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Resumo

Neste trabalho foi modelado um reator catalitico heterogéneo, pressurizado,
adiabatico e provido de reciclo. O leito deste reator estd dividido em duas partes, sendo que
a primeira opera como um reator trickle-bed, enquanto a segunda opera como um reator de
leito fixo, onde os regentes estdo em fase liquida. Um Sistema de Hidrogenacao de Propeno
em operagao no Polo Petroquimico do Sul foi utilizado para fornecer os dados necessarios a
validagdo do modelo proposto. Neste sistema, a reacdo de hidrogenacdo de propeno, em
fase liquida, ocorre sobre um catalisador niquel/6xido de niquel. Uma equagdo, que
representa a taxa da reacdo no intervalo de temperatura de interesse para o sistema, foi
desenvolvida utilizando-se dados experimentais obtidos em um reator batelada. O
comportamento termodindmico foi representado através de dados de equilibrio do sistema
binario hidrogénio-propano. Considerou-se que a fase liquida escoa em plug-flow e a fase
gasosa, devido a existéncia de um selo liquido no interior do reator, foi considerada

estagnada.

Palavras-chave: modelagem e simulacio, reator trickle-bed, hidrogenac¢ao, propeno.
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SUMMARY

In this work a heterogeneous catalytic reactor, pressurized, adiabatic and provided
of recycle was modeled. The reactor bed is divided in two parts, the first operates as a
trickle-bed reactor, while the second operates as a fixed bed, where the reagents are in
liquid phase. A Propylene Hydrogenation System in operation at the P6lo Petroquimico do
Sul was used to provide the necessary data to the validation of the proposed model. In this
system, the propylene hydrogenation reaction, in liquid phase, takes place on a nickel/oxide
catalyst. An equation, that represents the rate of the reaction in the interval of temperature
of interest for the system, it was developed using experimental data from a batch reactor.
The thermodynamic behavior of the system was represented through hydrogen-propane
binary system equilibrium data. It was considered the plug-flow behavior for the liquid

phase and the gas was consider to be stagnat due to a liquid seal formed inside the reactor.

Key-word: modeling and simulation, trickle-bed reactor, hydrogenation, propylene.
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1
INTRODUGAO

1.1  INTRODUCAO

O Polo Petroquimico do Sul ¢ um dos mais importantes centros petroquimicos do
pais, sendo responsavel por aproximadamente 40% do eteno ofertado no Brasil. A
Companhia Petroquimica do Sul, COPESUL, ¢ a central de petroquimicos bésicos do Pdlo
Petroquimico do Sul, tinica empresa de Primeira Geragdo deste Polo, responsavel pelo

fornecimento de matérias-primas para as empresas de Segunda Geragao (“down-stream”).

A nafta (matéria-prima da COPESUL) ¢ fornecida, via tubovias, pela REFAP
(Refinaria Alberto Pasqualine). Dentro da COPESUL, a nafta ¢ processada gerando
insumos basicos, tais como: Eteno (principal produto), Propeno, Propano, Butadieno,
Buteno-1, Tolueno, entre outros. Alguns produtos como gasolina, GLP, solvente C9 e
MTBE (metil tércil butil éter) sdo diretamente destinados as industrias de ponta (Terceira
Geragdo), de onde sdo transformados em produtos finais para o consumo, como mostra a

Figura 1.1.

A capacidade de produg¢do anual dos principais produtos da COPESUL esta disposta
na Tabela 1.1. Através desta tabela percebe-se que o eteno ¢ o principal produto, com uma
capacidade que define a COPESUL como uma central de grande porte (o “porte” de uma

central de petroquimicos basicos ¢ referente a capacidade de producdo de eteno).
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PRIMEIEA GERACAD SECUNDA GERACAD TERCEIRA GERACAQ )
(COPESUL) sacolas, embalagens de cosmeéticos
e produtos de limpeza
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Figura 1.1: Principais produtos das empresas envolvidas na transformacao da nafta em
bens de consumo. Notagdo: PEAD = polietileno de alta densidade; PELBD = polietileno
linear de baixa densidade; PEBD = polietileno de baixa densidade; ES = estireno; PS =
poliestireno; PP = polipropileno; MEK = metil etil cetona; MTBE = metil tércil butil
¢ter; SBR = borracha. Em destaque aparece a linha de transformacgao de interesse do
presente trabalho.

Tabela 1.1: Principais produtos da COPESUL

e
Eteno 1135
Propeno 581
Propano alta pureza’ 16
Butadieno 105
MTBE (metil tércil butil éter) 115
Buteno-1 40
Benzeno 265
Tolueno 91
Xilenos 66
Outros petroquimicos 686
Total 3100

* Produto de interesse do presente trabalho
Fonte: dados da COPESUL referentes a capacidade da planta apds a ampliagdo.



Os processos envolvidos na transformacdo e separacdo da nafta sdo bastante
complexos, envolvendo distintas unidades e variadas condi¢des de operagdo. A Figura 1.2
apresenta uma visao geral de como os petroquimicos basicos sdo obtidos dentro das

unidades da COPESUL.

—w Eteno  _ _ __ _ __ _ _ _ _ _ _ _ _ _ __ \
—» Propeno | = - — —® Benzeno
—®» GLP (C3) Unidade de Purificagéo —» Prepane de Alta Pureza | — Tolueno
H, de Propano I Idleno
2 —
= OLEFINAS Gasolina bruta
B —— " »|Hidrogenagio 06 8 wtragio de _BTX | (4RO TICOS
= de gasolina T Aromatlcos
1 o o
g Hidr. i i g
= —m Eteno CEEMAGAC)| . solvente OO
© 9 HDA
' —» Propeno
B —» GLP (C3)
—* H> T
ﬁ OLEPINAS Gaso]ma bruta T Benzeno
Iy ogenagio 05 8 Recupera;ao de
= de gasolina ol ————* Benzenos gaso]ma
corte C4 (C? C8)
v bruto )
Hldrogena;ao hldrogenado -] mE Rafinado I Buteno_l Buteno-1
de C4
TRaﬁnado I l ]
_ ‘ Planta Amplada ‘ Planta Original |
L Extrag@o de — Butadieno E
Butadiens




Figura 1.2: Fluxograma simplificado do processo da COPESUL

O presente trabalho tem como objetivo modelar e simular o Sistema de
Hidrogenacao de Propeno, uma das etapas da Unidade de Purificagdo de Propano
(destacada pela linha tracejada na Figura 1.2), visando uma maior compreensao do processo
0 que permitira o aperfeigoamento e posterior estudo de melhoria das condigdes
operacionais. Tal Unidade, que ¢ responsavel pela producdo de propano de alta pureza,

passa a ser apresentada mais detalhadamente.

1.2 UNIDADE DE PURIFICACAO DE PROPANO

O objetivo desta Unidade ¢ produzir propano de alta pureza, a partir de uma
corrente contendo hidrocarbonetos C; e C4. O propano produzido ¢ utilizado pelas
Industrias de Segunda Geracdo na produgdo de polietileno linear de baixa densidade

(PELBD). Uma visdo global da unidade ¢ apresentada na Figura 1.3.

THNIDADE DE PURIFICACAOQ DE PROPAIO

REMOCAO HIDROGENACAO
DE "PESADOS" DE PROPENO
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ALTA PUREZA
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S
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DESTILACAD




Figura 1.3: Visdo global da Unidade de Purificacdo de Propano.

A alimentacdo da Unidade pode conter substancias indesejadas na produgdo de
PELBD, sendo necessario remové-las. Tais substancias sdo:
1. C4+, também denominados “pesados” (hidrocarbonetos com 4 carbonos ou
mais);

2. propeno.

Em uma primeira etapa, a matéria-prima da Unidade passa por uma coluna de
destilacao onde sao removidos hidrocarbonetos com quatro carbonos, ou mais, gerando
uma corrente rica em C;. Apo6s a remoc¢do dos “pesados”, efetua-se a eliminagdo do
propeno, realizada através da hidrogenacdo do mesmo no Sistema de Hidrogenacdo de
Propeno.

O presente trabalho tem como objetivo a modelagem e simulacdo do Processo de
Hidrogenagao de Propeno, que ¢ a segunda etapa da Unidade de Purificagdo de Propano. A
reagdo de hidrogenacdo de propeno ocorre em um reator heterogéneo, diferenciado dos
demais reatores encontrados na pratica industrial devido a existéncia de dois sistemas
reacionais distintos em um mesmo leito. A Figura 1.4 apresenta um esquema simplificado

do reator de hidrogenagao.



REATOR. DE HIDROGENACZAD

ATDMENTACED ——

LEITO TEICELE-EED

SELO LIQUIDC 9

LEITO FIXO

FRODUTO

Figura 1.4: Esquema simplificado do reator de hidrogenacao de propeno.

A por¢do superior ¢ composta por trés fases: o catalisador (solido), a fase liquida
(que escoa através do leito) e a fase gasosa (que permanece estagnada devido a existéncia
de um selo liquido no interior do leito). Tal sistema reacional trifasico, ¢ denominado reator
trickle-bed (leito gotejante). Todavia, este reator trickle-bed é particular no seu modo de
operagdo, pois a grande maioria destes reatores industriais opera com as fases liquida e
gasosa escoando através do leito. A porgao inferior ¢ composta pelo catalisador e pela fase

liquida, o que define um reator de leito fixo.

1.3 ESTRUTURA DO TRABALHO

Além da presente introducgao, este trabalho apresenta mais 4 capitulos. A obtencdo

da cinética da reacdo de hidrogenagdo de propeno, bem como as caracteristicas



termodinamicas deste sistema, contendo hidrocarbonetos leves e hidrogénio, sao abordadas

no Capitulo 2.

A modelagem do Sistema de Hidrogenacdo de Propeno ¢ o tema do Capitulo 3,
onde sdo apresentadas e discutidas todas as equagdes que compdem o modelo. Ainda neste
capitulo ¢ apresentada uma descricdo do estado da arte sobre reatores trickle-bed. No
Capitulo 4, sdo apresentados os resultados obtidos, bem como uma discussdo acerca da
influéncia das principais variaveis do processo sobre o desempenho do sistema. Por ultimo,
no Capitulo 5, sdo apresentadas as principais conclusdes obtidas nos capitulos anteriores,

juntamente com sugestdes para trabalhos futuros.



2

CINETICA E TERMODINAMICA DO SISTEMA
DE HIDROGENACAO DE PROPENO

A primeira parte deste capitulo trata da determinag¢do da cinética da reacdo de
hidrogenacdo de propeno sobre o catalisador industrial de niquel/6xido de niquel. A
cinética da reacdo foi determinada a partir do ajuste de uma expressdo cinética do tipo
poténcia, na qual considerou-se primeira ordem para a concentracdo do propeno e¢ ordem
zero para a concentragdo de hidrogénio. O ajuste da equagdo da taxa foi realizado usando-
se os resultados obtidos experimentalmente em um reator de bancada, onde os

experimentos foram conduzidos em condi¢des proximas a pratica industrial.

A segunda parte trata da caracterizagdo termodindmica da coexisténcia entre uma
fase gasosa e da fase liquida, em um sistema composto por hidrocarbonetos leves e
hidrogénio. As caracteristicas operacionais do reator de hidrogenacdo permitiram que a
determinagdo das condi¢des de equilibrio do hidrogénio fosse feita utilizando-se resultados
experimentais obtidos na literatura, juntamente com uma abordagem matematica

simplificada.
2.1  CINETICA DA HIDROGENACAO DE PROPENO

Segundo HILL (1977), as reagdes cataliticas heterogéneas, envolvendo catalisadores

solidos porosos, ocorrem da seguinte maneira:



1. transferéncia de massa dos reagentes do seio do fluido até a superficie externa das
particulas cataliticas,

2. difusdo dos reagentes da superficie catalitica para o interior da estrutura porosa
do catalisador;

3. adsor¢do quimica de pelo menos um dos reagentes na superficie catalitica

(sitios ativos),;

reagdo na superficie catalitica (esta etapa pode envolver varios passos);

dessor¢do das espécies quimicamente adsorvidas na superficie catalitica;

difusdo dos produtos do interior dos poros até o exterior da particula;

NS N

transferéncia de massa dos produtos da superficie externa das particulas para o

seio do fluido.

As etapas 1, 2, 6 e 7 sdo processos fisicos, sendo que as etapas 3, 4 e 5 sdo
processos de natureza quimica. Para catalisadores macicos (ndo porosos), as etapas 2 € 6
podem ser desconsideradas. As etapas 1 e 7, referentes a transferéncia de massa das
espécies quimicas envolvidas, sdo fortemente dependentes das caracteristicas de
escoamento do fluido. Quando todas as etapas fisicas e quimicas sdo consideradas obtém-se

a taxa global da reacao.

Quando o objetivo ¢ a obtencao da cinética intrinseca, as etapas de interesse sao as
de natureza quimica, sendo que as demais devem ser minimizadas. Portanto, as condigdes
experimentais devem ser tais que a taxa observada seja devido, exclusivamente, a
velocidade das etapas de transformagao dos reagentes em produtos. Visando a minimizagao
das etapas fisicas, os experimentos cinéticos devem ser realizados sob agitagao constante
(reducdo da resisténcia a transferéncia de massa) e com o catalisador finamente moido

(redugdo dos efeitos de difusdo interna no interior da estrutura porosa).

A expressdo cinética utilizada para representar uma reagao pode apresentar formas
de complexidade variavel. Dentro deste conjunto de expressdes, as mais complexas sao as

denominadas mecanisticas, cujo objetivo ¢ representar detalhadamente todo o mecanismo



da reacdo. Uma equagdo deste tipo para a reagdo de hidrogenagdo de propeno, em fase

liquida, ndo foi encontrada na literatura.

Expressoes do tipo Langmuir-Hinshelwood (LH) e Eley-Rideal, juntamente com
expressoes cinéticas do tipo poténcia, sdo as mais utilizadas quando se tem como objetivo
obter uma cinética capaz de predizer o desempenho de um reator industrial, em funcdo das
variaveis operacionais. Todavia, as expressdes do tipo poténcia nao incluem diretamente a
interacdo das espécies quimicas com a superficie catalitica (adsor¢dao e dessor¢cdo de

reagentes e produtos).

A literatura (SATTERFIELD, 1999) indica que em algumas reagdes cataliticas de
hidrogenagao de olefinas, como na hidrogenacao de eteno sobre varios catalisadores, a taxa
da reacdo atinge um mdaximo com o aumento da temperatura. Com o aumento da
temperatura a constante cinética da reacdo aumenta, porém a concentragdo dos reagentes na
superficie catalitica diminui devido a diminuicdo da taxa de adsor¢do dos mesmos
(decorrente do aumento da temperatura), fazendo com que a taxa global observada diminua.
Viarias formas das expressdoes do tipo Langmuir-Hinshelwood podem representar este
comportamento, sendo necessario, para tanto, que os efeitos térmicos sejam acomodados de

maneira adequada dentro das constantes cinética e de adsorc¢ao.

As expressdes do tipo Langmuir-Hinshelwood e Eley-Rideal sdo apontadas pela
literatura como sendo as mais indicadas para representacdo de hidrogenacdo de olefinas
(THOMAS e THOMAS, 1967). O modelo Eley-Rideal (ou Langmuir-Rideal) esta baseado
em um mecanismo reacional simples, onde € pressuposto que a reagao de hidrogenagdo
ocorra entre um radical adsorvido quimicamente e uma molécula vindo diretamente do
fluido ou adsorvida fisicamente. Ja expressdes do tipo LH consideram que ambas espécies
envolvidas na reagdo estdo adsorvidas quimicamente na superficie catalitica. A principal
caracteristica destes ultimos modelos cinéticos, que os tornam mais adequados para a
hidrogenagao de olefinas, ¢ a consideragdo explicita das interacdes entre os reagentes (ou
pelo menos um deles) e a superficie catalitica. Nestas expressdes cinéticas, cada espécie

quimica € relacionada com uma constante especifica de adsor¢ao.
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BOND (1964) apresentou um estudo abrangente acerca dos provaveis mecanismos
existentes na hidrogenagdo heterogénea de olefinas. O mecanismo proposto pelo autor
pressupde que a transformagdo de uma olefina adsorvida em um hidrocarboneto saturado
(parafina) ocorre principalmente em dois estagios principais. Em uma primeira etapa ocorre
a adicdo de um atomo de hidrogénio na olefina adsorvida formando um intermediario
relativamente estavel (“half-hydrogenated state’””). Em uma segunda etapa, o intermediario
reage para formar o hidrocarboneto saturado que, devido a sua baixa reatividade, nao
ficaria adsorvido em quantidade significativa na superficie catalitica. Na Figura 2.1, um
esquema simplificado da hidrogenagdo de eteno ¢ utilizado para representar as principais

etapas propostas por BOND (1964).

Em 1967, THOMAS e THOMAS apresentaram uma revisao sobre cinéticas e
mecanismos de hidrogenagdo heterogénea de olefinas. A diversidade de expressoes de taxa
propostas e as diferencas marcantes entre as energias de ativagdo obtidas para uma mesma
reacdo sao ressaltadas pelos autores. Os autores ressaltam, ainda, que ndo se sabe ao certo
qual mecanismo, se LH ou Eley-Rideal, opera durante o processo de hidrogenacao. Para o
caso do eteno, estudos cinéticos (TWIGG, 1950) indicam que a primeira etapa do
mecanismo proposto por BOND (1964), formagdo do intermediario (“half-hydrogenated
state”), segue o mecanismo de Eley-Rideal, onde o eteno adsorvido quimicamente reage
com hidrogénio fisicamente adsorvido, sendo esta etapa a mais lenta e, portanto,

determinante da velocidade da reacao.

Entretanto, o exemplo do eteno ndo ¢ uma regra, pois a etapa mais lenta (controle da
reacdo) pode variar muito, dependendo de qual olefina estd envolvida. De fato, dependendo
da olefina em questdo (tamanho da cadeia carbdnica), as etapas apresentadas por BOND
(1964) podem variar muito, uma vez que quanto maior o tamanho da cadeia carbonica,

maiores serdo as possibilidades de mecanismos no processo de hidrogenacao.
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Figura 2.1: Esquema simplificado da hidrogenacao catalitica de eteno, em fase
gasosa, segundo o mecanismo proposto por BOND (1964). (M = sitio catalitico)

Uma idéia das possiveis variagdes pode ser obtida se for considerado o caso da
hidrogenacdo do propeno que, devido a sua estrutura com trés carbonos (apenas um
carbono a mais que o eteno), pode apresentar varias formas intermediarias distintas durante
o processo de hidrogenagdo. JOHN et al. (1976) utilizou a reagdo de deuteragdo para
estudar a influéncia do catalisador sobre a estrutura intermediaria do propeno. No seu
estudo, varios 6xidos metalicos foram utilizados e os resultados obtidos (Figura 2.2)
demonstram que, dependendo do 6xido empregado, o propeno pode apresentar varias
formas intermedidrias, sendo que alguns 6xidos (como o Al,O3) podem apresentar mais de

uma forma.
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Figura 2.2: Intermediarios da reacdo de deuteragcdo de propeno sobre alguns 6xidos
metalicos apresentados por JOHN et al. (1976).

Como pode ser visto, a determina¢do do mecanismo da reacdo de hidrogenacao de
propeno em fase liquida ¢ uma tarefa complexa, estando fora dos objetivos deste trabalho
executa-la. Assim sendo, optou-se por realizar experimentos que permitissem determinar
uma expressao simplificada para a taxa de reagdo, valida para as condigdes de operacdo do
reator a ser modelado. Desta forma, a equacdo de taxa desenvolvida ndo espelha uma
proposta de mecanismo sendo, portanto, apenas uma equacdo adequada ao problema em

questao.

Como resultado desta abordagem, a cinética da reacdo de hidrogenagdo de propeno
foi representada por uma expressdo do tipo poténcia de primeira ordem em relagdo a
concentracdo do propeno e ordem zero para a concentracdo do hidrogénio (reagente
gasoso). Esta representagdo simplificada da taxa de reacdo foi possivel devido as
caracteristicas operacionais do reator de hidrogenacdo - que sdo responsaveis pelo excesso
do reagente gasoso (hidrogénio) na fase liquida - e porque tal representagdo ¢ restrita para

um intervalo determinado de temperatura (30<7<60 °C).
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Como discutido anteriormente, uma representacdo menos simplificada da taxa de
reagdo provavelmente seria obtida através de uma expressdo do tipo Langmuir-
Hinshelwood, uma vez que as mesmas consideram explicitamente as interacdes entre os
reagentes (ou pelo menos um deles) com a superficie catalitica. Todavia, como
conseqiiéncia desta maior complexidade, tais expressoes apresentam uma quantidade maior
de constantes, de tal forma que o ajuste destas equacdes necessita de um estudo cinético
experimental mais amplo do que o necessario para ajustar uma equagao do tipo poténcia

(menor niimero de constantes).

