat Qey +Qea)  (A35)

Essa equacdo em notacdo vetorial torna-se:

Jd (1 _ - ~ =
a<§ pmvZ + pu® + pMU) =—(V.e) + Qr (A.36)
Em que a expressdo para o vetor e dada por:
I S _ _
e= (— pmV”: + pm® + pMU) v+ [T V] + q (A.37)
2 —— o
- - Fluxo vetorial de Fluxo vetorial
Fluxo vetorial concectivo trabalho molecular  molecular de calor

de energia

sendo T o tensor de tensdo molecular (kg. m™1.s72).
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O fluxo vetorial de trabalho molecular pode ser expresso por:

[7.V] = P.V + [%.V] (A.38)
Fluxo vetorial feito Fluxo vetorial feito
sobre o fluido pelas  sobre o fluido pelas
forgas de pressao forgas de viscosas

tal que P € a pressdo do sistema (Pa) e T é o tensor de tenséo viscosa (kg. m~1.s72).

Substituindo do se a Equacdo A.38 na Equacédo A.37, tem-se:

_ 1 ~ ~\ . e
e= (Eva2+pM<D+pMU)v+P.v+ [tT.v]+q (A.39)
Com a substituicdo da Equacdo A.39 na Equacdo A.36, obtém-se a Equacdo da

Energia por unidade de volume:

o1
a(EPMV +qu)+pMU)

taxa de acumulo da energia

1 ~ ~\ -
= — (V (— pMV2 + pMCD + pMU) V) - (V PV)

2 —_—
taxa de trabalho feita
sobre o fluido pelas
forgas de pressio

taxa de energia por
transporte convectivo

- (V.[T.v]) - (V.q) + Qr (A.40)
~——— ~—— —
taxa de trabglho feita taxa de energia por taxa de energia
sobre o fluido pelas condugio de calor pelas fontes

forgas de viscosas

A partir da Equacdo da Energia podemos chegar a equacdo de balanco para
energia interna (conhecida também como Equacdo da Energia Térmica), subtraindo da
Equacdo A.40 a Equacdo da Energia Mecanica (que ndo sera deduzida aqui). O balanco

da energia mecanica por unidade de volume é dado por:
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0 (1 2 4 CTD)
—(=pmv
3t \2 Pm Pm
taxa de acumulo da
energia cinética e
potencial

1 ~\ . ~
=— (V. (— pmvZ: + pMCD) v) - (V.P.V)
2 —
taxa de trabalho feita

taxa de energia por sobre o fluido pelas
transporte convectivo forcas de pressio

- P(~V.V) —  (V.[ZV])
N——— N e’
Taxa de conversdo reversivel  taxa de trabalho feita
de energia mecanica em sobre o fluido pelas
energia térmica forgas de viscosas
— (—t:V.v) (A.41)

~———
Taxa de conversio irreversivel
de energia mecdnica em

energia térmica

A subtracdo da Equacdo A.40 pela Equacdo A.41 resulta na Equacdo da Energia

Térmica em termos da energia interna:
K _ . . B L
a(pMU) +V.(pyv0) = —P(V.V) —(V.q) — (T:V.V) + Qg (A.42)

Os termos P(V.v) e (t: V.v) aparecem em ambas as equagdes, mas com sinais
opostos. Portanto, esses termos descrevem a conversao de energia mecanica em energia

térmica.

O termo P(V.v) pode ser positivo ou negativo dependendo se o fluido esta em
processo de expansdo ou compressao, sendo assim um modo reversivel de interacao.
Por outro lado, para fluidos newtonianos, a quantidade {—(T: V.v)} é sempre positiva e
portanto representa uma degradacdo irreversivel de energia mecanica em energia
térmica. Para fluido viscoelastico, a quantidade {—(T:V.v)} ndo tem que ser
necessariamente positiva, uma vez que parte da energia pode ser armazenada como

energia elastica.

De forma a escrever a Equacdo A.42 de forma mais Gtil e compacta alguns

“algebrismos” sdo necessarios, a notar:
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o, - - o0 _d R o
=5 (owD) + V. (D) = pu - + D=2+ DIV. (o] + pu¥(V.0)

o0
= Pm aU +pmv(V.0) + U[ +V. (PMV)] = Pm l_ + (V. U)l

=0
Equacdo da Continuidade

DU

_(PMU) + V. (pmV0) = py— Dt

(A.43)

tal que operador derivada substantiva representa: % = % + v.V .Substituindo-se
Equacdo A.43 na Equacdo A.42, obtém-se:

DU . _ -
pMD_t +P(V.v)=—(V.q) — (z:V.V) + Q¢ (A.44)

E conveniente obter a Equacio da Energia Térmica em termos da entalpia (H).
Uma estratégia para isso ocorre com 0 uso de dois recursos. Primeiramente a

manipulacdo da equacédo da continuidade dada pela Equacédo A.18:

9] 9] 9]

gg{ + V(pyv) = 0= GL + VWpy + puVv =0 = OL + vWpy = —(puVV) =
Dpym -

D_t = —(pMVV) (A 45)

Posteriormente faz-se o uso da transformada de Legendre da energia interna em
termos da entropia (S), da pressdo (P) e do nimero de mol (), obtendo assim a
definicéo de entalpia:

-~ ~ ~ =~ P

U=H-PVy=0=H-— (A.46)
Pm

em que H é a entalpia especifica do sistema (J.kg™!) e Vi € o volume especifico do

fluido em escoamento (m3.kg™1).

Por meio da substituicdo da Equagdo A.46 no lado esquerdo da Equacdo A.44,
tem-se:

109



-~

Dﬁ+p(v*)— D(H P)+p(v*)— DH D(P)+p(v4)
PM D V)= Pupg PM V)= PMIDE T De\py v

B DH 1( DP  Dpy
~ P T g

PM D~ P—Dt )l +P(V.v) =

—~

DU | 00,9 = ooy 20 PPy DM v (A.47)
PM Dt V)= PMD T B Ty Dt v '

Aplicando a substituicdo da Equacdo A.45 na Equacdo A.47, chega-se ao

resultado:
DG+P(V‘)— DH DP+PDpM+P(Va)
PM Dt V)= PMD T B Ty Dt v
DH DP P (on79) + P(V.9)
= Oy — — — — — V) =
DU + P(V.v) = DH _DP A.48
PM B¢ V)= PME T It (A.48)

Por fim, fazendo a substituicdo da Equacdo A.48 na Equacdo A.44, obtém-se o

Balanco de Energia Térmica em termo entélpico:

DH DP

Py~ pr = ~(V-@) — EV.9) +Qr (A.49)

A Equacdo A.49 ainda ndo se apresenta em uma forma efetivamente usual, pois
ainda possui variaveis dependentes diretamente imensuraveis, portanto é necessario

obter o balanco de energia em termos da temperatura T (K).

E importante salientar que a partir de agora a hipdtese que o fluido em estudo é
um fluido newtoniano sera considerada e, em consequéncia, a entalpia do fluido € uma

funcdo apenas da pressao e temperatura.

Para o calculo da temperatura em termos de variaveis mensuraveis, empregam-
se as formulas tradicionais da termodinamica do equilibrio, por meio da definigdo do

diferencial total de H, como segue:
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Dﬁ aﬁ DT aﬁ DP A 50

Fazendo uso da definigdo de capacidade calorifica especifica a pressao constante

e uma das equacdes de Maxweel, apresentadas na forma de:

. oH
Cp = <—> (A.51)
oT),

<aﬁ> V +T(a§> = (aﬁ) \V T(av> (A.52)
_ = VM — —_— = VM — b .
P ). P/ P ). T/,

sendo Cp a capacidade calorifica especifica a pressio constante (J.kg™t. K™1).

Feita a substituicdo das Equacdes A.52 e A.53 na Equacdo A.50, tem-se:

DH Co s 4 oy [T = T V) |DP (A.53.A)
PMm Dt—pM P Dt Pm | VM — aT . Dt =93,
o = onCopou -1l ()] 1o (4.53.5)
(5 e Dt = Pmlp Dt Pm pM 9T \py Dt - 99.
DH ¢ + [1 (apM) bp (A.53.0C)
PM o Dt = Pm P om \ 9T . 0.
DH c DT - d (Inp)] ) DP (A.53.D)
Pu e = Pubepp F o (nT)| | Dt e

Todas as quatros equacOes sdo equivalentes. Ao substituir a Equacdo A.53.C na
Equacdo A.49, o resultado € a equacdo de balanco de energia para a temperatura:

~ DT dpm\ DP
oo = ~(V.8) — @0.9) + Q- () 7 (A.54.8)
T B o [P i
pCp o + PuVCe (V.T) = =(V.§) — (& V.9) + Qs _p_(ﬁ) S+ V(V.P) | (A.54.B)

A Equacdo A.54 € a mais importante das equacfes para o balangco de energia

deduzida até o momento, tanto por se apresentar de forma Util, ou seja, em termos de
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variaveis mensuraveis (pressdo e temperatura), quanto devido a sua generalidade, pois a
Unica hipotese utilizada, relativamente forte, é que o fluido necessariamente deve ser

newtoniano.

