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RESUMO

A geracéao de hidrogénio na industria de processos tem adquirido cada vez maior
destaque no cenario nacional e internacional devido a grande tendéncia de aumento
de seu consumo, para sua utilizacdo em processos nobres, por exemplo, no
hidrotratamento de combustiveis, buscando produtos de maior qualidade. Dentro
deste contexto, ganha importancia o processo de geragao de hidrogénio, onde o
dominio de sua tecnologia torna-se fundamental para a sua otimizagao. O reator de
shift na unidade de geragao de hidrogénio, etapa intermediaria e responsavel por
converter o monéxido de carbono do gas de sintese a didxido de carbono e
hidrogénio, constitui um sistema reacional cuja predi¢do de seu comportamento
cinético, utilizando-se um modelo adequado pode ser bastante util. Foi realizado
extenso levantamento de modelo cinético fenomenolégico com as devidas corregdes
requeridas em termos de fenémenos de difusédo nos poros de um catalisador em
formato de pellet, desativagao catalitica, pressédo e ordem aparente da reagéao, para
a modelagem de um reator de shift industrial de leito fixo de alta temperatura,
utilizando catalisadores comerciais do tipo Fe-Cr promovidos por Cu. Previamente a
etapa de modelagem, a consisténcia e qualidade dos dados industriais disponiveis
foram avaliadas, onde um modelo estatistico entre as principais variaveis de entrada
e a conversao de CO, foi desenvolvido, encontrando-se uma correlagéo de 0,75. Foi
realizado um estudo da termodinamica de equilibrio deste conjunto de dados. As
equacdes diferenciais de balango molar e energético deste sistema foram propostas,
e solucionadas por uma ferramenta computacional adequada. O modelo é ajustado
e validado utilizando-se dados de operagédo de um reator industrial, obtendo-se um
coeficiente de correlagao de 0,77. Finalmente, demonstra-se a utilidade do modelo
apresentando-se um estudo de caso de pesquisa de temperatura de alimentacéo
6tima do reator, validada pela realizagédo de um teste em reator industrial. Em um
segundo estudo de caso, diferentes simulagdes sao realizadas para se explicar
determinados aspectos relevantes do comportamento histérico operacional de um
reator de shift industrial. Uma malha de controle é proposta para a otimizagao da
conversao do reator.

Palavras-chave: reator de shift a vapor, modelagem e simulagéo de reator.



ABSTRACT

The industrial hydrogen generation has an increasing focus in the national and
international industrial scene due to its increasing demand in processes such as
hydrotreatment for higher quality fuel production.

In this context, the hydrogen generation process has an increasing importance and
its technology know how became fundamental to the process optimization.

The water gas shift reactor, an intermediate step in the hydrogen generation unit, has
the role of converting the carbon monoxide from the synthesis gas into carbon
dioxide and hydrogen, is a reacting system whose kinetic behavior prediction ability
can be very useful. An extensive review of the kinect expressions with the correction
factors required to compensate the pore diffusion phenomena in the catalyst, age of
the calalyst, pressure, order of reaction to model a high temperature industrial fixed
bed shift reactor, using commercial Fe-Cr catalyst promoted by Cu. Previous to the
modeling step, the industrial data quality and consistency were evaluated, a
statistical multivariable model with the main variables as inputs and the CO
conversion as output was developed, finding a correlation factor of 0,75. An
evaluation of the approach to the reaction thermodynamic equilibrium of the industrial
data was calculated. The molar and energy differential equation balance were stated
and solved using a computational tool.

The parameters were estimated and the model validated using industrial data, the
final model correlation is 0,77. Finally, the model utility is demonstrated by a case
study of optimal reactor feed temperature search, validated with an industrial reactor
test. In the second case study, many simulations were generated to explain some
aspects of a historical behavior of an industrial water gas shift reactor. A control loop
is proposed to the reactor conversion optimization.