2.2  METODOLOGIA EXPERIMENTAL

Os experimentos cinéticos foram desenvolvidos na CIENTEC (Fundagao de Ciéncia
e Tecnologia) sob orientagao do Prof. Dr. Carlos Alberto Krahl. O objetivo dos ensaios foi
obter dados referentes a hidrogenacdo do propeno, que possibilitassem desenvolver uma
expressdo que fosse capaz de representar a velocidade da reacdo de hidrogenacao de
propeno, em fase liquida, em condigdes proximas as utilizadas na pratica industrial. Os
experimentos realizados ndo tinham como objetivo determinar algum aspecto referente ao

mecanismo reacional, como anteriormente discutido.

2.2.1 Equipamentos Experimentais

O reator utilizado no estudo cinético operava de forma semi-continua. Neste reator,
que pode ser visto na Figura 2.3, o controle de temperatura era feito através da troca
térmica efetuada pela base, que repousava sobre uma placa de aquecimento com controle de
poténcia. O reator ndo era provido de isolamento térmico. A placa de aquecimento era,
também, responsavel pela agitacdo magnética no interior do reator. O controle de pressdo
era realizado pela admissao de hidrogénio pressurizado (controle manual da valvula), senda

a temperatura monitorada por um termopar do tipo J.
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Figura 2.3: Reator semi-continuo utilizado nos ensaios cinéticos de hidrogenagao de
propeno.

2.2.2 Ensaios Cinéticos
Os ensaios cinéticos foram realizados de acordo com etapas descritas a seguir:
1. Preparag¢do do catalisador. O catalisador empregado nos experimentos foi o
niquel/6xido de niquel (catalisador industrial). Primeiramente o catalisador era
finamente moido e peneirado, obtendo-se particulas com didmetro médio de 0,0083

mm. O procedimento de moagem visa minimizar os fendmenos de difusdo dos
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reagentes no interior do catalisador. Ap6s a moagem, o catalisador era introduzido no
reator (aproximadamente 0,1g por experimento), previamente purgado com hidrogénio
pressurizado (10 bar), com o objetivo de eliminar o ar existente em seu interior. Dentro
do reator, o catalisador passava por um processo de ativagao através da reducdo com
hidrogénio. Em tal processo, o catalisador era submetido a passagem de um fluxo de
hidrogénio que variava de 50-100 ml/min, sendo que a temperatura do sistema era
elevada, durante seis horas, de 35 até 250 °C. Depois de atingida a temperatura final
(250 °C), o sistema era mantido por mais dez horas nesta condi¢io sob fluxo de

hidrogénio.

2. Admissdo dos reagentes. Apos o processo de ativacdo do catalisador, o sistema era

deixado em repouso até atingir a temperatura ambiente. Depois o reator era submetido a
vacuo para eliminagdo do hidrogénio. O maior cuidado, na etapa de admissdao dos
reagentes, era evitar a entrada de ar, pois o oxigénio promove a desativacdo do
catalisador. Depois da retirada do hidrogénio, era admitida a carga no reator, que
consistia em uma mistura de propano e propeno (em torno 300g, com aproximadamente
1% de propeno). O sistema, mediante agitagdo magnética, era aquecido gradualmente
até atingir a temperatura de operagdo e iniciava-se a reagdo através da admissdo do
hidrogénio pressurizado. A agitacdo visa a redu¢do dos fendmenos de transferéncia de
massa dos reagentes do seio do liquido para a superficie catalitica.

Desenvolvimento da reag¢do e coleta de dados. Apds o inicio da admissdo do
hidrogénio, um tempo de 2 a 3 minutos era esperado antes que a primeira amostra fosse
retirada. Tal tempo de espera visava permitir a dissolugdo do hidrogénio na fase liquida.
ApoOs a primeira coleta, eram retiradas amostras sucessivas em intervalos de
aproximadamente 10 minutos, sendo que os mesmos eram maiores no final da reagao.
Cada amostra continha, em média, 20 ml de solucdo. Medidas de pressao e temperatura
eram feitas durante os experimentos constituindo-se, assim, os respectivos perfis em
funcdo do tempo (a temperatura foi monitorada através de um termopar do tipo J). As
amostras, quando retiradas do sistema reacional, eram admitidas num cilindro, onde
eram expandidas até se transformarem totalmente em gés. J4 na forma gasosa,
quantidades de 500 ml eram coletadas numa seringa especial a partir eram injetadas

amostras (1 ml) nos cromatografos. As andlises cromatograficas dos hidrocarbonetos
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foram feitas num cromatografo HP 5890 utilizando uma coluna Carbovax com KCI. O
contedo de hidrogénio das amostras foi avaliado em um cromatdgrafo Varian 3400,
utilizando nitrogénio como gés de arraste, e comparado as areas dos picos com as de um

padrdo contendo 2% em mol de hidrogénio.

Cada ensaio gerava, entdo, informacdes referentes as fragdes molares dos reagentes
(hidrogénio e propeno), bem como os perfis de temperatura e pressao ao longo da reagao.
Um resultado tipico do procedimento experimental pode ser visto na Tabela 2.1, sendo que
os demais resultados, referentes ao restante dos experimentos, estdo dispostos no Apéndice
A. A Tabela 2.2 apresenta os intervalos de operagdo dos ensaios realizados, bem como a

condicao inicial de cada ensaio.

Tabela 2.1: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de
hidrogenag¢ao de propeno (referentes ao Ensaio 6).

Tempo Fracéo Molar (x)) Temperatura Press&o
(s) propeno hidrogénio (°C) (bar)
0 0,0124 0,0123 50 28,953
150 50 28,493
300 50 28,313
600 0,0060 0,0100 50 28,233
780 50 27,523
960 49 27,563
1140 49 27,673
1500 0,0010 0,0111 49 27,903
1800 49 27,563
2100 50 28,023
2400 0,0001 0,0111 50 28,123
Volume da carga (¥,, m®) 0,631 x10°
Concentrag&o total inicial (Cty, kmol/m?®) 11,14
Massa de catalisador (mca;, kg) 0,1197x107
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Tabela 2.2: Intervalo das varidveis utilizados nos experimentos e condicao inicial.

Ensaio

48
49
50
50
50
49
50
49
30
36

© 0O N O O A WN =

=
(=)

Temperatura (°C)

Min. Max.

51
55
54
57
54
50
56
56
32
38

Presséao (bar)

Min.

29,6
27,9
29,1
27,8
28,6
27,5
27,7
26,0
26,7
22,0

Max.

31,7
29,9
31,2
31,2
30,9
28,9
29,3
26,8
28,2
23,4

Xpropeno
Inicial

0,0134
0,0151
0,0168
0,0157
0,0084
0,0124
0,0177
0,0062
0,0052
0,0074

Min.

0,0166
0,0065
0,0109
0,0087
0,0110
0,0100
0,0100
0,0104
0,0066
0,0068

XH2
Max.

0,0204
0,0088
0,0127
0,0155
0,0263
0,0123
0,0162
0,0147
0,0200
0,0144

2.3 MODELO CINETICO DA HIDROGENACAO DE PROPENO

Os dados experimentais foram utilizados para ajustar uma equacao cinética do tipo

poténcia de primeira ordem em relacdo ao propeno e ordem zero em relagdo ao hidrogénio.

Tal abordagem resultou na seguinte equagao cinética:

(-ra) =k.C,,

2.1)

Para considerar a influéncia da temperatura sobre a constante cinética foi utilizada a

equagoes de Arrhenius:

—E
k = ky.exp| —&
0 Xp( R.Tj

(2.2)

Substituindo a Equacdo 2.2 na Equacdo 2.1, chega-se a forma final da equagao

cinética considerada para a hidrogenagao de propeno:
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-E
(—ra) = ko.exp(rzfj.Cc3 (2.3)

onde:
(-ra) - taxa de reacdo, (kmol/(kg,.s))

R - constante universal, (kJ/(kmol.K)

T - temperatura da reagao, (K)

Ccs - concentracdo de propeno, (kmol/m?)
E, - energia de ativacdo aparente, (kJ/kmol)

ky - fator pré-exponencial aparente da constante de velocidade da reacdo, (m3/(kgca.s))

2.3.1 Estimacao dos Parametros do Modelo Cinético

Para possibilitar o ajuste dos parametros foi elaborado um modelo para o reator
experimental de maneira que as varidveis medidas pudessem ser relacionadas com os
parametros da Equacao 2.3. Deste modo, considerando que o volume de solugdo retirado
pelas amostras fosse pequeno quando comparado ao volume total da carga (7, = constante),

foi realizado um balango de massa para o propeno na fase liquida, definido como:

d(CC3) _ M
IR

onde:
mcq - € a massa de catalisador para cada ensaio, (kg)

V, - é o volume de liquido na carga de cada ensaio, (m®)

A solucdao das Equagdes 2.3 e 2.4, dadas as condi¢des iniciais e as medidas de
temperatura, fornece os valores preditos pelo modelo para a concentragdo de propeno na
fase liquida. Visando diminuir a correlagdo existente entre os paradmetros e também deixa-
los com ordens de grandeza similares, os mesmos foram submetidos as seguintes mudangas

de variaveis:
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E,=—" 2.5)
¢ Eref
— k
ky =—> (2.6)
kref

onde:
kyr - constante de referéncia (6e-5 m’ /(Kgca-9)).

E,.r - energia de referéncia (2e4 kJ/kmol).

O método utilizado para o ajuste dos parametros foi o0 da maxima verossimilhanga,
implementado no simulador gPROMS v2.0 (PANTELIDES, 1996), cuja fungdo objetivo ¢

dada pela expressao que segue:

NE NVi NMij 5 (;yk _Zijk)z
:—1n(27z)+ Jming) 3 > Z In(o ) +-—— (2.7)
i=l j=l k=1 O-,'jk

onde:
N - namero total de medidas em todos os Ensaios

NE - nimero de Ensaios

GC *99

NV; - nimero de variaveis medidas no Ensaio

6‘ *99

NM;; - nimero de medidas da variavel ‘5 no Ensaio

@ - ¢ o conjunto de parametros a ser estimado

1 (132 C‘ *99

o ik - variancia da medida “k” da variave no Ensaio

1 (132 C‘ *99

Zz]k - valor medido “k” da variave no Ensaio

cc +99
Z.

i - valor predito (modelo) “k” da varidvel 5 no Ensaio

sendo que os valores medidos e preditos referem-se a concentragcdo de propeno (Cc3).

2.3.2 Resultados e Discussio da Estimativa de Parametros Cinéticos
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Os valores estimados dos pardmetros cinéticos obtidos através da utilizacdo dos
dados experimentais, bem como os respectivos desvios padrdes e a correlacdo entre os
parametros estao dispostos na Tabela 2.3.

Tabela 2.3: Parimetros cinéticos estimados.

Parametro ko (m*/(kgcar.s)) E, (kJ/kmol)
Valor Estimado 1,773e-5 -21382,36
Desvio Padrao 7,48e-5 10917,97

Correlagao 0,999

Embora uma quantidade reduzida de dados experimentais tenha sido utilizada no
ajuste dos parametros cinéticos, pode-se considerar que a equagdo cinética obtida ¢ capaz
de predizer de maneira aceitavel o comportamento da reagdo de hidrogena¢do em condigdes
préximas as encontradas na industria. De fato, pela analise das Figuras 2.4 e 2.5 pode-se
concluir que, mesmo para temperaturas distintas, a equacao cinética consegue predizer
adequadamente o comportamento da reagdo (as demais curvas comparativas estao dispostas
no Apéndice A). Entretanto, a validade da mesma restringe-se ao intervalo de temperatura
entre 30<7<60 °C, com a reagio ocorrendo em fase liquida sobre o catalisador de

niquel/6xido de niquel.
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Ensaio 6

= = = = perfil experimental

perfil calculado

fragdo molar de propeno

0 500 1000 1500 2000 2500
Tempo (s)

Figura 2.4: Comparacdo entre o perfil experimental e o perfil calculado através da cinética
ajustada para o Ensaio 6 (T eqia= 50 'Ce Pocaia = 28,03 bar).
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0,006

0,005 | Ensaio 9
o
c
L 0,004 -
o
o
3
— 0,003 -
L
o
S . .
o = = = = perfil experimental
w 0,002 - ]
@ perfil calculado

0,001 A

0 ‘ ‘ ‘ ‘ — ==
0 200 400 600 800 1000 1200

Tempo (s)

Figura 2.5: Comparacdo entre o perfil experimental e o perfil calculado através da cinética
ajustada para o Ensaio 9 (T yeaia= 30 'Ce Pociia = 27,83 bar).

Foi observado durante o desenvolvimento dos experimentos, que a velocidade da
reacdo diminuia com o aumento da temperatura. Este comportamento, como mencionado

anteriormente, pode ocorrer na hidrogenacdo heterogénea de algumas olefinas, sendo a
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hidrogenagdo de eteno o exemplo mais comum (SATTERFIELD, 1999). Tal
comportamento ¢ caracteristico da equagdo cinética obtida, podendo ser observado na
Figura 2.6. Nesta figura sdo apresentados diferentes perfis de concentragdo de propeno
obtidos a partir das mesmas condic¢des iniciais de concentracao dos reagentes, porém com

temperaturas distintas.
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X
0,014 { o
2 A X
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Figura 2.6: Comportamento da equacao cinética para diferentes temperaturas (30, 40, 50 e
60 °C), considerando uma fracdo molar inicial de propeno de 0,0172 e uma fra¢io molar
de hidrogénio constante de 0,0123.

2.4 TERMODINAMICA DO SISTEMA DE HIDROGENACAO DE PROPENO

No reator industrial de hidrogenacdo de propeno estdo presentes 3 fases: a fase
solida, constituida pelo catalisador; a fase liquida, que escoa sobre as particulas cataliticas
contendo reagentes e produto; e a fase gasosa que se apresenta estagnada dentro do leito,
contendo, também, reagentes e produto. O ponto de interesse desta discussdo ¢ a

coexisténcia das fases liquida e gasosa dentro do leito.

A fase gasosa ¢ responsavel pelo fornecimento do reagente gasoso, neste caso o
hidrogénio, para o meio reativo (fase liquida). O fornecimento do hidrogénio se da através
da transferéncia de massa entre as fases, sendo que a forga motriz desta transferéncia pode
ser definida como a diferenga entre a concentragao de equilibrio nas condi¢des de operagao
e a concentracdo no seio do liquido. Assim, a transferéncia de massa gas-liquido do

hidrogénio pode ser representada da seguinte maneira:
N = klai'(cz,Hz - CL,Hz) (2.8)

onde:

Nm - ¢ a taxa especifica de transferéncia de massa gas-liquido para o hidrogénio
(kmol/(m’.s))

k; - € o coeficiente de transferéncia de massa global gas-liquido (discutido no Capitulo 3),
(m/s)

a; - € a area interfacial de transferéncia por volume de leito, (ng1rea interfacial/m3 leito)

Cz’ 12~ € a concentragdo de equilibrio do hidrogénio na fase liquida, (kmol/m?)

C, ;- € a concentragdo do hidrogénio no seio do liquido, (kmol/m”)

Considerando que a transferéncia de hidrogénio entre as fases influencia

diretamente na quantidade disponivel deste reagente para a reagdo, pode-se concluir que a
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determinagdo adequada da taxa de transferéncia ¢ uma importante etapa da modelagem do

. ~ w1 . . A e *
sistema. Como resultado, a concentrag¢do de equilibrio do hidrogénio (C, ;,) torna-se uma

variavel fundamental para a modelagem do reator.

Uma determinacgdo rigorosa desta varidvel pode ser obtida através do calculo de
equilibrio das fases, utilizando para tanto uma equagdo de estado apropriada para este
conjunto de componentes (hidrocarbonetos leves e hidrogénio). A composi¢do de equilibrio
das fases ¢ uma fun¢ao do comprimento do leito, uma vez que, devido ao desenvolvimento
da reacdo, temperatura e composicao variam ao longo do reator. Desta maneira, o célculo
de equilibrio das fases deve ser efetuado ao longo de toda a direcdo axial. Supondo que a
mesma fosse discretizada em “n” intervalos, seria necessario, entdo, calcular o equilibrio
das fases “n” vezes, de maneira a incorporar as variagdes de composi¢ao e temperatura de
cada intervalo. Tal procedimento acarreta em um esfor¢o computacional elevado, podendo
inclusive deixar o modelo numericamente mais instavel, dificultando a convergéncia do

mesSmo.

Diante desta realidade, buscou-se uma forma alternativa de determinar a
concentragdo de equilibrio do hidrogénio. Entdo, baseado em caracteristicas operacionais
do leito e utilizando dados experimentais acerca do equilibrio da mistura hidrogénio-
propano foi desenvolvida uma abordagem menos rigorosa que, como demonstrado adiante,

atingiu o objetivo desejado.

2.4.1 Modelagem Termodindmica: Calculo da Concentrac¢ido de Equilibrio do H;
Uma descrigao detalhada das caracteristicas operacionais do reator ¢ apresentada no
capitulo 3. Entretanto, algumas das mesmas foram utilizadas na fundamentagao de
hipdteses da modelagem termodinamica sendo pertinente, portanto, antecipa-las:
i. o reator de hidrogenacdo opera com uma elevada razdo de reciclo, resultando
numa alta concentrag¢do de propano em toda a extensdo do leito (Xpopano>0,98 na
alimentacao do reator);

ii. o controle de pressdo do leito ¢ feito através da admissao de hidrogénio puro.
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Pela andlise das caracteristicas apresentadas pode-se perceber que as fases sdo
constituidas basicamente por hidrogénio e propano. Desta forma assumiu-se as seguintes

hipoteses:

1. A pressao total do sistema é a soma das pressoes parciais de propano e de hidrogénio.

P +P

ol = propano H2 (2.9)
Tal hipodtese ¢ pertinente uma vez que, devido ao elevado reciclo, o reator ¢ alimentado
com uma concentragcdo bastante reduzida de propeno (<0,5%). Sendo que, dentro do
leito, tal concentracdo diminui rapidamente devido a reacdo. Assim sendo, ¢ natural
imaginar que a pressao exercida pelo propeno seja negligenciavel quando comparada as
demais.

2. A pressdo parcial do propano é aproximada pela pressdo de vapor do componente

puro.

P

wropano = Lo propano (T) (2.10)
Esta aproximacgao ¢ razoavel se for considerada a alta concentra¢do de propano em toda
extensdo do leito. Desta maneira, substituindo a Equagdo 2.10 na Equagao 2.9, ¢
possivel determinar a pressao parcial do hidrogénio em fung¢do da temperatura e da

pressdo de operagao:

PHZ(T’P):Ptotal _PL,propano(T) (211)

onde:
Py - € a pressao de operacdo do leito (variavel fixa de operagdo), (bar)
P> - € a pressdo parcial de hidrogénio, (bar)

P1 propano - € a pressdo de vapor do propano puro (funcdo de 7), (bar)
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No equilibrio liquido-vapor de sistemas bindrios, tais como hidrogénio-
hidrocarbonetos, a composicdo do componente leve (hidrogénio) na fase liquida pode ser
representada como a solubilidade do gas no liquido. A solubilidade do hidrogénio em
propano foi medida experimentalmente por BURRIS et al. (1953). Através destes
resultados experimentais, foi possivel estabelecer uma relagdo entre a concentragdo de

hidrogénio na fase liquida e sua pressdo parcial:

* P
xhy =12 (2.12)

onde:
x*» - fragdo molar de equilibrio do hidrogénio presente na fase liquida
S - constante de solubilidade (bar)

Py, - pressdo parcial do hidrogénio (bar), dada pela Equacao 2.11

Na Tabela 2.4 estdo dispostos valores da constante de solubilidade em cada
temperatura dada, oriundos do trabalho de BURRIS et al. (1953). O logaritmo natural da
constante de solubilidade foi correlacionado com o inverso da temperatura através da

equacdo In(S) = 1849,2.(%) +0,6324, cujo coeficiente de regressio (R?) é 0,9998.

Tabela 2.4: Constantes de Solubilidade experimentais para o sistema bindrio
hidrogénio/propano em fun¢do da temperatura

S (bar) T (K)
310,45 362
795,53 306
1207,31 286

Utilizando o reta obtida e as Equagdes 2.11 e 2.12 pode-se chegar a expressdo final
desenvolvida para a determinagao da concentracao de equilibrio do hidrogénio no sistema

de hidrogenagao de propeno:
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P

ola. - P ropano (T)
Xy =— | (2.13)
1,882.exp(1 8492 T)

*

onde:

x*y, - fragdo molar de equilibrio do hidrogénio (fun¢do da temperatura e da pressao de
operagao)

Pyy1q1 - € a pressdo de operagdo do leito (varidvel fixa de operagdo), (bar)

Py propano - € a pressdo de vapor do propano puro (fungdo da temperatura), dada por uma

expressao apresentada no Capitulo 3, (bar)

A Figura 2.7 representa a influéncia da pressdo e da temperatura sobre a fracao
molar de equilibrio do hidrogénio, dada pela Equagdo 2.13. Nesta figura percebe-se que a
fragdo molar de equilibrio aumenta com o aumento da pressdo e diminui com o aumento da

temperatura de operacao.