Para o uso especifico na Engenharia das Reacdes Quimicas os termos da taxa

por conducdo de calor (V.q), da taxa de dissipacdo de energia por efeitos viscosos

(T: V.v) e o termo de fontes de energia (QF) necessitam de expressdes conhecidas.

A seguir sdo apresentadas as hipdteses adotadas para alguns dos termos da

Equacdo A.54:
I.  Leide Fourier para a taxa por conducao de calor:

q=—kyV.T (A.55)

tal que xy é o coeficiente de condutividade térmica (W.m™1. K™1).

Il. A taxadissipacdo de energia por efeitos viscosos é dada pela lei de Newton:

TV.V) = —(uy®, + «¥,) (A.56)

tal que py € a viscosidade dindmica da mistura em escoamento (Pa.s), k é a

viscosidade dilatacional (Pa.s), ®, e ¥, sdo funcdes de dissipacado viscosa (s2).

I1l. O termo Qg diz respeito a diversas fontes de energia como: elétrica, radioativa,
nuclear, calor por difusdo maéssica, troca térmica com o ambiente e etc. Para a
Engenharia das Reacdes Quimica Classica as fontes mais usuais sdo:

v' Calor de formacéo pela reacdo quimica, que pode ser representado por:
N N

Qr = —Z vij (AHp); R; = Z(_Aﬁj) R, (A.57)

sendo v;; 0 coeficiente estequiométrico da espécie “i” na reagdo quimica ‘", (AHg);; €
o calor de formag&o molar (J.mol™") da espécie “i” na reagdo quimica “j”, R; é a taxa

= s -3 -1 ~ N ER) I7 z ~
cinética (mol. m™°.s™') da reag¢do quimica 5", e (—AHj) é o calor de formacdo molar
(J.mol™1) gerado ou consumido na reagdo quimica ‘"’ (com o sinal oposto).

v" Troca de calor com as vizinhangas (em um reator cilindrico):

AU

Qr=—F (-1 (A.58)
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em que Uy é o coeficiente global de troca térmica (W.m™2.K™1), Ag € a area lateral de
troca térmica (m?), L é o comprimento total do reator (m), R é o raio maximo do reator,
T, é a temperatura da vizinhanca (Obs.: As hipéteses seguintes foram utilizadas: a
curvatura da parede € negligenciavel e suas quinas podem ser ignoradas, a
condutividade térmica da parede é extremamente elevada e a capacidade calorifica da
parede é desprezivel).

v" Calor gerado pela difusdo massica das espécies (assume-se que o fluxo massico

de difusdo é dado por uma relacdo do tipo 12 lei de Fick):

n

Qp = Z[Aﬁiv. (Dy VG))] (A.59)

i=1
tal que AH; ¢ a entalpia molar da espécie “i”.
Ao fazer a substituicdo das Equacgdes A.55 a A.59 na Equacdo A.54 obtemos o

balanco de energia mais usual na Engenharia das ReacGes Quimicas:
~ 0T o
pmCp Fr pmVCp(V.T)

= (V.XgV.T) + (ng®y +K‘P)+Z[AHV(DMVC)]+R/2 (T, —T)

i=1

+Z( AH))R; — — (apM) <(;1: v(V. P)) (A.60)

A partir da Equagdo A.60 diversas simplificagdes podem ser feitas com base em
hipbteses tedricas ou analise experimental.

Em seguida € apresentado diversas hipoteses simplificadoras, as quais geram
inimeras versdes especiais restritas para o balanco de energia:

e Para a dissipacao de calor pelas forgas viscosas despreziveis, o termo (puy®,, +
kW¥,) = 0. Essa parcela do balanco de energia s apresenta significancia
qguando o escoamento possui grande gradiente de velocidade.

e Para uma geracdo infima de calor pela difusdo massica, o termo

n [AH;V.(Dy VC;)] =0. Esse efeito s6 é consideravel quando os

fendmenos térmicos devido a difusdo molecular forem apreciaveis.

T [0 . ~ L, .
e Para um gés ideal, o termo —(%) = —1. Em baixas pressoes e altissimas

temperaturas esse pressuposto € bastante aceitavel (Obs.: Essa hipotese sé €

verdadeira quando se assume que a variagdo da massa molar da mistura
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reacional € insignificante). Caso a variacdo da massa molar da mistura

. . L g T [0 T (oM .
reacional seja significante, —(ﬂ) = —(—M) — 1, em que My é massa
pu\ 0T Jp ~ My \ aT /p

molar (kg. mol~1) da mistura.

opm

e Para fluidos com massa especifica constante, o termo ( o

) = 0. Isso é
P

possivel quando o fluido é incompressivel, geralmente liquido, ou em gases em

gue a pressao e temperatura possuem modesta variacao.
e Para fluido escoando em um sistema a pressdo constante (Z—l: + v(V. P)) =0.E

uma presuncdo admitida quando ndo ha fendmenos de expanséo, contracéo, ou

perda de carga estimavel.
e Se 0 processo for adiabético, o termo ::—/TZ (T, — T) = 0. Isso significa que ndo

h& uma quantidade troca térmica com as vizinhancas relevante.
e Se 0 coeficiente de condutividade térmica tem propriedades isotropicas e é
constante, o termo V. kg VT = k,V?T.

e Por ultimo, para o caso de um reator tubular, onde as variacbes radiais e

5]

« - d 2 :
angulares sao despreziveis, o termo V = — e o termo V2 = = - Sendo assim,

apenas as variacdes axiais sao meritdrias.

Se todas essas hipoteses anteriores forem utilizadas na Equacdo A.60, o
resultado obtido é o modelo do balango de energia para o reator tubular com dispersao

axial operando no modo adiabético de forma transiente, como segue:
N
. 0T . 0T 02T _ _
pmCp 5o+ puvie - = kHﬁ+Z(—AH]-)Rj ji=12,..,N (A.61)
]:
Sendo um balanco de energia para um reator € necessario obter também os
modelos cinéticos que descrevem como as taxas quimicas dependem da concentracao

das espécies, da pressao e temperatura.
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A.4 BALANCO DE QUANTIDADE DE MOVIMENTO

Para obter a equagdo do movimento efetuamos um balanco de momento sobre o
elemento de volume AxAyAz, fixo no espaco, através do qual um fluido esta escoando,

na seguinte forma:

Taxa de Taxa de Taxa de Taxa externa
acumulo de¢ = {entrada de; — § saidade ¢ + sobre o (A.62)
momento momento momento fluido

Primeiro consideremos as taxas de momento de direcdo z para dentro e fora de
um elemento de volume. O momento entra e sai de AxAyAz por dois mecanismos:
transporte molecular e transporte convectivo. A deducdo para a equacdo do movimento
sera feita para a componente z de cada termo da Equacdo A.62, as componentes x e y

podem ser tratadas analogamente.

A taxa com que a componente de momento de diregdo z entra através da face z
por todos 0s mecanismo — convectivo e molecular — é &,,|,AxAy e a taxa com que ela
sai pela face z + Az é ®,,|,,2,AxAy. As taxas com que 0 momento de direcdo z entra e
sai nas faces x e x+ Ax sdo, respectivamente, ®,,|,AyAz e @Dy, |iiaxAyAZ.
Similarmente, as taxas com momento de direcdo z entram e saem através das faces y e
y + Ay sdo, respectivamente, ®,|,AxAz e @y, |,,ayAxAz. Quando essas contribuicdes
sdo somadas obtemos a taxa liquida de adicdo de momentos de direcdo z através de

todos os trés pares de faces, dada por:

AxAy((pzzlz - (pzz|z+Az) + AyAZ(cplex - qpxz|x+Ax)
+ AxAz(Dy,ly — Pyslyray) (A.63)

tal que [ (kg.m~1.s72) é o tensor fluxo combinado de momento.

A notacdo usada aqui representa, por exemplo, que ®,, é o fluxo combinado de
momento de direcdo z através de uma superficie perpendicular a dire¢cdo x, por

mecanismo molecular e convectivo.

A forca externa, geralmente a forca gravitacional, que age sobre o fluido no

elemento de volume, tem sua componente z dada por:
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pMEAxAyAz (A.64)

As Equacles A.63 e A.64 correspondem as componentes na direcdo z dos trés
termos no lado direito da Equacdo A.62. A soma desses termos deve entéo ser igualados

a taxa de acumulo de momento de dire¢cdo z no interior do elemento de volume:

AxAy%. Quando isso é feito, tem-se 0 balanco da componente de momento de

direcdo z. Quando essa equacdo € dividida por AxAyAz e toma-se o limite quando Ax,

Ay e Az tendem a zero, a seguinte equacao resulta:

 (ouvy) = (acb Lo +aq>)+ (A.65)
ot PmVz) = X XZ ay XZ 9z 77 PmE2 .

Equacdes similares sdo desenvolvidas para as componentes x e y do balanco de

momento:

d d d 0

a (pMVx) = - (& Dy + a_y Dy + E CDZX) + Pm8x (A- 66)
d d d d

P (pmvy) = — (a_x Dy + a—yCDXy + ECDZY) + pm8y (A.67)

Usando a notacdo vetorial — tensorial, essas trés equacfes podem ser escritas

como seqgue:

0
SrPMVi = —[V.®]; + pmE; (A.68)

isto é, fazendo i, sucessivamente igual a x,y e z, as Equacdes A.65, A.66 e A.67 sdo
reproduzidas. As grandezas pv; sdo as componentes do vetor pyv, que é 0 momento por
unidade de volume em um ponto no fluido. Similarmente as grandezas pyg; Sa0 as

componentes do vetor pyg, que a forca externa por unidade de volume. O termo

—[V.®]; é 0 i-ésimo componente do vetor — [V. ®].