Keywords: water gas shift reactor, reactor modeling and simulation.
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1 INTRODUGAO

1.1 PROCESSO DE GERAGAO DE HIDROGENIO

O cenario atual no refino de petrdleo nacional é de tendéncia de aumento
expressivo na geragdo e consumo de hidrogénio, em unidades de hidrotratamento,
devido principalmente a necessidade de produ¢cdo de combustiveis mais limpos, no
que diz respeito a teores de elementos e substancias como enxofre, benzeno e
nitrogénio.

Desta forma, o estudo e otimizagdo de unidades de geracado de hidrogénio
tém potencial enorme na redugao de custos e emissdes neste tipo de planta, dado
que as mesmas serao cada vez mais exigidas em uma unidade de refino. O
aumento da eficiéncia na geragao de hidrogénio, traduzido em aumento de geragao
especifica e economia de matéria-prima, representara um diferencial competitivo
significativo neste seguimento industrial.

Para efeito comparativo, em relacdo ao derivado diesel, principal combustivel
comercializado em territério nacional, atualmente especificado com teores de
enxofre subdivididos em duas faixas, 1800 ppm e 500 ppm, ja foi determinado pela
orgao regulador (ANP) que, em breve, tais especificacées seréo alteradas para 500
ppm e 10 ppm, respectivamente. As refinarias tém realizado pesados investimentos
em aumento de capacidade de hidrotratamento de combustiveis e geragcdo de
hidrogénio, para atenderem a este desafio.

O gas hidrogénio constitui matéria-prima largamente utilizada na industria
para geracdo de amoénia (aproximadamente 50%) e em refinarias de petréleo
(aproximadamente 45%) sendo consumido em processos de refino como o
hidrotratamento de combustiveis.

Boa parte deste hidrogénio consumido € proveniente de correntes de
subprodutos de outros processos (BORGES, 2009), sendo requerida a geragao de
parte deste hidrogénio.

Atualmente, existem diferentes tecnologias para a producédo de hidrogénio,
como as tecnologias de oxidagao parcial, reforma a vapor, eletrdlise, tendo-se como

matéria-prima gas natural, hidrocarbonetos leves, hidrocarbonetos pesados, agua,



biomassa, etc; sendo que suas fontes podem ser renovaveis ou nao-renovaveis
(BORGES, 2009).

Apesar da diversidade dos processos de geragdo de hidrogénio, cerca de
95% do hidrogénio atualmente produzido é proveniente do processo de reforma a
vapor (BORGES, 2009).

Como sera descrito posteriormente, o processo de reforma a vapor constitui-
se principalmente de dois sistemas reacionais denominados de reator de reforma a
vapor e reator de shift, onde reagbes quimicas reversiveis sdo conduzidas, cujas
caracteristicas cinéticas e termodindmicas resultam em um sistema multivariavel
altamente nao-linear, o que dificulta a tarefa de ajuste de parametros operacionais.
Por exemplo, a determinagdo da proporgédo do reagente em excesso em relacéo ao
reagente determinante. Caso esta proporgéo seja pontualmente inadequada em um
processo industrial, pode haver desperdicio de reagente determinante em um
extremo, ou desperdicio de energia em outro extremo.

Desta forma, a capacidade matematica de previsdo das caracteristicas das
correntes de saida destes sistemas, a partir da alimentacdo de dados de entrada
viabiliza a determinag¢ao das condi¢cdes operacionais favoraveis a maxima eficiéncia
de converséo e aproveitamento energético deste sistema.

Uma ferramenta matematica, combinada com a alimentacdo de dados
operacionais pode ser utiizada em uma planta industrial, podendo viabilizar
expressivos ganhos financeiros, energéticos e ambientais em uma unidade de
geracao de hidrogénio.

Propde-se a modelagem matematica de um reator de shift de CO de alta
temperatura gerado a partir de expressdes de cinética catalitica intrinseca, com os
devidos fatores de correcdo para adequacdo do mesmo a um sistema industrial,
onde a presenga de fenbmenos de difusdo porosa e desativagdo catalitica estao
presentes.