Temperatura (°C) Presséo (bar)

Figura 2.7: Influéncia da temperatura e da pressao de operagdo sobre a fragdo molar de
equilibrio de hidrogénio. (30<7<60 °C e 23<P<27 bar)

29



2.4.2 Resultados e Discussdo sobre 0 Modelo Termodinimico

A Equacido 2.13 foi desenvolvida visando representar a concentracdo de equilibrio
do hidrogénio sem que fosse necessario, para tanto, tornar o modelo mais complexo
(realizacdo de calculo de equilibrio das fases). As simplificacdes utilizadas foram
pertinentes devido as caracteristicas do reator de hidrogenagao. Tais caracteristicas, como a
elevada concentragdo de propano e o controle de pressdo através da admissdo de
hidrogénio, propiciaram que o comportamento termodinamico do sistema fosse avaliado

através de dados experimentais de equilibrio do sistema binario hidrogénio-propano.

A Tabela 2.5 apresenta uma comparagdao entre a fracdo molar de equilibrio do
hidrogénio calculada pela Equagdo 2.13 e os dados de planta referentes a composi¢ao da
saida do reator. Esta comparacao ¢ possivel porque o hidrogénio estd na condicdo de
saturacdo na saida do reator (conforme discutido no Capitulo 4). Tal fato se deve as
distintas velocidades de transferéncia de massa entre as fases e ao controle de pressdo do
reator que ¢ realizado através da admissdo de hidrogénio. Pode-se perceber, através dos
dados apresentados na Tabela 2.5, que a Equagdo 2.13 ¢ capaz de representar
adequadamente a condicdo de equilibrio do hidrogénio no sistema de hidrogenagdo de

propeno.

Tabela 2.5: Comparagao entre a fracdo molar de equilibrio do hidrogénio calculada pela
Equagao 2.13 e dados de planta referentes as analises de composicao da saida do reator.

T Presséo S S Desvio relativo

(K) (bar) - modelo - - planta - (%)
328,10 25,50 0,0068 0,0072 4,95
326,78 25,57 0,0073 0,0078 6,36
327,87 25,56 0,0070 0,0077 9,26
328,10 25,50 0,0068 0,0066 -4,33
328,06 25,50 0,0069 0,0071 3,89
328,08 25,50 0,0068 0,0067 -2,70
327,76 25,50 0,0069 0,0071 1,49

2.5 CONCLUSOES
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A reacdo de hidrogenacao de propeno em fase liquida catalisada por niquel/6xido de
niquel, pdde ser adequadamente representada — no intervalo de interesse — por uma
expressao cinética simplificada do tipo poténcia de primeira ordem em relagdo a
concentracdo de propeno. A determinacdo de uma expressao cinética mais abrangente,
capaz de representar a reacdo num intervalo maior de temperatura e pressao, necessita de
um estudo cinético mais aprofundado, sendo que, para esta finalidade, equacdes cinéticas

do tipo LH sdao mais indicadas.

As caracteristicas operacionais do reator de hidrogenagdo, tais como a elevada
concentragdo de propano e o controle de pressdo realizado através da admissdo de
hidrogénio, possibilitam avaliar o comportamento termodindmico do reator através de
dados experimentais de equilibrio do sistema binario hidrogénio-propano. Esta abordagem
simplificada foi capaz de avaliar adequadamente a concentrag@o de satura¢do do hidrogénio
na fase liquida, em funcdo das condi¢des de operacdo do reator, sem que fosse necessario

efetuar os calculos de equilibrio de fases.
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3

MODELAGEM DO REATOR DE PURIFICACAO
DE PROPANO

Este capitulo ¢ dedicado a modelagem completa do reator de hidrogenacdo de
propeno. Em uma primeira etapa ¢ apresentada uma revisao sobre reatores trickle-bed (leito
gotejante). ApoOs a revisdo, segue uma descricdo detalhada do sistema de hidrogenacao,
onde sdo apresentadas as hipdteses consideradas para o modelo. Fundamentado nestas
hipoteses, ¢ apresentado o conjunto de equacdes que foi utilizado na modelagem do
sistema. Tal conjunto envolve balancos de massa e de energia, equagdes para determinagao

de propriedades fisicas, bem como as equacdes desenvolvidas no Capitulo 2.

3.1 INTRODUCAO

Entre os sistemas reacionais trifisicos encontrados na pratica industrial, os reatores
trickle-bed sdo os mais largamente utilizados, sendo implementados na indlstria
petrolifera, petroquimica, quimica, no tratamento de residuos, em processos bioquimicos e

eletroquimicos, entre outros (AL-DAHHAN et al., 1997).

Um reator trickle-bed consiste de um leito fixo de particulas cataliticas através do
qual escoam uma fase liquida e outra gasosa. Normalmente o fluxo ¢ concorrente
descendente, onde a fase liquida escoa formando uma fina pelicula sobre as particulas

cataliticas, sendo que ambas as fases contém reagentes e produtos. Reatores industriais
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apresentam leitos que variam entre trés e seis metros de profundidade e até trés metros de

diametro, compostos por particulas cataliticas variando entre 1/32 e 1/8 in de diametro.

Geralmente, a cinética das reacdes conduzidas nestes reatores requer altas

temperaturas, as quais aumentam a expansdo gasosa impedindo o reagente gasoso de se

dissolver suficientemente no liquido. Assim sendo, elevadas pressdes de operacdo sao

empregadas para aumentar a solubilidade do gas e as taxas de transferéncia de massa.

Dentre as vantagens destes sistemas reacionais, as mais significativas (citadas por SHAH,

1979) sao:

a)

b)

c)

d)

b)

escoamento proximo de plug-flow, permitindo a obtencdo de altas conversdes em um
unico reator;

aumentos significativos de temperatura podem ser controlados através de reciclo do
produto. Porém, nesta situacdo, altas conversdes dificilmente sdo atingidas;

a fase liquida escoa na forma de filme, portanto oferecendo pequena resisténcia a
difusdo do reagente gasoso até a superficie do catalisador;

normalmente a queda de pressdo € pequena, o que permite uma pressao de vapor
uniforme para o reagente gasoso em toda extensdo do reator;

normalmente os reatores comerciais apresentam boa distribuicdo das fases sobre o

leito, o que permite um contato eficiente entre a fase liquida e o catalisador.

Sendo que as principais desvantagens sao:

a distribuicdo radial do calor pode ser ineficiente;

para baixas velocidades superficiais do liquido, podem ocorrer problemas de ma
distribuicao da fase liquida sobre o leito, como a formacao de caminhos preferenciais
(channeling) e a incompleta cobertura das particulas cataliticas, as quais prejudicam o
desempenho dos reatores;

as particulas cataliticas ndo podem ser muito pequenas, pois acarretariam uma elevada
queda de pressao, nem muito grandes pois, neste caso, os efeitos de difusdo

intraparticular poderiam ser significativos.
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A literatura existente tratando de reatores trickle-bed € muito vasta, sendo coerente
utilizar alguns trabalhos importantes como referéncia para ilustrar os avangos realizados

nesta area do conhecimento.

Em 1979, SHAH publicou um livro dedicado aos reatores multifasicos, dentre
estes os reatores trickle-beds. Neste trabalho, uma abordagem critica ¢ feita sobre os
principais estudos desenvolvidos até entdo. Tal abordagem contém os parametros mais
importantes para a compreensao do funcionamento destes sistemas, tais como: regimes de
fluxo, queda de pressdo, transferéncia de massa e calor, retencdo das fases, distribui¢ao
axial e radial, dispersdo axial e eficiéncia de contato das particulas. Dentre os parametros
analisados, a queda de pressao, os regimes de fluxo e a retencdo das fases merecem
especial destaque. O trabalho desenvolvido por SHAH (1979) ¢ muito importante pois,
além de apresentar criticamente as correlagdes existentes para predigdo dos principais
parametros operacionais para reatores trickle-bed, compara diversos sistemas reacionais
trifasicos, ressaltando as vantagens e desvantagens de cada um. Posteriores revisdes acerca
de trickle-beds, tais como a de HERKOWITZ ¢ SMITH (1983) e AL-DAHHAN et al.
(1997) destacam o trabalho de SHAH.

Em 1983, HERKOWITZ e SMITH apresentaram outra importante revisdo acerca de
reatores trickle-beds. Esta revisdo, focada somente em trickle-beds, destaca os avangos que
ocorreram depois de 1979 (revisdo apresentada por SHAH). Trata-se de uma revisdo
bastante aprofundada no que se refere a eficiéncia de recobrimento das particulas (7.,
wetting efficiency), sendo a mesma correlacionada com parametros operacionais relevantes,
tais como: fluxos do gas e do liquido, caracteristicas fisicas do leito e didmetro da particula
catalitica. Segundo EL-HISNAWI et al.(1982), a eficiéncia de recobrimento das particulas
¢ definida como sendo a fracdo externa das particulas cataliticas que ¢ efetivamente exposta
ao contato com a fase liquida, sendo um importante parametro de operacdo quando a
velocidade superficial do liquido ¢ baixa. Além do estudo amplo sobre a eficiéncia de
recobrimento das particulas, HERKOWITZ e¢ SMITH (1983) apresentam os avangos
referentes a estimativa de parametros de transferéncia de massa e calor, regimes de fluxo,

queda de pressdo e retencao das fases.

31



Neste ponto ¢ relevante ressaltar uma importante caracteristica dos reatores trickle-
bed industriais: elevada pressdo de operagdo. Baseada nesta caracteristica operacional, a
revisdo apresentada por AL-DAHHAN et al., em 1997, ¢ fundamental para a compreensao
destes sistemas. Estes autores destacam que, embora os reatores trickel-beds industriais
operem a elevada pressdo, a quase totalidade dos estudos realizados até entdo, foi feita sob
condi¢des de baixa pressdo, a maioria a pressdo atmosférica. Nesta revisdo ¢ discutida a
influéncia da pressdo sobre parametros fisico-quimicos e hidrodinamicos. Também ¢
apresentada uma analise dos modelos tedricos e empiricos desenvolvidos para descrever o

efeito da pressdo sobre os demais pardmetros operacionais.

Como o objetivo deste trabalho ¢ modelar e simular um sistema de hidrogenacao de
propeno (pertencente a Unidade de Purificacao de Propano), onde o principal equipamento
¢ um reator trickle-bed operando a elevada pressdo, uma descri¢do mais detalhada do

trabalho de AL-DAHHAN et al. (1997) torna-se necessaria.

L Efeito da pressdo sobre as propriedades fisico-quimicas das fases
O aumento da pressdo pode afetar as propriedades fisico-quimicas de gases e

liquidos, resultando em alteragdes na hidrodindmica e nos fendmenos de transporte
existentes em reatores trickle-bed. Propriedades tais como massa especifica (p),
difusividade molecular (D,;), viscosidade dinamica (), condutividade térmica (k), calor
especifico (c,), solubilidade gasosa (C*), tensdo superficial (o) e constante de Henry (/)
sdo as mais sensiveis ao aumento de pressdo. Na faixa de pressdo utilizada em reatores
trickle-bed (até¢ 300 bar) apenas as propriedades referentes a fase gasosa sao modificadas,
enquanto que a fase liquida fica sensivel apenas a temperatura. Estudos realizados por
SEBASTIAN et al. (1981) e REID et al. (1987) demonstraram que, a excecdao de pg,

Dp g, C* e H, as demais propriedades sdo praticamente independentes da pressao.

11. Efeito da pressdo sobre a dinamica das fases

A andlise do efeito das elevadas pressdes sobre os parametros hidrodindmicos
apresentada por AL-DAHHAN et al. (1997) estd baseada nos estudos fenomenologicos
realizados por AL-DAHHAN (1993) e AL-DAHHAN e DUDUKOVIC (1994 e 1995).
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A idéia central destes estudos fenomenologicos estd no efeito da alta pressdo e do
fluxo gasoso sobre a dissipagdo de energia. Trés varidveis importantes sdo discutidas:
retencao total de liquido (fracdo total do leito ocupada pelo liquido), 4, eficiéncia de
recobrimento das particulas, 7.; e area interfacial gas-liquido. A dissipa¢do de energia
decorre das forgas de atrito na superficie do leito, da queda de pressao, da forca de arraste
na interface gés-liquido e da for¢a gravitacional. Um balanco total de forga sobre a fase
gasosa mostra que o gradiente de pressao ¢ proporcional a for¢a de arraste na interface gas-
liquido; conseqiientemente, o gradiente de pressdo adimensional, obtido através da razao
entre o gradiente de pressao e a forca gravitacional, determina se o fluxo liquido sera

dirigido pela gravidade ou nao.

A queda de pressao depende, além das caracteristicas do leito, da velocidade de
ambas as fases e das propriedades fisico-quimicas dos fluidos que escoam. A propriedade
mais sensivel a pressdo ¢ a massa especifica da fase gasosa. Entdo, para dadas velocidades
de gés e liquido, uma maior massa especifica gasosa leva a uma maior forca interfacial gas-

liquido ou, equivalentemente, a uma maior queda de pressao.

A forga gravitacional depende da massa especifica do liquido e ndo ¢ afetada pela
pressdo nas faixas de operacdo utilizadas em reatores tickle-beds (até 300 bar). Por este
motivo o efeito do gés sobre a queda de pressdao pode ser dividido em duas parcelas: uma
referente a velocidade superficial do gas e outra referente a sua massa especifica. Um
acréscimo da massa especifica do gas pode ser obtido através do aumento da pressdao de
operacdo ou através da utilizacdo de um gds com maior peso molecular. Em ambos os

casos, o resultado ¢ um aumento da for¢a de interagdo gas-liquido e, por conseqiiéncia na

queda de pressao.

Da andlise fenomenologica realizada, cinco casos limites podem ser deduzidos.
Cada um destes casos descreve o efeito da pressdo de operacdo e da velocidade superficial
do gas sobre a queda de pressdo, a retencao total de liquido (4,), a eficiéncia de

recobrimento das particulas (77..) € a area interfacial gas-liquido.
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Caso 1: fluxo gasoso nulo, todos os niveis de pressdo. Este caso corresponde ao

escoamento do tipo trickle na sua forma mais pura. Como o gis esta estagnado, o
gradiente de pressao € zero e o fluxo do liquido ¢ exclusivamente dirigido por seu peso.
Sobre estas circunstancias, na faixa de pressao de operacao utilizada em reatores trickle-
beds a fluidodindmica do reator ¢ determinada pelo fluxo do liquido, pelas propriedades
do liquido e pelas caracteristicas do leito. Como resultado, para uma dada velocidade
superficial do liquido, a 7., € a area interfacial gas-liquido tendem a ser baixas, enquanto
que a i, ¢ maxima. Em outras palavras, o liquido ocupa o maior espago possivel dentro dos
poros, mas nao se espalha uniformemente através do didmetro do reator e sobre a

superficie externa das particulas.

Este caso € o que mais se aproxima da situagdo industrial estudada, uma vez que o
fluxo gasoso ¢ nulo. Todavia, devido a alta velocidade de escoamento da fase liquida na
situagdo em estudo, o recobrimento ineficiente da superficie catalitica, caracteristica de Ug

= (0, ndo se verifica. Tal fato sera discutido ainda neste capitulo.

Caso 2: baixa velocidade superficial do gas, Ug, e baixa pressdo, P. Ug <2 cm/s e

P< 3.5 bar para nitrogénio ou gases com densidade equivalente nesta faixa de pressdo. A

baixas pressoes (proximo da pressao atmosférica) e baixa velocidade superficial de gés, o
gradiente de pressdo adimensional praticamente ndo varia com a pressdo € com a
velocidade gasosa e, por isso, pode ser visto como dependente apenas da forca

gravitacional.

Caso 3: alta velocidade superficial do gés e baixa pressdo. Ug > 7 cm/s e P< 3.5

bar para nitrogénio ou gases com densidade equivalente nesta faixa de pressdo. Os casos 3

e 2 correspondem as condi¢des em que a grande maioria dos experimentos em reatores
trickle-beds foi realizada. Proximo da pressdo atmosférica e sob alta velocidade de gas, o
gradiente de pressdo aumenta em comparagdo com a for¢a gravitacional.
Conseqlientemente, o gradiente de pressdao adimensional aumenta, o que causa uma
diminui¢do da quantidade total de liquido retida /, e aumento da 7., e da area interfacial

gas-liquido.
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Caso 4: baixa velocidade superficial do gas e alta pressdo. Us < 2 cm/s e P>35 bar

para nitrogénio ou gases com densidade equivalente nesta faixa de pressdo. Como

resultado do aumento da pressao, logo da massa especifica do gas, a queda de pressao
aumenta e, por conseqiiéncia, aumenta o gradiente de pressdao adimensional. O
comportamento das variaveis ¢ similar ao do caso 3, s6 que de maneira mais suave, pois 0
gradiente de pressdo ¢ mais sensivel as variagdes na velocidade do fluxo gasoso do que as

variacoes feitas na pressao de operacdo (AL-DAHHAN E DUDUKOVIC, 1994 ¢ 1995).

Caso 5: alta velocidade superficial do gés e alta pressdo. Ug > 7 cm/s e P>35 bar

para nitrogénio ou gases com densidade equivalente nesta faixa de pressio. Um aumento

na pressao de operacao do reator e da velocidade do gas provoca um aumento dramatico
no gradiente de pressdo adimensional e uma forte reducdo na 4, Ainda tem-se que a 7., €
a area interfacial gas-liquido aumentam consideravelmente. Os efeitos da alta pressdo e da
alta velocidade do gas sdao mais pronunciados com elevados fluxos de liquido.
Qualitativamente, os casos 3 e 4 podem ser considerados como limitantes do caso 5. No
primeiro, a limitacdo era a baixa pressao, e, no segundo, a limitacdo era a baixa velocidade

superficial do gas.

Como ja foi mencionado, a revisdo de AL-DAHHAN et al. (1997) também realiza
uma andlise dos modelos tedricos e empiricos, existentes até 1997, voltados a predicao da

influéncia da pressao sobre alguns parametros operacionais dos reatores trickle-beds.

Em 1999, DUDUKOVIC et al. apresentaram uma revisao sobre reatores trifasicos.
Similar ao estudo de SHAH (1979), porém ndo tdo completa e sem realizar andlises
comparativas, apresenta o estado da arte para diversos sistemas trifasicos. Neste trabalho
sao abordados os avangos que ocorreram desde a revisao apresentada por AL-DAHHAM
et al. (1997) para reatores trickle-beds. Considerando os pardmetros relacionados a
dindmica das fases (regimes de fluxo, queda de pressao, reten¢do de liquido, eficiéncia de
cobertura das particulas, area interfacial gas-liquido) a revisdio de DUDUKOVIC et al.
(1999) indica que os resultados apresentados por AL-DAHHAN et al. (1997) permanecem

validos. De fato, a revisdo ressalta que as correlagdes voltadas a predicao da influéncia da
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pressdo sobre os parametros operacionais tinham apresentado poucos avangos

significativos.

3.2 MODELAGEM DE REATORES TRICKLE-BEDS

O trabalho de DUDUKOVIC et al. (1999) apresenta uma discussdo acerca das
principais caracteristicas encontradas nos modelos existentes, destacando as vantagens e
limitagdes dos mesmos. A maioria dos modelos para reatores trickle-beds encontrados na
literatura assume operagdo isotérmica, sendo que geralmente o escoamento das fases ¢

considerado como plug-flow.

KHESHGI et al. (1992), considerando a reacao de hidrogenagdo de ciclohexeno,
propuseram um modelo pseudo-homogéneo, com escoamento em plug-flow, onde o
balancgo de energia considera variagdes de entalpia das correntes liquida e gasosa devido ao
calor de reacdo e as mudangas de fase. KHESHGI et al. (1992) consideram, também, a
incompleta cobertura das particulas cataliticas (7., <1), sendo que o modelo assume reacao
de primeira ordem em relagdo ao ciclohexeno nas regides cobertas pelo liquido, e primeira

ordem em relagdo ao hidrogé€nio nas regides secas (descobertas).

Modelos heterogéneos com escoamento em plug-flow para as fases liquida e gasosa
foram apresentados, entre outros, por EL-HISNAWTI et al. (1981) e RAJASHEKHARAM
et al. (1998), sendo que este Gltimo contempla a variagao da temperatura e a existéncia de
zonas liquidas estagnadas no leito. CHU e NG (1986) consideram a ndo uniformidade e a
ma distribui¢do do fluxo liquido sobre o leito usando modelos de dispersdo axial. Alguns
dos principais modelos propostos nos ultimos anos para reatores em escala laboratorial
podem ser vistos na Tabela 3.1. Nela, sdo apresentadas as principais caracteristicas do

modelo, da cinética e da reagdo estudada.
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Tabela 3.1: Exemplos de modelos para reatores trickle-bed propostos depois de 1995*.

Reacao Cinética  Caracteristicas do modelo Origem
Hidrogenacao de a- LH Isotérmico, plug-flow, g, KHADILKAR et al.
Metil-estireno alta pressao (1996)
Hidrogenagéo de 3- LH Isotérmico, plug-flow, 1. VALERIUS et al.
hidroxi-propanal (1996)
Hidrogenacao de Poténcia  N&o-isotérmico, plug-flow, @ DEVETTE et al.
cetonas insaturadas _ .. (1997)

nce =1, desativagéo
Oxidacao de fenol LH Isotérmico, plug-flow, n,.=1, PINTAR et al. (1997)

alta pressao e temperatura
Oxidacgéao de SO, LH Isotérmico, 7., disperséo ILIUTA e ILIUTA

axial, zonas estagnadas (1997)
Decomposicao de linear Isotérmico, plug flow, nee WU et al. (1996)
H202
Oxidagao de SO, linear Isotérmico, 7. =1 RAVINDRA et al.

