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Resumo

Para a sintese do acrilato de etila, foi desenvolvido um modelo continuo bi-
dimensional estaciondrio para um reator tubular, considerando transferéncia de calor e
massa por dispersao radial e convecgdo axial. Foi assumido o modelo pseudo-homogéneo
sendo do tipo “plug-flow”, o qual se mostrou adequado para as condi¢des de escoamento
utilizadas. Todos os elementos necessarios a modelagem detalhada do processo foram
estabelecidos, incluindo informacdes experimentais, bem como as correlagdes para célculo
das propriedades fisicas dos componentes puros, os métodos de cdlculo respectivos a
mistura, as correlagdes para estimativa dos parametros de transferéncia de massa e energia

e a perda de carga.

O modelo foi desenvolvido para trabalhar com diferentes métodos numéricos.
Uma adimensionaliza¢do das varidveis foi realizada antes da discretizacdo das equacdes
diferenciais parciais pelo Método de Colocagdo Ortogonal. A solucdo numérica € baseada
na implementacdo do Método das Linhas, o qual € uma combinacdo de um método de
colocagdo ortogonal na dimensdo radial e uma integracdo axial pelo método de Runge-
Kutta de 4 * ordem. Um método baseado na Quadratura de Gaus-Jacobi foi utilizado para o
calculo das médias das propriedades fisicas na radial para cada intervalo de integracdo. O
comportamento do reator € investigado em funcdo de sua sensibilidade a um grupo de
parametros de projeto e operacdo. Este software, que na verdade é uma planta virtual, foi
utilizado para representar a produgao do acrilato de etila em escala industrial em um reator

multitubular.



O catalisador utilizado foi 4cido sulfurico e as informagdes sobre a cinética foram
suficientes para abordar varias operagdes compativeis com as condi¢des industriais. A
reacdo € endotérmica, homogénea, possui uma cinética de segunda ordem e ocorre na fase
liquida. A temperatura de reacdo utilizada foi em torno de 80 °C, e o fluido de aquecimento

utilizado foi o Dowterm A.

Para etapa de separacao utilizou-se um software comercial, no caso o Aspen Plus.
Esta etapa compreendeu primeiramente a caracterizacdo termodinamica da mistura
reacional, e em seguida, a simulagcdo dos principais equipamentos utilizados na separagao,

visando a otimizacdo do processo.

O Acrilato de etila € um éster produzido a partir do acido acrilico e do etanol.
Esteres acrilicos como este, sdo mundialmente utilizados para a produ¢do de polimeros, 0s
quais por sua vez, sdo utilizados principalmente na industria de tintas e vernizes, adesivos,

couro, papel, e tecidos.

O que motivou este trabalho, foram os recentes avangos no desenvolvimento de
uma rota bioquimica para a sintese do 4cido acrilico, utilizando a cana de agticar como
matéria prima. Hoje o 4cido acrilico € produzido pela oxidagdo do propeno, ou seja, uma
rota petroquimica. Como o etanol também é produzido no Brasil a partir da cana de actcar,
com um pre¢o muito competitivo comparado a via petroquimica, € possivel desenvolver

[13 2 z .
uma “rota verde”, a qual pelos resultados encontrados, € interessante tanto do ponto de vista

financeiro quanto ambiental.



Abstract

For the synthesis of ethyl acrylate, a continuous bi-dimensional steady-state model
for a tubular reactor is developed, considering heat and mass transfer by radial dispersion
and axial convection. The model is pseudo-homogeneous and is assumed a plug flow type,
which it quite reasonable for the used flow conditions. All the elements necessary to the
detailed process modeling were established, including experimental information as well as
the correlations to calculate the pure-component physical properties, the respective mixture
properties calculations methods, the correlations to estimate heat and mass transfer

parameters and pressure drop.

The model is built and rearranged to be solved for different numerical methods.
An adimensionalization of the variables was carried out before the discretization of the
partial differential equations by Orthogonal Collocation method. The numerical solution is
based on the method of lines implementation, which is a combination of an orthogonal
collocation method in the radial dimension and an axial integration by an explicit 4™ order
Runge-Kutta method. A Gauss-Jacobi quadrature based method for the radial mean
physical properties calculations is used as an internal procedure for each integration
interval. This software, in fact a virtual plant, was used to represent the industrial scale

production in a multitubular reactor.



The catalyst used was sulfuric acid and the information about kinetic was available
to cover a broad range of operations compatible with industrial conditions. The kinetic is of
second order, homogeneous and the reaction is endothermic and it takes place in the liquid

phase. The reactor temperature was about 80 °C, and Dowtherm A was used as heater fluid.

The commercial software Aspen Plus, was used for the separation step. This step
includes firstly a thermodynamic characterization of reaction mixture, and after, the
simulation of the major equipments used in the separation step, aiming the process

optimization.

Ethyl acrylate is an ester produced from acrylic acid and ethyl alcohol. Acrylic
esters such this, are worldwide used, primarily for polymers production, mainly for

coatings, paints, adhesives, and binders for leather, paper, and textiles.

The motivation of this work, was the recent advances in the development of
biochemical route for the synthesis of acrylic acid by the sugar cane. Today the acrylic acid
is produced by the propene oxidation, or a petrochemical route. As the ethyl alcohol is
already produced in Brazil by the sugar cane, in a very competitive price compared to
petrochemical via, it is possible to develop a “green route”, which by the results found, is

both interesting in a financial and environmental point of view.
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Introducao 1

Capitulo 1

Introducao

O Acrilato de Etila € um éster produzido a partir do Acido Acrilico e do Alcool
Etilico. Esteres Acrilicos s@o usados quase que exclusivamente para a producdo de
polimeros. Os polimeros, por sua vez, sdo usados, principalmente, em vernizes, tintas,

adesivos, e como aglutinante na inddstria de couro, papel e tecidos.

O que motivou este estudo foram os recentes avangos conseguidos no
desenvolvimento de uma rota bioquimica, na qual o Acido Acrilico é produzido a partir do
processo de fermentacdo da cana de agucar. Hoje, o 4cido acrilico é produzido pela
oxidagdo catalitica do propeno, ou seja, uma rota petroquimica. Como o alcool etilico
também € produzido no Brasil pela fermentacdo da cana de agucar, é possivel ter-se uma
rota na qual o composto € produzido totalmente através de uma rota verde, tornando-o

estratégico do ponto de vista econdmico e exemplar do ponto de vista ambiental.

Espera-se que outros processos de manufatura sejam substituidos por alternativas
limpas e seguras, podendo-se citar como exemplo o dos pldsticos obtidos por rota verde
associado com seu reuso racional, o que serd um legado extremamente importante para as

proximas geragoes.
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1.1 Objetivo

O objetivo deste trabalho € a modelagem, simulacio e otimizacdo do processo de
esterificagdo do dcido acrilico e etanol, em fase liquida, industrialmente o mais importante,

para a produgiao do acrilato de etila.

Para tanto, foram utilizadas metodologias de modelagem matemdtica para a etapa
de reacgdo, incluindo também o desenvolvimento de um “software”, o qual foi escrito na
linguagem Fortran 90. Este “software” permite ao usudrio realizar a simulacdo do reator
com a finalidade de se determinar aspectos de projeto, como o didmetro e o comprimento

dos tubos e da carcaga, bem como para definir as melhores condi¢des de operacao.

Portanto, a primeira etapa do trabalho foi desenvolver um modelo matemético em
estado estaciondrio, principalmente pelo fato de se tratar de um processo continuo, que
reproduzisse as principais caracteristicas operacionais do reator, que no caso € tubular do

tipo PFR (Plug Flow Reactor), por se tratar de uma catalise homogénea.

Em seguida foi realizada a simula¢do do reator em estado estaciondrio, na qual
foram testados vérios parametros como vazio e temperatura do liquido reagente, vazao e
temperatura do fluido térmico, dimensdes do equipamento, com o objetivo de alcancar a
maior conversdo possivel, uma vez que a reacdo de esterificacdo do acrilato de etila é

reversivel.

A cinética da reacdo foi encontrada na literatura mediante pesquisa realizada nos
principais bancos de dados de literatura cientifica. Observa-se a existéncia neste momento,
de pouquissima literatura aberta a respeito da cinética desta reacao, as quais se concentram

nos paises do leste europeu.

Para a etapa de separacdo usou-se um software comercial, no caso o Aspen Plus.
Este software foi utilizado para a realizagdo da caracterizagdo termodinamica do processo
proposto para a etapa de separacdo, ou purificacdo do acrilato de etila. O “‘software”,
também foi utilizado na etapa posterior para a simulacdo dos equipamentos € na otimizac¢ao

do processo de separacao.
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1.2 Organizacao do Trabalho

No Capitulo 2 faz se primeiramente uma revisao da literatura a respeito do acido
acrilico e seus ésteres, em especial o acrilato de etila. Uma abordagem inicial € realizada
sobre os equipamentos utilizados no processo de obten¢do do acrilato de etila, como
reatores tubulares, colunas de destilacdo/strippings e colunas de extragdo liquido-liquido.
Também foi feita uma investigacao a respeito do equilibrio quimico, fundamental no estudo
das reacdes quimicas, e a respeito do equilibrio de fases, fundamental para estudo dos

processos de separagdo difusionais.

No Capitulo 3 € descrito o modelo matemaético utilizado para o reator, a taxa de
reacdo empregada e os métodos utilizados para o tratamento matematico das equacdes do

modelo.

No Capitulo 4 € feito o estudo de simulagdao do reator, mediante a alteracdo dos

seus principais parametros operacionais.

No Capitulo 5 é realizada a caracterizacdo termodindmica dos componentes
presentes na corrente de saida do reator, com o objetivo de propor um método de separacio
para estes componentes purificando o acrilato de etila produzido e recuperando o dcido

acrilico e etanol nao reagidos, que retornam como matéria prima para 0 processo.

No Capitulo 6, a exemplo do Capitulo 4, € feito a simulacdo dos equipamentos
envolvidos com a etapa de separagdo, com foco na qualidade do produto final e na
economia de energia. Neste capitulo tem-se o processo simulado e otimizado por completo,

incluindo a pureza do produto final.

Por fim, no Capitulo 7 sdo apresentadas as conclusdes mais relevantes do trabalho

e as sugestoes para trabalhos futuros.
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Capitulo 2

Revisao da Literatura e Conceitos Fundamentais

Neste capitulo sera realizada uma revisdo da literatura a respeito do acido acrilico
e seus ésteres, em especial o acrilato de etila. Uma abordagem inicial é realizada sobre os
equipamentos utilizados no processo de obten¢do do acrilato de etila, como reatores
tubulares, colunas de destilacao/strippings e colunas de extracdo liquido-liquido. Também
foi realizada uma investigacio a respeito do equilibrio quimico, fundamental no estudo das
reacoes quimicas, e a respeito do equilibrio de fases, fundamental para estudo dos

processos de separagdo difusionais.

2.1 Acido Acrilico e seus Esteres

Acido Acrilico, 4cido 2-propendico, CH,=CHCOOH, e seus ésteres
CH,=CHCOOR, os quais sdo conhecidos como acrilatos, sdo liquidos coloridos,
inflamaveis, voldteis e mediamente téxicos. Hidroquinona ou seu monometil éter &
usualmente adicionado em formulacdes comerciais como inibidor de polimerizacao.
Antigamente, dcido acrilico e acrilatos eram produzidos industrialmente por uma variedade
de rotas como a hidrélise da acrilonitrila e o Processo Reppe Modificado. Entretanto,
progressos notdveis na oxidacgdo catalitica do propeno a 4cido acrilico via acroleina acabou

substituindo quase que completamente estes processos anteriores.
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Esteres como metil, etil , n-butil, e 2-etilhexil acrilatos, bem como acido acrilico
sdo usados primeiramente como polimeros. Outros ésteres, incluindo acrilatos

multifuncionais, s@o produzidos para aplicacdes especiais.

2.1.1 Propriedades Fisicas do Acido Acrilico

Acido acrilico é um liquido claro, pouco colorido, ponto de ebuli¢io 141,0 °C
(101,3 Kpa), ponto de fusdo 13,5°C. No estado sélido forma cristais com formato de

agulhas. Outras constantes fisicas importantes estao listadas abaixo:

M, 72.06
Indice de Refragio np™ 1.4224, np> 1.4185
Densidade 1.060 (10°C), 1.040 (30°C), 1.018 (50°C) g/cm’
Viscosidade @ 25 °C 1.149 mPa.s
Temperatura critica 380°C
Pressdo critica 5.06 Mpa
Calor de vaporizagdao @ 101.3 kPa 45.6 kJ/mol
Calor de combustdo 1376 kJ/mol
Calor de fusdo @ 13 °C 11.1 kJ/mol
Calor de neutralizacdo 58.2 kJ/mol
Calor de polimerizagdo 77.5 kJ/mol
Constante de dissociagdo @ 25 °C 5.5x10°; pK,=4.26

7z

Acido Acrilico € altamente miscivel em dgua, dlcool, ésteres, € muitos outros

solventes organicos.

2.1.2 Propriedades Quimicas do Acido Acrilico

Acido acrilico e seus ésteres sofrem reagdes caracteristicas de ambos compostos
insaturados e 4dcidos carboxilicos alifaticos ou ésteres. A alta reatividade destes compostos

origina-se de dois centros insaturados situados em uma posi¢do conjugada. O £ carbono
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atdmico, polarizado pelo grupo carbonil comporta-se como eletréfilo, favorecendo a agao
de uma grande variedade de nucle6filos e compostos com hidrogénio ativado para o grupo
vinil. Além do mais a dupla ligacdo carbono—carbono sofre reagdes Diels-Alder com

dienos, e reacdes de polimerizacao.

A funcdo carbonil € objeto para desencadear reacgdes tipicas de dcidos alifaticos e

ésteres, como a esterificacao e transesterificagao.

Reacdes de adi¢do das funcdes vinil e carboxil, especialmente com reagentes
bifuncionais, muitas vezes constituem rotas convenientes para substancias policiclicas e

heterociclicas.

Acido acrilico e seus ésteres polimerizam muito facilmente. A polimerizagdo é
catalisada pelo calor, luz, e per6xidos, e inibida por estabilizadores como o monometil éter
de hidroquinona ou hidroquinona simplesmente. Estes inibidores fendlicos sao efetivos
somente na presenca de oxigénio. A polimerizagdo espontanea, altamente exotérmica do

acido acrilico é extremamente violenta.

2.1.3 Processos de Obtencao do Acido Acrilico

Atualmente a maior parte do dcido acrilico comercializado vem do propeno, o qual
também € matéria prima para a producdo de acroleina. No passado, dcido acrilico e seus
ésteres eram produzidos por varios processos alguns dos quais estdo resumidos abaixo e

ainda estdo em uso em uma pequena escala.

Processo Baseado no Acetileno - A sintese estequiométrica do acido acrilico e seus
ésteres a partir do acetileno, procede a pressdo atmosférica e a 40 °C na presenca de 4cido e

Nickel Carbonil:
4C,H; + 4ROH + 2HCI + Ni(CO)4 — 4CH,=CHCOOR + NiCl, + H,
onde R=H, alquil, ou aril

A reacdo foi descoberta por W. Reppe em 1939. Rohm & Haas e a Toa Gosei
Chemical usaram este método tanto quanto o Processo Reppe Nao-Estequiométrico, mas

ambas abandonaram em funcdo do toxico e corrosivo niquel carbonil.
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Processo Reppe a Alta Pressdo - O processo empregado pela BASF e Badische

Corp., ocorre a aproximadamente 14 Mpa e 200 °C com um catalisador de niquel brometo-

cobre (II):
C,H, + CO + H,0°*%" CH,=CHCOOH

Entretanto, problemas com segurancga e controle de polui¢do com o niquel carbonil
(formado no processo) e o alto custo do acetileno sdo desvantagens deste processo. Este
processo tem sido largamente substituido pela oxidacdo direta do propeno embora a BASF

ainda produza parte de seu 4cido acrilico por este processo.

Hidrolise da Acrilonitrila - Este método ndo € atrativo economicamente por causa

do baixo rendimento baseado no propeno e da grande quantidade de residuo de NH,sHSO4
gerada. O processo foi abandonado pela Ugine Kuhlmann, Mitsubishi Petrochemical e

Mitsubishi Rayon. Entretanto ele ainda estd em uso na Asahi Chemical.

Processo Keteno - Acido acético ou acetona € pirolisado a Keteno neste processo,

que foi abandonado pela Celanese e B. F. Goodrich. As muitas etapas e a toxicidade do 3-

propiolactona sdo as maiores desvantagens.

19 cH=c=0 "L’  CH,—C=0

| |
CH,—O

CH;COOH

E%;CHZ:CHCOOR +H,0

onde R=H ou alquil

Processo Etileno Cianohidrina - Etileno cianohidrina é gerado pela adicdo de

cianeto de hidrogénio ao oxido de etileno. O produto entdo € hidrolisado a acido acrilico
usando dcido sulfurico. Este processo foi utilizado pela Union Carbide e Rohm & Haas,
mas foi abandonado em funcdo dos problemas com a disposi¢cdo dos residuos HCN e

NH4HSO,.
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OXIDACAO DO PROPENO

A oxidagdo do propeno envolve a oxidacdo catalitica heterogénea do propeno na
fase gasosa com ar e vapor para gerar acido acrilico. Geralmente o produto que sai do
reator € absolvido em 4gua, extraido com um solvente apropriado, e entdo destilado para

que o 4cido acrilico glacial alcance grau técnico.

Catalisadores de Oxidacgdo - Pesquisas em catalisadores para oxidagao do propeno

a 4cido acrilico comecaram apds a segunda metade da década de 50. Os dois métodos para
oxidag@o na fase gasosa do propeno catalisada heterogeneamente sdo os processos Single-

Step e Two-Step:

Processo single-step:

CH,=CHCHj + °/, 02 — CH,=CHCOOH + H,0 AH= - 594,9 kJ/mol

Processo two-step:
CH,=CHCH3; + O, — CH=CH,CHO + H,0 AH= - 340,8 kJ/mol

CH=CH,CHO + '/, 0, — CH,=CHCOOH AH= - 254,1 kJ/mol

Muitas patentes foram emitidas em ambos os casos. O rendimento no processo
single-step € no melhor caso aproximadamente 50 — 60 %. Outra desvantagem € o tempo de
vida limitado do catalisador, o qual consiste de um sistema multicomponente composto por
oxidos polivalentes com o 6xido de molibdénio como principal componente e o 6xido de
telurio como promotor. A vida do catalisador € curta por causa da tendéncia do 6xido de

teldrio em sublimar.

A reagdo two-step requer diferentes condi¢des de reacdo e diferentes catalisadores
para produzir com 6tima conversao e seletividade em cada etapa. Pesquisas recentes foram
focadas neste processo, na qual a oxidacao do propeno a acroleina e a oxidacdo da acroleina
a dcido acrilico empregam catalisadores separados. As etapas sdo operadas a diferentes
temperaturas para permitir alta eficiéncia global. Os catalisadores do primeiro estdgio sdo

catalisadores de oxidacdo do propeno seletivos a acroleina. O rendimento total de acroleina
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e acido acrilico € superior a 85 %. Os catalisadores do segundo estdgio, para oxidacdo da
acroleina a acido acrilico, usados atualmente sdo baseados principalmente em 6xidos de
cobalto e molibdénio. Os dados referentes ao acido acrilico e seus processos de produgao

foram extraidos de Ullmann’s, 1996.

OBTENCAO A PARTIR DA BIOMASSA

Uma das rotas em estudo no processo bioquimico, € a conversao, via fermentagao,
de substratos complexos para acido lactico, por meio de bactérias como a Lactobacilli,
Bacilli ou Streptokokki e depois conversdo de 4cido lactico para dcido acrilico por
desidratacdo, via inser¢do da enzima Lactoil-CoA dehidratase (Alvarez, 2005). Existem
outras possiveis rotas para obtencdo do acido acrilico pelo processo bioquimico, conforme

mostra a figura 2.1.

SUBSTRATOS
Varios

Glicose Lactose Sacarose
C5eC6

l | | |

(0]
[l . O 5
Hy C\ /C—O o g o Fermentaga? N
HC . EheN Y 1) Fermentagdo de 4&cido

HC
ILH+ l Q I . Bacilli Streptokokki).
3 OH HC C—0
L-Alanina Lactato CH, Propiénico.

0 Lactico (ex. Lactobacilli,

Fermentagdo de 4&cido

Propianato 3) Redugdo Direta (ex.

Clostridium propionicum).

@ @ J@ 4) Desidratacéo

¢ 5) Conversédo Quimica
6)Caminho Oxidativo (ex.
I Pseudomonas aeroginosa)
HaCy c—0
/
\CH

Acido Acrilico

Figura 2.1 - Possiveis rotas de fermentacdo a partir de carboidratos para acido

acrilico
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Uma das estratégias seria a producdo biotécnoldgica via fermentacdo de 4cido
lactico a partir da biomassa, concentracdo do produto, purificagdo e, finalmente, conversao
quimica de dcido lactico a 4cido acrilico pelo processo catalitico. Os primeiros estudos
realizados para o processo catalitico descrevem a conversdo de dcido lactico e lactatos a
acido acrilico sobre catalisadores de fosfatos e sulfatos, alcancando uma seletividade de
68% a 400 °C (Holmen, 1958). Outras combinacdes de catalisadores foram testadas,
incluindo lactato de amodnia sobre AIPO4 (Paperizos et al., 1988) e dcido lactico sobre
NaH,PO4/NaHCO; (Sawicki, 1988), sem conseguir melhores resultados que os
apresentados por Holmen (1958).