Quando o i-ésimo componente da Equacdo A.68 € multiplicado pelo vetor

unitario da direcéo i e os trés componentes sao somados vetorialmente, obtém-se:
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a . .
S PmMY = —[v.®] + pug (A.69)

que é a forma classica diferencial da lei da conservacdo de momento. Ela é a versdo da

Equacéo A.62 através do uso dos simbolos matematicos.

O tensor fluxo combinado de momento @, é a soma do tensor fluxo convectivo

de momento e do tensor fluxo molecular de momento, da forma que:

—_—

P = pmyVV + L (A.70)
Ll N—— N
tensor fluxo tensor fluxo tensor fluxo
combinado de convectivo de molecular de
momento momento momento

O tensor fluxo molecular de momento, T, é definido como a soma do tensor

fluxo viscoso de momento e da forca de presséo, dada por:

L = P8 + T (A.71)
- N L
tensor fluxo tensor fluxo tensor fluxo
molecular de de forga de viscoso de
momento pressio momento

tal que & é o tensor unitario.

Quando a Equacdo A.71 é substituida na Equacdo A.70 e essa na Equacédo 69,
obtém-se a equacdo do movimento, ou seja, 0 Balanco da Quantidade de Movimento

por unidade de volume:

J . - R
a—va =—[V.pyvv] —-VP—-[V.T] +puE (A.72)
S—— taxa de taxa de momento forca externa

taxa de acimulo momento por por transporte  gopre o fluido

do momento convecgio molecular

Nesta Equacdo VP é um vetor chamado gradiente de P, sendo P um escalar. O
simbolo [V .T] é um vetor chamado divergente de T e [V.pvv] é um vetor chamado

divergente de pvv, que é um produto diadico.

Essa equacdo € equivalente & segunda lei de Newton do movimento aplicada a

uma pequena porcéo de fluido que se move localmente com velocidade v do fluido.
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A Equacdo A.72 pode ser escrita em termos da derivada temporal substantiva, de

forma que:

Jd . 0_. _0pm _ N L
a_tva+[V'pr]:pMa_t +VW+VV.pMV+pM[V.VV]

= —[V?] — VP + pME

D‘_i N apM N . N
pMﬁ+v(W+V.pv>=—[V.‘t]—VP+ng (A.73)

Substituindo-se a Equacdo A.18 (Equacdo da Continuidade) na Equacdo A.73,

tem-se:
Dv - ~

pMﬁ=—[V.t]—VP+ PME (A.74.A)
ov N - -

pMa+pM[v.Vv] =—[V.T] - VP + pug (A.74.B)

S&o apresentadas a seguir cinco simplificagdes mais comumente utilizadas para

o Balan¢o da Quantidade de Movimento.

i. Para py e uy constantes, € feita a insercdo da expressdo para fluidos
newtonianos para T, escrita na forma:
- Ly (2 =
T=—uy(Vv+(Vv) )+<Z|JM—K> (V.v)é (A.75)
em que para o caso de py; constante (V.v = 0), tem-se:
T=—pyVv (A.76)

Para py constante a substituicdo da Equacdo A.76 na Equacdo A.74.B resulta

em:

ov N R -
Pu5c + Py [V.VV] = uq V2V — VP + pugE (A.77)

A Equagdo A.77 é a famosa Equacdo de Navier-Stokes, desenvolvida
originalmente por Navier com base em argumentos moleculares e por Stokes a partir do

conceito de continuo.
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Se for feita a simplificacdo de escoamento unidirecional com variacdo apenas na

direcdo z, a Equacdo de Navier-Stokes torna-se:

ov N ov_ d*v 0P N (A.78)
pM at pMV aZ - I'lM aZZ aZ ngZ .

A equacdo obtida anteriormente € bastante usual em problemas de processos

apenas com variacOes axiais com py € py constante.

ii. Os termos de aceleracdo na Equacdo de Navier-Stokes séo desprezados — isto

é, Pm ];—f = 0 - obtém-se:
VP = pyV3v + pug (A.79)

que é chamada equacdo do escoamento de Stokes, as vezes chamada equacdo do
escoamento lento, porque o termo py [V. VV], que é quadratico na velocidade, pode ser
desprezado quando o escoamento é extremamente lento. A equacdo do escoamento de
Stokes é importante na teoria da lubrificacdo, em estudos do movimento da particula em

suspensdo e do escoamento através de meios porosos (BIRD, 2004).

iii. Quando as forcas viscosas sdo desprezadas — isto é, [V.T] = 0 — a equacéo

do movimento torna-se:

—

ov

PMm

que ¢ a equacdo de Euler para fluidos “inviscidos”. De fato ndo existem fluidos
verdadeiramente inviscidos, mas existem muitos escoamentos nos quais as forcas
viscosas tém pouca importancia, como por exemplo, alguns problemas de dinamica de

gases compressiveis.

iv. Para escoamento unidirecional com variagdes apenas na direcdo axial (z), a

Equacdo do Balanco da Quantidade de Movimento, torna-se:

ov ov ot 0P

—_ —_— - A.81
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Relacionando-se o termo advectivo do fluxo viscoso de momento com a
definicdo do fator de atrito de Fanning, tem-se:
ot _ pwv?

— = 2f
0z D,

(A.82)

em que f é o fator de atrito de Darcy e D. (m) é o didmetro caracteristico do sistema.
Substituindo-se a Equagéo A.82 na Equagdo A.83, tem-se:

6V+ v ) pPMV2 6P+ (A.83)
P TPV 5 = f D. PM8: :

0z

O uso préatico da Equacdo A.83 depende de uma definicdo apropriada para o
fator de atrito. Existem inUmeras correlagcGes empiricas para descrever o fator de atrito,

como por exemplo, a classica Equacdo Colebrook-White:

+
3,7Dh  Revf

ErR 2,51
) (A.84)

f= —210g(

em que &g rugosidade equivalente da parede do tubo (m), Dy, é o didmetro hidraulico e

Re é 0 nimero de Reynolds em relacdo ao diametro hidraulico.

Porém essas definicdes sdo para tubos ndo preenchidos e no caso de colunas
recheadas (reatores cataliticos de leito fixo empacotado) outras definicdes sdo
necessarias. Para tal, a coluna recheada é visualizada como um feixe de tubos
emaranhados, com secdes transversais irregulares, a teoria € entdo desenvolvida
aplicando-se os resultados obtidos para um tubo reto, ao feixe de tubos recurvados. Na
discursdo que se segue supde-se que o recheio é uniforme, de modo que ndo ocorrem
“caminhos preferenciais”, além da suposi¢ao que o didmetro das particulas de recheio ¢
pequeno em comparagdo com o diametro da coluna onde o recheio esta contido, que o

diametro da coluna é uniforme e que a porosidade do leito é constante.

Define-se o fator de atrito para uma coluna recheada através do método de feixes

de tubo, como:

14,

= 7R, frubo (A.85)
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sendo ¢ a fracdo de vazio, mais frequentemente referida como porosidade, d, € o
didmetro efetivo da particula (m) presente do recheio e Ry, € o raio hidraulico (m). O

raio hidraulico pode ser expresso em termos da fracdo de vazios e da superficie molhada

por unidade de leito, a, conforme segue:

R (segéo tranversal disponivel para escoamento>
h ™= perimetro molhado

(Volume disponivel para o escoamento>
superficie molhada total

(volume de VaZiOS)
volume de leito _¢t (A. 86)
superficie molhada total a '

( volume de leito )

A grandeza a relaciona-se a superficie especifica, a, (area total da superficie das
particulas por volume das particulas) por:

(A.87)

A grandeza a, é usada para definir o tamanho médio do diametro efetivo das

particulas, conforme segue:

6
d, =~ (A.88)

Essa definicdo anterior é baseada na premissa de que para uma populacdo de
esferas idénticas, d,,, € exatamente o diametro de uma esfera. Apos a substituicdo das

Equacdes A.87 e A.88 na Equacdo A.86, chega-se:

R dpe A.89
Quando essa expressao e substituida na Equacéo A.85, obtém-se:
3/1—c¢
f = E (8_3) ftubo (A 90)
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Esse resultado pode ser adaptado para um escoamento laminar e turbulento,

inserindo-se na Equacgdo A.85 expressdes apropriadas para fi,, €m cada caso.

(a) Escoamento na regido laminar. Para o escoamento laminar em tubos, fiupo =
16/Re,, onde Rey, = 4Rpvpym/€ um. Esse resultado é exato apenas para tubos
circulares. Para em conta o fato de que o fluido escoa atraves de tubos néo circulares e
que sua trajetoria € razoavelmente tortuosa, mostrou-se que a substituicdo de 16 por
100/3 permite que o modelo de feixe tubular descreva os dados de coluna recheada.
Quando essa expressdo modificada do fator de atrito em tubos € usada, a Equacao A.90,
torna-se:

(1-8)° py

f=175 A.91
e puwvdy, ( )

que é a Equacdo de Blake-Kozeny para o fator de atrito. Essa é equacdo é geralmente

boa para py vdp/um(1 —¢) <10e £ =0,5.