(1997)

Hidrogenacgao de 2,4- LH Nao-isotémico, plug flow, RAJASHEKHARAM
dinitrotolueno ce » ZONAS estagnadas et al. (1998)
Hidrodessulforizagéao Poténcia  Nao-isotémico, plug flow, LABABIDI et al.
de residuos 1 desativaca (1998)
atmosféricos Tlee =1, d€SAlVACA0

LH = expressdes de taxa do tipo Langmuir-Hinshelwood

*A tabela acima ¢ baseada na tabela 5 apresentada por DUDUKOVIC et al. (1999).

Segundo DUDUKOVIC et al. (1999), é possivel modelar com boa precisao o

comportamento estacionario de reatores trickle-beds industriais, ao contrario do que

acontece quando se trata do comportamento transiente. A falta de reprodutibilidade dos

modelos dindmicos estd baseada em trés pontos principais: eles ndo consideram o

transporte multicomponente e reagdes multiplas apropriadamente; ndo consideram as

mudancas de fase (evaporacdo e condensacdo) e, por conseqiiéncia, as variacdes de

velocidade interna.
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3.3 DESCRICAO DO SISTEMA

O reator trickle-bed estudado integra o Sistema de Hidrogenagdao de Propeno
pertencente & Unidade de Purificacdo de Propano da COPESUL. Como apresentado no
Capitulo 1, a etapa de hidrogenacdo representa uma das duas etapas integrantes desta
unidade, sendo que o propeno e a fracdo C,4 (hidrocarbonetos com 4 carbonos) sdo os
principais contaminantes da alimentacdo. O objetivo desta Unidade ¢ a obtengdo de
propano de alta pureza (maior que 99,99%). Um esquema da etapa de hidrogenacdo,

responsavel pela eliminagdo do propeno, ¢ apresentado na Figura 3.1.

=Tp=
<= |

o=

>_65:’ H <Tq=

=Ty

=

<3

Figura 3.1: Esquema simplificado da Unidade de Purificagdao de Propano.

A operagdo do reator ¢ adiabatica devido a existéncia de isolamento térmico, sendo
o calor liberado pela reagdo removido do leito através de uma alta razao de reciclo <3>. Em

conseqiiéncia, a concentracdo de propano na carga do reator ¢ maior que 98%. A
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alimenta¢do do reator passa através de um distribuidor <D>, que permite uma entrada mais
uniforme da corrente liquida sobre o leito. O catalisador utilizado ¢ niquel/6xido de niquel
na forma de pellets cilindricos. A retirada de calor do Sistema ¢ feita através da troca
térmica entre a corrente de reciclo e uma corrente de agua de resfriamento em um trocador

de calor <5>, sendo a temperatura <T;> controlada por este sistema de troca térmica.

O reator opera a pressao elevada (20 < P < 30 bar), sendo o controle de pressao feito
através da injecdo de hidrogénio puro (reagente gasoso) <2>. A principal caracteristica
deste reator, que o diferencia dos demais reatores trickle-bed encontrados na industria, ¢ o
fato de ndo existir fluxo gasoso, ou seja, Us = 0. O fluxo gasoso nulo ¢ decorrente da
existéncia de um selo liquido <8>, fazendo com que apenas parte do leito fique exposta a
atmosfera gasosa. A finalidade da parte inundada ¢ prolongar a vida util do catalisador,
sendo que o leito vai sendo exposto, pela redu¢do do nivel do liquido, a medida que o
catalisador vai perdendo eficiéncia. Portanto, o leito ¢ dividindo em duas partes distintas: a
primeira ¢ um trickle-bed <6>, onde a fase liquida escoa na presenca de uma fase gasosa
estagnada (Ug = 0) , e a segunda ¢ um leito fixo <7>, onde a fase liquida escoa na auséncia

de atmosfera gasosa.

As varidveis medidas do sistema sdo: quatro tomadas de temperatura (<T>, <T,>,
<Ts>, <Ts>) dispostas ao longo do leito, a pressao do leito <P;>, a temperatura da carga
total (<T¢>), a composicao da carga virgem <1> e do produto <4>.

3.4 HIPOTESES DO MODELO

As hipoéteses utilizadas na fundamentagdo do modelo estacionario proposto para o

reator trickle-bed da Unidade de Purifica¢do de Propano sdo discutidas a seguir.
i) O reator ¢ adiabatico. A consideragdo de operacdo adiabatica ¢ pertinente, uma vez

que o reator apresenta uma camada de isolante térmico (1a de vidro) em toda a sua

extensao.
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ii) A fase liquida escoa em plug-flow, ndo existindo dispersdo axial para os reagentes.
O hidrogénio (reagente gasoso) ¢ transferido da fase gasosa para a fase liquida em
toda extensdo do leito trickle, o que reduz o seu gradiente de concentracgdo,
reduzindo a sua dispersdo. Em relagdo ao propeno, o elevado fluxo de liquido

garante a baixa dispersao.

iii) O liquido cobre toda a superficie externa das particulas cataliticas. Tal hipotese foi
fundamentada na determinacdo da eficiéncia de recobrimento das particulas
cataliticas (wetting efficiency, n..). Este pardmetro operacional, caracteristico de
reatores trickle-bed, representa a fragdo da superficie externa das particulas
recoberta pela fase liquida. Para determinag¢do da 7. foram consideradas as
correlagcdes propostas por EL-HISNAWI et al. (1982) ¢ AL-DAHHAN &
DUDUKOVIC (1995). Destas correlagdes resultaram os seguintes resultados:

Considerando a correlacao proposta por EL-HISNAWI et al. (1982), valida para

escoamento trickle com fluxo gasoso nulo (Us=0):

1. =1,617.Re)" " Ga; """ (3.1)
sendo:
pL 'UL 'dp r , 4 3
Re, = ———, ¢ o niimero de Reynolds do liquido (3.2)
H
P 2 a.d 3
Ga, = L'—'zp, ¢ o nimero de Galileo do liquido (3.3)
Hy

resultando em 7..>1, o que indica cobertura completa da superficie externa das particulas

cataliticas.
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Considerando a correlagdo proposta por AL-DAHHAN & DUDUKOVIC (1995),
valida para escoamento trickle (3<P<50 bar; 1<Us<8,75 cm/s; 6,63x10’3<velocidade

massica superficial do liquido<4,03 kg/m’s):

1/9
. =1104'R—e1/3{1+(AP/Z)/(pL.g)]
ce aL

sendo:
— po U d, _ o
eL = , ¢ o numero de Reynolds modificado do liquido
H(1=&,.,)
— plgd’
Gar =——"" L} , € o numero de Galileo modificado do liquido
(1= &4,)

(AP/z) =0, sendo esta a proxima hipdtese a ser discutida,

resultando em 7..>1, também indicando completa cobertura das particulas cataliticas,
onde:

P, - massa especifica do liquido, (kg/m®)

U, - velocidade superficial do liquido, (m/s)

& bea - porosidade do leito

g - aceleracdo da gravidade, (m/s?)

L. - viscosidade dinamicada fase liquida, (kg/(m.s))

dp - diametro médio das particulas cataliticas, (m)

(3.4)

(3.5)

(3.6)

iv) Nao existe queda de pressao no leito. Dados de planta indicam diferenca de pressao

entre o bocal de entrada do reator ¢ o bocal de saida menor que 0,2 bar, sendo

pertinente portanto, a consideracdo de operagado isobarica.

dP

—=0
dz

(3.7)
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sendo:

A pressdo total ¢ a soma das pressdes parciais do hidrogénio e do propano. Sendo
que a pressdo parcial do propano ¢ aproximada pela pressdo de vapor do
componente puro nas condi¢cdes de operagao (Equacdo 3.8). Estas hipdteses foram

discutidas no Capitulo 2.

P

total

=P, +P 3.8)

H2 L, propano

Py - pressao parcial do hidrogénio (fungdo da temperatura e da pressao de operagdo)

Py propano - pressdo de vapor do propano puro (fungdo da temperatura de operagao)

P11 - pressao total do sistema

Vi)

vii)

viii)

Resisténcia global ao transporte de massa gas-liquido € equivalente a resisténcia do
filme liquido. GOTO et al. (1977) estimaram que a resisténcia referente ao filme
liquido (em sistemas envolvendo hidrogénio e hidrocarbonetos) é, pelo menos, uma
ordem de grandeza maior que a resisténcia do filme gasoso em todo o intervalo de

operacao utilizado em reatores trickle-beds industriais.

O reator opera em regime de escoamento trickle (Caso 1, DUDUKOVIC et al.,
1997). Quando o fluxo gasoso ¢ nulo o regime de escoamento ¢ definido como
sendo trickle puro (AL-DAHHAN et al., 1997). Sob esta condi¢do, o gradiente de
pressao do leito ¢ nulo, o que ratifica a hipdtese iv. Nestas circunstancias a pressao,
mesmo sendo elevada, nao exerce grande influéncia sobre a hidrodindmica do
sistema, sendo determinada pelo fluxo do liquido, pelas propriedades da fase liquida
e pelas caracteristicas do leito. Esta importante caracteristica de operagao determina
varias caracteristicas do modelo proposto, sendo a escolha das correlacdes utilizadas
para determinar os parametros de transferéncia de massa um exemplo de tal

influéncia.

A reacao de hidrogenacdo ocorre apenas na superficie externa das particulas

cataliticas. Esta hipdtese sera discutida no Capitulo 4.
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3.5 MODELO MATEMATICO

Com base nas hipoteses discutidas anteriormente, passam a ser apresentadas as
equagdes que compdem o modelo matematico para o Sistema de Hidrogenacao de Propeno.
Apos a definicdo do conjunto de equacdes que compdem o modelo, sdo apresentadas as
propriedades fisico-quimicas e parametros fisicos do leito e do catalisador, necessarios para

a modelagem do sistema.

3.5.1 Equacdes do Modelo
Para uma melhor compreensdo do modelo, as equagdes que representam o sistema
de hidrogenacao estao divididas em trés se¢des distintas: Misturador (1); Leito Trickle (2) e

Leito Fixo (3), sendo que as mesmas estao representadas na Figura 3.2.

. T T T T Ty
Cy | (|
I I
= | Clarga
| | Calmentagic)
I
Hy | P I
| @
| I
I | |
I |
[ | |
l y
|
| @) =
I I
| by
| Ry E1 1
| [ ]
| -
l Eecicle :
[
| T
| | Fout
I Produto |
L

Figura 3.2: Representacdo das trés secdes que integram a modelagem da Unidade
de Purificagdo de Propano.
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Misturador, se¢do (1)

O Misturador (Figura 3.3) ¢ uma secdo do modelo que trata das integragdes
massicas e energéticas existentes externamente ao leito. Tal representacao visa caracterizar
a composi¢ao de alimentacdo (carga) através da integragdo das correntes que compdem a
mesma, bem como estabelecer uma relagdo entre o sistema de reciclo e o desempenho do
reator de hidrogenacdo. As equacdes que compdem o modelo do Misturador passam a ser

apresentadas.

e T T T T Ty
Cz (1) |
Tin Carca
| | 2
= | T0
| | (Almentacio)
|
|
H2 | |
| EFeciclo |
| Tm |
| |
: Tml |
Eo |
: Tout CQ) |
I
|
| Tout |
[ I
| Eeciclo |
| Teout |
! Fout
| ! Tout
' Produto |
L R

Figura 3.3: Representacdo do MISTURADOR, se¢do (1) do modelo da Unidade de
Purificagdo de Propano.
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A taxa molar e a composicdo da carga sdo estabelecidas através de um balango
molar global e um balango molar para o componente i.

O balango molar global ¢ dado por:

Fcarga + Fproduto = FH2 + FC3 + Fout
mas:
reciclo F, out ' produto
logo:
Fcarga = FH2 + FC3 + E‘eciclo (39)

e o balango molar para o componente i :

F =F

carga X carga,i reciclo X reciclo,i

+FH2 Xy +FC3 Xe, (3.10)

sendo:

Fearga - vazdo molar da alimentagdo (carga), (kmol/s)
Fy» - vazao molar de hidrogénio puro, (kmol/s)

F¢3 - vazao molar da carga virgem, (kmol/s)

Fyeciclo - vazao molar do reciclo, (kmol/s)

L [
1

x;; - fragdo molar do componente “i” na corrente

O consumo molar de hidrogénio do sistema (F}), considerando que nao existe
acumulo de massa no reator, ¢ dado por:
taxa de consumo molar de H, = (taxa molar de propeno que entra no reator) — (taxa molar
de propeno que sai do reator) + (taxa molar de hidrogénio que sai solubilizada no produto)
0 que equivale:

Z Xes;-M,

F Z xCB,i 'Mi ( )
C3 M xreciclo,H2
Z xreciclo,i il

M (‘xreciclo,propeno )+ FC3
Z xreciclo,i i)

FHZ =Fq,

"xC3,propeno -

reagrupando os termos:
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L e M,
C3,i*
FH2 = F C3 xCS , propeno = ( reclclo JH?2 xreciclo,propeno) (3 1 1)
Z xrecula i M

onde:

M, - é 0 massa molar do componente “i”’, (kg/kmol)

Como foi mencionado anteriormente, a retirada de calor do reator é feita através de
um sistema de troca térmica externo ao leito, onde uma parcela do reciclo total (R;) ¢
resfriada. A relacdo entre estas varidveis € expressa através de balancos de massa e energia,
os quais foram formulados assumindo-se que:

a) O calor referente a corrente de hidrogénio ¢ desprezivel, ndo sendo considerado no
balanco de energia da carga (Equagdo 3.14). A taxa massica de consumo de
hidrogénio do sistema ¢ da ordem de 10 kg/h, enquanto que as demais taxas
massicas envolvidas no sistema variam entre 1000 e 50000 kg/h;

b) O calor especifico ¢ avaliado nas diversas temperaturas, considerando que todas as
correntes sao compostas por propano puro.

Resultando nas seguintes equagdes:

Mreciclo = MRl +MR2 (312)
RR

M .=— |\M, +M 1

reciclo (I_RRJ( H, C3) (3 3)

Mcarga'cpo'(TO - Tref) = 1\46'3 'cp[n‘(Tin - Tref) + Mreciclo'cpm'(Tm - Tref) (314)
Mrec[clo 'Cpm (Tm ief ) Miectclo cpout (TOut ref) - Q (3 15)
Q = MR1 'cpout (TOUI - ref ) M cpml (Tml ref ) (316)

M. .o€P,,-(ITm— ref) M, CD - (Tml — /ef)+M cp,,,-(Tout — ,e/) (3.17)

onde:
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F M,
= J 3.18
’ zxi,jMi ( )

[TEEE]

¢ a relagdo considerada para transformar a vazdo molar da corrente ‘" (F}) em vazdo
massica (M)).

sendo:

M; - vazao massica da corrente ‘7", (kg/s)

[TEE] [TEEE]

x;; - fragdo molar do componente “7”" na corrente

reciclo

+M

RR - razdo de reciclo, RR =

M, it produto
cp; - calor especifico do liquido avaliado na temperatura da corrente 7", (kJ/(kg.K))

O - taxa de remocgdo de calor necessaria para a temperatura do reciclo variar de Tout para
Tm1, (kl/s)

T0 - temperatura de entrada da carga total no leito, (K)

Tm - temperatura do reciclo total apds a resfriamento, (K)

Tm1 - temperatura de R, (fracdo do reciclo) apos resfriamento, (K)

Tout - temperatura na saida do reator, (K)

Tin - temperatura da carga virgem (C3), (K)

T,.r- temperatura de referéncia, (K)

Ainda no misturador sdao calculadas as concentragdes dos reagentes, bem como a
vazao volumétrica da alimentagdo. A vazao volumétrica ¢ calculada considerando-se que o
volume especifico do liquido seja resultante dos hidrocarbonetos presentes (propano e
propeno) ndo sendo considerada, portanto, a contribui¢do do hidrogénio (reagente gasoso
solubilizado no liquido). Assume-se, ainda, que a massa especifica dos hidrocarbonetos seja

dada pela massa especifica do propano, entdo:

Fcarga (1 - xcarg a,H, )‘Mpropano

Pr

(3.19)

carga

47



onde:
~ s ;. 3
Vearga - vazao volumétrica do liquido, (m’/s)

M - massa molar do propano, (kg/kmol)

propano

p1 - massa especifica do liquido, (kg/m?)

A concentragdo dos reagentes na carga do reator ¢ dada pela seguinte relagao:

Fcar a

C _ g
0,i — xcarga,i’ V

carga

onde a substitui¢do do termo V.4, pela Equacdo 3.19 resulta em

Cpy=x Pr__ (3.20)

— Pcarga,i*
(1 - xcarga,HZ )'Mpropam)

sendo:

€9
1

Cy,; - concentracdo do componente “i” na carga do reator, (kmol/m’)
Leito Trickle, secdo (2)

A segdo (2), (Figura 3.4), representa a parte do leito onde o reator opera como um
trickle-bed, sendo necessario representar os perfis de concentragdo dos reagentes e o perfil

de temperatura do reator nesta se¢do. Estas equacdes sdo apresentadas a seguir.

Intetface
triclele-fiso

Figura 3.4: Representacao do LEITO TRICKLE, se¢do (2) do modelo da Unidade de
Purificagdo de Propano.
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Para o balanco molar dos reagentes na fase liquida foram consideradas as seguintes
hipoteses:
a) estado estacionario;
b) dispersdo axial e radial negligenciaveis;
c) areagdo ocorre apenas na superficie externa das particulas cataliticas.

Desta forma foram obtidas as seguintes equagoes:

Para o hidrogénio (i=1):

d(C.,)
U, 7 =k, a, -(CL,l,eq - CL,I) - kc’,lap '(CL,I - CS,I) (3.21)
kc,2ap (€ —Cs))= (_ R, )'ap (3.22)

Para o propeno (i=2):

d(C,,)
U, d = _kc,Zap '(CL,Z - CS,Z) (3.23)
74
kc,2ap '(CL,2 - Cs,z) = (_ R, )'ap (3.24)

sendo:

TR}

Cy,; - concentragdo do componente “i” no liquido, (kmol/m?)

Cs,; - concentragcdo do componente “7” na superficie do catalisador, (kmol/m?)
CL1,¢4 - concentragdo de equilibrio do hidrogénio no liquido, (kmol/m?)

R, - taxa de reacao na superficie da particula, (kmol/mzcat.s)

a, - superficie externa de catalisador por volume de leito, (mzcat/m3leit0)

. a o y 1 . a -1
kra - coeficiente de transferéncia de massa volumétrico gés-liquido para o hidrogénio, (s™)

k.,; - coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido para o componente “i”, (m/s)
A concentragdo de equilibrio do hidrogénio no liquido e a taxa de reagdo na

superficie do catalisador - discutidas no Capitulo 2 - sdo representadas pelas equacdes 3.25

e 3.26, respectivamente.
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V S

Crisu = [FC - J-i (3.25)
carga

A taxa de reagdo, apresentada no Capitulo 2, foi relacionada com a massa de
catalisador, sendo dada em kmol/(kgc,.s). Porém, no modelo completo, a taxa de reagdo foi
implementada como uma fung¢do da drea externa do catalisador, sendo dada em
kmol/(m%..s). As justificativas para a mudanca na forma da taxa de reacdo sdo
apresentadas no Capitulo 4, sendo que neste ponto ¢ apresentado a forma final da taxa

utilizada na modelagem.

(-R,)= W.(ko . exp(%}cs,zJ (3.26)

onde:

W - fator de conversao de unidades usado para passar a taxa de (kmol/(kgc..s)) para
(kmol/(m’c..8)), (Kear/m’car)

R - constante universal, (kJ/(kmol.K)

T - temperatura, (K)

E, - energia de ativagdo aparente, (kJ/kmol)

ky - fator pré-exponencial aparente da constante de velocidade da reacao, (m3/(kgcat.s))

Para determinagdo do fator de conversao (W), utilizado para transformar a taxa de
reacdo de (kmol/(kge:.s)) para (kmol/(m’..s)), as seguintes hipoteses foram consideradas:
a) as particulas sdo solidas (sem estrutura porosa) apresentando formato esférico;

b) areacgdo se desenvolveu em toda superficie externa das particulas.
Com as hipoteses citadas, a razdo entre a massa e a superficie externa das particulas

cataliticas ¢ dada por:

4 (dpmm'do j?’
—r
volume,,,, 3 2

. cat,moido
sup erficie, ., 47{ dp, ...
2

_ dp moido

jz pcat,moz'do - 6 pcat,moz'do
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onde:

dpmoido - didmetro médio das particulas moidas (8,3x10'6 m, medido)

Peat.moido - Massa especifica do catalisador moido (3738 kg/m3 , medido)

Com a substitui¢ao dos valores referentes ao diametro médio e a massa especifica das

particulas cataliticas chega-se ao fator de conversao W= 5,171x10'3 kgcat/mzcat.