Gunter et al. (1995) estudaram a conversao catalitica de dcido l4ctico sobre varios
catalisadores de sais de sédio a temperaturas de 300°C e 0,5MPa para a produgdo de 4cido
acrilico. Observou que, com a adi¢do dos elementos do grupo V em sais de sédio, os
produtos obtidos foram o dcido acrilico e 2,3-pentanodiona, alcangando uma seletividade
de 83% de acido acrilico e 2,3-pentanodiona em catalisadores de Na,HAsO4 suportados em
silica. O maior problema foi encontrado na formagdo de 2,3-pentanodiona e outros
subprodutos como acetaldeido, hidroxiacetona e outros, devido a descarboxilacdo e reagcdes
de condensacdo, alcancando rendimentos de até 25% em ambos os casos, a qual interfere

no rendimento da formagdo de 4cido acrilico (Figura 2.2).

Descarbonilagao Q
_ 1 , CO+HO
Descarboxilagdo H 002 + H,
Acetaldeido
Desidrataca OH
esidratacdo
G yad + HO
. 0
OH Acido Acrilico
H
(0] = l 2
Redugéao _ OH 120
Acido Lactico = /\”/ + 2
i O
Acido Propandico
Condensagéo []

= AU N 4+ CO,+ 2H0

[1
O

2,3-Pentanodiona

Figura 2.2 - Conversao quimica a partir do dcido lactico
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2.1.4 Processo de Obtencao do Acrilato de Etila

Embora o 4cido acrilico possa ser esterificado na fase vapor, a esterificagao da fase
liquida € industrialmente mais importante. Dois tipos de catalisadores acidos podem ser
usados: um 4cido forte, como o dcido sulfirico ou acido p-toluenosulfénico, ou um 4cido
solido, como uma resina de troca catidonica. O dcido sulftrico é superior as resinas de troca
ionica, motivo pelo qual optou-se neste trabalho por usar acido sulftirico como catalisador.
A reacdo em fase liquida do acido acrilico com etileno na presenga de 4cido sulftirico ndo
se mostrou economicamente vidvel para a producdo de acrilato de etila, em fun¢do das

grandes quantidades de 4cido sulfurico necessarias, (Ullmann’s, 1996).

O processo de produgao do acrilato de etila, em fase liquida, por reacdo do acido

acrilico com etanol serd visto em detalhes nos proximos capitulos.

2.2 Reatores Tubulares — Reatores de Fluxo Continuo

O reator tubular é assim chamado porque de acordo com a sua configuragdo fisica
as reacOes normalmente ocorrem ao longo do comprimento de um tubo. O modelo
idealizado deste tipo de reator assume que um elemento de fluido entrando move-se através
do reator como um pistdo do material, o qual preenche completamente a se¢do transversal
do reator. Por isso o termo fluxo pistonado ou “plug flow reactor” (PFR) sao
frequentemente empregados para descrever o modelo idealizado. O contetdo de um dado
elemento de volume empistonado presume que a temperatura € a composi¢do estejam
uniformes. Este modelo pode ser usado para tratar ambos os casos onde o tubo € preenchido

com um catalisador s6lido ou uma unica fase estd presente, Hill (1977).

A maioria dos reatores tubulares, podem ser classificados em trés categorias

principais:

1. Tubo simples encamisado.

2. Trocadores de calor casco e tubo.

N

3. Fornos tubulares, nos quais os tubos sdo expostos a radiacdo térmica e
transferéncia de calor pela combustio dos gases.
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O reator de tubo simples encamisado € o tipo mais simples de reator para
conceitualizar e para fabricar. Ele pode ser usado somente quando as transferéncias de calor
requeridas sdo minimas por causa da baixa razdo entre drea superficial e volume,

caracteristica destes reatores.

Quando ¢ utilizada a configuracdo casco e tubo, a reacdo pode ocorrer tanto no
lado do tubo quanto no lado do casco. O reator tubular casco e tubo, possui uma drea de
troca térmica bem maior por unidade efetiva de volume do reator em comparagdo com o
tubo simples encamisado. Consequentemente, ele pode ser usado para reacdes onde a
energia transferida requerida ¢ bem maior. Em alguns casos a zona de reacdo pode ser
preenchida com sélidos granulares para promover um aumento da turbuléncia ou melhorar
o contato de fases fluidas heterogéneas ou ainda atuar como um termo-redutor para facilitar
o controle do reator. Em muitos casos uma economia de energia pode ser conseguida
usando um fluxo em contracorrente de uma corrente de produto quente para pré-aquecer a
corrente de entrada a uma temperatura na qual a reagdo ocorra a uma taxa aprecidvel. Dois
processos em escala comercial que empregam esta técnica sdo: a sintese da amonia e

oxidag¢ao do diéxido de enxofre a trioxido de enxofre.

z

Fornos tubulares sdo usados somente quando € necessdrio conduzir reacdes
endotérmicas a temperaturas muito altas em grandes quantidades de matéria-prima.
Reacdes de “reforming” térmico e outras reacdes usadas para aumentar o rendimento da
gasolina a partir de matérias primas a base de petréleo sdo processos em escala comercial

que empregam este tipo de reator.

Por ndo haver agitacdo dos elementos de fluido ao longo da direcdo do fluxo em
um reator tubular, hd um continuo gradiente na concentracdo do reagente nesta direcdo.
Consequentemente, para uma mesma composicio de alimentacdo e temperatura de reagio,
a taxa média de reacdo serd quase sempre significativamente mais alta em um reator “plug
flow” do que seria em um simples reator do tipo tanque agitado continuo (CSTR) ou uma
bateria de CSTR’s com um volume total igual ao do reator tubular. A utilizacdo mais
eficiente do volume do reator é uma vantagem do reator tubular que permite seu uso em

processos que demandam uma capacidade muito alta.
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Outras vantagens do reator tubular incluem a conveniéncia para uso em altas
pressdes e temperaturas, e o fato desta configuracdo permitir boas transferéncias de energia.
O reator tubular € usualmente empregado para reacdes em fase liquida quando tempos de
residéncia relativamente curtos sdo necessdrios para se obter a transformacdo quimica
desejada. Ele também € a melhor escolha para operacdes continuas na fase gasosa, Hill

(1977).

2.2.1 Modelos Matematicos de Reatores Tubulares

z

Fluxo empistonado € o retrato simplificado e idealizado do movimento de um
fluido, onde todos os elementos de fluidos se movimentam com uma velocidade uniforme
ao longo de linhas paralelas de fluxo. Este fluxo perfeitamente ordenado é o unico
mecanismo de transporte considerado em um modelo de reator “plug flow”. Em fun¢do da
uniformidade das condigdes em uma se¢do transversal, a equac¢do da continuidade
estaciondria é uma equacao diferencial ordinaria muito simples. Entao, o balan¢o de massa
sobre um elemento diferencial de volume para um reagente A, envolvido em uma simples

reacdo, pode ser escrito da seguinte maneira, de acordo com a figura 2.3:
F,—(F,+dF,)=rdV
Pela definicao da conversao,
F,=F,(1-X,)

Portanto a equagdo da continuidade para A se torna

Aoy, @2-1)

ou, na sua forma integrada,

= (2-2)
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—%

Cao

Distancia através do reator

Figura 2.3 - Representacdo esquematica de um elemento diferencial de volume de

um Reator Plug Flow

Segundo Froment & Bischoff (1990), as equagdes 2-1 ou 2-2 podem servir como
equagdes bdsicas para andlise ou projeto de reatores tubulares homogéneos (PFR) ou de
reatores cataliticos empacotados (PBR) do tipo tubular. A aplicabilidade destas equagdes
estd limitada somente pela questdo de quanto o escoamento “plug flow” se aproxima do

caso real.

Reatores tubulares nao necessariamente operam sob condi¢des isotérmicas na
industria, seja isto por razdes de equilibrio quimico, de seletividade, ganhos de otimizagao,
ou simplesmente porque ndo € tecnicamente ou economicamente vidvel. Por isso, faz-se
também necessario considerar também a equacdo da energia, a qual consiste de um balango
de calor sobre um elemento diferencial de volume do reator. Por questdes de analogia com
a deducdo da Eq. 2-1, € assumido que a conveccdo € o tinico mecanismo de transferéncia de
calor. Além disto, esta conveccdo € considerada como ocorrendo por “plug flow” e a
temperatura estando completamente uniforme em uma secao transversal. Se calor € trocado
através da parede, a diferenca total de temperatura com a parede estd localizada em um

filme muito fino junto ao contorno do tubo.
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A equacio da energia no estado estaciondrio entao se torna:

;%%i—f+Uﬁg’ (T-T,)-r,(-AH)=0 (2-3)
onde,
m j Vazao massica do componente j kg/h
C, Calor especifico do componente j kcal/kg. K
T,T, Temperatura do fluido e da parede °C
U Coeficiente global de transferéncia de calor kcal/m*hK
Z Coordenada axial do reator m
Q secdo transversal do tubo m?

As equacdes 2-1 e 2-3 estdo relacionadas a taxa de reagdo. A integracdo deste

sistema de equacdes diferencias ordindrias requer geralmente técnicas numéricas. Nota-se

que o grupo Zm ¢ . teve de ser ajustado para cada incremento. Frequentemente justifica-
it

se 0 uso de um valor médio de c, para variacdes de temperatura € composi¢do, entao

z,m,.cp,. pode ser substituido por mc, quando m € o fluxo total méssico; (~AH) € também

frequentemente sobre a média do intervalo de temperatura no reator.

Introduzindo a Eq. 2.-1 na Eq. 2-3 temos:

T _Fy(CAH) Ay, Umd, o o o)
dz Zmﬂfcm dz Zmﬂfcm '
7 7

As equagdes 2-1 e 2-3 ou 2-4 sdo aplicaveis tanto para reatores tubulares vazios
quanto para reatores de leito empacotado, desde que as hipdteses assumidas na dedugdo

sejam aplicadas, Froment e Bischoff (1990).
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O desenvolvimento nos tultimos anos da engenharia de reagdes quimicas como
uma disciplina reconhecida e o aumento das possibilidades conseguidas com o uso de
computadores levaram a uma exploracdo extensiva do projeto e performance dos reatores,
tanto no estado estaciondrio quanto no estado transiente. Os tipos de modelos disponiveis
atualmente variam desde modelos muitos simples que poderiam ser usados antes de 1960
até modelos muito sofisticados apresentados nos ultimos trés anos, Froment & Bishoff

(1990).

Projeto de reatores e andlises de grupo sdo frequentemente confrontadas com o
grau de sofisticacdo que € requerido e que possa ser justificado. Esta ¢ uma questdo que ndo
pode ser respondida de uma maneira geral. O grau requerido de sofisticacdo depende em
primeiro lugar do processo, ou seja, do esquema reacional e sua sensibilidade a
perturbacdes nas condi¢des operacionais. De igual importancia, entretanto, estd o grau de
precisdao com o qual a cinética e os parametros de transporte sdo conhecidos, Froment &

Bischoft (1990).

MODELOS PSEUDOHOMOGENEOS

Segundo Hill (1977), Froment popularizou o termo “modelo pseudo-homogéneo”,
designando com ele o modelo no qual as particulas de catalisador e o fluido reagente sdao
tratados como um tnico meio continuo. Assume-se que o fluido dentro de um elemento de
volume associado a uma particula de catalisador pode ser caracterizado por uma certa
temperatura, pressao e composicao, e estas grandezas variam continuamente com a posi¢ao

dentro do reator.

Existem basicamente dois tipos de modelos pseudohomogéneos, o modelo

unidimensional e o bidimensional.

O modelo basico de uma dimensdo assume que os gradientes de concentraciao e
temperatura somente ocorrem na direcdo axial. O tnico mecanismo de transporte operando

nesta direcdo € o proprio fluxo total, sendo considerado do tipo “plug flow”.
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As equacdes de conservagdo foram escritas para regime estaciondrio com uma

simples reacdo ocorrendo em um tubo cilindrico:

~HCd) o p, (2-3)
dz
d(T) U
0y, < = AP, ~4 (T T,) (2-6)
dP, . pu,
_at _ e Pt 2-7
iz f D (2-7)

p

com as seguintes condi¢des iniciais: z=0, C, =C,,, T =T,, p, = p,,-

onde,

U Velocidade superficial m/h

C, Concentragdo molar da espécie A kmol/m’
r, Taxa de reacdo do comp. A por unidade de massa cat. kmol/kg cat.h
Px Densidade volumétrica do catalisador kg/m’

¢, Calor especifico do fluido kcal/kg.K
Ay, Variacao de entalpia molar kcal/kmol
D, Diametro interno do tubo do retor m

D, Diametro da particula do catalisador m

P Pressdo total atm

T,T, Temperatura do fluido e da parede K

U Coeficiente global de transferéncia de calor keal/m*hK

Z Coordenada axial do reator m
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Os modelos pseudohomogéneos foram desenvolvidos com o objetivo de se
conseguir uma maior precisdo para o cdlculo e andlise de reatores tubulares de leito
empacotado. Os modelos pseudohomogéneos unidimensionais foram muito utilizados nos
estudos realizados até a década de 90. Atualmente os modelos geralmente utilizados para

este tipo de reator sdo os heterogéneos bidimensionais.

O modelo unidimensional descrito acima desconsidera a resisténcia a transferéncia
de calor e massa na direcdo radial e portanto prediz temperaturas € conversdes apenas em
uma sec¢do transversal. Isto é obviamente uma séria simplificacdo quando rea¢cdes com um
pronunciado efeito calorifico estdo envolvidas. Para estes casos hd uma necessidade de um
modelo que possa predizer com detalhe a temperatura e a conversdao no reator, por iSso 0O
projeto seria concebido de forma a evitar eventuais sobretemperaturas no eixo axial. Isto

entdo leva aos modelos bidimensionais.

Para estes modelos, a equagdo da continuidade para o componente reagente chave

A pode ser escrita como se segue:

2’C 19C oC
(Der)s(WJr;gj—”s 5z Pl =0 (2-8)

o°T 19T oT
ler(arj +;¥j_uspgcpg+p3(_AHR)rA:0 (2_9)

com as seguintes condicdes de contorno:

T=T, em z=0 0<r<R

-—(T,-T,) em r=R
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onde,
U Velocidade superficial m’/m”.h
C Concentragdo molar do reagente chave A kmol/m’
T, Taxa de reacdo do comp. A por unidade de massa cat. kmol/kg cat.h
r Coordenada radial m
P, Densidade volumétrica do gés kg/m3
Px Densidade volumétrica do catalisador kg/m’
a,, Coeficiente de filme na parede interna kcal/mhK
Cp Calor especifico do fluido kcal/kg.K
AH Entalpia de reacdo kcal/kmol
D, Difusividade efetiva radial m*/h
A, Condutividade térmica efetiva radial kcal/mhK
T, Temperatura do fluido na parede K
T Temperatura do leito no raio R¢ K

Este sistema de equacdes diferencias parciais ndo lineares de segunda ordem

requer a integracdo por alguma técnica numérica. Neste trabalho serd empregado o método

da Colocacdo Ortogonal em associacdo com o Método das Linhas para resolucdo numérica

das equacdes. Um outro método que poderia ser utilizado para integracdo deste sistema de

equagdes seria 0 Método de Cranck-Nicholson de diferencgas finitas, porém o método da

Colocagao Ortogonal € mais rdpido e mais preciso do que o método das diferencas finitas,

conforme demonstrado por Finlayson (1971). O tratamento matemdtico serd realizado no

capitulo trés.
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Dentre os modelos até agora apresentados, foi escolhido para este trabalho o
modelo pseudohomogéneo bidimensional. Embora este modelo tenha uma maior aplicagdo
na modelagem de reatores de leito empacotados, ele pode ser empregado para os reatores
tubulares vazios uma vez que suas equagdes foram deduzidas com base no escoamento do

tipo “plug-flow”, conforme descrito nos pardgrafos acima.

O motivo para escolha deste modelo, além de sua robustez e acurdcia, foi a
possibilidade de aproveitd-lo para um estudo futuro que seria a comparacdo da performance
da reacdo utilizando 4cido sulfirico como catalisador, que € o escopo deste trabalho, com o

uso de uma resina de troca catidonica como catalisador sélido.

No entanto, por se tratar de uma reacdo homogénea em fase liquida alguns dos
parametros calculados com este modelo como a dispersdao radial de calor e massa e a
condutividade térmica efetiva radial ndo serdo tao significantes. Pelo mesmo motivo foi
necessdria a alterac@o nas equagdes 2-8 e 2-9. Foi retirada a densidade do catalisador sendo
a taxa de reacdo expressa em kmoles por unidade de volume ao invés de kmoles por

unidade de massa de catalisador.

9°C 10C aC
D —  +—— |—u.—=r =0 2-10
( er)S(arz r arj S aZ A ( )
9°T 10T oT
A +——|-uyp,c, —+(-AH)r, =0 2-11
er(arz r ar] Spl P aZ ( ) A ( )
com as mesmas condi¢des de contorno, onde:
Ty Taxa de reacdo do comp. A por unidade de volume kmol/m>.h
P, Densidade volumétrica do liquido kg/m3

A aplica¢do do método de colocagdo ortogonal, também conhecida como Método
dos Residuos Ponderados, a estas equagdes diferenciais parciais bem como a técnica de
integracdo numérica, que no caso deste trabalho optou-se pelo Runge-Kutta serdo

apresentados no capitulo trés.
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2.2.2 Propriedades Fisicas de Substancias Puras e Misturas

Alguns trabalhos ndo consideram as variacdes das propriedades fisicas ao longo do
comprimento do reator, porém esta simplificacdo pode levar a diferencas significativas nas
predicdes, conforme mostrado nos trabalhos de McGreavy e Maciel Filho (1988) e

Domingues (1991).

As propriedades fisicas dos reagentes e produtos como calor especifico molar,
viscosidade e condutividade térmica foram extraidas dos bancos de dados de software de
simulagdo de processo comerciais como o ASPEN e o HYSYS. As regras de mistura
descritas abaixo foram extraidas das consagradas obras de Reid, Prausnitz e Polling (1987)

e Perry (1986).

Viscosidade da Mistura — essencialmente todas as correlacdes para viscosidade
de misturas liquidas referem-se a solug¢des de liquidos abaixo ou pouco acima de seu ponto
de bolha, isto €, elas sdo restritas a temperaturas reduzidas (dos componentes puros) a
valores abaixo de 0,7. Uma outra reserva do método seria com relagdo a altas pressdes o
que também ndo € o caso do processo considerado neste trabalho. Praticamente todos os
métodos para estimar ou correlacionar a viscosidade de misturas liquidas, assumem que os
valores das viscosidades dos componentes puros estdo disponiveis, portanto estes métodos
sdo na verdade interpolativos. Embora haja na literatura varios métodos disponiveis para o
calculo da viscosidade de misturas liquidas, como o Método de Teja e Rice, Grunberg e
Nissan, entre outros, muitos deles dependem de pardmetros de interacdo experimentais,
ainda ndo disponiveis para todas as substincias, razdo pela qual, foi escolhido para este

trabalho o Método de Kendall-Monroe de base empirica, Perry (1986).

Efeito da Temperatura na Viscosidade de Liquidos — as viscosidades de
liquidos decrescem com o aumento da temperatura tanto sob condi¢des isobdricas como
liquidos saturados. Para uma faixa de temperatura variando entre o ponto de congelamento
e temperaturas em torno ponto normal de bolha, € sempre uma boa aproximacdo assumir

que In &, € linear na temperatura absoluta reciproca, isto €,

In s, :A+§ (2-12)
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Condutividade Térmica - para muitos liquidos orginicos simples, as
condutividades térmicas sdo entre 10 e 100 vezes maiores que os respectivos gases a baixa
pressdo na mesma temperatura. Para os liquidos, hd um pequeno efeito da pressdo, e a
influéncia da temperatura costuma diminuir a condutividade térmica. Estas caracteristicas
sdo similares aquelas notadas para a viscosidade de liquidos, embora a dependéncia da
temperatura na viscosidade seja pronunciada e aproximadamente exponencial, enquanto

que para a condutividade térmica € baixa e aproximadamente linear.

Valores de A, para a maioria dos liquidos orgénicos comuns variam entre 0,10 e
0,17 W/(m.K) a temperaturas abaixo do ponto de ebulicdo normal, porém a dgua, amonia, e
outras moléculas altamente polares possuem valores muitas vezes maiores. Para o calculo

da condutividade térmica da mistura foi adotado o Método de Li, Praunitz et al. (1987).

Efeito da Temperatura na Condutividade Térmica de Liquidos — exceto para
solugcdes aquosas, dgua, e algumas moléculas de multihidroxidos e multiaminas, a
condutividade térmica da maioria dos liquidos decresce com a temperatura. Abaixo ou

proximo do ponto de bolha normal, o decréscimo €é aproximadamente linear e ¢é

frequentemente representado para pequenas faixas de temperatura por:
A, =A-BT (2-13)
onde A e B sdo constantes e B estd em uma faixa de 1 a 3E™ W/(m.KZ). Para liquidos

saturados a alta pressdo, variacdes de A, com temperatura devem provavelmente ser

determinadas usando-se correlagdes para alta pressao, o que ndo € caso deste trabalho.

Calor Especifico da Mistura Liquida — o calor especifico da mistura sera
determinado pela média dos calores especificos das espécies, ponderados por suas fragdes

molares na mistura liquida.
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2.2.3 Equilibrio Quimico

Um dos ramos industriais mais importantes ¢ o da transformacdo de matérias-
primas em produtos de maior valor mediante uma reacdo quimica. O ndmero de produtos

comerciais obtidos pela sintese quimica aumenta de ano para ano.