Industrialmente, observa-se que nestes sistemas, ajustes operacionais sao
realizados somente para corregées de longo prazo, normalmente relacionadas a
desativagao catalitica ou alteragdes definitivas no processo como um todo, sendo
que a manipulagado de determinadas variaveis como a temperatura de alimentagao
de um reator, em funcdo de variacbes pontuais em caracteristicas da corrente de
entrada como vaz&o e composi¢cdo de carga destes sistemas, ainda constitui uma

lacuna na engenharia de otimizagao destes sistemas.



Desta forma, este trabalho foi desenvolvido basicamente em quatro grandes
etapas.

Inicialmente, foi realizado o levantamento de literatura disponivel acerca das
técnicas de modelagem de reatores de shift e a partir do mesmo, proposi¢cao de um
modelo matematico capaz de representar um sistema industrial.

Um conjunto de dados industriais € utilizado na etapa de ajuste e validagéo do
modelo. Foi necessario extenso trabalho para a filtragem, avaliagdo de incertezas
envolvidas e determinagdo de consisténcia estatistica entre as variaveis de entrada
e saida deste sistema.

Na terceira etapa, o conjunto de dados é separado em dois subconjuntos: o
primeiro utilizado para o ajuste dos parametros representativos dos fenédmenos de
difusdo em um catalisador industrial (fator de efetividade global), paradmetro
representativo do modelo de desativacdo catalitica em funcdo do tempo e
finalmente, pardmetros que expressam a ordem aparente da cinética de reagédo. O
segundo subconjunto é utilizado na etapa de validagdo dos modelos, através de
comparagao grafica e calculo de correlagdo. A conversao molar de CO foi definida
como sendo a principal variavel de saida a ser estudada neste sistema, inclusive,
sendo utilizada como a referéncia para o ajuste e validagdo do modelo.

Na ultima secao, diferentes estudos de caso sdo propostos para se
comprovar a utilidade pratica do modelo desenvolvido. Em um primeiro estudo,
demonstra-se o comportamento ndo-linear da conversao molar de CO em funcao de
sua temperatura de alimentagdo, a partir de simulagdo do reator e comparacéo de
resultados com dados de um teste realizado em planta industrial, onde um ajuste
operacional foi realizado, obtendo-se a elevagédo da conversdo de CO em 2%. Em
seguida, a simulagdo de diferentes condigbes operacionais é utilizada para se
explicar o comportamento de histérico operacional de um reator, com énfase no
efeito de variagbes em sua vazdo de carga. Uma estratégia de controle para
maximizag¢ao da conversao deste reator € proposta, com base nos resultados deste

estudo de caso.



2 REVISAO BIBLIOGRAFICA

O processo de reforma a vapor consiste na reacdo de um hidrocarboneto leve
(gas natural, nafta) com vapor d’agua, na chamada reagao de sintese, exemplificada

abaixo, utilizando-se o metano como matéria-prima.

CH, +H,0 < CO+3H, AHSg; = 205.9kJ/mol (01)

CO+H,0 < CO, +H, AHS, =-41.02kJ/mol 02)

As duas reagdes ocorrem simultaneamente e a reagao global possui carater
altamente endotérmico, sendo conduzida em temperaturas elevadas, na ordem de
900°C. Deve-se conduzir a reacdo com o reagente vapor d’agua em excesso,
principalmente para se evitar a deposicdo de carbono na superficie do catalisador.
Industrialmente, a reacdo de reforma a vapor é conduzida em reatores tubulares
recheados com catalisador de niquel suportado em alumina. (Francisquini et al.,
2005).

Na pratica, o gas de sintese, efluente do reator de reforma a vapor, possui
consideravel teor de CO, que posteriormente é direcionado a um novo reator,
denominado reator de shift ou de deslocamento de CO, realizando a reagao (02) e
elevando-se a conversao global de hidrogénio. Em geral, sdo utilizados reatores
cataliticos de leito fixo, com catalisadores em pastilhas.