Como pode ser observado, através das Equacdes 3.21 e 3.23, o modelo inclui
transporte de massa gas-liquido para o hidrogénio e transporte liquido-sélido para ambos
reagentes. A baixa concentracdo do propeno (menor que 0,5%) na alimentacdo e o rapido
consumo do componente dentro do leito sdo fatores que tornam o transporte de massa gas-
liquido do propeno negligenciavel. Um esquema dos transportes de massa apresentados na

se¢do (2) pode ser visto na Figura 3.5.

FILME LIQUIDO
1

T I T ]
: T G-L4 '

. I
! I L—Sl I

. ! ! LR
g45 , supetficie
estagnado | solido

| ' Bguide |
, :e su::oand-:::-
1 ﬂ, 1 N ﬂ

FILME GASOSO INTERFACE LIQ-SOL.

Figura 3.5: Esquema representando as etapas de transferéncia de massa envolvidas na
se¢do (2), onde 1 representa o hidrogénio e 2 o propeno.

Para a determinagdo do coeficiente de transferéncia de massa volumétrico gés-
liquido, foi considerada a correlagdo proposta por MAHAJANI e SHARMA (1979). Os
estudos realizados pelos mesmos foram conduzidos sobre regimes de fluxo de baixa
interacao entre a fase liquida e a fase gasosa (mesmo tipo de interagdo existente no reator
em estudo). Em 1983, HERSKOWITZ et al. destacaram a excelente concordancia entre a
correlacdo obtida por MAHAJANI e SHARMA (1979) e os estudos realizados por GOTO e

SMITH (1975), os quais avaliaram coeficientes de transferéncia de massa em regimes de
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baixa interacdo. A correlagdao proposta por MAHAJANI e SHARMA (1979) ¢ apresentada

a seguir:

0,41
k L
L4, =8,08.( J Sel’? (3.27)
DL,I Hy

sendo a correlacdo valida para sistema de unidades CGS , onde:
kia; - coeficiente volumétrico de transferéncia de massa gas-liquido para o hidrogénio,(s™)
Dy ; - coeficiente de difusividade do hidrogénio no liquido, (cm?/s)
Scr,; - nimero de Schimdt do hidrogénio, ('U—Lj
pPL-Dyp,

L,, - velocidade massica superficial do liquido, (g/(cmz.s))

O coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido sobre condigdes de fluxo
trickle foi primeiramente medido por KREVELAN e KREKELS (1948). Em 1978,
SPECCHIA et al. utilizaram os mesmos grupos adimensionais apresentados por
KREVELAN e KREKELS (1948) para correlacionar os resultados experimentais dos seus
estudos sobre a transferéncia de massa liquido-solido. Segundo HERSKOWITZ et al.
(1983) a correlagao resultante dos estudos de SPECCHIA et al. (1978) apresentou boa
concordancia com os resultados apresentados por SATTERFIELD et al. (1978). Deste
modo, a correlagdo proposta por KREVELAN e KREKELS (1948) foi utilizada para prever
o coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido, uma vez que o leito em estudo
apresenta fluxo gasoso nulo (mesma situagao encontradas nos estudos de KREVELAN e
KREKELS, 1948) e porque estes grupos adimensionais foram utilizados com éxito para
correlacionar dados experimentais de diferentes autores (HERSKOWITZ et al., 1983). A

correlagdo utilizada ¢ dada por:

1
k., U, >, !
e :1,8{pL J Se,.3 (3.28)
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obtida com dados experimentais sobre a dissolucdo de acido benzodico sob condigdes de

fluxo gasoso nulo (Ug=0).

sendo:

Scy,; - naimero de Schimdt do componente “i”, M
Pr 'DL,i

ki - coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido para o componente i, (m/s)

A variagdo de temperatura dentro da seg¢do (1) foi representada através de um
balanco de energia pseudo-homogéneo, similar ao apresentado por HILL (1977), onde
foram assumidas as seguintes hipoteses:

a) nao existe perda de calor para o meio ambiente (isolamento térmico perfeito);

b) a advecgdo ¢ o unico mecanismo de transferéncia de calor, ocorrendo em plug-
flow, com temperatura uniforme na secao radial;

c) a resisténcia a transferéncia de calor entre o liquido e a particula é pequena o
suficiente para garantir que ambos estdo na mesma temperatura.

Desta forma, o balango de energia considerado ¢ dado pela seguinte relacao:
dT
prULep,——=(AH (=R, )a, (3.29)

sendo:
cpy. - calor especifico do liquido, (kJ/(kmol.K))

z - diregdo axial, (m)

Leito Fixo, se¢do (3)

A parte final do leito ¢ representada pela se¢do (3), (Figura 3.6). Nesta se¢do ndo
existe fase gasosa presente, sendo que os espagos vazios sdo integralmente preenchidos
pelo liquido. As Equagdes utilizadas para descrever a secdo (3) sao similares as utilizadas
para descrever a se¢do (2), sendo que as maiores modificacdes estdo vinculadas a nao
existéncia da atmosfera gasosa. As equacdes que representam a se¢do (3) sdo apresentadas

a seguir.
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Interface
triclle-fxo
4

Feciclo Produto

Figura 3.6: Representacao do LEITO FIXO, se¢do (3) do modelo da Unidade de
Purificagdo de Propano.

No que se refere ao propeno, o balango molar da fase liquida é o mesmo utilizado na

se¢do (2), sendo modificado apenas o balango referente ao hidrogénio, resultando:

Para o hidrogénio (i=1):

aic,,) .
U,. = _kc,lap‘(CL,l - CS,I) (3.30)
dz
k;,lap '(CL,I - CS,I) = (_ R, )'ap (3.31)
Para o propeno (i=2):
d(C,,) .
U,. B2 = _kc,Zap '(CL,Z - Cs,z) (3.32)
dz
kipa,(C,,=Cs,)=(=R,)a, (3.33)

sendo:

€699

k’c,i- coeficiente de transferéncia de massa liquido-sélido para o componente “7” referente a

secdo inundada do leito, (m/s)
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A taxa de reacdo na superficie do catalisador, bem como o balanco de energia
pseudo-homogéneo, sdo idénticos aos apresentados na se¢do (2), ndo sendo necessario,
portanto, repetir tais equagdes. Para estimar o coeficiente de transferéncia de massa liquido-
solido dos reagentes na secdo inundada do leito foi considerada a correlagdo empirica

proposta por EISENBERG et al. em 1955 (tabela 5-27, PERRY, 1999):

k'ci.dp 3\ 0,4548
~ o Re, .Sc, . =
DL’i ( L L, ) gbed ) ReL0,4069 (334)

valida para leito fixo (10 < Re < 2000)

onde:

k’.; - coeficiente de transferéncia de massa liquido-solido para o componente “i”, (m/s)
dp - didmetro equivalente da particula, (m)

TR}

Dy ; - coeficiente de difusividade do componente “i” no liquido, (mz/s)

Scr,; - naimero de Schimdt do componente “i”, _
pPL-Dy;

p, U, d,
Hy

Re; - nimero de Reynolds,

Eved - porosidade do leito.

3.5.2 Calculos Preliminares

Até este ponto foram apresentadas as equagdes utilizadas para representar o sistema
de hidrogenacao de propeno. Nestas equagdes - obtidas através de balangos de massa e
energia - estdo inseridas as propriedades fisico-quimicas das fases, bem como um conjunto
de pardmetros fisicos relacionados ao leito. A metodologia adotada para a determinagdo

destes parametros e propriedades passa a ser descrita.

Uma importante caracteristica do sistema de hidrogenagao de propeno ¢ a alta taxa
de reciclo utilizada para a remocao do calor gerado pela reacdo. Este elevado reciclo faz

com que o propano seja o componente majoritario em todo o sistema, sendo que sua fragao
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molar média fica em torno de 98%. Assim, propriedades fisico-quimicas como viscosidade,
calor especifico e massa especifica foram avaliadas considerando que a fase liquida fosse

composta apenas por propano.

Viscosidade da fase liquida (z): A viscosidade da fase liquida ¢ dada pela seguinte

equacao:

In(y,, )= A+B/T+CT+DI’ (3.35)
sendo a viscosidade dada em cP (centipoise) e a temperatura em K e onde os respectivos
coeficientes estdo listados na Tabela 3.2.

Tabela 3.2: Coeficientes para o célculo da viscosidade do liquido saturado, conforme
Equagdo 3.35.

Temperatura Presséao Composicao A B C D

86<T<369K atmosférica propano puro -7,764 721,9 0,02381 -4,665e-5

Fonte: Tabela 9-8, REID (1987).

A viscosidade obtida através da Equacao 3.35 ¢ valida para pressao atmosférica. A
correcao (LUCAS, 1981) referente a variagao de pressdo ¢ dada pela seguinte relagdo:

u, _1+B.(P./2118)"
/’lLsat 1+ C'Q)R,

(3.36)

sendo:
A'=0,9991-[4,674.107* /(1,0523.7. %7 —1,0513)]

B'=[0,3257/(1,0039 — T.>*")**%1-0,2086

C'=-0,0792+2,162.T. —13404T° +44171.T° —8483T " +96,121.7.° —59813.1.° +15,672T
o - fator acéntrico do propano.

56



T, - temperatura reduzida
P, - pressdo reduzida
Ursqr - Viscosidade do liquido a pressdo atmosférica, (cP)

Ly - viscosidade corrigida, (cP)

Calor especifico da fase liquida (cpr): O calor especifico ¢ dado pela Equagao 3.37,

proposta por THOMSON (PERRY, 1999).

2

C C
cp, :71+C2 —(2.C, .C,)t—(C,.C,)t* —(C:7) £ —(C, .7“)14 —(C2H)F (3.37)

sendo:
t= (] -T, r)
T’ - temperatura reduzida.

O calor especifico ¢ dado em J/(kmol.K) e a temperatura em K, sendo os pardmetros da

Equagao 3.37 dispostos na Tabela 3.3.

Tabela 3.3: Coeficientes para o calculo do calor especifico, conforme Equacdo 3.37.

Temperatura Composicao Cq C, Cs Cy

85<T<350K propano puro 62,983 1,1363e5 633,21 873,46

Coeficientes de difusdo no liquido (D ;): Na fase liquida, foi considerada difusdo bindria
dos reagentes no propano puro. Os coeficientes de difusdo binaria foram determinados

através da equacao proposta por WILKE e CHANG (REID, 1987).

_7,4107°T.(M ,.X)"?
Hep VAO’6

D (3.38)

AB

sendo:

Dyp - coeficiente de difusdo de A em B. (cm2/s)
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T - temperatura, (K)

Ly - viscosidade do solvente , (poises)

X - parametro de associagdo do solvente, (1 para ambos reagentes)

V4 - volume molar do soluto, (13,75 e¢ 81,79 cm’/gmol para hidrogénio e propeno,
respectivamente)

M ; - massa molar do solvente (44, 094 g/gmol)

Massa especifica da fase liquida (p): A massa especifica da fase liquida ¢ dada através

de uma relacao obtida dos resultados de YOUNGLOVE (1987).

p, =A"T+B" (3.39)
sendo a massa especifica dada em kg/m® e a temperatura em K, onde os respectivos

coeficientes estao dispostos na Tabela 3.4.

Tabela 3.4: Coeficientes utilizados no calculo da massa especifica do liquido, segundo
Equacao 3.39

Temperatura Pressao composig¢ao A’ B”

300 < T< 340K operagao propano puro -2,0021 1097,4

Pressiao de vapor do propano (Pl3) : A pressdo de vapor do propano puro ¢ dada pela

expressao

Pl = (exp(Cl + %) +C3.In(T)+C4T® ).10‘5 (3.40)

sendo a pressdo de vapor dada em bar e a temperatura em K, onde os respectivos

coeficientes estao dispostos na Tabela 3.5.

Tabela 3.5: Coeficientes para o calculo da pressao de vapor do propano (Equagao 3.40).

Temperatura Composicao C1 Cc2 C3 C4 C5
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86<T<380K propano puro 59,078 -3492,6 -6,0669 1,09e-5 2

Fonte: tabela 2-6, PERRY (1999).

Calor de reaciao (-AHg): Como mencionado anteriormente o reator de hidrogenacdo ¢
provido de isolamento térmico. Considerando que este isolamento seja perfeito todo o calor
gerado pela reacdo de hidrogenagao resultard num aumento de temperatura da fase liquida.
A relagdo entre o aumento de temperatura da fase liquida e a taxa de reagdo ¢ dada através

do balanco de energia pseudo-homogéneo representado anteriormente pela Equacao 3.29:
dT
pL.UL.chZ: (—AHR).(— RA).ap (3.29)

Ja a relacdo entre a variacdo da concentragdo de propeno e a taxa de reacao ¢ dada pela

substituicdo da Equagao 3.24 na Equacao 3.23:

d(C,,)
L dZL’z = _kc,2ap '(CL,2 - Cs,z) (3.23)
kC,Zap '(CL,Z - Cs,z) = (_ R, )'ap (3.24)

resultando em:

d(C,,) -(-R,)a,

3.41
dz U, (341
Onde a substitui¢ao da Equacao 3.41 na Equacao 3.29 resulta em
dT dCL 2
cp, — =—(—AH ). :
PP —=—(AH ) —
como os dois termos estdo divididos por dz, tem-se:
ppcp, AT =—(-AH ).dC (3.42)
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Partindo da Equacao 3.42 e tomando py,, cp; € (-4Hpg) iguais ao valor médio obtido entre o

intervalo Ty e T, pode-se escrever que

T, C

L _ (—AH ) L,2,L

Jar=———" fac,, (3.43)
TO chpL CL,Z,O

onde:
Ty e T, - sdo as temperaturas na entrada (z=0) e na saida (z=L) do reator

Cr.20¢ Cp2 1 - sdo as concentragdes de propeno na entrada (z=0) e na saida (z=L) do reator

Assumido conversdo total do propeno no interior do reator (Cy,; = 0) e integrando a

Equacao 3.43 obtém-se que

_(-AH,)
PP,

TL - To CL,2,O (3-44)

Através da Equagdo 3.44 pode-se concluir que — caso as hipoteses assumidas
estejam corretas — a variacao total de temperatura no leito e a concentracdo de propeno na

carga do reator apresentam uma relacdo linear, onde o coeficiente angular desta ¢ dado pela
razao w. Este comportamento pode ser observado na Figura 3.7, onde estdo
PLCP,
dispostos dados de planta correlacionando o aumento total de temperatura (7;-7p) em
funcdo da concentragdo de propeno na alimentagdo do reator de hidrogenacdo. Com os
dados expostos na Figura 3.7, foi possivel obter uma reta (apresentada no mesmo grafico)
cujo coeficiente angular foi utilizado para determinar o calor de reagdo. Os valores médios
do calor especifico e da massa especifica do liquido foram avaliados na temperatura média

dos pontos apresentados (325,15K), sendo que os resultados obtidos estdo dispostos na

Tabela 3.6.
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aumento de temperatura (K)

12,00

10,00 -

8,00 -

6,00 -

4,00 ~

y = 85,5633x + 1,4632
2,00 - R? = 0,9529

0,00 T T T T T T
0,02 0,03 0,04 0,05 0,06 0,07 0,08 0,09 0,10 0,11 0,12

concentragao de propeno na alimentagao (kmol/m”3)

Figura 3.7: Relagdo entre a concentracao de propeno na alimentagdo do reator e o
respectivo aumento total de temperatura (7, -;-7~ ).
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Tabela 3.6: Valores utilizados na obtencdo do calor de reacdo. As propriedades médias
foram obtidas para T=325,15 K.

Coeficiente linear cpL oL (-4HR)
((m*.K)/kmol) (kJ/(kg.K)) (kg/m?) (kJ/kmol)
85,533 3,084 446,42 117760

Na literatura pesquisada nao foi encontrado estudo algum acerca da reacdo de
hidrogenag¢ao de propeno em fase liquida sobre catalisador de niquel/6xido de niquel.
Todavia, em 1970, COX e PILCHER utilizando a técnica de hidrogena¢do calorimétrica,
determinaram o calor de reagcdo para a hidrogenacdo de propeno em fase gasosa nas
condi¢des normais de temperatura e pressao (CNTP). O valor obtido por COX e PILCHER
(1970) foi de -125000 kJ/kmol. Embora as condi¢des operacionais do sistema em estudo
sejam distintas das condi¢des experimentais utilizadas por estes autores pode-se dizer que o
valor ajustado através dos dados de planta ¢ coerente. Outra conclusdo importante ¢ que a
relagdo linear apresentada através dos dados de planta entre o aumento total de temperatura
e a concentragdo de propeno da alimentacdo demonstra que as hipdteses que originaram o
balango de energia pseudo-homogéneo representado pela Equacdo 3.29 sdo consistentes.
Cabe salientar que o unico valor médio estimado no modelo desenvolvido foi o calor de

reacao.

Parimetros do leito e das particulas cataliticas (&g dp, ap,, L/D): Os pardmetros

referentes ao leito e as particulas cataliticas consideradas no modelo estdo dispostos na
Tabela 3.7.

Tabela 3.7: Parametros fisicos do leito e das particulas cataliticas.

Parametro valor fonte
Ehed 0,332 fabricante
dp (m), diametro equivalente 7,27<107 medido
a,= [—6(1 ;;bed )J (M?superficie externa/Mleito) 551,3 SHAH (1979)
L/D (razdo entre o comprimento e 0 4 -

didmetro do reator)
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3.6 IMPLEMENTACAO DO MODELO

As equacdes apresentadas até este ponto compdem o modelo do sistema de
hidrogenacdo de propeno. O conjunto, formado por equagdes algébrico-diferenciais, foi
implementado no simulador gPROMS v2.0 (PANTELIDES, 1996). Na discretizacdo da
direcdo axial foi utilizado o método das diferencas finitas a esquerda com aproximacao de
segunda ordem, sendo que para a resolucdo do sistema de equagdes algébricas resultante foi
utilizado o método numérico de Newton-Raphson. Para a solu¢do do sistema de equagdes
algébricas utilizou-se uma tolerancia relativa de 10® ¢ uma tolerancia absoluta de 107'°,

como critérios de convergéncia.

Como apresentado anteriormente, o modelo estd dividido em 3 secdes distintas:
Misturador (MIST), Leito Trickle (LT) e Leito Fixo (LF). As se¢des LT e LF representam o
leito do reator, sendo que cada uma destas se¢des foi discretizada em 100 intervalos iguais.
Na atual situagdo de operacdo do sistema de hidrogenacdo (situacdo modelada), o
comprimento total do leito (L) esta dividido da seguinte forma: 35% corresponde ao LT e
65% corresponde ao LF. Desta forma, a discretizagdo do leito ficou distribuida da seguinte
maneira: os 100 intervalos correspondentes ao LT com tamanho de 0,0035L e os 100
intervalos correspondentes ao LF com tamanho de 0,0065L. A determinagao do nimero de
intervalos utilizados na discretizagdo axial foi baseada na estabilidade numérica
apresentada pelo sistema. Para quantidades menores que 100 intervalos por sec¢do foi
observado que o sistema — mesmo com boas estimativas iniciais — apresentava dificuldades
para atingir a convergéncia. Ja com 100 intervalos por secdo o sistema apresentou maior
facilidade para convergir e menor dependéncia das estimativas iniciais. Para uma maior
quantidade de intervalos por secdo verificou-se que os resultados obtidos ndo eram

alterados.
As estimativas iniciais foram obtidas através da simulacdo do sistema de

hidrogenacdo modificado. Neste modelo modificado, o reciclo é considerado como uma

corrente de alimentagdo. Desta forma a resolugdo numérica do sistema fica bastante

63



simplificada, uma vez que, sem o reciclo, a caracteristica interativa do sistema ¢ excluida
(ver Figura 3.8). Os resultados da simulacdo do modelo simplificado foram utilizados como
estimativas iniciais para a resolucdo do modelo completo (com reciclo). As condigdes de
operacao utilizadas na simulacao do modelo simplificado sao as mesmas referentes ao Caso

Base que ¢ apresentado no Capitulo 4 (Tabela 4.1).

A Figura 3.8 apresenta um esquema simplificado do modelo desenvolvido onde
estdo dispostas as principais fungdes de cada segdo. Através deste esquema pode-se
perceber que a resolucdo do sistema requer calculos interativos pois, devido a existéncia do
reciclo, a composi¢cdo e a temperatura da saida do reator (saidas do LEITO FIXO) sdo
variaveis utilizadas no MISTURADOR para a determinacdo das caracteristicas de

alimentacao.