A consideracdo primordial no desenvolvimento de uma reacdo quimica industrial
refere-se ao efeito que as varidveis controldveis tém sobre o progresso e o avanco da
reacdo. Por exemplo, sdo necessdrios dados relativos a influéncia do tempo de residéncia
dos reagentes no vaso reacional sobre a conversdo destes reagentes no produto desejado.
Este efeito depende da velocidade da reacdo e ndo € suscetivel a um tratamento
termodinamico. A temperatura, a pressao e a composi¢ao dos reagentes afetam a velocidade
da reacdo e a conversdo no equilibrio (correspondente a um tempo infinito da reag¢do). Por
exemplo, na sintese do dlcool metilico a partir do CO e do H,, a temperatura, a pressao e as
quantidades relativas do CO e do H; na corrente de carga influenciam nao s6 a cinética da
reacdo, mas também a termodindmica, isto €, a conversdo no equilibrio ou a maxima
possivel. Considerando uma ilustracdo mais especifica, analisa-se o efeito da temperatura
sobre a oxidagdo do diéxido de enxofre a trioxido de enxofre. Esta reacdo precisa de um
catalisador para ter uma velocidade razodvel. A velocidade se torna aprecidvel, com um
catalisador de pentoxido de vanddio, cerca de 300 °C, e aumenta rapidamente em
temperaturas elevadas. Considerando somente a velocidade, parece desejdvel operar o
reator em um nivel elevado de temperatura. No entanto, um exame do equilibrio da reacio
mostra que, abaixo de 520 °C, a conversao a trioxido de enxofre € maior que 90 %, mas, em
temperaturas mais elevadas, cai rapidamente, chegando a 50 %, cerca de 680 °C. Isto
significa que, independentemente do tempo de reacdo e do catalisador, a conversdo maxima
a 680 °C é de apenas 50 %. A conclusdao evidente, neste exemplo, é a de que, no
desenvolvimento de uma reagdo quimica visando a um processo industrial, € necessério

levar em conta o equilibrio e a velocidade da reacdo.

Muitas reagdes industriais ndo sio levadas ao equilibrio. Nestas circunstancias, o
equipamento reacional deve ser projetado ndo em termos de termodindmica e dos

rendimentos no equilibrio, mas em fun¢do das velocidades de reacdo.
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No entanto, mesmo nestes casos, as restricoes de equilibrio podem influenciar a
escolha das condi¢Oes operacionais, conforme se ilustrou a propodsito da oxidacdo do
dioxido de enxofre. Além disto, a conversdo de uma reacdo no equilibrio constitui um
parametro para melhorias no processo. Analogamente, ela pode determinar se a
investigacdo experimental de um novo processo € vidvel ou ndo. Por exemplo, se a andlise
termodinamica indicar que s6 é possivel um rendimento de 20 % no equilibrio e para o
processo ser economicamente vidvel € necessario um rendimento de 50 %, ndo ha qualquer
sentido em continuar a investigar o problema, quer experimentalmente, quer por outros
meios. Por outro lado, se o rendimento no equilibrio for de 80 %, um programa
experimental para determinar a velocidade em diversas condicdes pode ter a sua

justificativa, Smith e Van Ness, (1980).

Isto posto, resume a necessidade do cédlculo do equilibrio quimico neste trabalho,
reforcada ainda pelo fato de se tratar de uma reacdo reversivel. O célculo bem como as

equacdes utilizadas serd apresentado no capitulo trés.

2.3  Etapa de Separacao

Durante a 2° Guerra Mundial, os processos de separacdo assumiram uma nova
importancia. Isto se deu devido a demanda de combustivel para aviacdo e aos estoques de

compostos petroquimicos.

Normalmente, nas inddstrias quimicas e petroquimicas, 40 — 50 % dos
equipamentos referem-se a equipamentos de separacdo € 70 % do consumo de energia

refere-se a etapa de separacdo. Destes, 95 % sdo gastos com o processo de destilacdo.

Embora processos de separacdo tais como filtracdo e destilacdo tenham sido
utilizados a centenas de anos, hd um grande interesse atualmente em processos de

separacdo, principalmente em fun¢do de alguns fatores como:

- Reservas de matéria estdo comecando a se esgotar, sendo necessdria a utilizacdo
de fontes inferiores, ampliando a necessidade de purificacdo, essencialmente em relacao ao

uso de processos de separacdo para eliminar contaminantes indesejaveis.

- O mercado estd se tornando mais sofisticado e demanda, portanto, produtos de

alta pureza, cujos contaminantes muitas vezes sao de dificil remocao.



Revisao da Literatura e Conceitos Fundamentais 25

- Alguns dos mais convencionais processos de separagdo, particularmente,
evaporagdo, secagem e destilacdo, podem demandar uma grande quantidade de energia, e

aumentos no pre¢o desta energia tem estimulado esfor¢os para a redu¢ao do consumo.

- Tém crescido muito o uso de processo de fermentagdo e outras formas de reacdo
bioquimica. Os produtos sdo, usualmente, na forma de sistemas aquosos diluidos e o
processo de recuperacdo pode ser bastante complexo, as vezes, envolvendo 8 — 10 estagios

de separac¢do, os quais podem dominar o custo do processo.

- Desenvolvimentos na industria farmacéutica, em particular, tem levado a
necessidade de se produzir matérias de alta pureza. Isto demanda alta tecnologia, uma vez

que estes produtos, em sua grande maioria, sdo produtos termosensiveis.

- Os avancos em “Hardware” e “Software” propiciam significativas melhoras na
modelagem e simulacdo de processos de separacdo difusionais, equipamentos altamente
complexos, devido a natureza multivaridvel do sistema e as inter-relagdes entre as

varidveis, o que os caracteriza como geradores de sistemas altamente ndo lineares.

2.3.1 Processos de Separacao Difusionais

Os processos de separacao difusionais sdo processos opostos aos processos de

separa¢cdao mecanicos.

Quando o equipamento de separagdo recebe uma alimentacdo heterogénea,
consistindo de mais do que uma fase da matéria e somente serve para separar as fases entre

si, ele se constitui em um equipamento que promove processo de separacao mecanico.

Quando o equipamento de separacdo recebe uma alimentagdo homogénea e o
processo de separacdo envolve uma transferéncia difusional de matéria a partir de uma
corrente de alimentagdo para uma das correntes de produto, tem-se um processo de

separacdo difusional.

Nos processos de separacdo mecanicos hd sempre a presenca da fase solida,
enquanto que no difusional, a mistura a ser separada deve ser homogénea, embora possa
haver misturas do tipo liquido mais vapor, como a que pode acontecer no processo de

destilacdo.
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A maioria dos processos de separacdo difusionais operam através do equilibrio
entre duas fases imisciveis, as quais tém diferentes composi¢cdes no equilibrio. Na
destilagcdo, por exemplo, as fases liquido e vapor sdo as duas fases mencionadas. Outros

exemplos seriam: evaporagdo, cristalizagdo, extracdo liquido-liquido, etc.

2.3.2 Equilibrio de Fases

Diversos processos que tém importincia industrial, como a destilagcdo, a absor¢do
e a extragdo, colocam em contato duas fases que ndo estdo em equilibrio. A velocidade com
que uma espécie quimica € transferida de uma para outra fase depende do grau de
afastamento do sistema em relagdo ao equilibrio e, por isto, o tratamento quantitativo destes

processos de transferéncia exige o conhecimento dos estados de equilibrio do sistema.

Os critérios termodinamicos do equilibrio entre as fases exprimem-se em termos
de propriedades especiais; a termodinamica também fornece equacdes que relacionam estas
propriedades as composi¢des das fases, a temperatura e a pressdo. Por este motivo, a
relacdo entre os critérios de equilibrio e a realidade fisica € feita principalmente mediante o

coeficiente de fugacidade ¢ no caso das fases vapor e o coeficiente de atividade ¥, no das

fases liquidas, Smith e Van Ness, (1980).

Os procedimentos para o cdlculo do equilibrio de fases sdo:

Procedimento y —¢:

¢,y.P=yxP"H"F, (2-14)
v
F, = fator de Poynting = I —dpP
o RT

Procedimento ¢ —¢:

8y, =o', (2-15)
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onde:

¢ Coeficiente de fugacidade

9 Coeficiente de fugacidade da substéincia i na fase vapor
s Coeficiente de fugacidade da substancia i na fase liquida
Vi Coeficiente de atividade da substéncia i

P Pressdo do sistema

P Pressdo parcial da substancia i

V. Volume parcial da substincia i

T Temperatura do sistema

R Constante universal do gases perfeitos

X, Fragao molar da substancia i na fase liquida

V; Fragdo molar da substancia i na fase vapor

O coeficiente de atividade da substancia 1 ();) pode ser obtido através das

seguintes equagoes: Margules, Van Laar, NRTL, Wilson, UNIQUAC, UNIFAC, etc.

sat

A pressdo de vapor do componente 1 ( 2™ ) pode ser obtida através da equagdo de

Antoine:

11’1 P[Xat — A[ _ Bi
T+C,

(2-16)
onde A, B, e C,sdo constantes caracteristicas de cada componente i.

No caso deste trabalho todos os cdlculos de equilibrio foram realizados utilizando

o simulador Aspen Plus, e serdo apresentados no capitulo cinco.
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2.3.3 Colunas de Destilacao/Stripping

A destilagdo descontinua de misturas bindrias de etanol e dgua vem sendo
praticadas a muitos séculos por produtores de bebida alcodlicas. Apenas neste século,
entretanto houve o desenvolvimento em larga escala da destilacdo como uma operacdo em
regime permanente. As maiores contribuicdes neste campo provém da industria
petroquimica, onde existe um grande nimero de colunas destilacio de multiplos estdgios,

operando de forma continua.

Embora o termo destilacdo seja as vezes usado para descrever a remocao de
matérias volateis de so6lidos, considera-se fundamentalmente a separacdo de componentes
volateis de solucdes liquidas. Quando se ferve uma mistura liquida homogénea, as bolhas
de vapor produzidas sdo mais ricas nos componentes mais volateis do que o liquido, que
por sua vez € mais rico nos componentes menos volateis. Se certa quantidade de liquido é
tratada desta maneira até que, por exemplo, metade dele tenha vaporizado, o liquido
remanescente terd composicdo diferente da mistura original. O vapor produzido,
continuamente removido e condensado, terd também composi¢do diferente da mistura

original. Desta forma € possivel efetuar uma separagao.

Em uma destilacdo continua de multiplos estdgios a separacdo dos componentes
em correntes quase puras requer um nimero de estdgios muito maior do que o nimero de
estdgios necessdrios para produzir, digamos, uma corrente com 90 % de pureza. A
dificuldade de se produzir produtos muito puros por destilacdo € refletida por cdlculos
termodinamicos de trabalho minimo de separagdo que mostram que este cresce

acentuadamente a medida que a pureza dos produtos se aproxima de 100 %.

A coluna de fracionamento € um equipamento complexo que consiste de um vaso
cilindrico contendo vdrios tipos de construcao interna destinados a promover o contato do
vapor com o liquido a medida que as duas fases se movem, geralmente, em contracorrente
na coluna. Neste equipamento, o refluxo liquido deve ser adicionado pelo topo da coluna;
este liquido geralmente € obtido por condensacdo de parte do vapor que sai pelo topo da

coluna.
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A construcdo interna pode constituir-se simplesmente de um leito fixo de selas de
Berl, anéis de Rashig, ou outro tipo qualquer de enchimento comumente usado em absorcdo
gasosa. Mais frequentemente, entretanto, a constru¢io interna consiste de uma série de
bandejas ou estdgios. As bandejas podem ser apenas do tipo perfurado ou de construcio
mais elaborada como os tipos de calota ou de valvula. Um estdgio de equilibrio geralmente
consiste de certo nimero de pratos ou bandejas, a depender da eficiéncia adotada. Os
strippings sdo equipamentos semelhantes as colunas de fracionamento, porém mais simples
do ponto de vista construtivo, Bennet e Myers (1978). A figura 2.4 mostra uma coluna de

fracionamento em regime de operacdo com seus periféricos.

Condensador,,

/fxgua de
resfriamento

|-

| Acumulador

Alimentacio [£F°
_—

Bomba

Produto de
topo

L (destilado)

Vapor

—————————i

|

Caldeira L Condensado

Produto de fundo

Figura 2.4 Diagrama esquemdtico de operacdo de uma coluna fracionadora com

pratos de calotas

2.3.4 Colunas de Extracao
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A extragdo liquido-liquido (ou extragdo liquida ou extragdo por solvente) € uma
operacdo de transferéncia de massa na qual a solucdo liquida (a alimentacdo) € contatada
com um segundo liquido (o solvente) escolhido de modo a extrair o componente desejado
(chamado soluto). Duas correntes resultam deste contato: o extrato, que € a solugdo rica em

solvente contendo o soluto desejado e o rafinado, a solu¢do residual contendo pouco soluto.

EXTRAT

Figura 2.5 Diagrama esquemaético de uma coluna de extracdo liquido-liquido

A simulagdo dos equipamentos descritos acima serd realizada no capitulo seis.

24 Conclusoes

O objetivo deste capitulo foi fazer uma abordagem inicial sobre os principais
produtos envolvidos, no caso o dcido acrilico e o acrilato de etila, bem como os processos
de obtencdo citados na literatura. Em seguida foram descritos com base na literatura os
principais aspectos dos equipamentos envolvidos no processo como o reator € as colunas, e
relembrou-se a importancia destes equipamentos na inddstria quimica moderna. Mostrou-se
que o modelo de reator escolhido para simular a esterificacdo do 4cido acrilico a acrilato de
etila, mesmo que ndo aproveite todos os dispositivos que o modelo oferece, € adequado
para os propositos deste trabalho. Foi abordada a questdo das propriedades fisicas das
substancias puras e de misturas para uso no modelo do reator, conferindo a elas sua devida
importancia. Também foram abordados principios fundamentais no estudo do processo em

questao como o equilibrio quimico, o equilibrio de fases e o transporte difusional de massa.

A literatura se mostrou bastante farta para os topicos abordados mesmo em tépicos

especificos como € o caso dos modelos matematicos utilizados na modelagem de reatores.



Revisao da Literatura e Conceitos Fundamentais 31

Este capitulo deixa clara a divis@o deste trabalho em uma etapa de reacdo e em
uma etapa de separacdo. A etapa de reacdo serd abordada nos capitulos trés e quatro, e a
etapa de separacdo nos capitulos cinco e seis. Isto deve-se ao fato deste trabalho ndo
abordar um equipamento ou etapa em especifico mas sim um processo como um todo desde

a conversao quimica as principais operacdes unitarias.
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Capitulo 3

Modelagem Matematica do Reator

Neste capitulo serd descrito o modelo matemaético utilizado, a taxa de reagdo
empregada e os métodos utilizados para o tratamento matematico das equagdes do modelo.
Também serdo apresentados os célculos das propriedades fisicas das substancias puras, bem

como as correlacdes empregadas para a mistura.

No capitulo seguinte o reator serd simulado, por meio de um programa que

utilizard os métodos numéricos apresentados neste capitulo.

3.1 Reacao de Esterificacdo do Acido Acrilico e do Etanol a Acrilato

de Etila

Embora o 4cido acrilico possa ser esterificado na fase vapor, a esterificacdo da fase
liquida € industrialmente mais importante. Dois tipos de catalisadores dcidos sdo usados:
um dcido forte, como o dcido sulfirico ou acido p-toluenosulfonico, ou um &cido sélido,
como uma resina de troca catidnica. O 4cido sulftrico € superior as resinas de troca idnica,

motivo pelo qual optou-se neste trabalho por usar acido sulfurico como catalisador.
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3.2  Cinética da Reacfio com Catalisador Acido Sulfiirico

Pode se dizer que um dos grandes desafios deste trabalho foi encontrar os dados
referentes a cinética da reacdo de esterificacdo do acrilato de etila, por se tratar de um
processo nunca antes estudado pelo Laboratério de Otimizacao e Controle da Faculdade de
Engenharia Quimica (FEQ), e cujo dominio da tecnologia se concentra em grandes grupos

industriais internacionais.

Para tanto foi realizada uma exaustiva pesquisa bibliografica em praticamente
todos os bancos de dados de literatura cientifica com acesso disponivel no meio académico
nacional. Pouquissimos artigos referindo-se a reacdes de esterificacdo do 4cido acrilico
foram encontrados na literatura aberta sendo que destes, apenas um artigo continha os
dados da cinética da reacdo de esterificacio com etanol, necessdrios a modelagem e
simulacdo do reator. Trata-se de um artigo traduzido para o inglés dos pesquisadores russos

Rubinshtein, Leont’ev, Butakova, Tomashchuk e Morozov, publicado em 1972.

Gracas a este artigo, este trabalho de cardter computacional pode ser realizado,
pois do contrdrio, seria necessdria a realizacdo de um outro trabalho de caréter experimental
para levantamento dos dados, o que inviabilizaria e realizacdo deste em termos de

disponibilidade de tempo.

3.2.1 Constantes da Taxa de Reacao

Neste topico serd relatado o experimento realizado por Rubinschtein et al., onde se

determinou o tipo da reacdo e suas constantes cinéticas.

Método experimental — misturas de acido acrilico e alcool etilico com dacido

sulfirico concentrado (quimicamente puro) foram colocados em ampolas de aco com
tampas rosqueadas. As ampolas lacradas foram colocadas em um ultratermostato no qual a
temperatura foi mantida constante, com uma variagao maxima de 0,5 °C. As ampolas foram
retiradas do termostato em intervalos definidos, resfriadas, e seus conteddos foram

analisados por titulacdo com solucdo alcalina.
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A influéncia da concentracdo de &cido sulftrico na taxa de esterificacdo foi

estudada. Os experimentos foram conduzidos a 80 °C.

A dependéncia da cinética de reacdo com a concentragdo de dcido sulftrico €

mostrada na figura 3.1:

I+
ol
’::\!
s A
)(‘(
L 1
1 Inclinagdo: 2K, (——1)C 10
X 4

0 40 80 120

Figura 3.1 - Influéncia da concentracdo de 4cido sulfirico na esterificacdo do

acido acrilico com etanol.

De acordo com o método descrito por Levenspiel, uma relagdo linear:

In

XA _XA Aco

=

X, -(2X,. -DX
o= (X, >A:2K1(XL_1).CAOT (3-D

(onde X, € o grau de conversdo do 4cido acrilico no tempo 7, e X, € o grau de

equilibrio da conversao do 4cido acrilico) em uma razao molar de 1:1 de acido para élcool,

indica que se trata de uma reagao reversivel de segunda ordem.

As constantes da taxa de avanco da reacdo em diferentes concentracdes de dcido

sulfirico foram calculadas pela inclinag@o dos graficos lineares (ver figura 3.1):
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tga =mkK, (XL - 1]CA0 , (3-2)

Aco

onde m € um coeficiente; para reacdes do tipo:

K
A+BKHR+S, (3-3)

m=2; K, € a constante da taxa de avanco (litros/mole.s); Cao € concentracao inicial

de acido acrilico.

A constante de equilibrio foi calculada pela férmula:

XZ
K.=— Z4= 3-4
< a-x,) -

0 1635 327 49
5%

A

Figura 3.2 - Influéncia da concentragdo de 4cido sulftrico (wt. %) na constante da

taxa de avanco K e na constante de equilibrio K.
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Os dados experimentais, plotados na Figura 3.2, mostram que a variacdo de K; e

K¢ sdo diretamente proporcionais a concentragdo de acido sulfirico; aumentado-se os

valores o equilibrio avanca favorecendo a formagdo do acrilato de etila. Esta relagdo é

representada pelas seguintes equagdes:

K, =(0.971.C,, g, +1.1).107 litros/mols (3-5)

K. =0596.C, g, +0.85, (3-6)

onde Cypso4 € a concentragdo de dcido sulftirico (% na massa inicial de acido acrilico). Nos

experimentos subseqiientes foi utilizada a concentragao de 3,27 %.

O gréfico para a reacdo de esterificacdo a diferentes temperaturas é mostrado na
figura 3.3. Os resultados experimentais foram levantados conforme descrito acima. Os

dados experimentais sdo apresentados na Tabela 3.1.

Figura 3.3 - Reacdo de esterificacdo a diferentes temperaturas. 7 ) Tempo (min).

Temperatura (°C): 1) 90; 2) 80; 3) 70; 4) 60.
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TABELA 3.1 — Dependéncia das constantes de reacao com a temperatura

Constantes da Taxa de Reacao
Temperatura (litros/mole.sec) Constante de
Avanco Retrocesso Equilibrio, K¢
K,.10° K,.10°
60 1,32 0,924 1,43
70 2,26 1,16 1,95
80 4,5 1,85 2,48
90 7,28 2,21 3,29

As curvas dos pontos de log K em fungdo da temperatura absoluta reciproca
(Figura 3.4) foram usadas para calcular as energias de ativa¢do das reacdes de avango e
reverso, E; e E, e o calor de reacdo AH : E; = 13,25 kcal/mol, E; = 6,67 kcal/mol, AH =
6,58 kcal/mol.

Lgk lgk,

« G0k
405

_[4_5 |
104
403
102

_570._

26 28 40 32
1,403
L.19

Figura 3.4 — Dependéncia de log K com a temperatura absoluta
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Estes valores também foram usados para calcular os fatores pré-exponenciais nas

equagdes de Arrhenius e Van’t Hoff: A;: 6,92.103, A2=2,4.10'1, AC=2,88.104.

A dependéncia das constantes de reacdo de reacdo com a temperatura, derivada

dos resultados desta investiga¢do, é dada pelas seguintes equagdes:

13250

K, =69210%¢ & [litros/mol.s] (3-7)
_6670

K, = 2,4.107e AT [litros/mol.s] (3-8)
_6580

K.=288.10"¢ *7 (3-9)

as quais sdao utilizadas na subrotina de cdlculo da taxa de reacdo, do software

desenvolvido para simulacao do reator.

A dependéncia do grau de conversao do acido acrilico a 80 °C com a razdo molar

dos compostos originais é mostrada na Figura 3.5:

TR

80
7 23

A
60+

5
4o}
20

. . : A
0 40 80 120 160

Figura 3.5 — Influéncia da razdo molar dos componentes originais no grau de
conversdo do 4cido acrilico. 7 ) Tempo (min). Razdo molar: 1) 1:5; 2) 1:4; 3) 1:2; 4) 1:1,5;
5) 1:1.

De acordo com a figura acima, a melhor razao molar do ponto de vista reacional é

de 1:1,5.
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3.2.2 Equacao da Taxa de Reacao

Uma vez que no artigo citado no tépico anterior foi deduzido que a reacdo é do
tipo reversivel elementar poderemos propor a seguinte representacdo para a reacdo de

esterificacdo do 4cido acrilico e do etanol a acrilato de etila:
K,
C,H,0,+C,HO<CH,0,+H,O
K, N
ou simbolicamente,
Kl
A+B&C+D
K,

As constantes especificas de avanco e retrocesso da taxa de reacdo, K; e Ko,

respectivamente, serdo definidas em relac@o ao acido acrilico.