Na figura 01, um esquema simplificado de unidade de geragao de hidrogénio:

H2
H20 Gasde
! ! sintese
HC Reator de , Reatorde | | Reator | | Purificaggo | .,
Hidrodessulfurizagao Reforma de Shift de H2

CO, CO2, H20, CH4

FIGURA 01 — UNIDADE DE GERACAO DE Hs.

*HC: hidrocarboneto.
Na primeira segao, de hidrodessulfurizagdo, uma pequena fragdo de gas
hidrogénio reage com os compostos organicos sulfurados presentes na carga,

fazendo com que o enxofre se converta a S™ e posteriormente seja retido na forma



de ZnS num leito de ZnO. O enxofre € um potencial veneno para os catalisadores
dos reatores de reforma e shift.

Posteriormente, vapor d’agua € injetado numa proporgao molar fixa a carga e
a corrente é alimentada ao reator de reforma, numa reacao altamente endotérmica,
conduzida em um forno-reator multitubuluar recheado com catalizadores de Ni
suportados em alumina. O efluente desta reagdo é o chamado gas de sintese, uma
mistura de CO, CO,, Hy, H,0 e hidrocarboneto nao reagido.

Apods a reforma, o gas de sintese passa pelo chamado reator de shift, onde o
CO é convertido a CO, e com conversao de uma fragédo adicional de H; pela reagao
02.

Finalmente, na secao de purificagdo, o H, é separado dos demais gases por
alguma tecnologia especifica.

Existem diferentes tecnologias disponiveis para a condugao da reagéo de shift
de CO. No chamado reator HTS (High Temperature Shift) a reagdo € conduzida a
temperaturas da ordem de 350-420°C em catalisadores de leito fixo.

Existe também uma combinacao de reatores em série em que um reator HTS
seguido de um reator LTS (Low Temperature Shift) conduzido a uma temperatura da
ordem de 200-300°C, com um estagio intermediario de resfriamento, obtendo-se
conversoes globais de CO mais elevadas, além disso, aproveitando-se o fato do gas
de sintese encontrar-se a uma temperatura elevada, tornando a conversao em 2
leitos cataliticos energeticamente mais favoravel (Chen et al., 2008a).

Portanto, a escolha da tecnologia mais adequada ira depender de um estudo
das condicoes especificas da unidade em questao.

Os catalisadores comerciais de HTS sdo compostos por Fe;O4 contendo
Cr,0O3 sendo que o ultimo atua como promotor textural, evitando a sinterizagao do
catalisador ao longo de sua vida util. O cobre foi incluido nas formulagbes mais
recentes, com o objetivo de se elevar sua atividade e seletividade. Existem estudos
com propostas de substituicdo ao Cr, por exemplo por Al, citando-se como principal
vantagem a baixa toxidez do mesmo em relagéo ao Cr (Araujo et al., 2002).

Em Byron et al. (2010), informa-se que os catalisadores Fe-Cr séao
desativados a temperaturas baixas, sendo a sua temperatura minima limitada. A
introducado do Cu permitiu a operacao destes reatores em temperaturas mais baixas,

da ordem de 200°C, elevando-se as conversdes, ja que o equilibrio da reacdo é



deslocado para os produtos em temperaturas mais baixas, dada sua caracteristica
exotérmica.

Foi investigado o papel da presenga do cobre como promotor da reagao de
shift, com a proposicdo de um possivel mecanismo de reagdo. Conclui que a
presenca de cobre eleva a atividade do catalisador e reduz a inibicdo do CO, sobre
a reacéo direta. (Coleman, 2010)

Ja Rhodes (2002) investiga o uso de promotores de atividade sobre o
catalisador Fe304/Cr,0;. S&o avaliados os elementos B, Ag, Hg, Cu, Ba e Pb.
Constatou-se que, a excegao do elemento B, os demais atuaram como promotores e

reduziram a energia de ativacado da reagao de shift.