3.7 CONCLUSOES

Baseado nas condigdes operacionais apresentadas neste capitulo e juntamente com
os modelos cinético e termodinamico discutidos no Capitulo 2 foi desenvolvido um modelo
matematico estaciondrio para o Sistema de  Hidrogenacdo de Propeno cuja as
caracteristicas principais sao:

a) taxa da reagdo de hidrogenacdo representada por uma expressdo cinética do tipo
poténcia de primeira ordem em relagdo a concentragdo do propeno, sendo considerado
que a reacao ocorre apenas na superficie externa das particulas cataliticas;

b) o comportamento termodindmico do reator ¢ representado através de dados
experimentais de equilibrio do sistema binario hidrogénio-propano;

c) as propriedades fisico-quimicas necessarias para a modelagem do Sistema sdo avaliadas
considerando que a fase liquida ¢ composta por propano puro;

d) os parametros de transferéncia de massa sdo avaliados através de correlagdes propostas

na literatura consideradas adequadas para as caracteristicas hidrodinamicas do leito;
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€) o Unico parametro ajustado do modelo ¢ o calor de reacdo, sendo que o ajuste foi
realizado através de dados de planta relacionando a concentragdo de propeno na
alimentacdo com a variagao total de temperatura do reator associados a equacdes

fundamentais da modelagem proposta.
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Entradas do modelo: Vaz&o e composigdo da carga virgem (Fcs, Xcs, i);
Pressao de operacéo (P);
Temperatura da alimentagéo (T);
Razéo de Reciclo (RR);

Misturador:

Funcgao: Com as entradas do modelo e com a temperatura e composigao da
saida do leito (vindas do Leito Fixo) sdo determinadas as variaveis de entrada
do reator de (Ty, P, Cp o0, Fcarga), ONde Ty e C;( S80 as condi¢cdes de contorno
(para z=0) do LEITO TRICKLE.

U

Leito Trickle:

Funcao: Desenvolver os perfis de concentragdo dos reagentes no liquido e na
superficie catalitica, perfil de temperatura e o perfil da concentracdo de
saturagao do hidrogénio. Os valores das concentragdes dos reagentes (fase
liguida e na superficie catalitica) e da temperatura referentes a interface com o
leito inundado (z=Lyerrace) S80 as condigdes de contorno do Leito Fixo.

U

Leito Fixo:

Funcao: Similar ao Leito Trickle desenvolve os perfis das variaveis na parte
inundada do leito. A temperatura e a composicao do liquido na saida do Leito
Fixo sdo utilizadas no Misturador para o calculo das variaveis de entrada do
reator.

Saidas do modelo: Perfis de concentragdo dos reagentes na fase liquida e na superficie
das particulas cataliticas;
Perfil de temperatura;
Consumo de hidrogénio;
Quantidade de calor que o sistema de troca térmica deve remover (Q);

Figura 3.8: Representacdo esquematica simplificada das se¢des do modelo.
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4

RESULTADOS E DISCUSSAO

Neste capitulo sdo apresentados os resultados obtidos com o modelo desenvolvido
nos Capitulos 2 e 3 para a representacdo do sistema de hidrogenacdo de propeno. O
objetivo inicial desta discussdo ¢ demonstrar que a modelagem desenvolvida reproduz
adequadamente as principais caracteristicas do reator de hidrogena¢do. Uma vez validado o
modelo, ¢ apresentada uma andlise da importancia dos varios fenomenos envolvidos no
reator de hidrogenagdo, onde a transferéncia de massa liquido-particula do propeno
apresenta-se como a etapa controladora da taxa global de reacdo. Finalizando este capitulo,
ha um estudo sobre a influéncia das principais varidveis do processo no desempenho do

reator.
41 ANALISE DO MODELO

As equagdes apresentadas nos Capitulos 2 e 3 constituem o modelo desenvolvido
para representar o Sistema de Hidrogenacao de Propeno. O modelo foi desenvolvido
baseado em hipoteses, anteriormente discutidas, consideradas consistentes com as
condi¢des operacionais do reator. A discussdo que segue visa demonstrar a capacidade do
modelo de reproduzir adequadamente o comportamento estacionario do sistema. A analise
foi realizada mediante comparagdo entre dados de planta e resultados gerados pelo modelo.

As condigdes de operacdo utilizadas na simulacdo estdo dispostas na Tabela 4.1. Visando
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facilitar a discussdo que segue foi adotada a denominacdo “Caso Base” para o conjunto de
condi¢des operacionais apresentadas na Tabela 4.1. O Caso Base representa a situacao
operacional mais comum observada na pratica industrial do sistema de purificacdo sendo,
portanto, a situagdo operacional mais indicada para validar o modelo. Os valores
apresentados na Tabela 4.1 representam médias correspondentes a 16 dias de operacdo do

Sistema de Hidrogenacao.

Tabela 4.1: Condi¢des operacionais utilizadas na simulacao do Caso Base

VARIAVEL VALOR
Presséo, P, (bar) 25,5
Temperatura da carga, Ty, (K) 324,15
Vazao do reciclo, M recicio, (kg/h) 38000
Dados da carga virgem: Vazao, M ¢3, (kg/h) 1372
Composigao (Yemolar) 13,84 % de propeno

86,16 % de propano

Os perfis de concentracdo de propeno e hidrogénio no liquido, juntamente com o
perfil de temperatura, sdo as variaveis do sistema utilizadas neste capitulo para explorar,

através do modelo proposto, o desempenho do reator.

O perfil de concentragdo de propeno no liquido foi escolhido porque o objetivo do
sistema ¢ a eliminacdao total do propeno existente através da reagdo de hidrogenagao.
Entretanto, apesar da importancia do conhecimento da concentracdo deste componente, o
reator de hidrogenagdo ndo possui algum dispositivo de monitoramento direto desta
variavel ao longo do seu comprimento. Este fato impossibilitou uma comparagdo direta
entre resultados de planta e os da simulacdo para esta variavel. Todavia, através do
monitoramento da temperatura realizado pelos 4 termopares distribuidos ao longo do leito,
foi possivel avaliar indiretamente como se comporta o perfil de concentragdo do propeno.

A correlacdo entre estas duas variaveis estd baseada no fato de que o calor responsavel pelo
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aumento da temperatura ¢ liberado a medida que o propeno ¢ consumido pela reagdo de

hidrogenac¢do, conforme discutido no Capitulo 3.

O perfil de concentragdao de hidrogénio na fase liquida, como discutido no Capitulo
2, ¢ outra importante variavel para a compreensdo do funcionamento do reator. Tal
importancia reside principalmente em dois aspectos: o hidrogénio ¢ o reagente gasoso da
reacdo e o controle de pressdo do reator ¢ realizado através da admissdo deste reagente.
Demonstra-se neste capitulo que a temperatura e a pressao exercem grande influéncia no
perfil de concentragdo do hidrogénio, sendo que o mesmo comportamento nao foi

observado para a concentragao de propeno.

Os resultados referentes ao Caso Base estdao dispostos nas Figuras 4.1, 4.2 e 4.3. Na
Figura 4.1 sd3o mostrados os perfis de temperatura e concentragdo dos reagentes na fase
liquida. As linhas verticais tracejadas representam a posi¢ao das 4 tomadas de temperatura
existentes ao longo do leito. Os perfis de concentragdo estdo associados ao eixo esquerdo
enquanto que a variacao de temperatura (7,-7)) esta relacionada com o eixo direito. A
posicao longitudinal do reator ¢ dada em fung@o do comprimento adimensional (z/L). Nesta
figura, toda a extensao do leito esta sendo representada, sendo que a posi¢do z/L = 0,35 —
que coincide com a posi¢ao do segundo termopar — representa a localizacdo da interface

entre o leito trickle e o leito inundado.

Através da Figura 4.1 pode-se perceber que as variagdes significativas dos perfis
ocorrem até a posi¢ao do segundo termopar (z/L=0,35). Todavia, variagdes ocorrem em
toda a extensdo do leito, porém, devido a diferenga de escala, este comportamento nao pode
ser observado numa mesma figura. A Figura 4.2 representa o perfil de concentracdo do
propeno na regido de leito inundado (0,35< z/L<1). Uma comparagdo entre as Figuras 4.1 e

4.2 evidencia a interferéncia da escala na interpretagcdo correta dos perfis.
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Figura 4.1: Perfis de concentragdo dos reagentes na fase liquida e variagdo de temperatura

(Tz— Ty) para o Caso Base, considerando toda a extensao do leito (as linhas tracejadas
indicam as posic¢oes relativas das leituras de temperatura).
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Figura 4.2: Perfil de concentracao de propeno na fase liquida referente ao leito inundado
(0,35< z/L<1) nas condi¢des do Caso Base.

Entretanto, apesar da variacdo existente em todo o leito, entende-se que a regido

referente ao leito trickle (0<z/L<0,35) representa a zona de interesse para a andlise do
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desempenho do reator. De fato, considerando a precisdo dos dados de planta, as variagdes
apresentadas na Figura 4.2 ndo podem ser usadas para analise. Desta maneira, as figuras

apresentadas a partir deste ponto sdo referentes a extensao do leito trickle.

4.1.1 Caso Base: comparacio entre dados de planta e resultados de simulagio

A Figura 4.3 apresenta os perfis resultantes da simula¢do do Caso Base. O primeiro
ponto a ser discutido € a relacdo entre a variagdo da concentracdo de propeno e a variagao
de temperatura (Delta T). As curvas demonstram que o aumento da temperatura esta

associado de forma linear ao consumo de propeno.
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Figura 4.3: Perfis de concentragdo dos reagentes na fase liquida e variagdo de temperatura
para o Caso Base considerando a regido de escoamento trickle (as linhas tracejada indicam
as posi¢oes relativas dos dois termopares existentes na regido trickle).

A relagdo linear fica explicita na Figura 4.4, onde ¢ representada a correlacao entre

as duas varidveis para o Caso Base. Como apresentado no Capitulo 3, a linearidade entre a
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concentragdo de propeno na fase liquida e a variagdo de temperatura foi verificada no reator
industrial. Naquele Capitulo este comportamento foi utilizado para estimar o calor de
reacdo (-AHpR) através de dados de planta, relacionando diferentes concentragdes de

propeno com os respectivos aumentos de temperatura.

4,5

0 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05

concentragéo de propeno (kmol/m*3)

Figura 4.4: Relagdo entre a concentragdo de propeno na fase liquida e o aumento de
temperatura para o Caso Base.

Voltando a Figura 4.3 percebe-se que os perfis de concentracdo de propeno e

temperatura apresentam bruscas variagcdes no inicio do leito. Tais varia¢cdes indicam que
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grande parte da reacdo de hidrogenagdo se desenvolve na por¢do inicial do reator. Na
posicdo referente ao primeiro termopar (z/L=0,053), representada pela linha vertical
tracejada, as variaveis estdo proximas do seu limite final, sendo que, aproximadamente,
97,5% do propeno ja foi consumido pela reacdo. A comparacdo destes resultados com os
dados de planta ¢ realizada na Figura 4.5, onde estdo representados o aumento de
temperatura calculado e os valores de planta referentes aos dois primeiros termopares do
leito. Percebe-se que os dados de planta estdo muito proximos do perfil de temperatura
calculado, o que caracteriza uma boa representagdo do comportamento do reator pelo
modelo. Uma comparagdo equivalente ndo pode ser feita para o perfil de concentragio de
propeno, uma vez que a composi¢cao ndo ¢ monitorada ao longo do leito. Todavia, devido a
relagdo existente entre a concentracdo de propeno e a temperatura, pode-se dizer que o
perfil de concentragdo de propeno, apresentado na Figura 4.3, corresponde ao

comportamento do reator industrial.
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Figura 4.5: Comparacao entre o aumento de temperatura calculado para o Caso Base e os
valores de planta referentes aos dois primeiros termopares (T1 e T2).

Além dos perfis de concentrag¢do de propeno e da variagdo de temperatura, a Figura

4.3 apresenta o comportamento da concentragdo de hidrogénio na fase liquida (reagente
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gasoso). O perfil apresentado demonstra que o hidrogénio se comporta de maneira mais
complexa que o propeno. Esta maior complexidade estd associada ao transporte de massa
gas-liquido responsavel pela continua transferéncia do reagente da fase gasosa para a fase
liquida ao longo da regido de escoamento trickle. Na por¢ao inicial do leito, a concentragao
de hidrogénio sofre uma queda acentuada. Esta queda ¢ resultado da alta taxa de reacdo
que, nesta regido, ¢ superior a taxa de reposi¢ao do componente feita pelo transporte de
massa gas-liquido. Entretanto, a varia¢ao de velocidade de consumo do propeno ao longo
do leito faz com que a taxa de retirada do hidrogénio da fase liquida diminua até equiparar-
se a taxa de reposi¢do. Este ponto de igualdade ¢ representado pelo ponto de minimo
existente no perfil de concentragdao de hidrogénio (z/L=0,02). Depois deste ponto, a taxa de
reposicdo torna-se maior do que a taxa de consumo, fazendo com que a concentragdo de
hidrogénio da fase liquida aumente até atingir um valor maximo representado pela condi¢ao
de saturagdo nas condi¢des de operacdo. Uma comparacdo entre a concentracdo de
hidrogénio na fase liquida e a condi¢do de saturagdo ao longo do leito pode ser visualizada
na Figura 4.6. Nesta figura percebe-se que a curva de saturagdo apresenta um decaimento
acentuado até a posi¢do referente ao primeiro termopar (z/L=0,053), sendo que apds este
ponto a curva apresenta uma pequena variagao até atingir um patamar. Este comportamento
se deve ao aumento de temperatura que, como discutido anteriormente, ¢ mais pronunciado
na porcao inicial do leito. Os resultados apresentados indicam um grande excesso do
reagente gasoso quando comparado a concentragdo de propeno. De fato, a concentragdo de
hidrogénio se aproxima muito da maxima concentragdo possivel, a de saturacdo. Esta
situagdo se deve basicamente ao fato de que a pressao do reator ¢ controlada pela entrada
do reagente gasoso. Desta maneira a fase gasosa funciona como uma fonte “inesgotavel” de
hidrogénio para a fase liquida, fazendo com que a condi¢do de saturacdo seja sempre a

condigdo final da fase liquida.
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Figura 4.6: Comparagdo entre o perfil de concentragdo de hidrogénio na fase liquida e a
condicdo de saturacdo (Caso Base). As linhas tracejadas representam as posigdes
relativas dos termopares na regido de escoamento trickle.

No Capitulo 2 foi desenvolvido um modelo para representar a condicao de saturagcao
(naquele Capitulo denominada condicdo de equilibrio). Na discussdo apresentada no
Capitulo 2, os resultados calculados pelo modelo desenvolvido foram comparados com
resultados de planta referentes a concentra¢ao do hidrogénio na saida do reator. Percebe-se
neste ponto que tal comparagao foi adequada, pois a concentragdo de hidrogénio na saida
do reator representa, de fato, a concentragdo de saturacdo. Os resultados apresentados no
Capitulo 2 (Tabela 2.5) demonstram a capacidade do modelo de reproduzir adequadamente
o comportamento da concentracdo de saturacao de hidrogénio ao longo do reator. Pelo
mesmo motivo apresentado para o perfil de concentracao de propeno — a nao existéncia de
monitoramento da concentragdo no interior do reator — o comportamento da concentracao
de hidrogénio ao longo do leito ndo pode ser comparado diretamente com valores de planta.
Uma comparacao indireta, similar a realizada para avaliar a concentracao de propeno, nao
seria precisa devido a grande influéncia da transferéncia de massa gés-liquido no perfil de
concentragdo de hidrogénio e ao pouco efeito que isto causa no perfil de concentragdo de
propeno, como ¢ mostrado na proxima se¢do. Desta maneira, pode-se afirmar apenas que a

concentragdo de saida esta coerente com os resultados de planta.
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Todavia, caso existam desvios do comportamento apresentado pelo modelo, os
mesmos nao devem modificar a forma do perfil de concentracdo de hidrogénio, ou seja,
uma queda brusca até um minimo (inicio do leito, z/L<0,2) seguida do aumento da
concentragdo até a situacdo de saturacdo. Sendo que os desvios, caso existam, devem alterar
a intensidade das variagdes do perfil de concentragdo, modificando a forma da regido do
ponto de minimo. A parte posterior ao ponto de minimo ¢ a mais suscetivel a sofrer
alteragdes, pois a intensidade com a qual a concentragdo de hidrogénio tende a condigao de
saturagdo — e, portanto, a variagdo desta regido — estd fortemente relacionada com o a
transferéncia de massa gas-liquido. Entretanto, estes comentarios sobre o comportamento
do perfil de hidrogénio nao podem ser confirmados por algum dado de planta disponivel,
servindo apenas como hipoteses sobre o comportamento da concentragdo de hidrogénio ao

longo do reator.

Neste ponto, depois de apresentado o comportamento das concentragoes dos
reagentes, cabe uma discussdo acerca da equagdo cinética utilizada na modelagem do
sistema. No Capitulo 2 foi desenvolvida uma equagdo do tipo poténcia para representar a
rea¢do de hidrogenagdo de propeno. Tal equagdo cinética expressa a taxa de reacdo em
fun¢do da massa de catalisador, forma esta, normalmente utilizada para representar reacoes
heterogéneas. Todavia, no Capitulo 3, onde se desenvolveu o modelo do sistema, a taxa de
reagdo foi expressa em fungdo da superficie externa das particulas. As razdes que levaram a

tal modificacdo, passam a ser relatadas.

Em uma primeira etapa, ndo detalhada neste trabalho, foi desenvolvida uma
modelagem heterogénea, onde eram considerados os efeitos de reacdo-difusdo dentro da
particula catalitica. Para este modelo heterogéneo, a taxa de reacdo era dada em fungdo da
massa de catalisador. Entretanto, a modelagem heterogénea nao conseguiu representar
adequadamente os dados de planta, o que pode ser explicado através da elevada atividade
apresentada pelo catalisador durante os experimentos cinéticos. Esta elevada atividade faz

com que o catalisador apresente uma efetividade interna muito baixa, quando na forma de
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pellets. Segundo SATTERFIELD (1970), particulas com geometria esférica podem ser

avaliadas através do modulo sugerido por Wagner (1945):

2
r 1 dn) 1
cDesjérica = [_ __J N (4 1)
D, V. dt)Cq
onde:
D, sica- MOdulo de Wagner para particulas esféricas

r- raio da particula catalitica, (cm)

D,y - difusividade efetiva do componente considerado dado pela relagdo

3 pellet -0

Dy =D 4 s (cm?/s)

Epeller - porosidade do pellet
o - fator de constri¢do
7 - tortuosidade

1 . .
(— 7%) - taxa observada da reagdo por unidade de volume de particula de catalisador,

(ngI/ (Cm3catalisador- S))

Cs — concentragdo do componente na superficie externa do catalisador, (gmol/cm®)

Visando avaliar a efetividade interna das particulas cataliticas através da expressao
proposta por SATTERFIELD (1970) foi realizado um experimento cinético similar aos
descritos no Capitulo 2, porém com uma particula inteira. Os resultados experimentais,
juntamente com os demais parametros utilizados na determinacdo do Mddulo de Wagner,

podem ser observados na Tabela 4.2.

Tabela 4.2: Dados utilizados na avaliagdo do Mddulo de Wagner das particulas cataliticas.

Parémetro Valor Origem

dp=2r (cm) 0,727 medido
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0,51 fabricante

Epellet
o 0,8 HILL (1976)
T 6 SATTERFIELD (1970)
Derr (cm?/s) 1,18x10%, para 328 K SATTERFIELD (1970)
1 dn 3 8,82x10® experimental
(_V_LEJ (gmol/(cM”cataiisador-S))

, ; experimental (aproximado
Cs (gmol/cm?) 5,88X10° pela concentragao inicial do
experimento)

A aplicacdo dos valores da Tabela 4.2 na Equacdo 4.1 resultou num Moddulo de
Wagner ((D esférica ) 1680, o que representa um valor maior do que os limites encontrados nos

diagramas destinados a representacao da efetividade interna como uma fung¢ao do Modulo
de Wagner (geralmente ®= 1000 corresponde a efetividades internas entre 0,01 ¢ 0,1). E
importante ressaltar que o valor encontrado ¢ aproximado, uma vez que a expressao
utilizada refere-se a particulas esféricas (as particulas industriais sdo cilindricas) e que a
concentracdo de propeno na superficie foi aproximada pela concentracao inicial da fase
liquida (embora esta aproximacao seja conservativa, pois a concentracao no seio do liquido
sera sempre maior que a concentracdo na superficie). Todavia, mesmo com as
aproximagdes consideradas, o Modulo de Wagner calculado ¢ muito elevado, indicando
uma efetividade interna muito baixa das particulas cataliticas o que condiz com o fato
experimental observado de que o catalisador industrial ¢ altamente ativo. Entdo, devido a
elevada atividade do catalisador, praticamente toda a reagdo ocorre na superficie externa
das particulas cataliticas. Desta maneira, o perfil radial de concentracdo de propeno no
interior da apresenta uma brusca queda, o que acarretou sérios problemas para as técnicas
de discretizagao radial, no caso a colocagdo ortogonal em elementos finitos. Tais problemas
tornaram a solu¢do numérica da modelagem heterogénea muito imprecisa. Em
conseqiiéncia disso, considerou-se que a reagdo ocorre apenas na superficie externa das
particulas cataliticas, sendo esta a razdo pela qual a expressdo cinética desenvolvida no

Capitulo 2 foi modificada.
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Outro ponto importante, referente a expressao cinética, esta associado a desativacao
do catalisador. A perda de atividade catalitica ndo foi considerada explicitamente na
modelagem apresentada. Isto foi feito porque o Sistema de Hidrogenagdo de Propeno nao
apresentou - dentro do intervalo de operacdo analisado - alguma varia¢do operacional que
indicasse perda de eficiéncia do reator. Desta maneira, qualquer tentativa de avaliacdo do
comportamento da atividade catalitica com o tempo de operagao tornou-se impraticavel por

falta de dados.