Acido acrilico estd sendo consumido pela reacdo de avanco:
K,
C,H,0,+C,HO—C,H,0,+H,O

Na qual a taxa de desaparecimento do dcido acrilico é:

= K,C,C, (3-10)

- A,avango

Multiplicando ambos os lados desta equagdo por -1, obtém-se a expressdo para a

taxa de formacgdo do 4cido acrilico para o avango da reacgdo:
=-K,C,C, (3-11)

rA,avango

Para a reacdo reversa entre acrilato de etila (C) e d4gua (D),
K,
C.H,O,+H,0—-C,H,0,+C,HO
a taxa de formacdo do 4cido acrilico é dada por:

=K,C.C, (3-12)

rA,reverso
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A taxa liquida de formacao do 4cido acrilico € a soma das taxas de formacdo da

reacdo de avango (3-11) e a reacdo reversa (3-12):
Ty = Ve = Taavanco + Ts reverso
r,=-K,C,C, +K,C.C, (3-13)
Multiplicando ambos os lados da Equacao (3-13) por -1, € obtida a lei da taxa para

a taxa de desaparecimento do dcido acrilico, —r, :

K
-r,=KC,C,-K,C.C, :KI(CACB—?ZCCCDJ (3-14)

1

-, :KI(CACB—CIC(CDJ (3-15)

C
onde

K ~ o

—L = K= constante da concentragéo no equilibrio

K 2

No programa as concentracdes serdo relacionadas de acordo com as seguintes

expressoes da cinética para:

Kl
aA+bB& cC+dD
C,=C,.(0-X,) (3-16)
C,=C,.(M—(bla)X,) (3-17)
C.=C,(N+(cla).X,) (3-18)
C,=C,.(0+(dla)X,) (3-19)

onde

X , = conversdo do 4cido acrilico
M =C,/C,
N=C./C,
0=Cp,/C,
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3.2.3 Calculo do Equilibrio Quimico

Do exposto nos dois topicos anteriores temos agora condi¢des de calcular o

equilibrio da reacdo.

Na Tabela 3.1 temos que os valores de K¢ para diversas temperaturas. Uma vez
que a literatura cita que nas instalacdes industriais esta reagdo ¢ normalmente conduzida a

80 °C vamos calcular primeiramente o equilibrio nesta temperatura.

K _ g _CC,
C

(3-20)
KZ CACB

em termos de conversdo para uma reacdo equimolar temos:

K - C,wX.CuX., _ X2 3-
© Cc,0-X_)C,,0-X_) (1-X2)

21)

Resolvendo-se a equacdo (3-21) com os valores de Kc apresentados na tabela 3.1,
temos que a conversdo mdixima da reagcdo (conversdo no equilibrio) a 80 °C serd de
aproximadamente 61,0 % para a razdo molar de 1:1. Para uma razdo molar de 1:1,5, a

conversdo serd de aproximadamente 66,0 %.

Estes valores servirdo para validar as simula¢des do reator, as quais serao
apresentadas no capitulo seguinte. No entanto, ndo necessariamente, o reator podera operar
com estas conversoes, pois em uma instalacdo industrial existem outros fatores que devem
ser levados em conta no dimensionamento de um reator como o custo em fun¢do do
tamanho, a disponibilidade de espaco e o fato de existir uma etapa de separacdo apds a
reacdo. Portanto deve-se levar em conta a relacdo custo beneficio de se operar muito

préximo da conversdo tedrica.
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3.3  Modelo Pseudo-Homogéneo Bidimensional Estacionario ‘Plug-

Flow”

O modelo que serd discutido neste topico foi proposto por Froment & Bischoff
(1990), e trata-se de um modelo continuo de dispersdo que considera constantes na radial a
velocidade e os parametros de dispersdao efetivos (difusividade efetiva radial e

condutividade térmica efetiva radial).

3.3.1 Equacoes de Balanco e Condicoes de Contorno

Para que este modelo possa descrever o reator de esterificagdo do 4cido acrilico e
etanol a acrilato de etila, alterou-se a expressao da taxa referida a massa de catalizador
utilizada, para uma expressdo de taxa que se refere ao volume do reator, conforme ja

discutido no capitulo dois.

O balanco de energia representado abaixo considera o calor especifico mdssico do
liquido constante ao longo da dimensdo axial. Por isso esta grandeza aparece fora da

derivada parcial.

Na resolugdo numérica das equagdes as propriedades fisicas serdo avaliadas
pontualmente (na dire¢do axial e algumas vezes na dire¢do radial também), em funcdo da

temperatura e da composicao.

Encontra-se nas condi¢des de contorno a defini¢do do coeficiente de convecgdo na
parede interna. O intervalo de temperaturas entre o fluido adjacente ao filme e a parede
metélica, juntamente com o fluxo de calor na parede metdlica interna, o definem

completamente.

O balango de energia transferida para o fluido térmico emprega as temperaturas do
fluido térmico e da superficie interna do filme do lado frio (denominada Tnr). Assim, a
resisténcia do leito determina esta temperatura Tnr, € 0 coeficiente de confeccdo na parede
interna € definido adequadamente como composicao de resisténcias desde a superficie

interna até o centro do reator.

As equacdes do modelo sao apresentadas a seguir:
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- Balanco de Massa para o Acido Acrilico (Transferéncia de Massa Intra - Sistema)

oC 2°C aC
3 aZ _Der(arz +Ej_rA (3_22)

- Balanco de Energia (Transferéncia de Calor Intra - Sistema)

ulogcpl

or ., (9°T  or
=,
oz (ar ror

]+ (= AH  )r, (3-23)

- Balanco Térmico do Fluido Térmico (Transferéncia de Calor Inter - Sistemas)

‘;_Q —U'2D (T, ~T,) (3-24)
Z

- Condig¢oes de Contorno
iniciais: Vr,z=0=C=C,,T=T,,0=0
simetria: Vz,r=0=09C/dr=0,0T/9r=0
fronteira:  Vz,r =R = dC/dr=0,4,T/or)=-¢,, T\, -T,) (3-25)
onde: (11U =1/a,, + A N, Ar)+eA, 1(4,.A,,) (3-26)

R, = D, /2 =raio interno dos tubos.

- Queda de Pressao

A queda de pressdo serd avaliada por uma equagao da forma:

dP

ng(g,pl,GM,,ul) (3-27)
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3.3.2 Propriedades Fisicas de Substancias Puras e Misturas

Neste item serdo apresentadas as fontes de propriedades fisicas de substancias
puras, as fontes de correlagdes para cdlculo das propriedades fisicas de mistura, e os

formalismos matemdticos das correlacdes envolvidas.

Densidade da Mistura Liquida - para o cdlculo da densidade da mistura utilizou-

se a equagdo modificada de Rackett (Reid, Prausnitiz e Poling, 1987):

V, = R(Z‘x}T_” ]Zif«fff‘“”” (3-28)
Zm = 25 Z (3-29)
T =T/T, ,epara T, sdorecomendadas as seguintes regras:
T =2.2.09T, (3-30)
i
xV,
b= (3-31)
Ty = (=k)(T,T,)" (3-32)
8 Vv V 172
l—k ( ci Lj) (3_33)

i~ 103 17313
LW +V)

nos casos em que nao ha disponivel o Z,,, tabelado (experimental), ele pode ser

estimado pela seguinte equacao:

Z pyi = 0,29056 —0,08775w, (3-34)
onde:

V., Volume molar da mistura cm’/mol
V., Volume critico molar da substancia i cm’/mol
v, Volume critico molar da substancia j cm’/mol

R Constante do gés atm.cm3/(mol.K)



Modelagem Matematica do Reator 45

T. Temperatura critica da substancia i K
T, Tempertura pseudocritica da mistura K
P, Pressdo critica da substéncia 1 atm
T Temperatura reduzida, T /T,

Zum Fator de compressibilidade de Rackett da mistura

Z i Fator de compressibilidade de Rackett da substancia i

w, Fator acéntrico de Pitzer para a substancia i

X, Fracdo molar da substancia i

Peso Molecular da Mistura - o peso molecular da mistura € dado por Reid,

Prausnitz e Poling (1987):

PM, =) x,PM, (3-35)
onde:

PM, Peso molecular da mistura g/mol
PM, Peso molecular da substancia i g/mol

X, Frac@ao molar da substancia i
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Viscosidade dindmica do liquido puro - para o cdlculo da viscosidade dindmica
da substancia pura utilizou-se o banco de dados HYSYS Basis. O formalismo matematico

deste banco de dados é:

In(¢,)=A+B/T+CIn(T)+ DT"E (3-36)
onde:

M viscosidade da substancia i cP

T Temperatura absoluta K

Viscosidade da mistura- para o célculo da viscosidade da mistura utilizou-se o

Método de Kendall-Monroe (Perry, 1986) de base empirica:

,U,l,,/3 _ xiﬂi1/3 +leu;/3 (3-37)
onde:

M, viscosidade da mistura cP

M viscosidade da substancia i cP

o viscosidade da substancia j cP

Condutividade Térmica do Liquido Puro - para o cdlculo da condutividade
térmica da substancia pura utilizou-se o banco de dados ASPEN DATA BANK. O
formalismo matematico do ASPEN PLUS (KLDIP) é:

A=A+BT+CT>+DT’ (3-38)
onde:
A condutividade térmica da substincia i W/(m.K)

1

T Temperatura absoluta K
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Condutividade Térmica da Mistura - para o calculo da condutividade térmica da

mistura liquida utilizou-se do Método Interpolativo de Li (Reid, Prausnitz e Poling, 1987):

A =2.2.00,4 (3-39)
i=l j=1

A =2t )" (3-40)

g =2 (3-41)

n
Z xV;
j=1

V= Ri—jZ}éL(l_Tf)ml (3-42)
Zg,; =0,29056 —0,08775w, (3-43)
onde:

A, Condutividade térmica da mistura W/(m.K)
A, Condutividade térmica da substancia i W/(m.K)
A i Condutividade térmica da substancia j W/(m.K)
o, Fracao volumétrica da substancia i

9, Fragdo volumétrica da substancia j

T, Temperatura critica da substancia 1 K

T Temperatura reduzida, T /T,

P, Pressdo critica da substéncia i atm

Z i Fator de compressibilidade Rackett da substancia i

w, Fator acéntrico de Pitzer para a substancia i

X; Fragdo molar da substancia i
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TABELA 3.2 — Coeficientes das dependéncias de temperatura das propriedades

fisicas das substancias puras.

Calor Especifico das Substiancias Puras —- HYSYS Basis

Ac. Acrilico Etanol Agua Acril. de Etila
A 0,553000D+2 0,102600D+3 0,276400D+3 0,602000D+2
B 0,300000D+0 -0,139600D+0 -0,209000D+1 0,381500D+0
C 0,0 -0,303400D-4 0,812500D-2 0,0
D 0,0 0,203900D-5 -0,141200D-4 0,0
E 0,0 0,0 0,937000D-8 0,0

Viscosidade das Substincias Puras —- HYSYS Basis

Ac. Acrilico Etanol Agua Acril. de Etila
A -0,212100D+02 0,147800D+02 -0,238800D+03 0,782100D+01
B 0,228000D+04 0,782000D+03 0,976400D+04 0,447700D+03
C 0,239600D+01 -0,304200D+01 0,383800D+02 -0,174400D+01
D 0,0 0,0 -0,427400D-01 0,0
E 0,0 0,0 0,100000D+01 0,0

Condutividade Térm

ica das Substancias Puras —- ASPEN DATA BANK

Ac. Acrilico Etanol Agua Acril. de Etila
A 0,244100D+00 0,246800D+00 -0,432000D+00 0,238040D+00
B -0,290400D-02 -0,264000D-03 0,572550D-02 -0,310600D-03
C 0,0 0,0 -0,807800D-05 0,0
D 0,0 0,0 0,186100D-08 0,0

Propriedades Fisicas do Fluido Térmico — neste trabalho optou-se por utilizar o

fisicas estdo correlacionadas com a temperatura nas equagoes:

Cp, =50,5+0,1866T —0,129.107T* [kcal/(kmol.°C)]

pr =1078 —0,807T +0,184.10°T* - 0,157.10°T" [kg/m’]

A, =0,1231-0,1043.107T [kcal/(h.m.°C)]

Uy =107M[-1,848—0,65.107(T +273,15) + 702,1 /(T +273,15)] [cP]

“Dowterm-A” como fluido térmico para aquecimento do reator. As principais propriedades
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Entalpia de Reacdo — os dados foram retirados na referéncia e se encontram

abaixo, na tabela 3.3.

TABELA 3.3 — Entalpias de formacao das espécies presentes no liquido

Estequiometria: CHiOrqy + CHeOqy <« GCsHgOyqy + HOO
NOME Vi | AH 06, (KI/kmol) AH ;.0 (Kcal/kmol)
Acido Acrilico -1 -383800 -91669,1
Etanol -1 -277690 -66325,1
Acrilato de Etila 1 -370600 -88516,3
Agua 1 -285830 -68269,3
Estado de referéncia : liquido @ 298,15 K

Fonte: Handbook of Chemistry and Physics, CRC Press, 2005

A entalpia de reacdo padrio serd dada por:

AHS = 3V AH 1, (344

i=1

com os dados da Tabela 3.3 em AH;*"* =1208,56 Kcal/kmol

A corre¢do de AH, com a temperatura € realizada através dos calores especificos

molares, de acordo com:

4 T
_ 298,15K _
AH, = AH} +Z:‘V" [e1ox CPAT . Cp, = £(T)

onde:

AH
298,15K

AH

AH

Sformagao;

Entalpia de reacdo

Entalpia de reacdo padrao

Entalpia de formacdo da espécie i pura
Coeficiente estequiométrico da substancia i

Calor especifico molar da substancia i

(3-45)

kcal/kmol
kcal/kmol

kcal/kmol

kcal/(kmol.K)
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Calor Especifico do Liquido Puro - para o célculo do calor especifico da

substancia pura utilizou-se o banco de dados HYSY'S Basis-1.

C,=A+BT+CIT*+DT’+ET*

Fazendo

STA = A.T + (1/2).B.T*+ (1/3).C.T* + (1/4).D.T* + (1/5).E.T°

(3-46)

STR = A.Tg + (1/2).B. TR + (1/3).C. T’ + (1/4).D.Tr* + (1/5).E.T’

com Tg = (Trer + 273,15) =298 K

tem-se j;g Cp,dT = (STA-STR)

onde:

C, Calor especifico molar da substéincia i
T Temperatura absoluta

T, Temperatura de referéncia

Trpr Temperatura de referéncia

(3-47)

Kj/kmol.k
K

K

°C

Calor Especifico da Mistura - o calor especifico molar da mistura é dado por

Reid, Prausnitz e Poling, 1987:

Cpm = Z xicpi
i=1
Cp, = f(T)
onde:
Cp,, Calor especifico molar da mistura

X; Frag@ao molar da substancia i

Calor especifico molar da substancia i

(3-48)

(3-49)

kcal/(kmol.K)

kcal/(kmol.K)



Modelagem Matematica do Reator 51
3.3.3 Difusividade Efetiva Radial

Em um leito catalitico, a difusividade efetiva radial é o pardmetro que estima a
dispersdo dos constituintes na direcao radial. Froment e Bischoff (1990) recomendam que o

valor do ndmero de Peclet massico na radial, Pe, , esteja entre 8 e 10. O valor fixado em 9

mr?

foi empregado na correlagdo abaixo:

D 2
Pe, = 9,0[1 + 19,4(—”} ] (3-50)
Dl‘
como
G, D
Pe, =217 (3-51)
plDer
G, D
Der = Lt 2 (3_52)
DP
P, 9,0[1 + 19,4(DJ ]
onde:
P, Massa especifica da mistura liquida kg/m3
D, Difusividade efetiva radial m*/h
D, Diametro da particula do catalisador m
D, Diametro interno do tubo do reator m
G, Velocidade de fluxo méssico do liquido reagente kg/(mz.h)

Pe Numero de Peclet massico radial
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3.3.4 Condutividade Térmica Efetiva Radial

A transferéncia de energia no leito fixo de particulas de catalisadores ndo € um
processo trivial porque envolve muitos mecanismos além de uma estrutura geométrica

complexa. Portanto é conveniente usar a condutividade térmica efetiva radial, A,,, que

engloba todas as contribui¢cdes para o transporte de energia exceto convecgdo por “Plug-

Flow”.

Froment e Bischoff (1990) propuseram o uso de duas contribuicdes, estdtica e

dinamica, para o cdlculo da condutividade térmica efetiva radial da seguinte forma:
A, = A+ (3-53)

A contribuicdo estatica resulta de mecanismos de trasnporte de calor por irradiagdo

e condugdo, mecanismos estes que ocorrem na auséncia de fluxo.

O termo estatico é calculado da seguinte maneira:

est D o _
Ay g1 g2l | PA=8) (3-54)
ﬂl ﬂ“[ ; + }/i
1 &b, "7,
A
-3 3
- 0,227.10 ( T j (3-55)
14 € 1=pl100
21-€) p
T 3
@, =0,227.10°7 %(ﬁj (3-56)
-p
sendo:
B =095

y=2/3
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onde:

A

er

2]@5‘[

er

din
2’er

A2,

&

B

rv

p

Condutividade térmica efetiva radial kcal/(m.h.K)

Condutividade térmica estatica e dinimica kcal/(m.h.K)

Condutividade térmica do liquido e da particula ~ kcal/(m.h.K)
Porosidade do leito

Coeficiente dependente da geometria da particula

e densidade do leito, compreendido entre 0,9 e 1,0

Diametro da particula de catalisador m

Coeficiente de radiagdo entre vazios kJ/(m*.s.K)

Coeficiente de radiacao entre particulas kJ/(m*.s.K)

Emissividade térmica do solido

Coeficiente dependente da densidade do leito

A contribuicdo dindmica surge exclusivamente do transporte no fluido e € a

manifestacdo de transporte energético que corresponde ao transporte de massa por mistura,

descrito pela difusividade efetiva radial. Quando analogia entre transferéncia de massa e

calor é completa, a relagao abaixo pode ser escrita:

A" = Ay Pr, Re, (3-57)
0,14
y= 3 (3-58)
D
1+46 ”J
Dt
G, D
Re, = -2 (3-59)
H,
pr, = Pt (3-60)
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onde:

Al 2, Condutividade térmica dinamica e do liquido kcal/(m.h.K)
)7 Viscosidade dinamica do liquido reagente kg/(m.h)

Cp, Calor especifico massico do liquido reagente kcal/(kg.K)
G, Velocidade de fluxo méssico do liquido reagente kg/(mz.h)
Pr, Numero de Prandtl para o liquido reagente

Re, Numero de Reynolds referido ao liquido reagente

3.3.5 Coeficiente de Conveccao na Parede Interna
Com relacdo ao coeficiente de conveccgao interna fez-se uso das relagdes utilizadas

por Domingues (1992):

D D
Para 0,003 < —2<0,03 com H = —~:
D D

t t

0.83
%/,%Dt _p DP.U(DtGM] pr (3-61)
1 1

f =0,116439 +24,74203H —1452,025H* + 24074H° —0,00013H "  (3-62)

D
Para — > 0,03:
D

t

Nu, =0.03455Re ,+5.80664 (3-63)
Nu = 2D (3-64)
u = -

P ﬂ[
DG
Re =—2M (3-65)
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onde:

o, Coeficiente de filme na parede interna

A Condutividade dinamica do liquido reagente
)7 Viscosidade dinamica do liquido reagente
Cp, Calor especifico mdssico do liquido reagente
D, Diametro da particula do catalisador

D, Diametro interno do tubo do reator

G, Velocidade de fluxo massico do liquido reagente
Pr, Numero de Prandtl para o liquido reagente
Nu, Numero de Nusselt referido a particula

Re, Numero de Reynolds referido a particula

3.3.6 Temperatura de Parede

keal/(m?.h.K)
kcal/(m.h.K)
kg/(m.h)

kcal/(kg.K)

m

kg/(m”.h)

No célculo do coeficiente de filme externo serdo desprezados os efeitos da

diferenca de viscosidades do refrigerante entre a temperatura de parede e a temperatura seio

do fluido, com isto tem-se um calculo direto da temperatura de parede. Sejam os fluxos de

calor através da parede dos tubos do reator:

0 dT
qmt Aim ef d}"
qmt = g = awi (TN - ’Tw)
int
0

qext = A_ awe (Tw - TF)

ext

(3-66)

(3-67)

(3-68)
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Assim:

awi (TN - ’Tw )Dt = awe (Tw - TF )(Dt + 26)

Resultando:
[awiTNT +a,T, (erze)}
T =
" [0, va. (Dt+26)}
Dt
onde:
o, Coeficiente de filme na parede interna
a,, Coeficiente de filme na parede externa
Ay Condutividade térmica efetiva radial
A, Area de transf. de calor do lado do fluido térmico
A Area de transf. de calor do lado interno do tubo
D, Diametro interno do tubo do reator
e Espessura do tubo do reator
Gine > 9ons Fluxo de calor
(0] Taxa de transferéncia de calor
T, Ty Temperatura da parede do tubo e no ponto NT

(3-70)

(3-71)

keal/(m*.h.K)
keal/(m*.h.K)

kcal/(m.h.K)

2
m

m

m
kcal(m®.h)
kcal/h

K
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3.3.7 Coeficiente de Conveccao na Parede Externa

O primeiro passo para o calculo do coeficiente é encontrar o diametro equivalente

da secao anular. Para isto foi utilizada a relacdo proposta por Crane (1982):

) ~ 2
Dc,, =4 x area de escoamento da secdo transversal (m”)

perimetro molhado (m)

_4|p2 - (D, +2¢)* | (z/4)

D 3-72
Ceq z[D. + (D, +2¢)| (5-72)

Portanto:

Dceq =D, —-D,-2e (3-73)

Os nimeros de Nusselt, Reynolds e Prandtl podem ser encontrados na obra de

Kern (1950):

aWeDce
Nu, = d (3-74)
Ay
Re, = De, ut,.p, | ft, =4m,.De,, [[x.(D; — (D, +2e)*.u,] (3-75)
Pr, = M (3-76)
Ay

O coeficiente de conveccdo na parede externa pode ser calculado correlacionando
a seguinte equacdo apresentada por Perry e Green (1984) com a equacdo de Nusselt

mostrada acima:
Nu, =0,036.Re,”* . Pr,""> (L/ D)™ (3-77)
Esta equacdo considera os efeitos de entrada para 10 < L/D < 400.
Para este trabalho a equagdo usada sera:

Nu, =0,036Re}’* . Pr,” (z/Dc, )™ (3-78)
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Com isto tem-se o valor de Nu para cada ponto da coordenada z. Para z/Dc,, <

10, sera admitido o valor de 10 e para z/ Dc,, > 400, sera mantido o valor de 400. Entre os

extremos o valor de z/Dc,, serd em fungdo da coordenada axial.