2.1 ASPECTOS TERMODINAMICOS DA REAGAO DE SHIFT

A avaliagdo dos aspectos termodinamicos relacionados a uma reagédo é
interessante, por exemplo, para a predi¢do do ponto operacional de projeto de um
reator, avaliagdo da conversdao maxima para finalidade de balango material e
energético, determinacao de condigdes étimas operacionais, entre outros.

Além disso, pela determinacdo da termodinamica de equilibrio da reacéo,
pode-se averiguar se o regime atual de operagdo de um sistema é governado pela
termodindmica ou cinética da reacao.

Quanto a termodindmica de equilibrio, as reagbes quimicas podem ser
separadas em 2 categorias: reversiveis e irreversiveis.

As reacoes irreversiveis ocorrem numa unica direcdo, conforme abaixo:

A—4 5B (03)
Ja as reacoes reversiveis apresentam uma taxa de reacdo em ambos os sentidos:
A+B—5C+D (04)
A+B<«*—C+D(05)

A taxa de reacdo global, para o componente A, por exemplo, pode ser
descrita como a diferenca entre a taxa de reagao direta e reversa, supondo
mecanismo simplificado de reagdo e fugacidades ~ 1, em uma reagao em fase

gasosa:

r,=—k -P,-P,+k_-P.-P, (06)



No equilibrio r,=0;
Define-se entédo a constante de equilibrio da reagéo Kkeq:

kPP g
k, P,-P

A B

eq

Keq € fungdo somente da temperatura conforme o apéndice C de Fogler
(2006).

De acordo com o principio de Le Chatélier, para reacdes exotérmicas, o
equilibrio se deslocara no sentido dos produtos com a redugédo da temperatura. Ja
para reacdes endotérmicas, o equilibrio se desloca no sentido do produto para
reagdes endotérmicas.

A constante de equilibrio derivada da termodindmica, além de correlacdes
empiricas para expressar Keq em fungéo da temperatura, estdo resumidas em Byron
et al. (2010).

A figura 02 mostra Keq em fungao da temperatura:

250 1
200 -

150 -

Keq

100 -

50 -

200 250 300 350 400 450 500 550

FIGURA 02 — Keq EM FUNCAO DE T.

Nota-se que Keq decresce com o aumento da temperatura, devido ao fato da
reagao de shift ser exotérmica.

Moe (1962) desenvolveu uma correlagédo empirica util em simulagoes:



Keq = exp(4577,8/T - 4,33) (08)

T — temperatura , K.

A constante de equilibrio, derivada da termodindmica, conforme Byron et
al.(2010):

49170

T2

= w+1,077-ln(T)+ 544-10*-T-1125-107 -T* -

In(K, )

Modelagem do equilibrio quimico:

13,148 (09)

Através da relagcédo de equilibrio, pode-se prever a conversdo e temperatura
de equilibrio do reator.

O reator de leito fixo, para a reagéo de shift em questdo, pode ser aproximado
por um sistema adiabatico.

Matematicamente, este sistema em equilibrio pode ser determinado pela
equacao do balango molar do reator com reagéo quimica e do balango de energia. A
conversao e temperatura de equilibrio sdo obtidas através da solucdo de um sistema
de equagdes algébricas nao-lineares.

Uma informacao importante acerca de uma reacao quimica reversivel, como é
0 caso da reacao de shift de CO, é determinar se a mesma avangou
significativamente a ponto de atingir seu equilibrio. Pois nesta situagcédo, a
modelagem do comportamento termodinamico ja seria suficiente para se descrever
satisfatoriamente as condigdes de saida do reator (temperatura e composicoes),
dadas as condicbes de entrada, sem a necessidade de um estudo especifico do
comportamento cinético do reator.

Adicionalmente, por tratar-se de uma reacéo exotérmica, pelo principio de Le
Chatelier, a elevacdo da temperatura de reagdo reduz a conversédo (desloca a
reagdo no sentido de formagdo de CO) caso a operagdo do reator esteja
basicamente governada pela termodindamica de equilibrio da reagdo. Ja para a
reagcdo cineticamente limitada, o aumento da temperatura sempre promovera um
aumento da taxa de reagao e consequentemente, sua converséo (lei de Arrhenius).