Segundo FOGLER (1999), normalmente a desativagdo de catalisadores se
desenvolve através de 3 mecanismos: sinterizagdo, "fouling” e envenenamento. Dentre
estes, provavelmente, os dois ultimos podem ser encontrados no Reator de Hidrogenacao de
Propeno. A pouca probabilidade da desativagdo por sinterizagdo ¢ devida a baixa de
temperatura de operagdo do reator. No entanto, qualquer que seja o mecanismo de
desativagdo presente no reator de hidrogenagao, ¢ suficientemente lento para ser ignorado

nesta modelagem.

42 ANALISE DA TAXA GLOBAL DE REACAO

A taxa global de reacao ¢ resultante do efeito combinado de todas as etapas fisicas e
quimicas envolvidas no reator. As etapas fisicas correspondem aos fenomenos de
transferéncia de massa, enquanto que as etapas quimicas estdo associadas aos processos
envolvidos na rea¢do propriamente dita. A compreensdo do funcionamento do sistema de
purificacao de propano estd diretamente ligada a determinagdo da importancia de cada uma
destas etapas na taxa global de reacdo. Para o processo de hidrogenacdo estudado, as
seguintes etapas foram consideradas:

a) transporte de massa gas-liquido para o hidrogénio (etapa fisica);

b) transporte de massa liquido-particula para o propeno (etapa fisica);
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¢) reagdo quimica na superficie das particulas cataliticas (etapa quimica).

A importancia das etapas foi avaliada através da alteragdo de cada uma delas
individualmente, mantendo as demais inalteradas. Assim, para a analise da importancia da
transferéncia de massa gas-liquido do hidrogénio, por exemplo, foram mantidas inalteradas
as demais etapas sendo, simultaneamente, modificado o coeficiente de transferéncia de
massa gas-liquido. Entdo, foram comparados os perfis de concentragdo de propeno da
situagdo original (Caso Base) com o perfil resultante da nova situacao. As alteragdes foram
feitas através de fatores de multiplicacdo (fim). O perfil de concentragdo de propeno foi
escolhido como critério de avaliacdo, uma vez que o objetivo do sistema ¢ hidrogenar todo

o propeno alimentado, transformado-o em propano.

A alta atividade do catalisador apresentada nos experimentos cinéticos foi verificada
na analise da influéncia da taxa de reag@o superficial (etapa quimica) na taxa global. Foram
utilizados fatores de multiplicagdao variando entre 0,1 e 10. Para a situagdao mais critica (fin
= 0,1) os desvios — dados pela Equacdo 4.1 — variaram entre —0,085 e —6,2%, sendo que o
desvio médio ficou em —3,2%. Para a situacdo onde a taxa de reacdo considerada foi 10
vezes maior do que a obtida através dos ensaios cinéticos (fim=10) nenhum desvio
aprecidvel do perfil de concentracdo de propeno foi observado (desvios<0,01%). Os
pequenos desvios apresentados tornam a comparagdo grafica dos perfis resultantes com o
perfil do Caso Base desnecessaria, uma vez que os mesmos sdo praticamente idénticos. Os
resultados obtidos demonstram que a taxa de reagdo superficial (etapa quimica) exerce
pouca influéncia na taxa global de consumo de propeno. Isto significa que a reacdo de
hidrogenagao que ocorre na superficie das particulas ndo ¢ a etapa lenta (controladora) do

processo, ou seja, o reator ndo opera sob controle cinético.

4.2)

Desvio (%) _ 100[ CONC.Propeno q,..p... — CONC.propeno 4 J

CONC.propeno . s...

onde:

CONC.Propeno cuso Base - € @ concentracao de propeno referente ao Caso Base
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CONC.propeno .4 - € a concentragdo de propeno referente ao Caso Base modificado pelo
fm.

Na analise da transferéncia de massa gas-liquido do hidrogénio foi utilizado o
mesmo intervalo de variagdo do fator de multiplicagdo. Em todo o intervalo analisado os
perfis de concentragdo de propeno nao apresentaram desvios significativos (desvios<0,1%).
Evidentemente, os perfis de concentracdo de hidrogénio foram afetados diretamente pelas
modificagdes implementadas no coeficiente de transferéncia gas-liquido, porém estas
alteracdes no perfil de hidrogénio nao afetaram a taxa global de consumo de propeno.
Embora o perfil de hidrogénio nio seja o foco da presente discussdo, ¢ relevante apresentar
a influéncia da transferéncia de massa gas-liquido no comportamento da concentragdo de
hidrogénio na fase liquida. Na Figura 4.7 estdo dispostos os perfis de concentracao de
hidrogénio associados a diferentes fatores de multiplicacao. Através desta figura nota-se
que a transferéncia de massa gas-liquido exerce grande influéncia no perfil de concentracao
de hidrogénio. Embora ndo existam informagdes experimentais sobre a composi¢cdo de
hidrogénio ao longo do leito, os dados de planta indicam que o hidrogénio esta na condi¢ao
de saturacdo na saida do leito. Desta maneira, através da andlise dos perfis modificados,
pode-se concluir que a correlagdo utilizada para estimar o coeficiente de transferéncia de
massa gas-liquido, apresentada no Capitulo 3, ¢ representativa (mesma ordem de grandeza)
da situagdo industrial, pois a condigdo de saturagdo na saida do reator s6 ¢ atingida para
valores de coeficientes de transferéncia proximos ao estimado. Este fato fica evidenciado
nos perfis modificados, onde fatores de multiplicacdo menores que 0,5 geram perfis onde a
condicdo final de concentracdo ¢ diferente da condicdo de saturagcdo. Para fatores de
multiplicagdo maiores que 1, logicamente, a condigdo de saturagdo ¢ atingida mais
rapidamente, sendo que quanto maior o fin menor ¢ o afastamento da concentracdo de
hidrogénio da condicdo de saturagdo (perfil representado pela linha tracejada). Para a
situagdo limite superior, fm =10, observa-se que ocorre uma mudanga na forma do perfil de
hidrogénio, representada pelo aumento da concentracdo no inicio do leito seguido pelo
decréscimo até a condicao de saturacdo. Esta mudanca ¢ devido ao fato de que a taxa de
transferéncia de massa gés-liquido € superior a taxa de consumo mesmo no inicio do leito

onde a reacdo ¢ mais pronunciada.
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Figura 4.7: Perfis de concentracdo de hidrogénio na fase liquida para diferentes fatores de
multiplicagdo (fin) aplicados a transferéncia de massa gas-liquido (Caso Base corresponde
ao fm =1).

Até este ponto nenhuma etapa analisada apresentou influéncia significativa na taxa
global de reagdo. Desta maneira, a transferéncia de massa liquido-particula deve representar
a etapa controladora do processo global. Esta conclusdo nio chega a ser uma surpresa, pois
o sistema de hidrogenagdo de propeno apresenta caracteristicas operacionais, tais como o
controle de pressao através da admissao de hidrogénio e a utilizagdo de um catalisador de

alta atividade, que maximizam as taxas das etapas anteriormente analisadas.

A andlise do transporte de massa liquido-particula foi realizada considerando o
transporte do propeno. Uma andlise dos dois reagentes torna-se desnecessaria porque,
devido ao excesso de hidrogénio na fase liquida e a diferenga de tamanho entre as duas
moléculas, a transferéncia do propeno do seio liquido para a superficie das particulas,
certamente, ¢ mais critica que a transferéncia do hidrogénio. A diferenga de comportamento
entre os dois reagentes pode ser visualizada na Figura 4.8, onde sdo apresentados os perfis
de concentracdo dos reagentes na superficie das particulas cataliticas ao longo do leito
trickle (perfil de hidrogénio corresponde ao eixo da esquerda e o perfil de propeno ao eixo
da direita). Através desta figura pode-se observar que a concentragdo de hidrogénio na

superficie catalitica apresenta variagdes na regido onde a taxa de reacdo ¢ elevada (inicio do
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leito), sendo que apds esta regido retorna a condicdo de saturacdo (similar ao
comportamento apresentado pela concentragdo do reagente na fase liquida). J& a
concentracdo de propeno na superficie cai de maneira brusca, sendo necessario utilizar uma

segunda escala de concentracdo para representar ambos os perfis numa mesma figura.

1,E-05
0,07 -

. 8 L 1,E-05
> 0,06 | -
£ by
S o £
§, 0,05 | - 8E-06 2
o <
& 2
2 004 4|° g
S L 6E-06 ©
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3 o prop L 2E-06 ©
0,01 | o
o
c)O
0 %W 0,E+00
0 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25 0,3 0,35

z/L (Trickle)

Figura 4.8: Perfis de concentragdo dos regentes na superficie catalitica.
Para avaliar a transferéncia de massa liquido-particula do propeno foi utilizado um
intervalo de variagdo de fm entre 0,1 e 0,9, sendo que alguns dos perfis obtidos podem ser

visualizados na Figura 4.9. Tais perfis demonstram a forte dependéncia da taxa global de

reacdo com a transferéncia de massa liquido-particula do propeno.
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——concentragao de propeno (Caso Base)

XAAAAA ¢ concentragdo de propeno (fm=0,7)
0,04 4 X AAAA o concentragdo de propeno (fm=0,5)
oxx AAAAA x concentragdo de propeno (fm=0,3)
003 | |0 Xx AAA A concentragdo de propeno (fm=0,1)

concentragdo (kmol/m”3).

z/L (Trickle)

Figura 4.9: Perfis de concentra¢do de propeno no liquido para diferentes fatores de
multiplicagdo (fim) aplicados a transferéncia de massa liquido-particula do propeno
(Caso Base corresponde ao fm=1).

Através da Figura 4.9 ¢ possivel visualizar a importancia desta etapa sobre o perfil

de concentracdo de propeno no liquido, porém uma anélise da concentracdo na saida do
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leito trickle (z/L = 0,35) apresentada na Tabela 4.3 demonstra uma influéncia ainda mais
pronunciada da transferéncia de massa liquido-particula do propeno sobre a taxa global de
reacdo. Os resultados apresentados demonstram que a quantidade de propeno na saida do
reator ¢ extremamente sensivel a transferéncia de massa liquido-particula do propeno. Esta
sensibilidade fica evidenciada se for considerado que um fin de 0,5 para esta etapa faz com
que o propeno fique aproximadamente 300.000 vezes mais concentrado na saida do leito

trickle.

Tabela 4.3: Comparagao entre as concentracdes de propeno no liquido na saida do leito
trickle para diversos fatores de multiplicagao (fin).

fm Concentracao de propeno na saida  Razao entre a concentracio calculada e
do leito trickle (z/L = 0,35), (kmol/m®) a concentracdo do Caso Base

1 9,22E-13 1

0,7 1,90E-09 (~0,2ppb) 2,06E+03
0,5 2,67E-07 (~27ppb) 2,89E+05
0,3 3,49E-05 (=3,5ppm) 3,78E+07
0,1 4,40E-03 (~440ppm) 4,77E+09

A andlise das etapas demonstrou que a taxa global de reacdo ¢ controlada pela
transferéncia de massa liquido-particula do propeno. Este controle significa que a
velocidade de transferéncia de propeno do liquido para a superficie das particulas ¢ muito
menor que as velocidades das demais etapas no reator de hidrogenacao de propeno. Para a
parte inundada do leito, onde ndo existe a etapa de transferéncia de massa gés-liquido do
hidrogénio, o controle da taxa global de reagdo estd associado também ao transporte de

propeno do liquido para a superficie das particulas cataliticas.

Os resultados obtidos sobre a importancia das etapas na taxa global da reacdo
demonstram que as correlacdes utilizadas para calcular os pardmetros de transferéncia de
massa liquido-particula no reator (Equagdes 3.28 para o leito trickle ¢ 3.34 para o leito
inundado) sdo indicadas para possiveis ajustes do modelo em relagdo ao perfil de

concentragdo de propeno. Todavia, ajustes destes parametros devem considerar o fato de
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que a transferéncia de massa liquido-particula exerce influéncia nos demais perfis do leito.
Como foi demonstrado anteriormente, o perfil de temperatura no leito trickle esta
intimamente relacionado com o perfil de concentracao de propeno. Assim sendo, qualquer
alteracdo no perfil de concentracdo de propeno gerado por ajuste no parametro de
transferéncia de massa liquido-particula ira se refletir proporcionalmente no perfil de

temperatura, como representado na Figura 4.10.
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Figura 4.10: Perfis de aumento de temperatura (Delta T) para diferentes fatores de
multiplicagdo (fm) aplicados a transferéncia de massa liquido-particula do propeno
(Caso Base corresponde ao fm=1).

J& para o leito inundado, devido a baixissima concentragdo de propeno, a relagcdo

entre a temperatura e a concentracdo de propeno nao ¢ percebida. Comparando-se as
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Figuras 4.3 e 4.1 pode-se observar que as variacdes significativas (alteracdo da ordem de
grandeza) da concentracdo de propeno existentes nesta parte do leito ndo chegam a

influenciar o perfil de temperatura (Figura 4.1).

Em suma, as correlagdes utilizadas no modelo para estimar os parametros de
transferéncia de massa liquido-particula (Equagdes 3.28 e 3.34) podem ser ajustadas para
aumentar a sensibilidade do modelo quanto ao perfil de concentracdo de propeno, sendo
necessario, contudo, considerar a influéncia da variagdo da concentragdo de propeno no

perfil de temperatura como discutido anteriormente.

43 INFLUENCIA DAS VARIAVEIS DE PROCESSO NO DESEMPENHO DO
REATOR

Uma vez discutido como o Sistema de Hidrogenac¢ao de Propeno se comporta para a
situacdo normal de operagdo — representada pelo Caso Base — cabe discutir como este
comportamento ¢ afetado por alteracdes das condi¢des normais de operagdo. A discussao €
baseada na andlise das seguintes variaveis: temperatura de entrada (7)), pressdo de

operacao (P), vazao de reciclo (M,cic1,) € a composicao da carga virgem (xc3,,).

4.3.1 Pressao de operacio (P)

A influéncia da pressao de operagao no desempenho do reator de hidrogenagdo pode
ser observada nas Figuras 4.11 e 4.12. A Figura 4.11 demonstra que, dentro do intervalo
analisado (23,5<P<27,5 bar), a variagdo de pressdo ndo exerce influéncia significativa no
perfil de concentragdo de propeno (mesma tendéncia para a temperatura). A pouca
influéncia da pressdo de operagao sobre o perfil de concentracao de propeno ¢ verificada
para as concentragdes do reagente na saida do leito trickle, onde os desvios entre as
situagdes analisadas foi inferior a 0,1%. Ja os perfis apresentados na Figura 4.12

demonstram, naturalmente, que a concentracdo de hidrogénio ¢ bastante influenciada pela
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pressdo de operacdo. Este comportamento se deve ao fato de que o reator tende a operar em
condicdo de saturagdo do reagente gasoso na fase liquida devido ao controle de pressdo,
sendo que a concentracao de saturagao do hidrogénio ¢ uma fungao crescente da pressao
(ver Figura 2.7). Uma vez que o produto do reator (propano purificado) sai na condig¢do de
saturagdo de hidrogénio, a alteracdo da pressdo de operagdo afeta também o consumo de
hidrogénio do sistema. A relacdo existente entre a pressdo de operacdo e o consumo de

hidrogénio pode ser vista na Tabela 4.4.

Tabela 4.4: Consumo de hidrogénio para distintas pressdes de operagao.

Pressao operacgao (bar) 23,5 25,5 (Caso Base) 27,5
Carga de H; (kg/h) 9,052 9,166 9,281
0,05 4

0,04 -

0,03 { ®

0,02

concentragao (kmol/m”3)

o conc. propeno ( Pressdo Caso Base + 2 bar)

0,01 | conc. propeno ( Press&o Caso Base)
X conc. propeno ( Pressdo Caso Base - 2 bar)
0 : :
0 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25 0,3 0,35

Z/L (Trickle)

Figura 4.11: Perfis de concentragdo de propeno para diferentes pressoes de operagao (P).
Para o Caso Base P=25,5 bar.
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Figura 4.12: Perfis de concentragdo de hidrogénio para diferentes pressdes de operagao
(P). Para o Caso Base P=25,5 bar.
4.3.2 Vazao de Reciclo (M,ccici5)

A influéncia da vazao de reciclo sobre o desempenho do reator pode ser observada
nas Figuras 4.13, 4.14, 4.15 e 4.16. Através da Figura 4.13 percebe-se que um aumento da
vazao de reciclo provoca uma diluicdo da carga, representada pela diminui¢do da
concentracdo de propeno na entrada do reator (z/L=0). Uma analise dos perfis expostos na
Figura 4.13 pode sugerir que a vazdo de reciclo exer¢a pouca influéncia no perfil de
concentragdo de propeno. Entretanto, uma comparacdo da concentragdo de propeno na
saida do leito trickle (z/L=0,35) indica que o propeno estd aproximadamente 150 vezes
mais concentrado para o caso onde a vazao de reciclo ¢ maior do que para a situacdo de
menor reciclo. Este comportamento pode parecer incoerente, pois para a situacdo de maior
reciclo tém-se um aumento do coeficiente de transferéncia de massa liquido-particula
(devido ao aumento da velocidade superficial), a concentracao de propeno na carga diminui
(devido a maior diluicdo) e a taxa de reagdo aumenta devido ao menor aumento de
temperatura (lembrar da relagdo entre a equagdo cinética e a temperatura apresentada no
Capitulo 2, Figura 2.6), porém, a concentragao no final do leito trickle ¢ cerca de 150 vezes

maior que a situacdo de menor reciclo. A fator preponderante neste caso, que justifica o
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resultado apresentado, ¢ o tempo de residéncia de cada situacdo. Para o caso de maior
reciclo o tempo de residéncia do reator corresponde a 65% do tempo de residéncia da
situagdo de menor reciclo. Na Figura 4.14 a influéncia do tempo de residéncia sobre o perfil
de concentragdo pode ser observada com maior clareza. Nesta figura estdo apresentados
dois perfis de concentragdo de propeno que reproduzem as mesmas vazdes de reciclo
expostas na Figura 4.13, porém com uma mesma concentra¢do inicial de propeno. Como
mostra a Figura 4.13, o perfil referente a menor vazao de reciclo (maior tempo de
residéncia) apresenta uma queda mais acentuada, sendo que no final do leito trickle
(z/L=0,35) a concentragdo de propeno ¢ cerca de 200 vezes menor que para a situagcdo de
maior reciclo. A semelhanca do comportamento demonstra que os diferentes tempos de
residéncia resultantes das distintas vazoes de reciclo exercem uma importante influéncia

sobre a concentracao de propeno.
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Figura 4.13: Perfis de concentracao de propeno no liquido para diferentes vazoes de
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Figura 4.14: Perfis de concentragdo de propeno no liquido para uma mesma composi¢ao de
alimentacdo e diferentes vazdes de reciclo (M,ecicio)-

As Figuras 4.15 e 4.16 apresentam a influéncia da vazao de reciclo sobre a elevacdo
da temperatura no leito e o perfil de concentrag¢@o de hidrogénio. O aumento de temperatura
do reator foi menor para a situagdo de maior dilui¢do da carga (M,...,,—=46000 kg/h), sendo
que esse menor aumento da temperatura resultou numa maior concentracao de hidrogénio
(Figura 4.16). Este aumento da concentragao de hidrogénio € conseqiiéncia da alteragdo da
condicdo de saturacdo, ocasionada pela menor variagdo de temperatura. Na Tabela 4.5 pode
ser observada a variacao do consumo de hidrogénio do reator para as distintas condi¢des de

reciclo (a interpretacdo dos valores expostos € similar a discutida para a Tabela 4.4).

Tabela 4.5: Consumo de hidrogénio para distintas vazdes de reciclo (M,ecicio)-

M yecicio (kg/h) 30000 38000 (Caso Base) 46000

Carga de H, (kg/h) 9,145 9,166 9,179
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Figura 4.15: Perfis do aumento de temperatura para diferentes vazoes de reciclo (M,ecicio)-
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Figura 4.16: Perfis de concentragdo de hidrogénio no liquido para diferentes
vazoes de reciclo (M,ecicio)-

Composicao da carga virgem (xc3,;)
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As Figuras 4.17, 4.18 e 4.19 apresentam a influéncia da composicdo da carga
virgem (vazao molar de propeno) sobre o desempenho do reator. Os perfis de concentracao
de propeno apresentados na Figura 4.17 demonstram que - para o intervalo analisado -
quanto mais concentrada a alimentag¢ao, mais brusca ¢ a queda da concentracdo de propeno
no inicio do leito (0,05<z/L), sendo que a razdo entre as concentracdes permanece

praticamente constante ao longo do reator (linha tracejada da Figura 4.17).

0,08 5
0,07 1 - 4,5 '
7777777777777777777777777777777777777777777777777777777777777 -4 Z
§' 0,06 1 a5 8
- /2]
E -
S 0,05 - @
-3
£ x £
o 0,04 125 C
@ o conc. Propeno (menos conc.) 5
8 x Lo ©
?, 0,03 1 % conc. Propeno (Caso Base) -%
8 - 1,5 £
8 0,02 4 x x  conc. Propeno (mais conc.) ke
X -1 N
0.01 700 777777 Razao (mais conc.)/(menos conc.) X

z/L (Trickle)

Figura 4.17: Perfis de concentracao de propeno no liquido para diferentes composigdes da
carga virgem e a razao entre os perfis de maior e menor concentra¢ao de propeno (menor
concentracao corresponde a uma carga virgem composta por 5% de propeno e 95%
de propano e 20% de propeno e 80% de propeno para a carga mais concentrada).