O Nusselt médio serd um valor entre a entrada e a secdo transversal de posi¢dao

genérica z,,. Supondo-se uma média aritmética teremos:

Com isto, o n° de Nusselt na se¢do de posi¢do z,, sera:

(3-79)

Nu, =0,072Re%* . Pr{"> (z/ De,,) " 0,036 Re’S . Prly” .10 (3-80)

Os valores de Pr, e Re,,nas condi¢oes de entrada do reator sdo:

Prpy = Cpro-tpg ! Ary

Re,, =4.m,.Dc,, [[7(D; — (D, +2e)’ ;]

Sendo:
o Coeficiente de filme na parede externa
A Condutividade térmica do fluido térmico
y7e Viscosidade do fluido térmico
Cp, Calor especifico massico do fluido térmico
D, Diametro interno da carcaga
Dc,, Diametro equivalente da carcaca
my Vazio maéssica do fluido térmico
U, Velocidade do fluido térmico

Pr Massa especifica do fluido térmico

(3-81)

(3-82)

keal/(m*.h.K)
kcal/(m.h.K)
kg/(m.h)
kcal/(kg.K)

m

kg/h

kg/m3
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3.3.8

Pr,. Numero de Prandtl referido ao fluido térmico
Nu,. Numero de Nusselt referido ao fluido térmico
Re,. Numero de Reynolds referido ao fluido térmico

Coeficiente Global de Transferéncia de Calor

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

L' — i + i Aint + 1 Aint
U o ﬂ’t Amedl awe Aext
1 1 Dt
- = 4
ai awi 8ﬂ’er
A, —A
Amedl —_ ( nt E.Xt)
A
ln( nt j
Aext
A, =7r(D, +2e)L
A, =7D,.L
onde:
e, Coeficiente de filme interno efetivo
o, Coeficiente de filme na parede interna
a,, Coeficiente de filme na parede externa
A, Condutividade térmica efetiva radial
A Condutividade térmica do fluido térmico
A Condutividade térmica do material do tubo

(3-83)

(3-84)

(3-85)

(3-86)

(3-87)

keal/(m*.h.K)
keal/(m*.h.K)

keal/(m*.h.K)
kcal/(m.h.K)
kcal/(m.h.K)

kcal/(m.h.K)
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Pr
H,

est

Amedl

Massa especifica do fluido térmico

Viscosidade dinamica do liquido reagente

Area de transf. de calor do lado interno do tubo
Area de transf. de calor do lado do fluido térmico
Area de transf. de calor média logaritmica

Calor especifico do fluido térmico

Diametro equivalente da carcaca

Diametro interno do tubo do reator

Espessura do tubo do reator

Comprimento do reator

Numero de Nusselt referido ao fluido térmico
Numero de Prandtl referido ao fluido térmico
Numero de Reynolds referido ao fluido térmico
Coeficiente global de transferéncia de calor
Velocidade do fluido térmico

Comprimento axial adimensional do reator

kcal/(kg.K)

m

keal/(m*.h.K)

m/h
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3.3.9 Queda de Pressao no Leito

Embora neste trabalho o reator estudado nao seja do tipo PBR optou-se por manter
a equacdo de Ergun (1952) para se determinar a perda de carga. Esta equacdo é a mais
utilizada em softwares de projeto de reatores e se mostrou adequada para o sistema

considerado neste trabalho. Em termos de grupos adimensionais pode ser escrita como:

_ D } 150(1-¢ ).
(B =Rlp (Dy)f € ) 100=€ )4 o (3-88)

A equacgdo acima € apresentada por varios autores entre Hill (1977). Para uso no
software foi necessdrio colocd-la na forma diferencial e com uma constante de ajuste de

unidades C;:

_dP_1 G, .(1—353)[150<1—63)y, +1,75} (3-89)
dz C, D,p, & D,G,
onde:
P, Densidade da mistura liquida kg/m3
G, Velocidade de fluxo méssico do liquido reagente kg/(mz.h)
D, Diametro da particula do catalisador m
L Comprimento do reator m
M, Viscosidade dinamica do liquido kg/(m.h)
P Pressao atm
F, Pressdo inicial atm
P, Pressdo no comprimento L atm
£

Porosidade do leito

C Constante de ajuste das unidades
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34 Método Numérico de Solucao (Método das Linhas)

Virias sdo as técnicas numéricas disponiveis para solu¢do de modelos de reatores
representados por um sistema de equacgdes diferenciais parciais (EDPs). A solucdo
numérica deste tipo de sistemas envolve normalmente uma discretizacdo das varidveis
espaciais tal que as EDPs sejam convertidas em um sistema de equacdes diferenciais
ordindrias (EDOs). As técnicas de discretizagdo mais populares sdo diferencas finitas e
colocagdo ortogonal. O método de diferencas finitas mais difundido para reatores

estacionarios é o de Cranck-Nicholson.

Com relagdo a colocagdo ortogonal, este método estd contido na classe geral de
técnicas de aproximacdo conhecidas como métodos dos residuos ponderados, o qual
também inclui os métodos de Galerkin, Integral, Minimos Quadrados e Momentos como
casos especiais. As varidveis envolvidas sdo expandidas em termos de uma fun¢do tentativa
polinomial e as EDPs sdo satisfeitas nos pontos discretos ou pontos de colocagdo os quais

resultardo num conjunto de EDOs.

Para este trabalho foi empregado o método das linhas (Maciel Filho, 1989) e o

método da colocagdo ortogonal com base no trabalho realizado por Domingues (1992).

O método das linhas (Maciel Filho, 1989) empregado para a solug¢do final das
equacdes do modelo € a composicdo do método da colocagdo ortogonal na dire¢ao radial
com o método de Runge-Kutta padrdo (integragcdo explicita passo a passo) de quarta ordem

na direcdo axial.

Domingues (1992) adotou o método da colocagdo ortogonal padrdo formalizado
por Villadsen & Michelsen (1978), sendo necessdrio, portanto, adimensionalizar a
coordenada radial, a temperatura e concentracdo do dcido acrilico, além da coordenada
axial e da pressdo. Com isso obteve-se um modelo matemdtico que, para ser discretizado
necessitava ainda de uma outra transformacdo: a varidvel “r” foi transformada em uma
varidvel radial quadratica adimensional “u”, de modo a eliminar uma indeterminacdo do

tipo “zero sobre zero” que ocorreria para r=0 nos termos 0C /(rdr) e 9T /(ror), ja que as

condi¢des de simetria, impde derivadas primeiras nulas no eixo do reator.
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Foram fixados valores nulos para ALFA e BETA, os expoentes dos pesos que
figuram na expressdo da definicdo dos polindmios de Jacobi. Com isso foi possivel obter
quadraturas (integrais numeéricas) imediatamente a partir dos pesos Gaussianos e das

mesmas raizes do polindmio nodal disponiveis para colocagao.

3.4.1 Adimensionalizaciao do Sistema de Equacoes Diferenciais Parciais

(SEDP)

Retomando-se o modelo do item 3.3.1:

- Balanco de Massa para o Acido Acrilico (Transferéncia de Massa Intra - Sistema)

oC 9°C  dC
—=D +— |- 3-22
Hs 0z r( or’ rar] g (3-22)
- Balanco de Energia no Tubo (Transferéncia de Calor Intra - Sistema)
oT 0’ T oT
up,Cp—=2, +(~=AH )r, (3-23)
0z or’ rar

- Balanco de Energia do Fluido Térmico (Transferéncia de Calor Inter - Sistemas)

Cfl_Q —U'2D (T, ~T,) (3-24)
Z

- Condig¢oes de Contorno
iniciais: Vr,z=0=C=C,,T=1T,,0=0
simetria: Vz,r=0=9C/dr=0,0T/dr =0
fronteira: ~ Vz,r=R = dC/dr=0,4,0T/or)=-e,, T\, -T,) (3-25)
onde: (1/U")=1/a,, + A, [, . Ar)+eA, /(1,.A,,) (3-26)

R, = D, /2 =raio interno dos tubos.
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- Queda de Pressdo

A queda de pressado serd avaliada por uma equagao da forma:

dP

dz

fE&p,.Gy, 1)

(3-27)

As grandezas que figuram nas equacdes diferenciais acima se encontram nas

seguintes unidades:

C

&

Concentra¢do molar de 4cido acrilico
Fracgdo vazia do leito, porosidade

Difusividade efetiva radial

Velocidade superficial

Taxa de reacdo do 4cido acrilico por unidade de volume

Condutividade térmica efetiva radial
Densidade do liquido reagente
Capacidade calorifica do liquido reagente
Entalpia de rea¢do molar

Capacidade calorifica do fluido térmico
Temperatura do fluido térmico

Coeficiente Global de transferéncia de calor

Diametro interno do tubo do reator

Espessura do tubo do reator

Coeficiente de filme na parede interna

Coeficiente de filme na parede externa

kmol/m’

m’/m.h
m’/m*.h
kmol/m’.h
kcal/ mhK
kg/m3
kcal/kg.K
kcal/kmol
kcal/kg.K
K

kcal/hm’K

m

kcal/hm’K

kcal/hm’K
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Sejam as seguintes defini¢des das varidveis adimensionais:

G=(C,-0)/C,
24 =2/L
P,=PIP,
u=(r/R,)’?

6, =TIT,

6, =T, /T,

6, =T, /T,

Concentragdo de acido acrilico adimensionalizada
Comprimento adimensionalizado (L = comprimento do tubo)
Pressao adimensionalisada

Raio adimensionalizado quadratico

Temp. adimensionalizada (6,, € a temp. adim. média radial)
Temp. do fluido térmico adimensionalizada

Temp. da parede adimensionalizada

O modelo descrito pelas equagdes acima, ja adimensionalizado, tendo sofrido

agrupamento dos pardmetros e mudanca da varidvel da dimensdo radial (de r para u)

resulta:

- Balan¢o massico para acido acrilico

G 8G
= 4B,
azad ( ou

2
‘3 G] +B,.r, (3-90)

- Balanco de energia no tubo

a6, 26,
9% _ 4B,
02, ( ou

% i j+B 7, (3-91)

- Balanco de energia do fluido térmico

a0

dZ ad

- Queda de Pressao

by

=B
dzad !

=B..(6,, - 6,) (3-92)

(3-93)
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com as condi¢des de contorno:
iniciais: Vu,z, =0=G=0,6=1,0=0
simetria: Vz,,,u=0=0G/dué finita, 6, / du é finita
fronteira:  Vz,,,u=1=0G/du=0,06,/0u=-B,(6,,, —6,)/2  (3-94)
onde os fatores b, acima se compde das grandezas ja descritas:
B, =D,.L/(uR,)
B, =LI/(u,C,)
B,=A, .LIRu_p,Cp,)
B,=(-AH,).L/(u,.p,.Cp,T,)
B, =x.U'.LD,/W,.Cp,)
B,=«a,,.D, /1,

B, =(P,/L)(dP/dz), onde dP/dz <0 é dado por Ergun, eq. 3-89 (3-95)
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3.5 Conversao Fracional do acido Acrilico Vs. Concentracio

Adimensionalizada

A equacdo da taxa foi escrita e calculada a partir da conversdo fracional X do
reagente limitante (dcido acrilico). As equagdes diferenciais serdo escritas usando a variavel
G, concentracdo adimensional do acido acrilico. A conversao fracional é conveniente para o
uso no balanco material local. Assim durante a execu¢@o dos célculos para integragdo das

equagdes modelo serdo feitas conversdes de G para X e vice-versa.
A concentragdo adimensional do dcido acrilico foi definida por:

G=(c,-C)/C,

Podemos definir C:

onde:

C  Concentragdo molar kmol/m’
n  Numero de moles do 4cido acrilico moles

V_~ Volume molar da mistura m?/kmol

m

Para o cédlculo do volume molar médio da mistura liquida da mistura utilizou-se a

equagdo modificada de Rackett (Reid, Prausnitiz e Pouling, 1987):

v, = (Z x,T,; jZQX(I_T’)mJ (3-28)
P )

Zry, = D XLy (3-29)

T =T/T, , sendo T, calculado através das equagdes 3-30, 3-31, 3-32 e 3-33

conforme demonstrado no item 3.3.2.
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onde:
R  Constante dos gases (atm. m3)/(kmol.K)

x;  Fracdo molar do componente i na mistura liquida

T, Temperatura critica do componente i K

Ccl

Temperatura critica média da mistura K

cm

T. Temperatura reduzida

T, Temperatura da mistura liquida K
P, Pressdo critica do componente 1 atm
Z,,; Fator de compressibilidade Racket do componente 1

Z pan Fator de compressibilidade Racket da mistura liquida

Seja C =—,

C, :VL.xi e C,, :VL'XOi

m m
Sendo a conversdo fracional X definida por:

_CO_C
Co

X (3-96)
e admitindo-se que, por tratar-se de uma mistura liquida onde a pressdo influencia
muito pouco na densidade ou no volume molar, e considerando a baixa variacdo de

temperatura durante a reacao, foi assumido que G=X.
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Seja “csi” o avango da reacdo. Sejam também os indices abaixo, para cada uma

das espécies presentes no liquido reagente:

i espécie

1 Acido Acrilico
2 Agua

3 Etanol

4 Acrilato de Etila

Da estequiometria da reacao:

C3H402 + C2H6O & C5H802 + Hzo

Podemos fazer um balanco molar via avang¢o “csi”. Assim, num dado ponto do

reator, onde o avanco tenha atingido o valor “csi”, as vazdes molares das espécies serdo:

n; =njg — csi
np = npo + csi
N3 = n3g — Csi
Ny = ngo + csi

F = Fy; = vazao molar total

Assim, dadas as fracdes molares na alimentacdo,

X190 (acido acrilico)
X20 (égua)
x30 (etanol)

x40 (acrilato de etila)
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e vazao molar da alimentacdo, Fy, e conhecido numa se¢do transversal do reator o
vetor das concentragdes dcido acrilico nos pontos de colocacgdo j, Gj, deseja-se obter o vetor

das fragdes molares:

O avango csij = Xj.njo € obtido com njg = x19.Fy € com a equagdo 3-96. Finalmente,

com F; = Fy + csij e com nj=njp + V;.csi, obtem-se:

X1 = l’llj/Fj
X2 = l’lzj/Fj
X3j = 3i/F
X45 = n4ijj

que sdo as fracdes molares de todas as espécies em cada ponto de colocagio.
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3.6 Discretizacao do SEDP por Colocacao Ortogonal (C.O.)

(1))

A discretizagdo da dimensdo radial quadratica “u” em NT pontos do colocagdo
consiste em substituir as derivadas parciais em relacdo a “u” de cada grandeza em jogo
(neste problema concentragdes e temperaturas), pelo produto de uma matriz de
discretizagdo por um vetor composto pelos valores que a varidvel derivada assume em cada

ponto de colocagdo. Assim, para uma grandeza qualquer H:

NT NT
{aH 1du}j=> A, H,;  {dPHIdu*}j= BjiHi (3-97)

i-1 i=1

Reescrevendo as equagdes 3-90 e 3-91 com estas substitui¢des, e lembrando que
nos pontos de colocacdo j=1 e j=NT valem as condi¢des de contorno 3-94, obtém-se o

SEDO:
j=1: (eixo do reator, u=0)

dGl NT

= 4BIIZ(A11'Gi)+BZI'rA1 (3-98)
dz, i=1
NT

;,le“ =4B;, (Ali'egi )+ B, .1y, (3-99)
Zad i=1

j=2,..,NT-1 : (pontos de colocagdo internos)

dG NT NT

e 4BU{Z (4,G,)+w,> (8,6, )} +B,,.r, (3-100)
ad i=1 i=1

de NT NT

e e 4B3j{z(Alj.egl.)mjz(Bﬁ.egi )} +B,,.r, (3-101)
ad i=1 i=1

j=NT : (préximo a parede do tubo interno, u=1)

dG,, N

d— =4B, v Z (BNT,i’Gi) + B,y Tanr (3-102)
Zad i=1

de _ B NT

dz L= 4B3,NT {76 (egNT - ew )+ z (BNT,i‘egi )} + B4,NT‘rANT (3‘103)
ad i=1
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Qualquer j:
d
f = B,(6,, - 6,) (3-104)
ad
df,, _ B, (3-105)
dzad

O SEDO acima contém 2*NT+2 equagdes diferenciais ordindrias. Assim, para por
exemplo, 5 pontos de colocacdo incluindo eixo e parede, a integracdo por um método de
Runge-Kutta de quarta ordem compreenderda um SEDO com 12 equagdes. Resolver um
SEDP pelo método das linhas nada mais € do que transforma-lo num SEDO substituindo
cada uma das EDP por um conjunto de “NT” EDO dentro do qual j4 sdo consideradas as
condi¢des de contorno referidas ao primeiro e ao ultimo ponto de colocagdo. O problema da
condicao de fronteira € assim substituido por um problema de valor inicial, como pode ser
constatado pela observacao das equacgdes 3-98 a 3-103: conhecidas as concentracdes G j, as
temperaturas Oy;, e conhecidas as matrizes A e B pode se avaliar cada um dos b; € a taxa ra,
e assim todo o lado direito das equagdes € conhecido. Prossegue-se entdo via Runge-Kutta
para obtencdo das temperaturas e das composi¢oes em cada um dos NT pontos de
colocagdo. Para obter os b; e a taxa ry € necessdrio reavaliar, a cada mudanca de
temperatura e composicdo, as propriedades fisicas de substincia pura e de mistura. Cada

passo do Runge-Kutta de quarta ordem exige quatro chamadas as sub-rotinas de avaliacdo

de propriedades fisicas e pardmetros de transporte.

O método das linhas (colocacdo ortogonal + Runge Kutta) aqui aplicado € decisivo
na obtencdo da performance das simulagdes, permitindo obter resultados detalhados em um
computador pessoal. E mostrado neste trabalho a necessidade do calculo rigoroso das

propriedades fisicas, incluindo suas variagdes durante a integracdo ao longo do reator.
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3.7 Método de Integracao do Sistema de Equacées Diferenciais

Ordinarias (SEDO)

Resolver um conjunto de equagdes diferenciais parciais (EDP) usando colocagio
ortogonal na radial e integracdo por Runge-Kutta na axial é associar a cada EDP um
conjunto de NT (nimero total de pontos de colocagdo incluindo os pontos extremos)
equagdes diferenciais ordindrias (EDO) obtidas por discretiza¢do na radial, integrando em
seguida estas NT EDO’s e mais as outras EDO’s do modelo (perda de carga, balangco
térmico do fluido de aquecimento) simultaneamente na axial por um método tipo Runge-
Kutta. Este modelo tem 2 EDP’s, e duas EDO’s, além de dezenas de equacdes algébricas
que devem ser manipuladas durante a integracdo. As EDP’s representam as variagdes locais

de concentragdo de 4cido acrilico e da temperatura.

Para resolver este modelo criou-se um vetor VAR(M) que contem empilhadas as
concentracdes e as temperaturas adimensionalizadas em cada ponto de colocagdo, o calor
trocado com o fluido de aquecimento e a pressdo do liquido. Ha portanto M=(2.NT+2)
elementos neste vetor. O vetor VAR(M) assume um valor a cada posi¢cdo axial durante a
integracdo por Runge-Kutta de quarta ordem . Para tanto este valor é avaliado 4 vezes por
passo do método, sendo necessdria a obtencdo de propriedades fisicas atualizadas em cada
uma destas avaliagdes. Duas sub-rotinas sdo responsdveis pelos célculos de todas as

propriedades fisicas de substincia pura e de mistura.

Parametros de transferéncias de calor e massa (excetuando o coeficiente externo
de conveccdo) sdo avaliados em uma sub-rotina especifica. O balanco material local (em z
e em r) transformando conversdo local em composicao local também € executado 4 vezes
por passo de integracdo. A taxa de reacdo local ra também € avaliada constantemente e
conta com rotina propria. A “amarracdo” entre as varias EDO originadas na discretizacdo
das duas EDP ¢ feita através de outra sub-rotina, que manipula as matrizes de discretizagcdo
obtidas nas sub-rotinas DFOPR e JCOBI (Villadsen & Michelsen, 1978), de onde se

extraem também os pesos w; das quadraturas de Gauss-Jacobi.

O algoritmo tipo Runge-Kutta de quarta ordem empregado obtém a cada passo de
integracdo uma matriz RK (i0,M) sendo “io” o indicador de ordem (i0=1,2,3,4) e “M” o

indicador da EDO integrada (M=1,2,...,2.NT+2).
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Apresentam-se a seguir as etapas de execu¢do do algoritmo de integracao do tipo

Runge-Kutta.