Conforme ja exposto anteriormente, o equilibrio da reacdo pode ser
representado pela equagéao (15). (Fogler, 2006)

Do balango molar de componentes da reacgao:



_fe
Fo (10)
Fgg:Fé)o’(l_X) (11)

X =1

F;qzo =FH020_X'FCOO (12)

FHzeq =FI({]2 +X'Fc00 (13)
Fggz chfoz +X'FCUO (14)
Do conceito de equilibrio quimico;
K,=f(T) (15)

ko= JeorSur _ VecorYeorVuaYua

" feolun  YeoYcoVuroVuro (16)

Assumindo-se os coeficientes de fugacidade = 1;

eq | L,eq
K (T) = yfqoz J:qHz
Yeo " Ym2o  (17)

Onde:

= (18

Do balango de energia com reagédo quimica, assumindo-se ¢, constante e sistema

adiabatico;

m-c, (T =T°)=AH,, ;- X Fg, (19)

Desta forma, dadas as fragbes molares dos componentes na entrada (indices
0) e a temperatura de entrada do reator (T°), pode-se calcular as fragdes molares de
saida, resolvendo-se o sistema de equacgOes algébricas de varidveis X e T° e
equacdes 14 e 16. No caso de adocdo de correlagdes ndo lineares para
representagdo de K,, pode-se facilmente resolver o sistema através de algum
método iterativo.

Pode-se ainda pressupor um modelo com perda de calor para o ambiente,

acrescentando-se um termo de perda a equagao 19:
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m-c, (T -T")=AH

reag¢do

'X'Fgo + Qperdido (20)

Varaveis envolvidas:
f — fugacidade.
y — coeficiente de atividade.
Y;®9 — fragdo molar do componente i no equilibrio.
Yo - fracdo molar do componente i na entrada do reator.
f (Teq) — fungao f da temperatura de equilibrio.
Teq — temperatura de equilibrio.

R — constante universal dos gases.
2.2 CINETICA DA REAGAO DE SHIFT

Existem diversos trabalhos acerca da cinética da reacao de shift de CO em
catalisadores Fe304/Cry03, tipo atualmente mais utilizado na industria.

Byron et al. (2010) apresenta uma revisao das principais equacgbes de taxa
desenvolvidas para projeto e simulagdo de reatores disponiveis em literatura,
divididos em 3 categorias: HTS, LTS e metais nobres. Os modelos podem ser
divididos em 2 classes: modelos baseados na micro cinética e modelos empiricos.
Os modelos baseados na micro-cinética exploram o mecanismo detalhado da
reagao catalitica e seus passos elementares e energias envolvidas, resultando como
principal caracteristica elevada precisdo nos resultados e boa capacidade de
extrapolagao. A principal desvantagem constitui no elevado esforgo computacional
requerido. Tais modelos podem ser baseados em mecanismos associativos e
mecanismos regenerativos.

Como exemplo de mecanismo associativo, pode-se citar o mecanismo de
Langmuir Hinshelwood e Eley-Rideal, representado na equagao 21. As constantes K;
sao referentes as constantes de equilibrio de adsorcdo dos componentes. K é a

constante de equilibrio da reacao de shift.

chqugo‘:[CO][H:O]_[CO]%ém}

- [1 + Keo[ CO)+ Ka:0[ H20)] + Keo: | CO-] —KH.:[H:]):
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Por outro lado, os modelos empiricos sao basicamente derivados de dados
experimentais e sao tipicamente expressos pelo modelo de Arrhenius e fatores

exponenciais (power law model) nas pressdes parciais, conforme abaixo:

= 1 P,,-P
r=ky-e® 'Pclo'Pfjrnzo'PCnoz'Psz' l-— 2 (22)
Keq PCO.PHZO

Ea — Energia de ativagao.
K, — fator pré-exponencial.
Keq — constante de equilibrio da reaggo.