(b) Escoamento da regido altamente turbulenta. Um tratamento similar ao
anterior pode ser feito. Partindo da expressdo que define o fator de atrito para o
escoamento em um tubo circular, nota-se que apara o escoamento turbulento em tubos
com rugosidade apreciavel, o fator de atrito € uma funcdo apenas da rugosidade, sendo
independentemente do numero de Reynolds. Supondo que os tubos que os tubos em
todas as colunas recheadas tém caracteristica similares de rugosidade, entdo fi,,, pode
ser tomado como uma constante para todos os sistemas. O valor fiupo = 7/12 provou
ser uma escolha aceitavel para escoamentos altamente turbulentos. Quando essa

expressdo modificada do fator de atrito em tubos é usada, a Equacdo A.90, torna-se:

_70-9)

f
8 &3

(A.92)

que € a Equacdo de Burke-Plummer para o fator de atrito. Essa é equacdo é valida para
pm v d,/um(1 —€) > 1000.

(c) Para uma regiéo de transigdo, pode-se superpor as expressoes para o fator de

atrito (a) e (b) anteriores, de forma que se obtém:
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(1-¢)?* uym +Z(1—8)

f=75
e pwvd, 8 &3

(A.93)

que € a Equacdo de Ergun para o fator de atrito. A equacdo obtida em velocidades muito
pequenas é simplificada para Equacdo de Blake-Kozeny e para velocidades muito
grandes € simplificada para Equacdo de Burke-Plummer. Tal superposi¢do empirica de
assintotas frequentemente fornece resultados satisfatorios, tendo sucesso no uso em
escoamento de gases atraves de colunas recheadas. A Equacdo de Ergun é apenas uma

de muitas que tém propostas para descrever colunas recheadas.

Definido um fator de atrito para o escoamento em uma coluna recheada, pode
substituir a Equacdo A.93 na Equacdo A.83 para a obtencdo Balango da Quantidade de

Movimento para um leito fixo (considerando-se que D, = d,,):

ov N ov
Pm ot PmV 92

- _ [150 -o° (”M V) A ) (va2>] P ovgs (A.99)

€3 dl% 4 g3 dp, 0z

av

v. Os termos de aceleracdo na Equacdo A.94 sdo desprezados — isto €, py (E +

av

Vo

) = 0 — além da forca gravitacional sobre o fluido serem negligenciaveis — isto é,

lpmEs|<<<| — ‘;—Z | —a Equacdo A.94 torna-se:

= S (A.95)

op_  (1-9? (uM v) L7a-9 <va2>

—— =150
dIZ) 4 g dy,

essa € a classica Equacdo de Ergun para a queda de pressdo ou perda de carga, bastante
usual em inimeros problemas da engenharia. Essas constantes presentes na Equacdo de
Ergun sdo determinadas a partir de dados experimentais, portanto conforme dados

experimentais mais precisos tornem-se disponiveis, a modelagem pode ser melhorada.
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APENDICE B - TERMODINAMICA
DO PROCESSO

A andlise de viabilidade termodindmica das reaces quimicas é de fundamental
importancia no projeto de reatores. A termodindmica indica as condi¢Ges mais
favoraveis para que determinada reacdo ocorra e qual sera a composicao do sistema no
estado de equilibrio. Apesar do conhecimento de como a temperatura influéncia na
producdo de eteno, ndo ha na literatura trabalhos relevantes sobre a termodindmica das
reacOes envolvidas na desidratagéo do etanol.

B.1 CAPACIDADE CALORIFICA

A moderna visdo do calor como energia em transito foi procedida pela ideia de que um
corpo tinha uma capacidade para armazenar calor. Quanto menor a variagdo de
temperatura em um corpo causada pela transferéncia de uma quantidade de calor, maior

seria a sua capacidade.
Dessa forma, a capacidade calorifica C (J. K1) pode ser definida como:

_4Q

C=3r

(B.1)

em que Q é a quantidade de calor transferido (J).

A forma mais util para a capacidade especifica é quando ela é apresentada em
termos especificos ou molares, a pressdo constante. Essas capacidades sdo definidas

por:
. o
P
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_ oH
Cp = <6_T>P (B.3)

tal que Cp (J.kg™'K™1) e Cp (J.mol~*K~1) sfo as capacidades calorificas especifica e
molar a pressdo constante, respectivamente, H (J.kg™) e H (J.mol™1) séo as entalpias

especifica e molar, respectivamente.

A relacdo entre as capacidades calorificas especifica e molar € dada em termo da

massa molar M (kg. mol™1) da espécie (ou da mistura), de forma que:
Cp = CpM (B.4)

A dependéncia da capacidade calorifica com a temperatura € normalmente
fornecida por uma equacdo empirica. Neste trabalho a expressdo utilizada sera a

apresentada em REID et al. (43), em que:
Cp = a+ BT +yT? + 8T3 (B.6)

em que a (J.mol 1. K1), B (J.mol 2. K™2), y (J.mol"1.K3) e § (J.).mol~1.K™* sdo

constantes caracteristicas de uma substancia particular.

Para gases a capacidade calorifica de gas ideal é usada em vez da capacidade
calorifica real. A avaliacdo de propriedades termodinamicas é efetuada de modo mais
conveniente em duas etapas: primeiro, calculo para um estado de gas ideal hipotético,
no qual as capacidades calorificas de gas ideal sdo utilizadas; segunda, correcdo dos
valores de estado de gas ideal para os valores de gas real. Um gas real se torna ideal
limite quando P — 0; se ele permanece ideal quando comprimido até certa pressao, ele
existiria em um estado de gas ideal hipotético. Em tais estados, os gases possuem
propriedades que refletem suas estruturas moleculares assim como ocorre com 0s gases

reais. Consequentemente, as capacidades calorificas de gas ideal (do estado de gas
ideal) — (identificado por Clg:iou COP,i) — sdo diferentes para gases distintos; e, embora

funcOes da temperatura, elas s&o independentes da pressao.

As capacidades calorificas de gas ideal aumentam suavemente com o0 aumento

da temperatura até um valor limite superior, que é atingido quando todas as formas
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translacionais, rotacionais e vibracionais do movimento molecular estdo completamente
excitadas. A dependéncia da capacidade calorifica molar a pressdo constante da espécie
"i", para o gas ideal, em funcdo temperatura é representada analiticamente por equacoes

na forma:
CE.=Cpy = i + BT+ viT? + §T3 (B.7)

Os efeitos da temperatura sobre (_3§i sdo determinados atraves de experimentos,
mais frequentemente a partir de dados espectroscopicos e do conhecimento da estrutura
molecular através de calculos com base em métodos da mecanica estatistica. Quando
dados experimentais ndao sdo disponiveis, métodos de estimacdo sdo empregados,
conforme descrito por REID et al (43).

Embora as capacidades calorificas de gas ideal sejam exatamente corretas para

gases reais somente quando a pressdo é nula, o afastamento da idealidade dos gases
- g . . g . ~ =gi .~

reais € raramente significativo a pressdes moderadas e neste caso Cp' sdo normalmente

boas aproximagfes para as suas verdadeiras capacidades calorificas. Portanto, a

capacidade calorifica considerada neste trabalho para gases reais serd a dada pela

Equacéo 6, desta forma considera-se implicitamente que Cp = Cl“i‘ = C;,,i. O sobrescrito

"gi" serd suprimido com o objetivo de ndo sobrecarregar a notacéo.

Misturas gasosas com composi¢do constante se comportam exatamente como o
fazem gases puros. Em uma mistura de gases ideais ndo ha influéncia de uma molécula
sobre a outra, e cada gas existe na mistura de forma independente dos outros (SMITH,
2007). Consequentemente, a capacidade calorifica de gas ideal da mistura é a soma
ponderada pelas fracBes molares das capacidades calorificas de cada gas da mistura,

dessa forma, a capacidade calorifica molar da mistura (C’p ) no estado de gés ideal é:

n

Cpm = ZXiEOP,i (B.8)

i=1

em que Cp; é a capacidade calorifica molar da espécie "i" e Y; é a fragdo molar da

especie "i". A fracdo molar pode ser expressa por:
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o

Yi = o5—— B.9
bOZLLG (.9)
em que C; é a concentracdo de molar (mol.m™3) da espécie "i". Substituindo-se a

Equacéo B.9 na Equacéo B.8, tem-se:
_o DL GCp;
C P.M = —l_; IC L (B 10)

i=1™1

A substituicdo da Equacdo B.7 na Equacdo B.10 resulta na equagdo para o
calculo da capacidade calorifica molar a pressdo constante de uma mistura. Esta
equacdo é notavel na Engenharia das ReacGes Quimica por trazer de forma explicita a
dependéncia da capacidade calorifica molar com a composi¢do da mistura reacional.
Esta equacédo tem a forma:

COP,M _ 2it1 Cioy + TXL, G By nTZCZ?=1 Civi+ T3 ic1 Ci 8; (B.11)

Os balangos de energia para vasos de processos com reagOes quimicas
apresentam a capacidade calorifica geralmente em termos especificos, portanto é

necessaria a substitui¢cdo da Equacao B.11 na Equacédo B.4, obtendo:

~o 1 Cioy+T CiBi+T*YXL, Gy + T3 XL, G 6
¢ pM = Z1 1 1 Z =1 Bl _ iVi (B. 12)
MM i=1 Cl

A massa molar da mistura (My;) pode ser expressa por:

L GM;
MM—ZYM S (B.13)

Para obter a equacdo gque expressa a capacidade calorifica especifica usual nos
balangos de energia em termos da temperatura, presentes na Engenharia das ReacGes
Quimicas, faz-se a substituicdo da Equacéo B.13 na Equacéo B.12, resultando em:

2ic1 Giog + T, G B + T22?=1CiYi +T3 i=1Ci §;

Cpm= = (B.14)
oM iz1 CGiM;
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B.2 VARIACAO DA ENTALPIA PADRAO DE REACAO

Assim como em processos fisicos, as rea¢fes quimicas também sdo acompanhadas de
transferéncia de calor ou de variacGes de temperatura durante o curso da reacdo — em
alguns casos, por ambas. Esses efeitos sdo manifestaces das diferengas na estrutura

molecular e, consequentemente, na energia dos produtos e dos reagentes.