Os perfis de aumento de temperatura representados na Figura 4.18 demonstram que
quanto maior a concentracdo de propeno na alimentagdo maior € a variagao de temperatura,
sendo que a velocidade de variacdo da temperatura ¢ proporcional a velocidade de consumo
do propeno. Como discutido anteriormente, o perfil de concentragcdo de hidrogénio depende
do comportamento da temperatura ao longo do leito e da taxa de consumo de propeno. Esta
relacdo fica evidenciada através da Figura 4.19, onde o perfil de concentracdo de
hidrogénio referente ao caso mais concentrado apresenta uma queda mais acentuada no
inicio do leito (0,02<z/L) devido a maior taxa de consumo de propeno (Figura 4.17). Ja a

relagdo com a temperatura pode ser observada na concentracao final de hidrogénio relativa
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a situacdo mais concentrada (quanto maior a temperatura menor a concentracdo de

saturagdo do hidrogénio).

A variacao da composi¢do da carga - ao contrario das demais variaveis analisadas
anteriormente - altera o consumo de hidrogénio significativamente. Os resultados
apresentados na Tabela 4.6 demonstram que o consumo de hidrogénio para a situagdo de
maior concentracao de propeno ¢ aproximadamente 3,6 vezes maior que para a situagao de
menor concentragdao. Esta relagdo entre o consumo de hidrogénio e a concentragdao de
propeno na alimentacdo ¢ facilmente compreendida se for considerado o fato de que a carga
de hidrogénio ¢ a soma da quantidade necessaria para hidrogenar a carga de propeno mais a
quantidade que sai do sistema através do produto (propano saturado de hidrogénio). Este ¢
o motivo pelo qual a razdo do consumo de hidrogénio entre a situacdo de maior
concentragdo e a situacdo de menor concentragdo ¢ um pouco inferior a razdo entre as
concentragdes de propeno (Razao consumo hidrogénio = 3,6 < Razéo concentragdo de propeno ~ 4). A
situagdo de maior concentragdo consome mais hidrogénio na reagdo de hidrogenagao,
porém promove um maior aumento de temperatura o que ocasiona uma diminui¢do da
"perda" de hidrogénio solubilizado no produto devido a redugcdo da concentragdo de

saturacao.
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o Delta T (menos conc.)
Delta T (Caso Base)
X Delta T (mais conc.)

aumento de temperatura (K) .

0,1 0,15 0,2 0,25 0,3 0,35
z/L (Trickle)
Figura 4.18: Perfis de aumento de temperatura para diferentes composigdes da carga

(menor concentragdo corresponde a uma carga virgem composta por 5% de propeno e
95% de propano e 20% de propeno e 80% de propeno para a carga mais concentrada).

Tabela 4.6: Consumo de hidrogénio para distintas composi¢des de carga virgem

Xc3 propeno | Xc3, propane 0,005/0,995 0,138/0,862 (Caso Base)  0,200/0,800

Carga de H, (kg/h) 3,621 9,166 13,053
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Figura 4.19: Perfis de concentragdo de hidrogénio no liquido para diferentes composigoes
da carga virgem (menor concentragdo corresponde a uma carga virgem composta por 5%
de propeno e 95% de propano e 20% de propeno e 80% de propeno para a carga mais
concentrada).

4.3.4 Temperatura de entrada (7,)

A influéncia da temperatura de entrada sobre o desempenho do reator pode ser
observada nas Figuras 4.20, 4.21 e 4.23. Como representado na Figura 4.20, o perfil de
concentracdo de propeno - considerando o intervalo de temperatura analisado - sofre pouca
influéncia da temperatura de entrada. Uma vez que o reator ndo opera sobre controle
cinético (a etapa lenta - controladora - ¢ a transferéncia de massa liquido-particula do
propeno), as variacdes da temperatura de entrada influenciam a concentragdo de propeno
principalmente através dos coeficientes de transferéncia massa relativos ao propeno. Apesar
da pouca influéncia no perfil (ndo altera a ordem de grandeza), uma analise das
concentragdes de propeno na saida do leito trickle (z/L=0,35) indicam que a concentracio
referente a maior temperatura de entrada ¢ aproximadamente 50% menor que a
concentracdo resultante da situacdo de menor temperatura. Esta diferenca na concentragao

de saida do propeno pode ser explicada pela dependéncia do coeficiente de transferéncia de
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massa liquido-particula com a temperatura. A situagdo de menor temperatura de entrada
apresenta um coeficiente médio de transferéncia de massa menor do que o resultante da
temperatura mais elevada, causando uma diminui¢ao da taxa global de reacdo, uma vez que

a etapa lenta do processo € o transporte liquido-particula do propeno .
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Figura 4.20: Perfis de concentragdo de propeno no liquido para diferentes
temperaturas de entrada (7). Onde 7)) = 51 °C para o Caso Base.
A Figura 4.21 demonstra que um aumento da temperatura de entrada provoca uma
diminui¢do da variagdo de temperatura dentro do leito. Este comportamento pode ser
explicado pela andlise do balango de energia utilizado no modelo (Equagdo 3.29),

representado pela seguinte equagao:

dr _(-AH)(-R,)a,
dz pcp, U,

onde:

a, - superficie externa de solido por volume de leito, (mzs()]ido/m?’]eito)
P, - massa especifica do liquido, (kg/m®)

U} - velocidade superficial do liquido, (m/s)

(-R,) - taxa de reagdo na superficie da particula, (kmol/m’.,.s)

cpy - calor especifico do liquido, (kJ/(kmol.K))
(-AHpR) - calor de reagdo, (kJ/kmol)

T - temperatura, (K)

z - diregdo axial, (m)

A andlise do lado direito da equagdo demonstra que a variacdo de temperatura
depende do calor de reacdo (considerado independente da temperatura, Capitulo 3), da taxa
de reacdo (fungdo da temperatura), massa especifica do liquido (fun¢do da temperatura), do
calor especifico do liquido (funcdo da temperatura), da velocidade superficial (fungdo da
temperatura). O efeito que a temperatura exerce sobre a velocidade superficial ¢
compensado pelo efeito exercido sobre a massa especifica. O efeito da temperatura sobre a
taxa global ndo ¢ percebido porque, em qualquer caso, a conversdo do propeno ¢ total.
Entdo, o comportamento observado, onde o aumento da temperatura de entrada diminui a
variacao de temperatura, pode ser explicado pela influéncia que a temperatura exerce sobre

o calor especifico do liquido, representada na Figura 4.22. Através desta figura fica claro
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que quanto maior a temperatura de entrada maior serd o calor especifico do liquido e,

portanto, menor sera a variagao total de temperatura causada pela reacao de hidrogenagao.

+ Delta T (To=46C)
——Delta T (Caso Base)
o DeltaT (To= 56 C)

aumento da temperatura (K) .

0 0,05 0,1 0,15 0,2 0,25 0,3 0,35
z/L (Trickle)

Figura 4.21: Perfis de aumento de temperatura para diferentes
temperaturas de entrada (7). Onde 7y =51 oc para o Caso Base.
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Figura 4.22: Variagao do calor especifico do liquido com a temperatura.

Na Figura 4.23 estdo representados os perfis de concentragdo de hidrogénio para as

3 temperaturas de entrada analisadas. Como discutido anteriormente, a concentragdo de
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hidrogénio no reator decresce com o aumento da temperatura. Desta forma, a situacdo de
maior temperatura determina uma menor concentracdo de hidrogénio no liquido o que
resulta numa diminuicdo do consumo do reagente (Tabela 4.7) devido a diminuicao das

perdas decorrentes da saturagao da corrente de produto do reator.

Tabela 4.7: Consumo de hidrogénio para distintas temperaturas de entrada (7).

To (°C) 46 51 (Caso Base) 56

Carga de H, (kg/h) 9,252 9,166 9,061
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Figura 4.23: Perfis de concentragdo de hidrogénio no liquido para diferentes

temperaturas de entrada (7)). Onde T = 51 °C para o Caso Base.
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5

CONCLUSOES E SUGESTOES

A reagdo de hidrogenacgdo de propeno, em fase liquida e catalisada por niquel/6xido
de niquel na forma de pellets cilindricos foi modelada através de uma expressdo cinética do
tipo poténcia de primeira ordem em relacdo ao propeno ajustada com dados cinéticos
obtidos experimentalmente em um reator de bancada. Os experimentos foram realizados em
condi¢des proximas a pratica industrial. A expressao cinética desenvolvida ¢ valida para o
intervalo de temperatura de interesse do processo industrial (30<7<60 °C), descrevendo
satisfatoriamente as taxas de reagdo de hidrogenacdo de propeno no reator em estudo.
Observou-se nos experimentos que a velocidade da reagdo diminui com o aumento da
temperatura. Este efeito também foi capturado pelo modelo cinético obtido. Contudo,
devido a quantidade reduzida de experimentos, a confiabilidade do modelo est4 restrita a
regido de operacdo analisada. O catalisador industrial apresenta uma efetividade interna
muito baixa, o que foi representado no modelo através da consideracdo de que a reagao

ocorre apenas na superficie externa das particulas cataliticas.

No que se refere a andlise termodinamica do sistema liquido-gés formado por
hidrocarbonetos leves e hidrogénio, foi desenvolvida uma modelagem baseada em dados
experimentais do equilibrio binario hidrogénio-propano. Esta abordagem, devido a sua
simplicidade matematica, confere ao modelo uma reduzida complexidade numérica, uma
vez que a avalia¢do da concentracdo de saturacdo de hidrogénio na fase liquida ¢ realizada
sem a necessidade de efetuar célculos de equilibrio de fases. A modelagem termodinamica
desenvolvida esta baseada em caracteristicas operacionais do Sistema de Hidrogenacao de
Propeno, tais como a elevada concentracdo de propano em toda a extensdo do leito (devido
ao reciclo de produto) e o controle de pressdo do reator, que ¢ realizado através da
admissdo de hidrogénio pressurizado. Esta abordagem simplificada foi capaz de representar
adequadamente a concentragdo de saturacao do hidrogénio na fase liquida em fungdo das

condi¢des de operagdo do reator. A elevada concentracdo de propano permitiu, ainda, que
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as propriedades fisico-quimicas relevantes para o modelo fossem determinadas a partir das
propriedades do propano puro nas condi¢cdes de operagdo, sem comprometer a qualidade

dos resultados.

No modelo estaciondrio, desenvolvido para o Sistema de Hidrogenagdo de Propeno,
utilizou-se correlagdes propostas na literatura para os pardmetros de transferéncia de massa,
restando apenas o calor de reagdo como parametro de ajuste do modelo. O ajuste deste
parametro foi realizado através de dados de planta (os quais relacionam a concentragdao de
propeno na alimentacdo com a variagdo total de temperatura no reator) associados as
equacdes de balango de massa e energia do reator adiabatico. O modelo obtido ¢ composto
por um conjunto de equagdes algébrico-diferenciais, implementado no simulador gPROMS
v2.0 (PANTELIDES, 1996). Para a discretizagdo da dire¢ao axial foi utilizado o método
das diferengas finitas a esquerda com aproximacao de segunda ordem, sendo que o método
numérico de Newton-Raphson foi utilizado para a resolucdo do sistema de equagdes ndo

lineares resultante.

Entre os resultados apresentados neste trabalho, estdo os perfis ao longo do leito das
variaveis relevantes do sistema, como a temperatura e as concentracdes dos reagentes na
fase liquida. As comparagdes entre as variaveis calculadas e os dados de planta,
apresentadas no Capitulo 4, demonstram que o modelo proposto reproduz adequadamente a

situagdo industrial.

Uma analise sobre a importancia dos diversos fendmenos envolvidos na taxa global
de hidrogenagao de propeno demonstrou que a etapa lenta do processo — e portanto, a que
exerce o controle da reagdo — ¢ a transferéncia de massa liquido-particula do propeno.
Como resultado direto desta constatagdo, os coeficientes de transferéncia de massa liquido-
particula (correlagdes apresentadas no Capitulo 3) sdo os parametros mais adequados para
um eventual ajuste do modelo. Entretanto, como discutido no Capitulo 4, estes eventuais
ajustes devem ser realizados respeitando-se as relagdes existentes entre a temperatura € a

concentragdo de propeno para as distintas seg¢des do leito (leito trickle e leito inundado).

110



Visando avaliar a influéncia das principais varidveis do processo sobre o
desempenho do reator, procedeu-se uma andlise envolvendo varia¢des das condigdes de
operacdo, dentro de um intervalo considerado compativel com a flexibilidade do processo
industrial. Esta analise demonstrou que a influéncia da pressao de operacao sobre o sistema
¢ representada através da condi¢do de saturagdo do hidrogénio na fase liquida, sendo que
nenhum efeito pronunciado sobre o perfil de concentracdo de propeno foi observado.
Alteragdes na vazao de reciclo influem, principalmente, nos coeficientes de transferéncia de
massa ¢ no tempo de residéncia da fase liquida. Este ltimo, para o intervalo analisado,
mostrou-se preponderante sobre a transferéncia de massa, definindo o comportamento da
concentragdo de propeno. Alteragdes na quantidade de propeno virgem admitido no sistema
afetam diretamente o consumo de hidrogénio do reator, sendo que a quantidade de calor
liberado e, portanto, o perfil de temperatura no leito sofrem, também, influéncia importante.
A temperatura de entrada do leito exerce maior influéncia sobre os coeficientes de

transferéncia de massa e, consequentemente, afeta o perfil de concentraciao de propeno.

Finalmente, os resultados demonstram que a quantidade de hidrogénio que sai do
sistema acompanhando o produto ¢ pequena quando comparada com o consumo total
(hidrogénio utilizado na hidrogenagdo da carga de propeno mais a quantidade que sai
solubilizada no produto, propano saturado com hidrogénio). Portanto, a operacao da coluna
de recuperagdo e reciclo de hidrogénio existente na saida do Sistema de Hidrogenacao de
Propeno — que ndo foi mencionada no contexto do trabalho porque estd fora de operagdo —
ndo deve representar uma redugdo importante no consumo total de hidrogénio no sistema.
Todavia, a influéncia desta coluna no desempenho do sistema pode ser motivacdo para

estudos futuros.

Sugere-se também, para trabalhos futuros, a continuidade dos estudos tedrico-
experimentais sobre a cinética de hidrogenacao catalitica de olefinas em fase liquida, em
funcdo da importancia que estes sistemas exercem em uma industria petroquimica de

primeira geracgdo e da falta de dados cinéticos disponiveis na literatura.
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7
APENDICE

APENDICE A

Tabela 1: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de
hidrogenagao de propeno (referentes ao Ensaio 1)

Tempo Fracdo Molar (x;) Temperatura Pressao
(s) Propeno e  hidrogénio o) (e
(s) propeno hidrogénio C (bar)
0 0,0134 0,0182 50 31,713
250 49 30,543
500 51 30,343
900 0,0057 0,0166 49 29,683
1200 50 29,973
1500 50 30,253
1800 0,0008 0,0190 49 30,413
2100 49 30,183
2400 48 30,703
2700 0,0001 0,0204 51 31,643
Volume da carga (V) 0,647
Concentracao total inicial (Ct,, gmol/l) 11,14
Massa de catalisador (m1., g) 0,0945
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Tabela 2: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de
hidrogenagao de propeno (referentes ao Ensaio 2)

Tempo Fracdo Molar (x;) Temperatura Pressao
) Propeno e  hidrogénio o) bay)

0 0,0151 0,0071 55 29,063

150 55 27,923

300 54 29,963

600 0,0060 0,0060 53 29,873

780 51 29,923

900 50 29,932

1200 0,0010 0,0086 51 29,923

1500 50 29,963

1800 49 29,853

2100 0,0002 0,0088 50 29,803
Volume da carga (V) 0,653
Concentracao total inicial (Ct,, gmol/l) 11,14
Massa de catalisador (m.., g) 0,1160

Tabela 3: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de
hidrogenag¢ao de propeno (referentes ao Ensaio 3)

Tempo Fragdo Molar (x;) Temperatura Pressao
(s) Propeno e  hidrogénio o) (e
0 0,0168 0,0112 53 31,173
300 54 30,573
360 54 30,573
600 0,0113 0,0103 53 30,293
900 52 29,193
1200 52 29,093
1500 0,0049 0,0124 52 29,753
1800 50 30,093
2100 51 30,833
2400 0,0010 0,0118 50 30,843
2700 50 30,133
3000 50 30,053
3300 0,0002 0,0127 50 29,903
Volume da carga (V) 0,608
Concentracao total inicial (Ct,, gmol/l) 11,14
Massa de catalisador (.., g) 0,1093
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Tabela 4: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de
hidrogenagao de propeno (referentes ao Ensaio 4)

Tempo Fracdo Molar (x;) Temperatura Pressao
) Propeno e  hidrogénio o) (e

0 0,0157 0,0087 54 27,793

60 55 27,913

300 56 29,023

420 56 29,533

600 0,0082 0,0107 57 29,163

840 57 28,093

1020 56 29,783

1260 0,0017 0,0106 55 30,293

1560 53 30,393

1860 51 30,833

2160 0,0004 0,0157 50 31,243

2460 50 30,613

2760 50 30,683

3060 0,0001 0,0155 50 30,663
Volume da carga (V) 0,661
Concentragao total inicial (Cz,, gmol/l) 11,14
Massa de catalisador (m.., g) 0,1141

Tabela 5: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de
hidrogenacdo de propeno (referentes ao Ensaio 5)

Tempo Fragdo Molar (x;) Temperatura Pressao
) Propeno e  hidrogénio (O (s,

0 0,0084 0,0180 54 28,593

150 53 28,823

300 52 30,813

450 52 30,851

600 0,0015 0,0110 52 30,923

780 50 28,853

960 50 28,893

1200 0,0002 0,0263 50 28,903
Volume da carga (V) 0,573
Concentracao total inicial (Ct,, gmol/l) 11,14
Massa de catalisador (m..;, ) 0,1141
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Tabela 6: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de hidrogenacdo
de propeno (referentes ao Ensaio 7)

Tempo Fracdo Molar (x;) Temperatura Pressao
) Propeno e  hidrogénio (C) (e
0 0,0177 0,0105 50 27,763
150 53 28,053
300 56 28,203
450 56 28,313
600 0,0022 0,0122 54 28,613
780 53 28,023
960 52 27,993
1200 0,0004 0,0162 50 29,34202
Volume da carga (V) 0,539
Concentragao total inicial (Ct,, gmol/l) 11,15
Massa de catalisador (m..;, ) 0,1197

Tabela 7: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de
hidrogenacdo de propeno (referentes ao Ensaio 8)

Tempo Fracdo Molar (x;) Temperatura Pressao
) Propeno e  hidrogénio (O (s,

0 0,0062 0,0104 50 26,773

200 53 26,763

480 56 26,703

780 56 26,653

1080 0,0014 0,0136 54 26,613

1380 53 26,583

1680 52 26,433

1980 0,0004 0,0145 50 26,463

2280 50 26,213

2580 49 26,213

2880 49 26,023

3180 49 26,013

3480 49 25,993

3780 0,0002 0,0147 49 25,983
Volume da carga (V) 0,643
Concentracao total inicial (Ct,, gmol/l) 11,13
Massa de catalisador (m..;, ) 0,1211
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Tabela 8: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de
hidrogenagao de propeno (referentes ao Ensaio 9)

Tempo Fragdo Molar (x;) Temperatura Pressao
) Propeno e  hidrogénio Ge) b
0 0,0052 0,0066 32 26,683
150 32 27,443
300 31 27,983
450 31 28,021
600 0,0006 0,0168 31 28,433
900 30 28,033
1200 0,0001 0,0200 30 28,213
Volume da carga (V) 0,6
Concentragao total inicial (Ct,, gmol/l) 11,13
Massa de catalisador (m..., g) 0,1059

Tabela 9: Resultados experimentais caracteristicos dos ensaios cinéticos de
hidrogenacao de propeno (referentes ao Ensaio 10)

Tempo Fracdo Molar (x;) Temperatura Pressao
) Propeno e  hidrogénio (O (s,

0 0,0074 0,0068 37 22,013

150 37 22,353

300 37 22,763

600 0,0019 0,0102 38 23,183

900 37 23,063

1200 0,0003 0,0133 37 23,423

1500 36 23,083

1800 0,0001 0,0141 36 23,263
Volume da carga (V) 0,629
Concentracao total inicial (Ct,, gmol/l) 11,14
Massa de catalisador (m.., g) 0,1059
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Figura 1: Comparacao entre o perfil experimental e o perfil calculado através da cinética
ajustada para o Ensaio 1.
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Figura 2: Comparacao entre o perfil experimental e o perfil calculado através da cinética

ajustada para o Ensaio 2.
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Figura 3: Comparacao entre o perfil experimental e o perfil calculado através da cinética
ajustada para o Ensaio 3.
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