I,m, n e q — fatores ajustados através de dados experimentais.

Seguindo esta metodologia, diversos autores publicaram fatores de ajuste
especificos para determinados tipos de catalisadores e ou grupos de catalisadores.

Bohlbro publica uma série de correlacdes experimentais para os catalisadores
do tipo Fe/Cr visando aplicagdes industriais como dimensionamento de reatores.

Em Bohlbro (1961), a cinética da reacgao € investigada a pressdo atmosférica

e os fatores exponenciais sao publicados, conforme a equagao 23:

105,9
> P _P
o Rr . p09 p025 p-06 p0 |1 1 Lcor L
r=ky-e Peo - Paro  Peoy Pua+| 1

(23)
Keq Pco 'PH20

A correlagéao é proposta em condigdes operacionais onde a transferéncia de
massa de e para a superficie geométrica pode ser desprezada. No caso de difusao
interna do catalisador, a mesma passa a ter influéncia consideravel em temperaturas
acima de 380°C.

Bohlbro (1962) conduz os experimentos a pressdes de até 20 atm e conclui
que a equacgao desenvolvida anteriormente, permanece valida dentro desta faixa de
pressdes, com alguma variagdo nos expoentes, porém, o autor novamente enfatiza
que os experimentos foram conduzidos com catalisadores de pequeno didmetro, de
tal forma que os mesmos apresentem resisténcia a difusdo nos poros desprezivel,
por isso a constatagcdo da independéncia da equacdo de taxa da pressao total. O
autor sugere que para catalisadores industriais com didmetros de particula maiores

(por exemplo, 9mm) provavelmente a restrigdo a difusdo nos poros ira influenciar na
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taxa global de reagdo e os resultados apresentados nao serdo diretamente
aplicaveis sem a aplicacao de fatores de correcio apropriados.

Bohlbro (1963) investiga a influéncia do H,S presente como impureza.
Observa-se que a presenga de H,S possui influéncia negativa na taxa de reagao,
sendo que na faixa de 30-100 ppm ela pode ser expressa como uma fungao da

concentragéo de H,S por:

k=a-[H,S]"" (24)

Em artigo mais recente, Boon et al., (2009) investiga o efeito do H2S em
concentragbes de 11-35 ppmV, inclusive quantificando o efeito de sua presenga na
taxa de reacéo.

Estes estudos sugerem que a desativagao catalitica pela agdo do H,S em
baixas concentragdes ocorre devido a adsorgao competitiva entre H,O e H,S. Ja
em concentracoes elevadas, aparentemente o Fe;O,4 é convertido a FeS de forma
reversivel.

Em outro trabalho, Hla et al. (2009) desenvolve estudos cinéticos da reacao
de shift para 2 tipos de catalisadores comerciais Fe304/Cr,O3 promovidos por cobre,
com o objetivo de se comparar a performance dos mesmos e obtencédo da taxa de
equagao empirica, para posterior utilizagdo em modelagem de reatores. Conclui-se
que as diferengas na composigcao dos catalisadores foram suficientes para se gerar
equacdes de taxa distintas, apresentando diferengas de performance com relagéao a
concentracgoes relativas, especialmente de CO e CO,. As equagdes de taxa obtidas
sdo publicadas. Na tabela 01, a composicdo e equagdo de taxa de dois
catalisadores comerciais HTC1 e HTC2, publicado no artigo de Hla et al. (2009), de

interesse no presente trabalho.

Composicao HTC1 HTC2
Fe203 80-90% 80-95%
Cr203 8-13% 5-10%

CuO 1-2% 1-5%
Formato pellet pellet
tamanho |6 mm x6 mm |6 mm x 6 mm
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TABELA 01 — CATALISADORES INDUSTRIAIS PROMOVIDOS POR CuU.