A organizacdo e apresentacdo de todos os efeitos térmicos possiveis para todas
as reacOes existentes é improvavel. Consequentemente, calcula-se os efeitos térmicos
das reagdes conduzidas de diversas formas a partir de dados para as reagdes realizadas

de uma forma padrao. Isso reduz os dados necessarios a uma quantidade minima.

O calor associado a uma reacdo quimica especifica depende das temperaturas
dos reagentes e dos produtos. Uma base consistente (padréo) para o tratamento dos
efeitos térmicos em reacOes aparece quando os produtos da reacdo e os regentes estdo na

mesma temperatura.

O calor de reacéo é definido como a variacao de entalpia quando um namero de
mols de certos reagentes nos seus estados padrdes a temperatura T reage para formar
certo numero de mols de produtos nos seus estados padrdes a temperatura T.

Todas as condi¢des no estado padrdo para um estado padrdo sdo fixas, com
excecdo da temperatura, que sempre € a temperatura do sistema. O estado padrédo
escolhido para os gases € hipotético, pois a pressdo de 1 bar os gases reais ndo sdo
ideais. Contudo, eles raramente se desviam muito da idealidade, e, em muitos casos, as
entalpias para o estado real do gas a 1 bar e no estado de gas ideal apresentam pequena

diferenca.

O calor padrdo de qualquer reacdo pode ser calculado, se forem conhecidos 0s
calores de formacéo padrdes dos compostos que participam da reacdo. Uma reagéo de
formagdo e definida como a reacdo que forma um Unico composto a partir dos

elementos que a constituem (SMITH, 2007).

Entende-se que as reacOes de formacgdo produzem 1 mol do produto;

consequentemente, o calor de formacéo € baseado em 1 mol do composto formado.
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A reacdo quimica geral pode ser escrita na forma:

ZVi,j§i=0 (B15)

i

tal que v; ; representa o coeficiente estequiométrico da espécie "i" na reagdo "j" e §&;
representa a formula quimica da espécie "i". A conversao para o sinal de v

consideranda é a seguinte:
positivo ( +) para os produtos negativo ( - ) para os reagentes

Os v;, j com seus sinais correspondentes sdao chamados de nimero

estequiométrico. Essa conversdo de sinal permite expressar matematicamente a

definicdo do calor padrdo pela equagéo simples:

n

AHOJ = Z \% i Hfi (B 16)

i=1

em que Hf; é a entalpia molar (J.mol™!) de formacio da espécie "i" no seu estado
padrdo e o somatdrio abrange todos os produtos e reagentes. A entalpia no estado
padrdo de um composto quimico é igual ao somatério das entalpias no estado padrdo
dos seus constituintes. Se estipularmos, arbitrariamente, as entalpias no estado padrédo
de todos os elementos iguais a zero como base para os calculos, entdo a entalpia no
estado padréo de cada composto seré o seu calor de formacao. Nesse caso, Hf; = AHf;, e
a Equacdo 15, transforma-se em:

AH'j = XiL, v i AHS (B.17)
Para reacOes padrdes, os produtos e 0s reagentes estdo na pressdo padrdo igual a
1 bar. Consequentemente, as entalpias no estado padrdo sdo funcbes somente da

temperatura, logo:
dHoi = Eop,idT (B 18)

Multiplicando v, ; e somando para todos os produtos e os reagentes, tem-se:
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dAT'; = Z vi;CpydT (B.19)
i=1
Define-se:
n
ACOP']' = Z \Y i (_:op'i (B 20)
i=1

em que A(_J"p,]- é a capacidade calorifica molar da reac¢éo "j" no estado padrdo.

Apos a substituicdo da Equacdo B.20 na Equagdo B.19 e fazendo a integracdo da
mesma, obtém-se:
T

AH'; = AH'j 1, + fT AC’p;dT (B.21)
0

em que AH’j e AH'jr, sdo os calores de reacdo na temperatura T e na temperatura de

referéncia T,, respectivamente. Sendo a dependéncia com a temperatura das
capacidades calorificas de cada produto e cada reagente dada pela Equacéo B.7, entdo a
substituicdo da Equagéo B.7 na Equacédo B.20, torna-se:

n n n n
ACOPJ = ZV i o; + TZV i Bi + TZZV i,jYi + TSZV ij 61 (BZZ)
i=1 i=1 i=1 i=1
sendo por definicao:
n n n n
A(Xj:ZVi'j(Xi; ABj:ZVi,jBi; AYj:zvi,jYi; A8j=2vi']-81
i=1 i=1 i=1 i=1

Ap0s a substituicdo dessas definicdes na Equacao B.22, obtém-se:

AC’p; = Aoy + ABT + Ay T? + A§;T? (B.23)
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Finalmente, apds a substituicdo da Equacdo B.22 na Equacgéo B.21 e resolvendo

a integral presente na mesma, chega-se a expresséo para o calor reagdo, dado por:

5o o AB AY A8
AH'j = AH'j7, + Aoy(T — Ty) + T](TZ —T2) + ?](T3 - T3) + T] (T* =T (B.24)

B.3 CONSTANTE DE EQUILIBRIO QUIMICO

Dada a Primeira Lei da Termodinamica Classica:
n
dT = TdS — PdV + Z i, dn, (B.25)
i=1
em que ; € o potencial quimico molar da espécie "i".

Aplicando a transformada de Legendre em relacdo a U(S,V,N) para obter um

potencial termodinamico a T, P e N, obtém-se:
n
dG = VdP — 5dT + Z i, dn, (B.26)
i=1

No caso de variacdes nos numeros de moles n; como resultado de varias reagdes

quimicas "j", tem-se:
dni =V i,jdsc (B 27)
em que . (mol) é conhecida como coordenada de reacdo. Desta forma a Equacédo

B.26, torna-se:

dG = VdP — SdT + Z Vi dec (B.28)

i=1

Por G ser uma funcédo de estado, o lado direto dessa equagdo é uma expressdo
diferencial exata, logo:
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— n
G
<£> - Z VT (B.29)
¢1Tp =1

Dessa forma, a grandeza Y.iL, v ; jii; representa, a taxa de variagéo da energia de

Gibbs molar do sistema em relacéo a coordenada de reacdo a T e P constantes.

O critério de equilibrio em reagdes quimicas €:

aG
(—) =0 (B.30)
0¢. TP

ZV i,]'l’_li =0 (B31)

Da definicdo de fugacidade de uma espécie em solugédo, em que:
fi; = I;(T) 4+ RT Inf; (B.32)
tal que I3 (T) é a constante de integracéo e f; é a fugacidade da espécie "i" em soluco.

Pode se escrever uma equacao para a espécie pura "i" no seu estado padrdo de

forma que:
Gy = (T) + RTIn f; (B.33)

tal que Gf; é a energia livre de Gibbs molar de formacao da espécie “i” no estado padro

e f; é a fugacidade no estado padr3o.

Combinando-se a Equacédo B. 33 com a Equacéo B. 32, chega-se:

i; = Gf; + RTIn (%) (B.34)

i

E apos a substituicdo da Equacgédo B.34 na Equacéo B.31, obtém-se:
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n

n f n f Vi,j
ZVi,j<Gf1+RT1n(—t>)=0=> ZVi’]—Gf1+RTZIn<—Z> -0
i=1 fi =1 fi

t i=1

A LiviGh
lnl_[ <§> _ _Z_lT,] (B.35)
- i

Por definicdo sabe-se que:

PN

K; = ﬂ (?) | (B.36)

i=1

n
AG; = Zv i jG'i (B.37)

i=1

sendo K; (—) chamada constante de equilibrio da reagdo "j" (apesar do termo constante
esta € uma funcdo da temperatura) e AG; (J/mol) é a variacdo da energia de Gibbs

padrdo da reagéo "j".

Finalmente, apds a substituicdo das Equacbes B.36 e B.37 na Equacdo B.35,
chega-se:

o

AG;

= —RTInK, (B.38)

A expressdo obtida anteriormente é extremante importante, pois apresenta a

relacdo entre a variacdo da energia de Gibbs padrdo com a constante de equilibrio.