I- Avaliacdo de todos os dVAR(i)/dz,g obtendo os RK(1,i) no ponto z,q,
i=1,2,....M. Para tanto, chamada as sub-rotinas BALANC, TAXA, CPDHR, PROPR, e
EQDIF.

i=1,...NT — NT valores de G, concentracdo adimensionalizada de 4c. acrilico
i=NT+1,....2NT — NT valores de 0, temperatura adimensionalizada

1=2NT+1 — calor transferido ao fluido de aquecimento

1=2NT+2 — pressao adimensional do liquido

2 - Incremento do vetor VAR() com (0.5.dz,q.RK(1,1))

3 - Reavaliacdo de todos os dVAR(i)/dz,q obtendo os RK(2,i) (nova chamada a

todas as sub-rotinas acima)
4 - Incremento do vetor original VAR(1) com (0.5.dz,q.RK(2,1))

5 - Reavaliacdo de todos os dVAR(i1)/dz,g obtendo os RK(3,i) (nova chamada as

sub-rotinas)
6 — Incremento do vetor original VAR(1) com (dz,q.RK(3,1))

7 — Reavaliacdo de todos os dVAR(1)/dz,g obtendo os RK(4,i) (nova chamada as

sub-rotinas)
8 — Célculo das médias ponderadas dVAR(i):
dVAR(i)=(1/6)dz,, {RK(1,i)+ 2RK (2,i)+ 2RK (3,i)+ RK(4,i)}
9 — Obtencdo do vetor VAR(i)no ponto (z,q+dz,q):

VAR(i),,, = VAR(i), ;0 + dVAR(i)

10 — Com 0 novo z,q = (244 + dz,q), recomecgar.
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3.8 Método de Integracio Numérica (Quadratura) para Calculo de

Médias Radiais.

Embora o leito catalitico seja representado por um modelo bidimensional, os dois
parametros efetivos de dispersdo sdo constantes na dimensdo radial, e para seu cdlculo
necessitam da avaliagdo de propriedades fisicas médias representativas da secdo
transversal. Neste item descreveremos o método adotado para obtengdo de tais médias

radiais.

Média radial de uma Grandeza T — Froment & Bischoff (1990) recomendam,
para as grandezas cujas médias radiais devam ser calculadas num reator de leito fixo
bidimensional, que se proceda ao cdlculo destas médias radiais (temperatura média ou

propriedades fisicas médias, p. ex.) como descreve-se abaixo.

Para uma grandeza qualquer, digamos T, definida e continua numa espécie S,

podemos fazer um cédlculo da média Ty,eq em S pela integracao:

T

med

- % jos T.dS

Para uma superficie circular e T = T(r), ou seja, a grandeza T € s6 funcdo do raio,

teremos a particularizagdo abaixo:

Seccdo Transversal: S = m.Rt*

Elemento de Area: dS =2.7.rdr

med

1
= —IRt T.2.7.rdr
.Rt* 0
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Usando uma varidvel adimensional para o raio x = r/ Rt resulta

med

1 ¢re
=—7 jo T.2(x.Rt)d(Rtx)

ou finalmente

Tea = jol Td (x ’ )

Durante a execuc¢do dos cdlculos trabalhou-se com o sistema de equacdes
diferencias adimensionalizado, e como jd visto acima, empregou-se uma varidvel radial

adimensionalizada quadratica, definida por
u=x>=r>/Rt’

Com isso, o célculo da grandeza média T,eq fica:
1
T,.= .[0 T.du

Método de Integracdo Numérica — As mesmas rotinas que geram nos programas
as matrizes de discretizacdo e as raizes do polindmio ortogonal de Jacobi geram pesos
Gaussianos para integracdo numérica. A integracdo numérica € feita neste trabalho para o
célculo de médias radiais por integracdo de superficie. Nos cdlculos dispde-se num
determinado instante de valores pontuais de, por exemplo, temperatura. Os valores
disponiveis sdo as temperaturas em cada ponto de colocagdo, ou seja, numa coordenada
“u;” bem definida. O valor representativo para a média radial destas temperaturas ¢ dado
pelo método de quadratura, que no caso deste trabalho empregou-se a quadratura de Gauss-

Jacobi (Villadsen & Michelsen, 1978).

A quadratura de Gauss-Jacobi permite escrever:

1 ALFA BETA _ a
[ =)™ T (u)du =Y T(w,)w,

i=1

onde w; sdo os pesos Gaussianos de quadratura, definidos por
1
BETA ALFA
wo= [ £ @u” (A=) du
0 i

¢, sdo os polindmios interpoladores de Lagrange definidos por:
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_ Dyr +1(1)
(- u)p'yr+1u;)

Nestas equagdes pnt+1 € um polindmio de Jacobi com coeficiente principal
unitdrio, ou polindmio nodal, e u; s@o as NT raizes do polindbmio Pnr(u) de grau NT

definido pelo sistema de equagdes:
[[ut A=) ™™ w Py ) du=0;  j=1..NT-1

Para ALFA=BETA=0 tem-se o cilculo da grandeza média Ty,.q dado por:

NT
Tmed = Z 7"1 ’Wi
i=1

3.9 Conclusoes

Neste capitulo foi reunida toda a informagdo necessaria a modelagem do reator. As
equacgdes da cinética referentes as constantes e a taxa de reacdo foram apresentadas, bem
como a conversdo no equilibrio pela temperatura média em que a reacdo € conduzida. Os
parametros de dispersdo efetivos foram convenientemente definidos. Discutiu-se o modelo
matemadtico do reator pseudo-homogéneo bidimensional. O SEDP resultante foi reduzido a
um SEDO por discretizagdo da dimensao radial em NT pontos de colocacdo. Descreveu-se
a maneira pela qual serdo calculadas as propriedades fisicas da mistura liquida e do fluido
térmico de aquecimento. No proximo capitulo, este trabalho serd utilizado na predicao do

desempenho do reator proposto.
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Capitulo 4

Simulacao do Reator em Regime Estacionario

Neste capitulo serd apresentada a simula¢do em regime estaciondrio do modelo
apresentado no capitulo trés. Este estudo visa conhecer quais parametros afetam de forma
mais significativa o comportamento estaciondrio do reator, uma vez que este conhecimento
¢ fundamental quando se deseja definir procedimentos operacionais que levem a um alto

desempenho do reator.

Esta simulagdo foi realizada usando-se um software desenvolvido na linguagem
Fortran (PFR.for) a partir do modelo e das técnicas numéricas descritas no capitulo
anterior, bem como os célculos das propriedades fisicas e os coeficientes de transferéncia
de calor. O algoritmo simplificado deste programa é representado esquematicamente na

figura 4.1.

4.1 Consideracoes sobre o Reator Tubular

Tudo o que serd visto neste capitulo se refere a um reator de duplo tubo com fluxo
de aquecimento co-corrente. A extensdo ao reator multitubular podera ser realizada sem
problemas, uma vez que, trata-se de um reator de fluxo paralelo do lado do casco. Nesta
situacdo um dnico tubo pode representar todo o feixe tubular se desprezarmos os efeitos de
entrada do fluido térmico no casco, o que € possivel para reatores longos. A inexisténcia de

chicanas coloca todos os tubos em igualdade de condicdes, neste caso.
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Com isto, um udnico valor do coeficiente de transferéncia de calor por convec¢ao
do lado do fluido térmico € suficientemente representativo de toda uma sec¢ao transversal do
lado casco. Com igualdade de composicao e estado térmico em todos os pontos da secao de
entrada, o liquido evoluira identicamente em todos os tubos do feixe. Bastara entdo, neste
caso particular, estudar um unico tubo para se poder prever precisamente 0 comportamento
de todo o feixe. A tunica correlacdo a ser feita na extrapolacdo de uma para varios tubos se

refere a correlagdo do célculo do coeficiente de convecgdo externo, Domingues (1992).
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Subrotina
PROPR

Final
Geraciao de Resultados

Figura 4.1 — Fluxograma Simplificado do Programa PFR.for
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4.2  Regime Estacionario

O estudo do comportamento do reator em regime estaciondrio € de grande
importancia para que se possa compreender quais pardmetros mais influenciam em uma
determinada condi¢do de operacdo e de projeto e de que forma eles atuam sobre o
comportamento do reator. Isso é fundamental para um posterior estudo dinamico do
mesmo, bem como, para se alcancar um 6timo desempenho do reator. As simulacdes em
regime estaciondrio visam o estudo da sensibilidade do reator frente as variagdes de
propriedades fisico-quimicas, coeficientes de transferéncia de calor e massa, composicao e

parametros operacionais e de projeto.

4.3 Dados do Modelo Matematico e do Programa

O programa utilizado estard avaliando todas as propriedades fisicas das
substancias puras e da mistura, entalpia da reacdo, taxa de reacdo e parametros de
transporte de calor e massa e de todas as equacdes diferenciais ordindrias quatro vezes por

passos de integracdo. Segue abaixo de forma resumida os parametros do programa/modelo:

Numero de Pontos de Colocagao NT=5
Numero de Passos de Integragdo Axial NP=1000
Numero total de Equacdes Diferenciais 4
Numero total de Equacdes Diferenciais Ordindrias 2

Conforme ja exposto no capitulo anterior as equacdes diferenciais correspondem
ao balanco material intra-sistema (referente ao 4cido acrilico), balango de energia intra-
sistema (dentro do tubo), balango de energia inter-sistemas (entre o tubo e a carcaca) e

queda de pressao.
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4.4 Condicoes Operacionais e de Projeto

Neste topico iremos executar o programa com as condi¢des pré-estabelecidas de
projeto com o objetivo de perceber os primeiros resultados gerados pelo programa. Um dos
parametros a serem definidos serd com relacdo ao excesso de etanol. Conforme observado
no item 3.2.1 um excesso de 50 % de etanol leva a conversao 6tima da reagdo, porém foi
necessario avaliar o comportamento da etapa de separacdo da mistura reacional em fungao
deste excesso de etanol. Por tratar-se de uma reagdo reversivel, a corrente que deixa o
reator contém as matérias primas nao reagidas e os produtos formados, composicdo esta
que implica em um sistema de separacdo com varias operagdes unitdrias, como serd visto

nos préoximos capitulos.

A avaliagdo procedeu-se simulando o reator para uma razdo molar de acido

acrilico e etanol de 1:1 e posteriormente de 1:1,5.

4.5 Simulacio do Reator para uma Razao Equimolar de Acido

Acrilico e Etanol (Caso 1)

Como primeiro passo procurou-se encontrar o comprimento otimizado do reator,
ou seja, o que oferece o melhor nivel de conversdo para determinados parametros de
operacao e de projeto. Nas simulagdes ndo serdo alterados o didmetro e a espessura do tubo,
bem como o didmetro da carcaca. Os parametros de projeto considerados encontram-se na

tabela 4.1

TABELA 4.1 — Dados de projeto do reator— Programa PFR.FOR

Parametros Unidades | Valores
Diametro do tubo (Dy) m 0,017272
Diametro da carcaca (D.) m 0,0198628

Espessura do tubo (e) m 0,000889
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As caracteristicas das particulas do leito também ndo sofrerdo alteracdes durante
as simulagdes. Por se tratar de um reator PFR os coeficientes de transferéncia de massa e
calor na radial, que sdo os mais afetados pela caracteristica do leito sdo praticamente
despreziveis, conforme jia comentado no capitulo trés, em fun¢do do meio reacional se
tratar de um liquido a baixas temperaturas. Ao contrdrio, nos reatores PBRs em que
ocorrem reacgdes exotérmicas a altas temperaturas catalisadas por estas particulas,
parametros como a posi¢cao “hot spot” e a condutividade térmica poderao ser sensiveis as

caracteristicas do leito.

A titulo de informacdo, a tabela 4.2 apresenta as caracteristicas das particulas do
leito utilizadas no programa. Trata-se de particulas inertes geralmente utilizadas como

suporte em catalisadores sdlidos.

TABELA 4.2 — Dados de operagdo do reator— Programa PFR.FOR

Parametros Unidades | Valores
Temperatura de entrada do liquido (4cido acrilico + etanol) (Ty) °C 80,00
Temperatura de entrada do fluido térmico (aquecimento) (Trp) °C 80,00
Pressao de entrada do liquido (Py) atm 1,0
Velocidade Massica do liquido (Gyo) kg/mz.h 4500,00
Relacdo molar 4cido acrilico - etanol I:1
Vazao do fluido térmico de aquecimento (mg) kg/h 10,0
Porosidade do leito catalitico (e) 0,4
Diametro da particula (D,) m 0,002
Condutividade térmica da particula (4,) Kcal/(hmK) 7,0
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A temperatura escolhida para a primeira simulacao foi 80 °C. A mistura equimolar
contendo todas as substancias a uma atmosfera de pressao permanece na fase liquida até 86
°C. Portanto, por uma questdo de seguranca optou-se por ndo trabalhar com uma
temperatura um pouco menor, embora a conversio seja maior quanto maior a temperatura.
Com relacdo a pressdo, por tratar-se de uma reacdo em fase liquida onde a pressdao
praticamente nio interfere no equilibrio da reacdo o processo serd operado a 1 atm. Impds-
se durante toda a simulagcdo que as temperaturas de entrada do fluido térmico e do liquido

fossem idénticas, o que € facilmente obtido na pratica.

Uma vez definidas as condi¢Oes iniciais de operagdo e projeto foram executadas
vdrias simulacdes variando-se o comprimento do reator. Os resultados obtidos de conversao

sao mostrados na figura 4.2:
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Figura 4.2 — Conversdao da reagdo para varios comprimentos de reator na

temperatura inicial de 80 °C (Caso 1)
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Esta andlise foi realizada variando-se o comprimento do tubo e mantendo-se em

todas as simulagdes as temperaturas de entrada do dcido acrilico e do etanol a 80 °C.

Observando-se os resultados das simulagdes na figura 4.2 concluimos que o
aumento no comprimento do reator € benéfico até certo ponto, além do qual passa a ter
pouca influéncia na conversao da reagdao. O comprimento otimizado estd na faixa de 9,0 m.
Do ponto vista de engenharia, como ndo se poderd evitar um processo de separacdo na
seqiiéncia da reacdo, ndo é vidvel economicamente investir em um equipamento de grande

dimensao, ou seja, o projeto serd onerado para um pequeno ganho de conversao.

Considerou-se, portanto, para estas condi¢cdes operacionais um comprimento de
9,5 m, obtendo-se uma conversdao de 58,3 %. Esta conversdo estd um pouco abaixo da
conversao tedrica (61,0 %) mostrada no tépico 3.2.3 o que na pratica pode ser considerado
aceitdvel levando-se em conta que esta corrente ainda passard por um processo de
separacdo e purificacdo do produto final, no caso o acrilato de etila. A figura 4.3 mostra o
perfil da conversdo para este caso base. Os dados mais relevantes do reator sdo mostrados

na tabela 4.3.
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Figura 4.3 — Perfil da conversao para um reator de 9,5 m de comprimento (Caso 1)
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TABELA 4.3 — Resultados gerados pelo programa PFR.FOR (Caso 1)

Condicoes de Operacao Entrada Saida

Vazao molar total (kmol/h) 0,0178 0,0178
Vazao massica total (kg/h) 1,05 1,05

Velocidade massica (kg/h/mz) 4500,0 4500,0
Temperatura da mistura reagente (°C) 80,0 78,7
Pressao da mistura reagente (atm) 1,0 0,98
Composicao Entrada Saida
Fragdao molar de 4cido acrilico (%) 50 20,8
Fracdo molar de dgua (%) 0 29,2
Fragdao molar de etanol (%) 50 20,8
Fragdao molar de acrilato de etila (%) 0 29,2
Propriedades da Mistura Reagente Entrada Saida
Calor especifico molar (kcal/(kmol.K)) 35,9 33,7
Massa especifica (kg/m3) 927.6 934,2
Viscosidade dinamica (kg/(h.m)) 1,66 1,39
Condutividade térmica (kcal/(h.m.K)) 0,12 0,13

Peso molecular médio 59,066 59,067
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Fluido Térmico Entrada Saida
Vazao massica (kg/h) 10,0 10,0
Temperatura (°C) 80,00 78,87
Massa especifica (kg/m3) 1013,8 1014,7
Viscosidade dinamica (kg/(h.m)) 4,72 4,79
Condutividade térmica (kcal/(h.m.K)) 0,1147 0,1148
Calor especifico méssico do fluido térmico (kcal/(kg.K)) 0,389 0,388
Transferéncia de calor Entrada Saida
Coeficiente de convecgdo externa ao tubo (kcal/(h.mz.K)) 333,1 208,53
Coeficiente de convecg¢do interna ao tubo (kcal/(h.mZ.K)) 378,15 400,36
Condutividade térmica efetiva radial (kcal/(h.m.K)) 1,32 1,32
Coeficiente global de transferéncia de calor (kcal/(h.m”.K)) 141,71 117,15
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Figura 4.4 — Perfil das temperaturas do liquido reagente (Caso 1)

Temperatura adimensional

1,002

1,000

0,998 —

0,996 —

0,994 —

0,992 —

0,990 —

0,988 —

0,986 —

0,984

—— Temperatura do Fluido Térmico

T T
0,0 0,2 0,4 0,6 0,8 1,0
Coordenada axial Zad

Figura 4.5 — Perfil da temperatura média do fluido térmico (Caso 1)
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Figura 4.6 — Perfil da queda de pressao no interior do reator (Caso 1)
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Figura 4.7 — Perfil do Coeficiente Global de Troca Térmica U (Caso 1)
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Figura 4.8 — Condutividade Térmica Radial ao longo do reator (Caso 1)
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Figura 4.9 — Coeficientes de Convecc¢ao (Interno e Externo) (Caso 1)



Simulacao do Reator em Regime Estacionario 90

1,70 4
— Viscosidade do Liquido Reagente
1,65 +

1,60

1,55 1

kg/(h.m)

1,50

1,45

1,40 -

L —
0,0 02 0.4 06 038 1,0

Coordenada axial z,

Figura 4.10 — Perfil da viscosidade do liquido reagente (Caso 1)
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Figura 4.11 — Perfil da viscosidade do fluido térmico (Caso 1)



Simulacio do Reator em Regime Estacionario

91

Conyetsio

o

4 .
&

=z 00 (f
L

4} -"-'E'.'r:;l'
= iy

Figura 4.12 — Perfil da conversao nos eixos axial e radial (Caso 1)

Figura 4.13 — Perfil da temperatura nos eixos axial e radial (Caso 1)
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Neste topico foram levantadas as curvas das principais propriedades fisicas e dos

parametros de transferéncia de calor do reator para as condi¢cdes descritas na tabela 4.3.

A figura 4.4 mostra a baixa variagdo de temperatura entre a parede e o eixo do
reator, comportamento este, tipico de reatores PFR no qual a variacdo temperatura ocorre
de forma praticamente homogénea no seio do liquido reacional, uma vez que a catalise €
homogénea. Este comportamento também é evidenciado pela figura 4.13 e reflete no perfil

da conversio conforme mostrado na figura 4.12.

O perfil da conversao mostrado nas figuras 4.3 e 4.12, também ¢ tipico de um
reator homogéneo, sendo que a temperatura da mistura reacional e do fluido térmico

declinam proporcionalmente com a conversao, evidenciando a endotermia desta reacao.

4.5.1 Influéncia da Temperatura na Conversao

Neste topico sdo mantidas constantes todas as varidveis variando-se somente a

temperatura de entrada da alimentacgao e do fluido refrigerante.
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Figura 4.14 — Conversdo da reacdo a vdrias temperaturas para um reator de 9,5 m

de comprimento (Caso 1)
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Nao € surpresa que a conversao aumente com a temperatura pelo préprio conceito
do Equilibrio Quimico. Porém esta andlise € importante para sabermos se o programa
responde com coeréncia a esta variagdo. Na verdade € mais uma checagem de sensibilidade

para o programa.

4.5.2 Influéncia da Vazao do Fluido Térmico de Aquecimento
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Figura 4.15 — Conversao da reacdo variando-se as vazoes do Fluido Térmico.

Esta andlise foi realizada variando-se as vazdes do fluido de aquecimento

mantendo-se uma mesma temperatura de 80 °C para um reator de 9,5m.

Constata-se que acima de 10 kg/h ndo hd ganhos relativos a um aumento de vazdo,

ou seja, a vazao de fluido térmico j4 supriu a demanda de energia imposta pela reacao.
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4.6 Simulacio do Reator para uma Razao de Acido Acrilico e Etanol

de 1:1,5 (Caso 2)

Neste topico serd realizada a simulacdo para um reator operando com excesso de
etanol na razdo molar de 1:1,5. A metodologia serd a mesma adotada no tépico anterior, ou
seja, a partir de um comprimento otimizado calcula-se as varidveis mais importantes. A

vazao total foi aumentada a fim de manter a mesma vazao de acido acrilico.
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Figura 4.16 — Conversdo da reagdo para varios comprimentos de reator na

temperatura inicial de 80 °C (Caso 2)

Esta anédlise também foi realizada variando-se o comprimento do tubo e mantendo-

se em todas as simulacdes as temperaturas de entrada do acido acrilico e do etanol a 80 °C.