As razoes de fugacidades na equacdo B.36 fornece a conexao entre o estado de
equilibrio de interesse e os estados padroes das espécies individuais. Os estados padrdes
sdo arbitrarios, mas devem sempre estar na temperatura de equilibrio T. Os estados
padrGes selecionados ndo necessitam ser 0s mesmos para todas as espécies que
participam da reagdo. Contudo, para uma espécie em particular, o estado padrdo

representado por G'; deve ser o mesmo estado que para a fugacidade f; .

A funcdo descrita na Equacdo B.37 ¢ a diferenca entre as energias de Gibbs dos
produtos e dos reagentes (ponderadas por seus coeficientes estequiometricos), quando
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cada um estd no seu estado padrdo como uma substancia pura na pressdo do estado
padrdo, mas na temperatura do sistema. Assim, uma vez especificada a temperatura, o
valor de AG; é estabelecido para uma dada reacdo "j", e é independente da pressdo do

equilibrio e sua composicado (SMITH, 2007).

A relagéo entre o calor de reagé@o padréo e a variagdo da energia de Gibbs padréo

é descrita para a espécie "i" no seu estado padrdo, como:

G
4(%7)

I
H' = —RT* —

(B.39)
As derivadas totais sdo apropriadas por que as propriedades no estado padrdo

sdo funcdes apenas da temperatura. Multiplicando ambas os lados da Equacéo B. 39 por

v;; € somando sobre todas as espécies, obtém-se:

n —o
i=1Vij G;
ZVL]‘H i= —RTZ

- (B. 40)

i=1

Com base nas defini¢Bes descritas nas Equacbes B.16 e B.37 a Equacéo B. 40,

torna-se:
AG;
A\wr AR ) B.41
dT ~  RT? (B.41)
Substituindo-se a Equacdo B. 38 na Equacdo B. 41, obtém-se:
dT  RT? (B.42)

A Equagéo B. 42 ¢ conhecida como Equag@o de Van’ Hoff.

Essa equagédo fornece o efeito da temperatura sobre a constante de equilibrio, e
assim sobre a conversdo no equilibrio. Se AH"]- for negativo, isto &, se a reagdo for

exotérmica, a constante de equilibrio diminui com o aumento da temperatura.
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Inversamente uma reacdo endotérmica (AH‘} > 0), onde a constante de equilibrio

diminui aumenta com a temperatura (SANDLER, 45).

A deducdo do efeito da temperatura sobre a constante de equilibrio esta baseada
na definicdo da energia de Gibbs escrita para uma espécie quimica em seu estado
padréo:

=o

G;=H-TS; (B.43)

Multiplicando ambas os lados da Equagdo B.43 por v;; e somando sobre todas

as espécies, obtém-se:

n n n

ZV i;Gi =ZV i,jH°1—TZV ;S (B. 44)
i=1 i=1 i=1
Como um resultado da definicdo de uma variagdo de propriedades padréo de
reacao, essa expressdo se reduz a:
O calor de reacdo padrdo € relacionado com a temperatura por meio da Equacao
B. 21, dado por:
— — T f—
To
A dependéncia com a temperatura da variacdo da entropia padrdo de reacdo €
deduzida de forma similar. A equacdo a seguir é escrita para a entropia no estado padrao

da espécie "i", na pressao do estado padrdo P° constante:

o = dT
dSi=Cp'

i (B.46)

Multiplicando ambas os lados da Equagdo B.46 por v;; e somando sobre todas

as espécies e fazendo uso da definicdo de uma variacdo de propriedades padrdo de

reacao, tem-se:
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— _, dT

Integrando-se a Equacédo B.47:

— — T _ dT
AS'; = AS'j7, + fT ATy = (B.48)
0

em que A§°]- e A§°]-,T0 sdo variagOes da entropia padrdo da reagdo "j" na temperatura T e

na temperatura de referéncia T, respectivamente.

Substituindo-se as Equagdes B.21 e B. 48 na Equacéo B.45, tem-se:

T _ _ T _ dT
AC’p;dT — TAS jr, = T f AC’p; T (B.49)
0

AEOJ = AHOLTO + f
T

To
Da defini¢cdo da Equacéo B.45, obtém-se:

AH 1, — AG 1,
To

(B.50)

AS i.To =

Substituindo-se a Equacdo B.50 na Equacdo B.49 obtém-se a relacdo funcional

entre a variacao da energia de Gibbs padrdo com a temperatura, dada por:

-0 IT3° T -0 T30 T =0 T =° dT
AG'; = AH'j 1, + T—O(AG ity — AH'j1,) + fT AC'p;dT — TfT AC'pj = (B.51)
0 0
Por fim, faz-se a substituicdo da Equacdo B.38 na Equacdo B.51, obtém-se a
relacdo funcional da constante de equilibrio com a temperatura, dada por:
AH'jr, —AG'yr, AH'jr, 1

TAC‘" dT + . f TAC‘" ar (B.52)
RT, RT  RTJ), " RJp,~ T '

an] =

Se for considerada a dependéncia funcional da variacdo da capacidade calorifica
molar da reacdo "j" no estado padrdo com a temperatura dada pela relagdo empirica

apresentada na Equacédo B.23, a Equacdo B.52, torna-se:
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AHr, —AGGy, Ay, 1

InK; = RT, o f (Aoy + ABT + Ay;T? + A§;T?)dT
1T dT
+ ﬁf (Aoy + ABT + Ay;T? + A§;T?) - (B.53)
To
Resolvendo as integrais, tem-se:
AH'; 7 — AG'; AH’ Ao
_ i’To iTo ]To - _
Ik = RT, [T ( > " T"]
AB; [T? To Ay; T3 ,(To T
+ﬁl? T"(z 1)+ 5|6+ T (3 3)
+ 8% + T3 (TO T) B.54)
RT[12 © °\4 3 (B.

tal que AG T = 2iz1Vi AGF i,T, sendo AGE; i,T, @ variagdo da energia de Gibbs molar

(J.mol™1) de formac&o da espécie "i
To.

no seu estado padrdo na temperatura de referéncia

Se a variagdo da entalpia padrdo (calor) de reacdo &, por hipdtese simplificadora,
considerada constante em relacdo a temperatura, a Equacdo B.52 apresenta 0 seguinte

resultado simples:

AH;t /1 1\ AGr
1 K.=¢<___)_¢ B.55
S ETROA\T, T T) T R, (B.55)
Para um processo isotérmico a constante de equilibrio serd de fato uma constante
dada por:
AG’;
i, T
Ko = Exp <— RT, 0) (B.56)
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B.4 EQUACAO DE ESTADO

As quantidades de calor e trabalho necessarias para realizar processos industriais sao
calculadas a partir do conhecimento de propriedades termodindmicas como a energia
interna e a entalpia. Para fluidos, essas propriedades sédo frequentemente avaliadas a
partir de medidas do volume molar como uma funcdo da temperatura e da pressao,
fornecendo relagGes pressdes/volume molar /temperatura (PVT), as quais podem ser

expressas matematicamente como equacdes de estado.

A equacgdo com o menor grau de complexidade, a equacdo do géas ideal, fornece
0 modelo mais simples do comportamento de fluidos, porém com grandes aplicacdes
praticas. Equacdes de estado também servem para a medicdo de fluidos e o

dimensionamento de vasos e tubulagdes (SMITH, 2007).

Isotermas para gases e vapores, sao curvas relativamente simples nas quais o
volume molar diminui na medida em que a pressdo aumenta. O produto PV, para uma
dada T, deveria ter um comportamento mais proximo do constante do que cada uma de
suas parcelas, e, consequentemente, ser analiticamente representado mais facilmente
como uma funcdo da pressdo. Isso sugere a representacdo de PV para uma isoterma

através de série de poténcia em P, tal forma que:
PV =a(1+B'P+CP?+ - (B.57)

no qual a,B’,C’, etc., sdo constantes para uma dada temperatura e uma da espécie
quimica. Em principio, a Equacdo B.57 é uma série infinita, contudo, na pratica um
nimero finito de termos é utilizado. Na realidade, dados PVT mostram que baixas
pressfes 0 truncamento apos dois termos fornece resultados satisfatérios. Os parametros
B’,C’, etc., sdo funcbes da temperatura e dependem da espécie quimica, mas o
parametro “a”, segundo dados experimentais, ¢ a mesma fun¢do de temperatura para
todas as espécies quimicas. Isso é verificado por medidas de volume como funcéo da
pressdo para varios gases a temperatura constante. O valor limite de PV quando P — 0 é
0 mesmo para todos os gases. Nesse limite (indicado por asterisco) a Equagdo B.57,

torna-se:

(PV)* =a = f(T) (B.58)
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Deve se fazer uma fixacdo arbitraria da relagdo funcional f(T) e uma definicéo
especifica para um Unico ponto na escala. O procedimento mais simples, e usual,
consiste em supor (PV)* diretamente proporcional a T, tendo uma constante de
proporcionalidade e estabelecer o valor de 273,16 K para a temperatura do ponto triplo
da agua. Desta forma, a Equacédo B.58, torna-se:

(PV)* = a = RT (B.59)

no qual a constante de proporcionalidade R é a constante universal dos gases. A medida
que a pressao diminui, as moléculas que constituem um gas se tornam cada vez mais
afastadas uma das outras, e 0 volume das proprias moléculas que constituem um gas se
torna uma fracdo cada vez menor do volume total ocupado pelo gas. Além disso, as
forcas de atracdo entre as moléculas ficam progressivamente menores por causa do
aumento da distancia entre elas. No limite P — 0, as moléculas estdo separadas por uma
distancia infinita e o volume das moléculas torna-se desprezivel em face do volume
total do gas, e as forcas intermoleculares se aproximam de zero. Essas condicdes

definem um estado de gés ideal.

Uma propriedade termodinamica auxiliar Gtil é definida pela equacao:

7= - (B.60)

tal que Z é o fator de compressibilidade. Com essa defini¢cdo e com a = RT a Equacéo

B.57 se torna:
Z=1+BP+CP?+DP3+ - (B.61)

Uma expressdo alternativa para Z é também normalmente utilizada:
et B.62
= (B.62)

Essas duas expressdes sao chamadas de expansdes do tipo virial, e os parametros
B’,C’, etc., e B, C, etc., sdo chamados de coeficientes do tipo virial. Para um dado gas os
coeficientes do tipo virial sdo somente funcdes de temperatura. Muitas outras equagdes

de estado foram propostas para gases, mas as equacgdes do tipo virial sdo unicas que tém
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uma firme base na mecanica estatistica, que fornece significado fisico para 0s
coeficientes do tipo virial. Assim, na expansdo em 1/V, o termo B/V surge em funcio
das interacGes entre pares de moléculas; o termo C/V? em funcdo das interacdes entre
trés corpos; etc. Devido as interagdes entre dois corpos sdo muitas vezes mais comuns
do que as interacGes entre trés corpo, e as interagdes entre trés corpos sdo muito mais
numerosas que as interagdes entre quatro corpos, etc., as contribui¢des para os termos
com ordens sucessivamente superiores diminuem rapidamente. Devido os termos B/V,
C/V?, etc., de a expansdo virial aparecerem em funcédo das interagdes moleculares, os
coeficientes do tipo virial B, C, etc., deveriam ser nulos onde tais interacbes nédo

existam, e a expansao do tipo virial se reduziria a:
Z=1 (B.63)

De fato, as interagdes moleculares existem e exercem influéncia sobre o
comportamento observado de gases reais. A medida que a pressdo € reduzida a
temperatura constante, o volume molar aumenta e a contribuicdo dos coeficientes dos
termos da expansdo do tipo virial diminui. No limite de P —» 0, Z aproxima-se da
unidade, ndo porque ndo haja nos coeficientes do virial, mas se porque V se torna
infinito, assim, nesse limite, a equacdo de estado assume a mesma forma simples do

caso hipotético dos coeficientes do virial nulos, isto é:
Z-1 (B.64)

A partir da regra das fases, sabe-se que a energia interna de um gas real é uma
funcdo da pressdo e temperatura. Essa dependéncia da pressao resulta das for¢as entre as
moléculas. Se essas forcas ndo existissem, nenhuma forca seria necessaria para alterar a
distancia intermolecular média, e, conseguintemente, nenhuma energia seria requerida
para causar varia¢des no volume e a pressdo em um gas a temperatura constante. Dessa
forma, na auséncia de interacdes intermoleculares, a energia interna de um gas é apenas
funcdo da temperatura. Essas consideracGes sobre o comportamento de um gas
hipotético, no qual ndo existam forcas intermoleculares, e de um géas real no limite
quando a pressdo se aproxima de zero levam a definicdo de um gas ideal. E a equagéo

de estado para tal, é dada por:

PV = RT (B.65)
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APENDICE C - APROXIMACOES
POR DIFERENCAS FINITAS

O método numérico das linhas é uma técnica para a solucdo de equaces diferenciais
parciais (EDP) por discretizacdo de todas as variaveis independentes, menos uma,
integrando em seguida, o problema semi-discreto como um sistema de equacOes
diferenciais ordinarias (EDOs) ou um sistema de equacdes algébrico-diferenciais
(EADs). Uma vantagem significativa do método é que ele permite que a solucéo tire
vantagem dos sofisticados e consagrados métodos que tém sido desenvolvidos para a
integracdo numérica de sistemas de EDO e EAD. Para os sistemas de EDP nos quais 0

método de linhas é aplicavel, o método geralmente prova ser muito eficaz.

E necessario que o problema do sistema de EDP seja colocado como um
problema de valor inicial (PVI1) — Problema de Cauchy — em pelo menos uma dimensé&o,
uma vez que os integradores de sistemas de EDO e EAD utilizados sdo agentes de
resolucdo de problemas de valor inicial. Isto exclui equacgdes puramente elipticas, como
a Equacdo de Laplace, mas deixa uma grande classe de equacdes que podem ser
resolvidas de forma bastante eficiente.

Apesar das discretizacfes em diferencas finitas serem as mais comuns, ndo ha
duvida de que discretizacbes para 0 método das linhas podem também ser feitas com

volumes finitos ou elementos finitos.

A esséncia do conceito de diferencas finitas esta incorporada na definicdo padrédo

da diferenciacéo:

IIJ,(XK) — }]l_r)r(l) ll’(n + XK_; - Lp(XK) (C. 1)

em que Xx+1 =1 + X, logo:

W) = lim PO — W) (€.2)
n-0 n
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A formula de diferenca também pode ser derivada a partir de uma expanséao da

funcdo em série de Taylor, de forma que:

1
Pe+1) = P06 + P G0 + 2 LRV CWE X < & < X1 (C.3)

O que é mais util, uma vez que proporciona uma estimativa de erro (),

portanto:

Kk+1/) — K+ 1 "
Y (Xx+1) . P (Xs1) -2 N (ED) (C.4)

V' () =

Um aspecto importante desta formula é que &, deve esta entre y, € x,+1 de
modo que o erro é local, no intervalo delimitado pelos pontos de amostragem.
Tipicamente, para a convergéncia e outras andlises, o erro € expresso na forma

assintotica:

lIJ,(XK) — lIJ(XK+1) ; l'lj(XK+1) + O(T]) (C. 5)

Essa formula é mais geralmente referida como sendo a diferenca para frente de

primeira ordem. A diferenca para tras usaria y,_;.

A expansdo de uma funcdo em série de Taylor pode ser facilmente utilizada para

derivar aproximacoes de ordem superior. Por exemplo, subtraindo:

1
W0tern) = Wl +n W' +3 %" () + 0(m?) (C.6)
a partir de:
1
W0t-1) = W06 = 'O +5 1% ¥ (6 +0(?) (C.7)

E colocando em evidéncia y'(yx,) obtém-se a formula diferenca finitas centrada

de segunda ordem para a derivada primeira:

L|J(XK+1) - qJ(XK—l)

2 +0(n?) (C.8)

Lp,(XK) =
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Se as expansOes das funcbes em série de Taylor apresentadas, sdo adicionadas,

obtém-se uma formula centrada para a segunda derivada:

V1) — 2W00d) + Wk-1)
nZ

() = +0(M?) (C.9)

Note-se que apesar do tamanho do passo uniforme n entre 0s pontos, 0 que torna
conveniente para escrever as formulas, ndo é necessariamente uma exigéncia. Por
exemplo, as aproximagdes de segunda ordem para a primeira e segunda derivada podem

ser escritas, em geral por:

U Ote-1) — W) N U e+1) — UOe-1) N U) — UXe+1)

Xx—-1 — Xx Xx-1 — Xx+1 Xx — Xx+1

V') = +0(m) (C.10)

(XK - XK—l)lIJ(XK+1) + (XK+1 - XK—1)'~IJ(XK) + (XK - XK+1)¢(XK—1)

V") =2 Ot = Xie—1) Oier1 = Xie—1) Olic = Xicw 1)

+0(@) (C.11)

em que n corresponde ao espacamento maximo da malha. Note-se que a ordem
assintotica da formula de trés pontos caiu para primeira ordem, que era de segunda

ordem em uma malha uniforme, devido aos cancelamentos fortuitos.

Em geral, as formulas para aproximacdes de derivadas com erro assintético de
qualquer ordem podem ser obtidas a partir da formula de Taylor, desde que seja
utilizado um numero suficiente de pontos de amostragem. No entanto, este método
torna-se complicado e ineficiente, além dos exemplos mostrados. Uma formulacédo
alternativa é baseada em interpolacdo polinomial, uma vez que as férmulas de Taylor
sdo exatas para polinbmios com ordens suficientemente baixas. As férmulas de
diferenca finita sdo equivalentes as diferenciacdes das interpolacdes polinomiais. Por
exemplo, uma maneira simples de obter a formula de diferencas finitas de segunda
ordem para a derivada segunda é através da interpolacdo quadratica e, a seguir, a
determinacéo de sua segunda derivada.