O comprimento otimizado também estd na faixa de 9,0 m e por isso foi adotado o

comprimento de 9,5, onde se obteve uma conversdo na faixa de 66,0 %.
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TABELA 4.4 — Resultados gerados pelo programa PFR.FOR (Caso 2)

Condicoes de Operacao Entrada Saida
Vazao molar total (kmol/h) 0,0233 0,0233
Vazao massica total (kg/h) 1,315 1,315
Velocidade massica (kg/h/mz) 5625,0 5625,0
Temperatura da mistura reagente (°C) 80,0 78,7
Pressao da mistura reagente (atm) 1,0 0,98
Composicao Entrada Saida
Fragdao molar de 4cido acrilico (%) 40 13,2
Fragao molar de dgua (%) 0 26,8
Fragdao molar de etanol (%) 60 33,2
Fragdao molar de acrilato de etila (%) 0 26,8
Propriedades da Mistura Reagente Entrada Saida
Calor especifico molar (kcal/(kmol.K)) 35,3 33,3
Massa especifica (kg/m3) 907,3 913,6
Viscosidade dinamica (kg/(h.m)) 1,63 1,39
Condutividade térmica (kcal/(h.m.K)) 0,127 0,133
Peso molecular médio 56,47 56,47
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Fluido Térmico Entrada Saida
Vazao massica (kg/h) 10,0 10,0
Temperatura (°C) 80,00 78,70
Massa especifica (kg/m3) 1013,8 1014,8
Viscosidade dinamica (kg/(h.m)) 4,72 4,80
Condutividade térmica (kcal/(h.m.K)) 0,1147 0,1148
Calor especifico méssico do fluido térmico (kcal/(kg.K)) 0,389 0,388
Transferéncia de calor Entrada Saida
Coeficiente de convecgdo externa ao tubo (kcal/(h.mz.K)) 333,1 207,87
Coeficiente de convecg¢do interna ao tubo (kcal/(h.mZ.K)) 384,49 406,27
Condutividade térmica efetiva radial (kcal/(h.m.K)) 1,466 1,458
Coeficiente global de transferéncia de calor (kcal/(h.mz.K)) 145,85 119,55




Simulacao do Reator em Regime Estacionario

97

1,002
—— Temperatura do liquido no eixo
11,0004 e Temperatura do liquido média radial
1 - Temperatura do liquido na parede

Temperatura adimensional
o
w©
O
N
|

o824+—pm - -
0,0 0,2 0,4 06 08 1,0

Coordenada axial z,

Figura 4.17 — Perfil das temperaturas do liquido reagente (Caso 2)
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Figura 4.18 — Perfil da temperatura média do fluido térmico (Caso 2)
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Figura 4.19 — Perfil da queda de pressdo no interior do reator (Caso 2)
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Figura 4.20 — Perfil do Coeficiente Global de Troca Térmica U (Caso 2)
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Figura 4.21 — Condutividade Térmica Radial ao longo do reator (Caso 2)
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Figura 4.22 — Coeficientes de Conveccao (Interno e Externo) (Caso 2)
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Figura 4.23 — Perfil da viscosidade do liquido reagente (Caso 2)
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Figura 4.24 — Perfil da viscosidade do fluido térmico (Caso 2)
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Figura 4.26 — Perfil da temperatura nos eixos axial e radial (Caso 2)
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4.7 Conclusoes

Neste capitulo verificou-se que o modelo representa bem o reator do tipo Plug-

Flow.

Constata-se que uma vez que a temperatura ndo possa ser variada por questdes
técnicas ou de seguranga, os principais parametros a serem trabalhados na simulacdo do
reator seriam o comprimento do tubo e vazdo do fluido de aquecimento, além da razdo

molar.

Com relacdo a razdo molar verificou-se que existe uma ganho de producdo da
ordem de 14 % quando se opera na razao de 1:1,5, mantendo-se a mesma vazao de acido
acrilico e com o mesmo tamanho de reator. No capitulo seis serdo avaliados os dois casos

com relagdo a etapa de separacao.
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Capitulo 5

Caracterizacao Termodinamica

Neste capitulo apresenta-se a investigacdo de um dos possiveis processos de
separacdo dos constituintes da corrente que deixa o reator. Uma metodologia para
caracterizacdo do sistema dcido acrilico+etanol+agua+acrilato de etila foi desenvolvida e os
calculos foram realizados usando o simulador Aspen Plus e comparando-os com dados

experimentais disponiveis na literatura.

5.1  Caracterizacdo Termodinimica do Sistema Acido Acrilico +

Etanol + Agua + Acrilato de Etila

Os modelos termodindmicos usados foram UNIQUAC (Universal Quasi-
Chemical) e NRTL (Non-Random, Two-Liquids) e o Método de Contribuicao de Grupo
UNIFAC (UNIQUAQ Functional Activity Coefficients) foi usado para predi¢ao. Utilizou-se
os parametros de interagcao disponiveis para cdlculo do equilibrio liquido-vapor (ELV) para
estimar os pontos azeotropicos, utilizando os modelos termodinamicos para os sistemas
bindrios envolvidos. Foi possivel encontrar no Aspen Plus Data Bank, dados de VLE-IG
(Gas Ideal) e VLE-HOC (Hayden-O’Connell) para calcular os coeficientes de atividade e

fugacidade, respectivamente.
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5.1.1 Dados do Equilibrio Liquido-Vapor

Quando os dados de ELV nao estavam disponiveis para um dado sistema, os
parametros foram preditos utilizando o método do coeficiente de atividade UNIFAC, mais
especificamente, UNIFAC-IG. Ou seja, foi utilizado UNIFAC para o calculo do coeficiente
de atividade e IG (modelo do Gés Ideal) para célculo da fase vapor, denotado por R-PCES.
Estes parametros sdo apresentados nas tabelas 5.1 e 5.2, considerando os sistemas dcido

acrilico+etanol+dgua-+acrilato de etila.

TABELA 5.1 — Parametros de interacdo bindria do modelo UNIQUAC (Aspen
Plus) para os sistemas estudados (A;; e Aj;; B [°C] e B;i [°C] )

UNIQUAC
Par 172 173 1/4 2/3 2/4 3/4

Sistema: 1 (Acido Acrilico), 2 (Etanol), 3 (Agua), 4(Acrilato de Etila)

Fonte R-PCES VLE-IG R-PCES VLE-IG VLE-IG R-PCES
Ajj 0,0 0,00 0,0 2,0046 0,0 0,0

Aj 0,0 0,00 0,0 -2,4936 0,0 0,0

Bj -50,8890 253,1412 161,3028 -728,9705 85,9244 -197,7796
B; 23,0210 -452,9343 -250,4571 756,9477 -297,8432 -198,9873
G 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0

R-PCES - Retrieved Property Constant Estimation System
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TABELA 5.2 — Pardmetros de interacdo binaria do modelo NRTL (Aspen Plus)

para os sistemas estudados (Ajj e Aji ; B [°C] e B;i [°C] )
NRTL
Par 172 173 1/4 2/3 2/4 3/4

Sistema: 1 (Acido Acrilico), 2 (Etanol), 3 (Agua), 4(Acrilato de Etila)

Fonte R-PCES VLE-IG R-PCES VLE-IG VLE-IG R-PCES
Ajj 0,0 0,00 0,0 -0,8009 0,00 0,00
Aji 0,0 0,00 0,0 3,4578 0,00 0,00

Bj 8,4108 -301,9981 -275,7484 246,18 139,1130 1586,9420
B;; 40,6579 931,2616 4329486 -586,0809 226,4281  -5,5087
G 0,3 0,30 0,3 0,30 0,30 0,20

R-PCES - Retrieved Property Constant Estimation System

Nas figuras 5.1 a 5.12 os dados foram obtidos através de simula¢gdes e comparados
com dados experimentais reportados na literatura por Chubarov et al. (1976) e Frolov et al.
(1967) para o par binério 4cido acrilico — dgua e por Kogima et al. (1968) e Novella et al.
(1952) para o par bindrio etanol-dgua. Ndo foram encontrados na literatura dados
experimentais para os demais pares bindrios. Os autores reportaram estes dados
experimentais no DECHEMA, mas no caso do par 4cido acrilico - dgua, eles ndo sdo muito
precisos, uma vez que ambos 0s testes de consisténcia termodindmica estdo negativos.
Porém, € importante reportar tais dados experimentais com o objetivo de comparar com 0s

métodos e/ou modelos utilizados neste trabalho.



Caracterizacao Termodinamica 106

1,0
a b5
o
g o
o
0,8 4 A A o
A o
© o
>
>3
» 0,6
2
S o
>
3
o
=
3 041
O
o
[
0,2 4
IN — UNIQUAC
O Chubarov et al., 1976
A Frolov et al., 1967
0,0 : T T .
0,0 0,2 04 0,6 0,8 1,0

Fragao Molar Liquido Agua

Figura 5.1 — Diagrama de equilibrio liquido-vapor para o sistema dgua — 4cido

acrilico (UNIQUAC a 1 atm)
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Figura 5.2 — Diagrama de equilibrio liquido-vapor para o sistema dgua — 4cido

acrilico (NRTL a 1 atm)
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Figura 5.3 — Diagrama de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol - acido

acrilico (UNIQUAC a 1 atm)
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Figura 5.4 — Diagrama de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol — 4cido -

acrilco (NRTL a 1 atm)
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Figura 5.5 — Diagrama de equilibrio liquido-vapor para o sistema acrilato de etila -

acido acrilico (UNIQUAC a 1 atm)
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Figura 5.6 — Diagrama de equilibrio liquido-vapor para o sistema acrilato de etila —

acido acrilico (NRTL a 1 atm)
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Figura 5.9 — Diagrama de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol - acrilato

de etila (UNIQUAC e UNIFAC a 1 atm)
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Figura 5.10 — Diagrama de equilibrio liquido-vapor para o sistema etanol - acrilato

de etila (NRTL a 1 atm)
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Figura 5.11 — Diagrama de equilibrio liquido-liquido-vapor para o sistema acrilato

de etila - 4gua (UNIQUAC e UNIFAC a 1 atm)
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Figura 5.12 — Diagrama de equilibrio liquido-liquido-vapor para o sistema acrilato

de etila - 4gua (NRTL a 1 atm)
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Algumas propriedades fisicas dos componentes envolvidos sdo apresentadas na

tabela 5.3:

TABELA 5.3 — Propriedades fisicas dos componentes envolvidos

Componentes Peso Molecular Ponto de Ebulicao Densidade
(Kg/Kgmol) alatm (°C) (Kg/m®)
Acido Acrilico 72,064 140,85 1048,2
Etanol 46,069 78,35 793,9
Agua 18,015 100,05 1000,0
Acrilato de Etila 100,12 99,85 918,89

Nas tabelas 5.4 e 5.5, a andlise aze6tropica entre os pares envolvidos foi reportada
para a fase liquido-vapor. Os célculos foram realizados usando o simulador Aspen Plus

para os modelos UNIQUAC e NRTL.

TABELA 5.4 — Andlise azeotrépica dos pares envolvidos neste trabalho, usando o

modelo UNIQUAC a 1 atm.

Par (1)/(2) Tipo Fracao Fracao Temperatura
Molar Molar O
@) (2)
Acido acrilico/Etanol | —memmmme e | o | e
Acido acrilico/Agua Homogéneo 0,0207 0,9793 99,95
Acido acrilico/Acrilato de etila | ---------m-mmmn | cmmmmmm oo | |
Etanol/Agua Homogéneo 0,8999 0,1001 78,16
Etanol/Acrilato de etila Homogéneo 0,8729 0,1271 77,95

Agua/Acrilato de Etila Heterogéneo 0,5448 0,4552 84,02
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TABELA 5.5 — Anélise azeotrdpica dos pares envolvidos neste trabalho, usando o

modelo NRTL a 1 atm.

Par (1)/(2) Tipo Fracao Fracao Temperatura
Molar Molar O
@) (2)

Acido acrilico/Etanol =~ | —emmmmmmmm e | o | e |
Acido acrilico/Agua Homogéneo 0,0038 0,9962 100,02
Acido acrilico/Acrilato de etila | -----------mmmm | cmmmmmm oo | |
Etanol/Agua Homogéneo 0,8952 0,1048 78,15
Etanol/Acrilato de etila Homogéneo 0,8734 0,1266 77,95
Agua/Acrilato de Etila Heterogéneo 0,5259 0,4741 83,21

De acordo com as figuras 5.1 a 5.12, nas quais sdo mostrados os diagramas de
equilibrio liquido-vapor para os bindrios do sistema acido acrilico+etanol+4dgua+acrilato de
etila, e com as tabelas 5.4 e 5.5 pode ser observado a presenca de azedtropos bindrios

homogéneos nos pares: acido acrilico-dgua, etanol-dgua e etanol-acrilato de etila.

As figuras 5.11 e 5.12 demonstram que o sistema acrilato de etila - 4gua trata-se
nao de um sistema vapor-liquido como os demais pares bindrios, mas de um sistema

liquido-liquido-vapor, envolvendo duas fases liquidas.

Estes dados indicam que ndo é possivel obter acrilato de etila puro através de uma
destilagdio convencional da corrente de saida do reator de esterificacdo. E importante relatar
também que o UNIFAC foi usado também para predizer o equilibrio liquido-vapor e foi
verificado que o método de contribuicdo de grupos ¢ um método consistente para predizer

dados de equilibrio.

Porém, constata-se também que uma destilacdo convencional pode retirar o 4cido
acrilico desta mistura, uma vez que no unico azeotropo binario envolvendo o acido acrilico,
0 ponto azeotrdpico esta situado em uma composicao na qual dificulta a separacdo da dgua
no 4cido acrilico, mas nao do acido acrilico na dgua. Esta, portanto, serd a primeira etapa do

processo de purificagdo do acrilato de etila, ou seja, a retirada do 4cido acrilico da corrente.
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Serd necessdrio entdo o uso de mais de um processo de separacdo para obter o
acrilato de etila puro. Como se trata de uma corrente diluida, o processo de extragao
liquido-liquido podera ser usado para auxiliar na separagao dos trés componentes restantes.
Para a préxima etapa, desta maneira, serd a necessdria também, a caracterizacdo da fase

liquido-liquido.

5.1.2 Dados do equilibrio Liquido - Liquido

Dados de equilibrio liquido-liquido sdo essenciais para o0 projeto e
desenvolvimento dos processos de extragdo (Pinto et al., 2005 e Matsuda, 2003).
Primeiramente foi conduzida uma pesquisa na literatura aberta para encontrar dados

experimentais do equilibrio liquido-liquido para orientar a simulacio e/ou valida-la.

Para representar as ndo idealidades presentes no equilibrio liquido-liquido, alguns
modelos termodindmicos encontram-se disponiveis, dentre os quais os mais utilizados sdo
os modelos NRTL (Renon e Prausnitz, 1968) e UNIQUAC (Abrams e Prausnitz, 1975), e
também os métodos de contribuicio UNIFAC suas modificacdes (Magnussen, 1981;
Larsen, 1987; Gmehling, 1993). Neste trabalho, os modelos UNIQUAC e NRTL foram
utilizados para gerar os diagramas de equilibrio liquido-liquido e os resultados foram
comparados com os dados LLE experimentais. O software Aspen Plus foi utilizado para
realizar os célculos. Por outro lado, o método de contribuicdo de grupo (UNIFAC-LL) foi
utilizado para predizer os parametros do modelo LLE, quando os dados experimentais ndo
eram disponiveis. Estes parametros estdo reportados na tabela 5.6, considerando o sistema
etanol + dgua + acrilato de etila. O dcido acrilico ndo foi caracterizado juntamente com os
demais, uma vez que ele poderia estar presente somente como um possivel traco decorrente

do processo de stripping.
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TABELA 5.6 — Parametros de interacao bindria dos modelos UNIQUAC e NRTL

(Aspen Plus) para os sistemas estudados (Ajj e A;i ; B [°C] e B;i [°C] )

UNIQUAC NRTL

Par 172 1/3 2/3 172 1/3 2/3
Sistema: 1 (Etanol), 2 (Agua) 3(Acrilato de Etila)
Fonte LLE-LIT R-PCES R-PCES R-PCES R-PCES R-PCES
Ajj 0,0 0,00 0,0 0.0 0.0 0.0
Aji 0,0 0,00 0,0 0.0 0.0 0.0
B;j; 185,300 -38,9850 -33,8671 -200,9147 442,77449 1145,515
Biji 167,380 -166,0112 -425,391 786,8373 74,4734 169,9758
Cij 0,0 0,0 0,0 0,3 0,3 0,3

R-PCES - Retrieved Property Constant Estimation System

Para esta separagcao serd usada dgua como solvente para a extracdo do dlcool, o

que constitui uma grande vantagem para este processo, uma vez que pode se aproveitar a

propria dgua gerada pela reagdo de esterificacdo do acido acrilico com etanol, além de

evitar a presen¢a de mais uma substancia no processo. Com o objetivo de confirmar esta

hipdtese tracamos um mapa terndrio do sistema etanol + dgua + acrilato de etila, o que pode

ser visto nas figuras 5.13 a 5.16.

O coeficiente de distribuicdo para extracdes liquido-liquido envolvendo uma

solucdo aquosa é simplesmente igual a concentracdo do soluto na fase solvente dividida

pela sua concentracdo de equilibrio na fase aquosa. Este € um dos principais parametros

usados para estabelecer a vazdo/razao minima de solvente que deve ser manipulada em um

processo de extragao.
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Figura 5.13- Mapa terndrio sistema etanol-dgua-acrilato de etila UNIQUAC a 1 atm e 25 °C
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Figura 5.14- Mapa ternério sistema etanol-dgua-acrilato de etila NRTL a 1 atm e 25 °C
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Figura 5.15- Mapa ternério sistema etanol-dgua-acrilato de etila UNIQUAC a 1 atm e 10 °C
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Figura 5.16- Mapa terndrio sistema etanol-dgua-acrilato de etila NRTL a 1 atm e 10 °C



Caracterizacio Termodinamica 118

A regido heterogénea é definida como a regido abaixo da curva do diagrama
terndrio, na qual a imiscibilidade das fases estd presente. Infelizmente para o nosso caso
esta regiao ndo se estende para toda a composi¢do da dgua como pode ser observado no
mapa terndrio, o que significa que teremos solubilidade parcial da 4dgua nas regides
extremas, ou seja, o acrilato de etila que, neste caso, constitui o rafinado conterd
aproximadamente 15 % molar de dgua ou 3,0 % em massa, conforme verificado nas figuras
5.13 a 5.16. Porém este ndo € um problema sério para este processo em especifico uma vez
que o solvente ja pertence a composi¢do original da corrente de alimentacdo e pode ser
recuperado no proprio processo como veremos no capitulo seguinte. O mapa também
confirma a possibilidade da remocdo total do dlcool no extrato, tornando o processo de
extracdo liquido-liquido uma etapa fundamental no processo de purificacdo do acrilato de

etila.

A etapa de extracdo liquido-liquido, serd portanto, a segunda etapa do processo de
purificacdo do acrilato de etila. As duas outras etapas serdo a purificacdo do acrilato de
etila, ou seja, a retirada da dgua e tracos de etanol, e recuperagdo do etanol presente no
extrato, o qual retorna para o reator. Estas duas etapas sdo realizadas pelo processo de

destilacdo convencional.

5.2 Conclusoes

A metodologia desenvolvida se mostrou capaz de avaliar o processo de purificagdao

para o acrilato de etila presente na corrente de saida do reator.

A literatura ndo se mostrou bastante rica em dados experimentais para os sistemas
envolvendo o acrilato de etila, embora os cédlculos pudessem ser validados pelos demais

sistemas.

Foi constatado que o processo de extragdo liquido-liquido serd fundamental para o
processo de separacdo e purificagdo do acrilato de etila, uma vez que serd o responsavel

pela extragcdo do élcool residual da corrente de saida do reator.

No capitulo seis serd realizada a simulacdo de todos os equipamentos que

constituem a etapa de separacdo e a otimizacao deste processo.
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Capitulo 6

Simulacao e Otimizacao do Processo de Separacao

Neste capitulo serd apresentada a simulagdo estaciondria do processo proposto no
capitulo cinco, ou seja, o stripping, a coluna extrativa e as colunas de destilagdo. Buscou-se
a otimizagdo do processo visando a qualidade do produto final, o consumo de energia, o
qual impacta na viabilidade financeira do negocio, bem como a dimensdo dos

equipamentos, a qual define o investimento em uma unidade industrial.

6.1 Etapas do Processo de Separacao

Neste topico serdo apresentadas todas as etapas do processo de separacdo da
corrente de saida do reator tubular de esterificacdo. Conforme jé citado nos capitulos um e
dois os equipamentos referentes a esta etapa do processo foram simulados utilizando um

simulador comercial, no caso Aspen Plus.

Para a mistura que entra no processo de separacdo utilizou-se os dados da corrente
gerados pelo programa PFR.FOR, o qual teve seu modelo matemético demonstrado no
capitulo trés e simulado no capitulo quatro. Os dados da corrente foram gerados na
simulacdo de um reator com 9,5 m de comprimento e com a alimentagdo entrando a 80 °C.
Chamou-se Caso 1 o produto da reacdo gerado com uma razdo molar 4cido acrilico — etanol
de 1:1 e Caso 2 o produto gerado com a razao molar de 1;1,5. Os comentarios a respeito do

processo de separacdo de ambos os casos serdo realizados durante as simulagdes.
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Tabela 6.1 Dados da corrente de saida do reator (Caso 1)

Composi¢ao molar

Acido Acrilico 0,2082
Etanol 0,2082
Agua 0,2918
Acrilato de Etila 0,2918
Vaziao Molar (kmol/h)

Acido Acrilico 20,82
Etanol 20,82
Agua 29,18
Acrilato de Etila 29,18
Vazao Total (kmol/h) 100,00
Vazao Total (Kg/h) 5.906,63
Temperatura (°C) 78,7
Pressao (atm) 1,0
Fragdao Vapor 0,0
Fracao Liquido 1,0

O é4cido sulfdrico utilizado como catalizador, bem como outros componentes
presentes nas correntes, como a hidroquinona utilizada como inibidor de polimerizacdo
durante o processo de separagao, e os demais compostos decorrentes de reacdes secundarias
e tercidrias, ndo foram considerados neste estudo, pela impossibilidade de se prever a
composi¢do exata destes componentes nas diversas correntes. Os valores de 0,0 e 1,0

presentes nas tabelas a seguir, podem conter tragos a nivel de ppms de outros constituintes.

6.1.1 Remocao do Acido Acrilico (Caso 1)

Nesta etapa a corrente de saida do reator passa por um Stripper onde todo o 4cido
acrilico € removido dos demais componentes (etanol + dgua + acrilato de etila) que saem
pelo topo do equipamento e posteriormente sdo resfriados para entrarem na coluna de

extragdo liquido-liquido.
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O 4cido acrilico € retirado pelo fundo e retorna para o reator, porém, antes ele
passa por outro stripper para remocdo de materiais de alto ponto de ebuli¢do, como
inibidores de polimerizagdo, impurezas e polimeros, a fim de evitar o acimulo destes
materiais no sistema reacional. A figura 6.2 mostra um desenho esquematico do stripper

com as sua correntes de entrada e saida.