Outra propriedade evidenciada por considerar formulas por meio de interpolacao
é que o ponto de aproximagdo da derivada ndo precisa estar na malha. Um uso comum é
com malhas escalonadas, onde a derivada pode ser obtida por pontos médios entre 0s
pontos da malha.
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Em seguida é exposta uma forma para obter uma aproximacao de quarta ordem
para a primeira derivada e posteriormente para a segunda derivada, utilizando o

software Mathematica® 10.0, com uma malha deslocada uniformemente 7:

D[InterpolatingPolynomial[Table[{x, + kN, U[Xi+« I}, {x, —2,2,1}], 0], w]

ll"(XK—Z) - 8 qJ(XK—l) +8 lIJ(X}c-l-l) B lIJ(X}H—Z)
127

V) = (C.12)

D[InterpolatingPolynomial[Table[{x, + kN, U[Xi+« 1} {k, —2, 2,1}], 0], ®, w]

Yez) = 16 W (Xo1) + 300 () = 16 W(terr) + W (Xier2)
1212

V06 = (C.13)
A magnitude do erro de quarta ordem ¢é acentuadamente menor quando
comparado ao erro de segunda ordem. A aproximacao da primeira derivada por quarta

3
contra %nz T ghtido por aproximacéo de

dy3

1 d°

ordem apresenta um erro de — n* o)
30 dys

segunda ordem, ja a aproximacédo da segunda derivada por guarta ordem apresenta um

4 45U () 2 d*W(x)
dy® dy*

(FORNBERG, 1998).

erro de 91011 contra 1—12n obtido por aproximagdo de segunda ordem,

E possivel obter uma aproximacéo de quarta ordem com uma magnitude de erro
ainda menor quando comparada as apresentadas anteriormente. Para isso, utiliza-se uma
malha ndo uniforme centrada ou mesmo uma malha ndo uniforme e ndo centrada, de

forma que a primeira derivada pode ser aproximada por:

D[InterpolatingPolynomial[Table[{x, + xn/2, ¥[xi+« 2]} k. —3.3,2}], 0], w]

Vo = (rg) - 279 <XK—%Z:7“’ (t) =¥ (3)

(C.14)

E a e segunda derivadas pode ser aproximada, por exemplo:

D[lnterpolatingPolynomial[Table[{)(K +xn/2, l]J[Xi_I_K /2]}, {x, —5,5,2}], oo], w, w]
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50 (x,.5) =39 (1, 5) + 340 (1, 1) + 340 (1,,1) = 39 ¥ (x.3) + 5 (x,.5)

Vo) = — proe 22 (C.15)

Essas sdo aproximacgdes de quarta ordem com uma malha ndo uniforme

L . 3 ds
centrada, com o erro para a primeira derivada de — n* o)

0 P ja para a segunda

. . 259 d¢é
derivada o erro € de ——n“M

5760 e A redugdo do erro é atribuida a reducdo do

espacamento maximo da malha.

Em geral, uma formula de diferencas finitas usando n pontos sera exata para
funcBes que sdo polindmios de grau n — 1 e tém ordem assintédtica n — m, em que m é
o0 grau da diferenciacdo que se deseja a aproximacao. Em malhas uniformes, é esperada
uma ordem assintotica superior, especialmente para as diferencas centradas. Usar
técnicas de interpolacdo polinomiais eficientes é uma forma razodvel de gerar
coeficientes, mas B. Fornberg desenvolveu um algoritmo rapido para geracdo dos
coeficientes das formulas de diferencas finitas explicitas (FORNBERG, 1998) que €
substancialmente mais rapido. A seguir € apresentada a formula de Fornberg para gerar
pesos numa rede uniforme. Ela foi ligeiramente modificada, tornando-a uma definicdo

de funcéo:

_ o . Series[x°Log[x]™, {x, 1, n}]
UFDWeights[mn s] := CoefficientList |Normal ,X

hm

tal que m é a ordem da derivada que se deseja ter uma aproximacdo, n € 0 numero de
pontos na malha, e s é 0 espacamento maximo entre os pontos da malha. Ndo é
necessario que s seja um numero inteiro, valores nao inteiros simplesmente levam a
aproximagdes com malhas deslocadas. Quando se define s igual a n/2 gera-se sempre
uma formula centrada. A seguir, € utilizada a formula Fornberg para gerar 0s pesos para
uma escalonada de quarta ordem de aproximacdo a primeira derivada. Isto é 0 mesmo

que anteriormente calculado com InterpolatingPolynomial.

wowerns 33 (2,2 (L)
i K 241’ (8h'8h' 24h))

Outras aproximagOes para a primeira e segunda derivada e seus respectivos

erros, via diferenca finitas, estdo presentes a seguir.
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C.1 APROXIMACAO PARA A DERIVADA PRIMEIRA

APROXIMAGAO ERRO
W00 = W0) — W e-1) B %
W00 = Ye-2) = 4¢§>]<1K_1) + 30 00) B % 2@
W) ~ w(xKH)z—nw(xK_l) %nij(g)
oy ~ 20 ¥ 9w(xK_2)6; 189 () + 1190 ~ % P
W00 = YQte=2) — 6¢(XK_1)6: 3P0 + 20 (1) % P
W) = 3P (X-a) = 16U(Xc—3) + 36%?_2) — 48 (-1 + 250 () _ %n"w(s)
W0 = — We-3) — 6W(X—2) + 181111(;(;_1) = 10W (%) — 3W(X+1) % O
W0 = Wue-2) — 8¢(XK_1)142rn8tlJ(xK+1) — Y er2) B % YO
W) = — 12 (te=s) + 750 (ie-a) — 100(2¢(xg;]) — 3P (X—2) + 3V 0te-1)) + 1370 (%) _%nslb(ﬁ)
W) = 3P (Xe-a) = 200(Xc-3) + 60¢(XK_2)6—0T]120¢(XK_1) + 650 () + 120 (Xer1) % e
W) = =2y (Xe—3) + 15U (Qic—2) — 60¢(XK_61())n+ 200 () + 300 Qi 1) — 3W(Xicr2) B % P
W) = 10U (xie—6) — 720 (Xic—5) + 545U (Xc—a) — 80;IJO(;<K_3) + 90U (xie—2) — 720 (tie-1)) + 1479 (%) B ; e
Vo0 = —2Y(X-s5) + 15U Qie-4) = 50U (Xie—3) + 10064:)5]XK_2) — 150y Qe-1) + 770 () + 100 (e 1) % P
V) = Uc-a) = BU(Mi=3) + 30U (Xu—2) — 80416(3(;_1) + 350000 + 24U 0cr1) = 2W(er2) B 1_(1)5 e
W) = U (t=3) + IV Xc—2) — 9(5¢(XK_613n— SUQer1) + Uler2)) + Wltiers) Tio e
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C.2 APROXIMACAO PARA A DERIVADA SEGUNDA

APROXIMA(;AO ERRO
k-2) 2 K— + K
W (00 = P (Xi-2) lIJn(ic 1) T (X) oy ®
k—-1) — 2 K + K+ 1
W) = U e-1) lIJn(ic ) + WQter1) L e
w-3) — 4 k-2) +5 k-1) = 2 K
W () =~ _‘IJ(X 3) 16% 2)n2 U (1) 16') _%nijm
xk—-1) — 2 K K
lIJ”(XK) ~ lIJ(X 1) lpn(i( ) + W(X +1) 1_12T.|2¢(4)
11 —4) — D6 w_3) + 114 —2) — 104 w-1) +35 " 5
V) = W(c-a) — 56W (Xic-3) 1421]?2 2) W0e-1) + 35¥ () Sy
w_3) — 4 k_2) — 6 w—1) + 20 ) — 11 ot 1
W) = ~ We-3) — 4 Qe-2) tli(lxzn;) W06 U Q1) 5“3"’(5)
w_2) — 16 w—1) +30 ) — 16 ” + ” 1
) = _w(X 2) U (Xx-1) 1‘21(])2 ) U(Xks1) + W r2) —%T]41|1(6)
" _ 10U (te—s) + 61W(xc—a) — 156U (xic—3) + 214 (Xoe—2) — 154 (Xee—1) + 45U (i) 137 , ®
lIJ (XK) - 12n2 _@n lIJ
—s) — 6 w—3) + 14 w—2) — 4 1) — 15 ) + 10 Kt
V() = U (Xie—a) U (Xk-3) W(x 2)12n2¢(X 1) U () U (Xiet1) %nz;w(e)
—2) — 16 w—1) + 30 ) — 16 k+1) T K+ 1
o = PO = T6006) 14;(1;; ) = 160 0tern) T 0ker2) Ly
" _ 1370 (0tc—6) — 972 (Xse—s) + 29700 (Ys—a) — 50800 (Xye—3) + 52650 (Xie—2) — 3132 (Xie—1) + 8120 (Xi) 7 oo
V() = 18012 TR
" 13U (e-5) = 93U (X-4) + 285U (X—3) = 470Y(X—2) + 255U (X—1) + 147Y () — 137 (Xse+1) 1 . 9
UrJ (XK) - = 180“2 ﬁl’] lIJ
" 20 (e-a) = 120 (Xie—3) + 15U (Xie—2) + 2000 (xie—1) — 4200 (xc) + 228 (Xie+1) — 13Y(Xe+2) 5. (7)
V06 = 1807° T
. - 2¢(XK-3) - 27¢(XK—2) + 2701""(XK—1) - 4901""()(}{) + 2701‘|J(XK+1) - 27¢(XK+2) + ZIIJ(XK+3) 61,(8)
V" O) = 180n?2 560" ¥
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