COOLER

TOP H@* COOLED ——

STRIPPER

C— FEED

BOTTOM =~

Figura 6.1 Desenho esquemadtico do stripper com as correntes de alimentagdo e saida

Os dados de processo e projeto originados pela simulacdo estdo reportados abaixo.
E importante informar que vdrias simulacdes foram realizadas até se chegar a melhor
condicdo de processo. As varidveis utilizadas para a conversao do stripper foram a razao de
destilacdo e a razdo de refluxo. Variou-se também o numero de estigios e o prato de

alimentagdo durante a simulacdo do mesmo.

O é4cido acrilico € removido facilmente pelo fundo da coluna, em fun¢do do seu
ponto de ebuli¢do ser bem superior aos dos demais componentes, conforme mostrado na
tabela 5.3. Os demais componentes que saem pelo topo da coluna sao resfriados para entrar
na coluna de extracdo, uma vez que o decréscimo de temperatura aumentard a eficiéncia

deste equipamento.

Os principais dados do equipamento sao mostrados abaixo:

Numero de estdgios: 20 Q refervedor: 15,154E+6 kJ/h

Prato de alimentacdo: 15 Q condensador: -14,96E+6 kJ/h

Razdo de Refluxo: 4 Q trocador (resfriador): -616,212E+3 kJ/h
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Tabela 6.2 Dados das correntes de entrada e saida do stripper (Caso 1)

Composi¢do Molar FEED BOTTOM TOP COOLED

Acido Acrilico 0,2082 1,00 0,0000  0,0000
Etanol 0,2082 0,00 0,2635  0,2635
Agua 0,2918 0,00 0,3693  0,3693
Acrilato de Etila 0,2918 0,00 0,3693  0,3693
Vazdo Molar (kmol/h) FEED BOTTOM TOP COOLED
Acido Acrilico 20,8200 20,8200  0,0000  0,0000
Etanol 20,8200  0,0000 20,8199 20,8199
Agua 29,1800  0,0000 29,1790 29,1790
Acrilato de Etila 29,1800 0,000 29,1790 29,1790

Vazao Total (kmol/h) 100,00 20,80 79,20 79,20
Vazao Total (Kg/h) 5.906,63 1.498,48 4.407,68 4.407,68

Temperatura (°C) 78,7 140,46 79,00 25,00
Pressao (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0
Fragdo Vapor 0,0 0,0 0,0 0,0
Fragado Liquido 1,0 1,0 1,0 1,0

6.1.2 Remocao do Etanol (Caso 1)

Nesta etapa a corrente de topo do stripper ja resfriada para 25 °C entra pelo fundo
da coluna de extracdo liquido-liquido onde serd lavada em contra corrente com o solvente,
no caso dgua a 25 °C que entra pelo topo da coluna, por ser mais pesada. O acrilato de etila
sai pelo topo carregando aproximadamente 17,0 % em moles de dgua, conforme previsto no

Mapa Ternério (figura 5.13).

O extrator foi dimensionado com 15 pratos.
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Figura 6.2 Desenho esquemadtico do extrator com as correntes de alimentacdo e saida

(Caso 1)

EXTRAT

Tabela 6.3 Dados das correntes de entrada e saida da coluna de extracdo liquida

Composi¢cao Molar FEED SOLV RAF EXT

Acido Acrilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Etanol 0,2629  0,0000 0,0000 0,2902
Agua 0,3685 1,0000 0,1687 0,6210
Acrilato de Etila 0,3685 0,0000 0,8312 0,0886
Vazao Molar (kmol/h) FEED SOLV  RAF EXT

Acido Acrilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Etanol 20,8199 0,0000 0,0000 20,8199
Agua 29,1797 20,0000 4,6312 44,5487

Acrilato de Etila

29,1797 0,0000 22,8175 6,3624

Vazao Total (kmol/h)
Vazao Total (Kg/h)
Temperatura (°C)
Pressao (atm)

Fracdo Vapor

Fragao Liquido

79,1797 20,00 27,4487 71,7312
4.406,27 360,31 2367,86 2.398,71

25,00 25,00 29,87 29,29
1,0 1,0 1,0 1,0
0,0 0,0 0,0 0,0
1,0 1,0 1,0 1,0
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6.1.3 Purificacao do Acrilato de Etila (Caso 1)

O acrilato de etila que sai da coluna de extracdo liquido-liquido na corrente
rafinado, entra agora em uma coluna de destilagdo onde serd retirada sua dgua residual,

possiveis tracos de etanol e demais impurezas.

DISTIL

Figura 6.3 Desenho esquemdtico da coluna de purificacdo do acrilato de etila com as

correntes de alimentacdo e saida

As variaveis utilizadas para a conversao da coluna foram a razio de destilagdo e a
razdo de refluxo. Variou-se também o nimero de estdgios e o prato de alimentagdo durante

a simulacdo da coluna.

Os dados principais do processo e do equipamento sdo mostrados abaixo:

Numero de estdgios: 25 Q refervedor: 1195,57E+3 kl/h

Prato de alimentagdo: 15 Q condensador: -882,70E+3 kJ/h

Razao de Refluxo: 2
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Tabela 6.4 Dados das correntes de entrada e saida da coluna de purificagao do
acrilato de etila (Caso 1)

Composi¢cdo Molar FEED BOTTOM TOP

Acido Acrilico 0,0000  0,0000 0,0000
Etanol 0,0000  0,0000 0,0000
Agua 0,1687  0,0000 0,5935
Acrilato de Etila 0,8312  1,0000 0,4065
Vazao Molar (kmol/h) FEED BOTTOM TOP

Acido Acrilico 0,0000  0,0000 0,0000
Etanol 0,0000  0,0000 0,0000
Agua 4,6299  0,0000 4,6299
Acrilato de Etila 22,8100 19,64  3,1700

Vazdo Total (kmol/h) 27,4400 19,64  7,8000
Vazao Total (Kg/h) 2367,08 1966,30 400,78

Temperatura (°C) 29,86 99,39 82,42
Pressao (atm) 1,0 1,0 1,0
Fracdo Vapor 0,0 0,0 0,0
Fracao Liquido 1,0 1,0 1,0

Nesta etapa, conforme verificado consegue-se o acrilato de etila de alta pureza.
Pelo topo € possivel perceber a fuga de acrilato de etila juntamente com a dgua. Isto ocorre
em funcdo do azedtropo existente neste sistema bindrio. A propor¢do entre a dgua € o
acrilato de etila estd coerente com a tabela 5.4, inclusive a temperatura. Porém isto ndo
constitui uma perda uma vez que a corrente de topo retorna para o stripper recuperando o

acrilato de etila no proprio processo.
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6.1.4 Recuperacao do Etanol (Caso 1)

A ultima etapa do processo de separacdo € a recuperacdo do etanol presente na

fase aquosa que saiu pelo fundo da coluna de extracdo liquido-liquido. Esta recuperagao

também ¢é realizada em uma coluna de destilagao.

DISTIL

Figura 6.4 Desenho esquemadtico da coluna de recuperacdo do etanol com as correntes de

alimentacdo e saida

Tabela 6.5 Dados das correntes de entrada e saida da coluna de recuperacdo de

etanol (Caso 1)

Composi¢cao Molar FEED BOTTOM TOP
Acido Acrilico 0,0000  0,0000  0,0000
Etanol 0,2902  0,0005 0,5619
Agua 0,6210  0,9994  0,2659
Acrilato de Etila 0,0886  0,0000 0,1718
Vazao Molar (kmol/h) FEED BOTTOM TOP
Acido Acrilico 0,0000  0,0000  0,0000
Etanol 20,82 0,0206 20,7937
Agua 44,55 34,7093  9,8406
Acrilato de Etila 6,3600  0,0000  6,3599
Vazao Total (kmol/h) 71,73 34,73 37,00
Vazao Total (Kg/h) 239848 626,25 1772,23
Temperatura (°C) 29,29 99,82 77,76
Pressao (atm) 1,0 1,0 1,0
Fragdao Vapor 0,0 0,0 0,0
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Os dados principais do processo e do equipamento sao mostrados abaixo:

Numero de estdgios: 10 Q refervedor: 4024,7E+3 kJ/h

Prato de alimentagdo: 8 Q condensador: -3565,30E+3 kJ/h

Razao de Refluxo: 2

Nesta ultima etapa do processo o etanol é recuperado quase que totalmente e

retorna ao reator. O efluente que sai pelo fundo da coluna deve ser tratado e descartado.

Abaixo segue um fluxograma total do processo englobando todas as etapas

descritas até o momento.

> eravo | @ REC3
REC2
DISTILA
STRIPPER EXTRACT
o
KD
REATOR
REC1

Figura 6.5 Fluxograma global do processo.
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E abaixo segue o balango massico do processo de separagdo para o Caso 1:

Tabela 6.6 Balanco Global do Processo (Casol)
Comp. Molar FEED REC1 TOP COOL AGUA RAF EXT ACRIL REC2 DISP REC3
Acido Acril 0,21 1,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Etanol 0,21 0,0 0,26 0,26 0,0 0,0 0,29 0,0 0,0 0,001 0,56
Agua 0,29 0,0 0,37 0,37 1,0 0,17 0,62 0,0 0,59 0,999 0,27
Acril de Etila 0,29 0,0 0,37 0,37 0,0 0,83 0,09 1,0 0,41 0,0 0,17
Vazdo(kmol/h) FEED RECI TOP COOL AGUA RAF EXT ACRIL REC2 DISP REC3
Acido Acril 20,82 20,82 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,0000 0,0000 0,0000
Etanol 20,82 0,00 20,82 20,82 0,00 0,00 20,82 0,00 0,0000 0,0206 20,7937
Agua 29,18 0,00 29,18 29,18 20,00 4,63 44,55 0,00 4,6299 36,7093 19,8406
Acril de Etila 29,18 0,00 29,18 29,18 0,00 22,82 6,36 19,64  3,1700 0,00 6,3599
Total (kmol/h) 100,00 20,82 79,20 79,20 20,00 27,44 71,73 19,64 7,8000 34,73 37,00
Total (Kg/h) 5.907 1498 4.408 4.408 360 2368 2399 1966 400,78 626,25 177223
Temp. (°C) 78,7 140,5 79,0 25,00 25,0 299 293 99,4 82,42 99,82 77,76
Pressdo (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
Fragdo Vapor 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Fracdo Liq. 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
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6.2  Processo de Separaciao para o Caso 2

Neste topico serdo apresentadas todas as etapas do processo de separacdo da
corrente de saida do reator que operou com uma razdo molar de 1:1,5. Esta etapa do
trabalho se fez necessdria para se avaliar o processo de separagdo com uma composi¢ao
diferente do Caso 1, onde a razdo molar era de 1:1. A metodologia foi mantida como no
tépico anterior inclusive o critério para simula¢do dos equipamentos. Procurou-se manter os
mesmos equipamentos, uma vez que a vazao € praticamente a mesma, a fim de comparar o

Pprocesso para as duas razoes molares.

Tabela 6.1 Dados da corrente de saida do reator (Caso 2)

Composicao molar

Acido Acrilico 0,1323
Etanol 0,3322
Agua 0,2677
Acrlaito de Etila 0,2677
Vazao Molar (kmol/h)

Acido Acrilico 14,38
Etanol 36,12
Agua 29,10
Acrilato de Etila 29,10
Vazao Total (kmol/h) 108,70
Vazao Total (Kg/h) 6.137,94
Temperatura (°C) 78,7
Pressao (atm) 1,0
Fracdo Vapor 0,0

Fragao Liquido 1,0




Simulacdo e Otimizacao do Processo de Separaciao

130

6.2.1 Remociao do Acido Acrilico (Caso 2)

Tabela 6.7 Dados das correntes de entrada e saida do stripper (Caso 2)

Composi¢cdao Molar FEED BOTTOM TOP COOLED
Acido Acrilico 0,1323 1,0000  0,0000  0,0000
Etanol 0,3322  0,0000  0,3829  0,3829
Agua 0,2677  0,0000  0,3085  0,3085
Acrlaito de Etila 0,2677  0,0000  0,3085  0,3085
Vazdo Molar (kmol/h) FEED BOTTOM TOP COOLED
Acido Acrilico 14,38 14,3810  0,0000  0,0000
Etanol 36,12 0,0000 36,1210 36,1210
Agua 29,10 0,0000 29,0989 29,0989
Acrilato de Etila 29,10 0,0000 29,0989 29,0989
Vazdo Total (kmol/h) 108,70 14,381 94,3180 94,3180
Vazdo Total (Kg/h)  6.137,94 1.036,44 5.101,50 5.101,5
Temperatura (°C) 78,7 141,17 78,3 10
Pressao (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0
Fragdo Vapor 0,0 0,0 0,0 0,0
Fragdo Liquido 1,0 1,0 1,0 1,0

No processo de remocao do 4cido acrilico para o caso 2 foi utilizado o mesmo
equipamento, assim como nos demais casos. As novas demandas energéticas sao mostradas

no quadro abaixo:

Numero de estdgios: 20 Q refervedor: 18,045E+6 kJ/h

Prato de alimentagdo: 15 Q condensador: -17,92E+6 kJ/h

Razdo de Refluxo: 4 Q trocador (resfriador): -932,53E+3 klJ/h
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6.2.2 Remocao do Etanol (Caso 2)

Tabela 6.8 Dados das correntes de entrada e saida da coluna de extracdo liquida

(Caso 2)

Composi¢do Molar FEED SOLV RAF EXT

Acido Acrilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Etanol 0,3829 0,0000 0,0000 0,2383
Agua 0,3085 1,0000 0,1413 0,6985
Acrilato de Etila 0,3085 0,0000 0,8586 0,0631
Vazdo Molar (kmol/h) FEED SOLV  RAF EXT
Acido Acrilico 0,0000 0,0000 0,0000 0,0000
Etanol 36,1210 0,0000 0,0000 36,1210
Agua 29,0989 80,000 3,2149 105,885
Acrilato de Etila 29,0989 0,0000 19,5314 9,5685

Vazdo Total (kmol/h) 94,3180 80,000 22,7464 151,573
Vazao Total (Kg/h) 5.101,5 1441,22 2013,36 4529,53

Temperatura (°C) 10 10 9,5 19
Pressao (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0
Fragdo Vapor 0,0 0,0 0,0 0,0
Fragao Liquido 1,0 1,0 1,0 1,0

Percebe-se nesta etapa uma maior demanda de 4gua em fun¢do da composicao da
corrente que deixa o reator, com este trabalhando na razdo molar 4cido acrilico — etanol de
1 para 1,5. A temperatura da dgua também teve de ser reduzida para se obter uma maior
recuperacdo de acrilato de etila no rafinado (ver figuras 5.13 a 5.16). Estes dois fatores

também implicardo em um consumo maior de energia durante o processo de separagao.
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6.2.3 Purificacao do Acrilato de Etila (Caso 2)

Tabela 6.9 Dados das correntes de entrada e saida da coluna de purificagdao do

acrilato de etila (Caso 2)

Composi¢do Molar FEED BOTTOM TOP

Acido Acrilico 0,0000  0,0000  0,0000
Etanol 0,0000  0,0000  0,0000
Agua 0,1413  0,0000 0,6056
Acrilato de Etila 0,8586  1,0000 0,3943
Vazio Molar (kmol/h) FEED BOTTOM TOP

Acido Acrilico 0,0000  0,0000  0,0000
Etanol 0,0000  0,0000  0,0000
Agua 3,2149  0,0000  3,2099
Acrilato de Etila 19,5314 17,4500 2,0900

Vazdo Total (kmol/h) 22,7464 17,4500 5,30
Vazao Total (Kg/h) 2013,36  1747,04 267,08

Temperatura (°C) 9,5 99,4 82,42
Pressao (atm) 1,0 1,0 1,0
Fragdo Vapor 0,0 0,0 0,0
Fracao Liquido 1,0 1,0 1,0

Dados principais do equipamento:

Numero de estdgios: 25 Q refervedor: 942,52E+3 kJ/h

Prato de alimentacao: 15 Q condensador: -600,54E+3 kJ/h

Razao de Refluxo: 2
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6.2.4 Recuperacao do Etanol (Caso 2)

Tabela 6.10 Dados das correntes de entrada e saida da coluna de recuperagcdo de

etanol (Caso 2)

Composi¢do Molar FEED BOTTOM TOP

Acido Acrilico 0,0000  0,0000  0,0000
Etanol 0,2383  0,0005  0,5913
Agua 0,6985 09995  0,2518
Acrilato de Etila 0,0631  0,0000  0,1568
Vazdo Molar (kmol/h) FEED BOTTOM TOP
Acido Acrilico 0,0000  0,0000  0,0000
Etanol 36,1210  0,0483 36,0716
Agua 105,885 90,521 15,3584
Acrilato de Etila 9,5685  0,0000  9,5699

Vazdo Total (kmol/h) 151,573 90,57 61,00
Vazdo Total (Kg/h)  4.529,53 1.633,00 2.896,59

Temperatura (°C) 19 99,84 77,72
Pressao (atm) 1,0 1,0 1,0
Fragdo Vapor 0,0 0,0 0,0
Fracao Liquido 1,0 1,0 1,0

Os dados principais do processo e do equipamento sdo mostrados abaixo:

Numero de estdgios: 10 Q refervedor: 8.170,9E+3 kl/h

Prato de alimentacao: 8 Q condensador: -7.062,9E+3 kJ/h

Razao de Refluxo: 2
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Abaixo segue o balanco méssico do processo de separacdo para o Caso 2:

Tabela 6.7 Balanco Global do Processo (Caso 2)
Comp. Molar FEED REC1I TOP COOL AGUA RAF EXT ACRIL REC2 DISP REC3
Acido Acril 0,13 1,0 0,00 0,00 0,0 0,0 0,00 0,0 0,0 0,0 0,0
Etanol 0,35 0,0 0,38 0,38 0,0 0,0 0,24 0,0 0,0 0,001 0,59
Agua 0,27 0,0 0,31 0,31 1,0 0,14 0,70 0,0 0,61 0,999 0,25
Acril de Etila 0,27 0,0 0,31 0,31 0,0 0,86 0,06 1,0 0,39 0,0 0,17
Vazdo(kmol/h) FEED REC1 TOP COOL AGUA RAF EXT ACRIL REC2 DISP REC3
Acido Acril 14,38 14,38 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,00 0,0000 0,00
Etanol 36,12 0,00 36,12 36,12 0,00 0,00 36,12 0,00 0,00 0,0483 36,07
Agua 29,10 0,00 29,10 29,10 80,00 3,21 105,88 0,00 3,21 90,52 15,35
Acril de Etila 29,10 0,00 29,10 29,10 0,00 19,53 9,57 17,45 2,09 0,00 9,56
Total (kmol/h)  108,7 14,38 94,31 94,31 80,00 22,75 151,57 17,45 5,3000 90,57 61,00
Total (Kg/h) 6.138 1.036 5.101 5.101 1.441 2.013 4.529 1.747 267,08 1.633 2.897
Temp. (°C) 78,7 141 78,3 10 10 9,5 19 99.4 82,42 99,84 77,7
Pressao (atm) 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0
Fracdo Vapor 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0 0,0
Fracdo Liq. 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0 1,0

6.3 Conclusoes

Neste capitulo o processo de produgdo do acrilato de etila é concluido como um

todo. A pureza do produto final ficou acima de 99,9 % o que pode ser considerado

excelente em termos de qualidade.

Com relagdo ao processo de separacdo, foram mostrados todos os passos para a

purificagdo do acrilato de etila e recuperacdo dos reagentes nao convergidos através dos

reciclos de processo.

Um estudo de viabilidade econdmica deverd ser realizado para avaliar a

viabilidade de se trabalhar com as razoes molares dos Casos 1 e 2, levando se em

consideragdo para o Caso 2, a maior conversao e o maior consumo de utilidades, bem como

os custos praticados destas utilidades na regido onde a planta serd instalada.
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Capitulo 7

Conclusoes e Sugestoes para Trabalhos Futuros

7.1 Conclusoes

Neste trabalho analisou-se e simulou-se um processo como um todo para a
producdo do Acrilato de Etila. Uma Planta Conceito foi desenvolvida. O modelo utilizado
para o reator, bem como os modelos termodindmicos utilizados para a etapa de separacio

mostraram-se adequados.

As simulacdes realizadas no reator mostraram que o modelo utilizado respondeu
bem as variacdes de parametro, provando ser bastante representativo para determinar as
melhores condicdes de operagdo, além de poder ser utilizado também nas consideracdes de

projeto, auxiliando na defini¢do da melhor relagdo custo-beneficio para este equipamento.

Por outro lado, as simulagdes realizadas com as colunas de destilacdo, stripper e
coluna de extragdo, demonstraram ser possivel, produzir acrilato de etila com alta pureza e

rendimento, utilizando o processo de separacao proposto.

O processo demonstrou também ser flexivel ao excesso de dlcool na mistura
reacional, apontando uma maior conversao para uma maior relacdo molar dcido acrilico-
etanol. No entanto, deve-se atentar para o fato de que um maior excesso de dlcool implicara
em uma maior demanda de dgua no processo de extracdo, impactando principalmente no

custo variavel de utilidades como energia elétrica e combustivel.
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Portanto, antes de se definir a relagdo molar 4cido acrilico — etanol com que o
processo ird operar (de 1-1 a 1-1,5), faz-se necessario um estudo de viabilidade econdmica

levando-se em consideracdo os custos praticados destas utilidades na regido onde a planta

sera instalada.

7.2 Sugestoes para Trabalhos Futuros

Durante a execucgdo deste trabalho verificou-se a possibilidade de desenvolver este

trabalho nas seguintes direcdes:
- Levantamento de dados cinéticos para diferentes condicdes de operagao;
- Avaliar a possibilidade de se trabalhar com reator com condensador acoplado;

- Avaliar o uso da tecnologia da destilacao reativa para este processo.
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