Taxa de reagao de shift para catalisadores comerciais Fe/Cr/Cu:

HTCA
-t 1 .P
= 102,845 e RT .Péo ‘P]_(;zo .PC—OO,236 .Pf;(z),09 .(1__. Cco2 H2 ] (25)
Keq PCO 'PH20
HTC2

—88

88 1 P
F=10%% . o kT .Pco(,)9 -P,S‘fé ‘ng;56 'P[;g,os d1o 2t fco2 " THa (26)
K PCO 'PHzo

eq
r—mol.gat .S~

Pi— kPa.

T-K.

Neste trabalho, tomou-se o cuidado de se moer e peneirar as particulas de
catalisador de forma a tornar os efeitos de difusao porosa despreziveis.

Em Chen et al. (2008a), um modelo cinético distinto é proposto, combinando o
modelo de Moe (1962) a uma correlagéo polinomial com o intuito de se quantificar a
variacao da razao vapor/CO. O modelo pode ser pode ser escrito como:

reo = kirs *(Peo* Pz =Koy Peon * Pz ) (27)

Até aqui, o modelo € idéntico ao proposto por Moe. A constante de reacao
kuts, foi modificada, pois estudos anteriores apontam que a reagao nao é de ordem
simples quando a relacdo vapor/CO é elevada. Desta forma, foi proposta uma
constante como fungao da temperatura e relagao vapor/CO. Para o catalisador de
shift de alta temperatura (HTS), foi obtida a seguinte constante de taxa de reacgao,

sendo que, de acordo com o autor, este modelo proposto é bem sucedido quando

aplicado a condi¢cdes operacionais industriais :
22 2 -8 B 70
ks =1,78-10 -(1+0.0097-5—1,1364-5 )-T - exp 573 (28)

Onde & - relagao molar vapor/CO.
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Conforme ja mencionado, as equagdes de taxa intrinsecas ndo podem ser
diretamente aplicadas a modelagem de catalisadores de formatos industriais, ja que
foram obtidas com catalisadores finamente divididos de forma a tornar a resisténcia
a difusdo nos poros desprezivel. Ainda, os experimentos sdo conduzidos de forma
que o efeito de difusdo na fase gasosa também seja negligenciado.

Para o caso de aplicagao em leito fixo, os catalisadores industriais necessitam
ser compactados em pastilhas (pellets) ou em outros formatos, pois do contrario, um
leito catalitico pulverizado resultaria em enormes perdas de carga operacionais, com
grande dispéndio de energia. Desta forma, o desenvolvimento de catalisadores
torna-se uma solugcdo de compromisso entre a perda de carga resultante do leito e a
introducéo de efeitos de difusdo nos poros do catalisador, como mencionado em
Levenspiel (2000), deseja-se utilizar o maior tamanho de particula, porém que ainda
esteja livre da resisténcia difusional.

A taxa de reagdo global para um fluido reagente em contato com um

catalisador poroso pode sofrer diversas influéncias conforme tabela 02:

Fator Particula porosa de catalisador
Reacédo na superficie Sim
Difusdo nos poros Sim

Gradiente de temperatura na particula | Nao muito provavel

Gradiente de temperatura no filme Algumas vezes

Transferéncia de massa no filme Nao

TABELA 02 — INFLUENCIA NA CINETICA DE CATALISADORES SOLIDOS POROSOS.

Em geral, para catalisadores solidos porosos somente os 2 primeiros fatores
sdo significativos, sendo que os demais normalmente podem ser desconsiderados,
ja que as condi¢des de projeto tendem a minimiza-los, como por exemplo, através
de fluxo turbulento, que elimina a resisténcia a transferéncia de massa e calor no
filme.

Metodologias sao propostas para verificagao da influéncia da transferéncia de
massa a partir da superficie geométrica do catalisador (filme).

Uma forma proposta por Wheeler encontra-se descrita no artigo de Keiski
(1993).
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Para uma reacdo completamente limitada pela difusao de filme, a constante de taxa

de primeira ordem pode ser aproximada pela seguinte expressao:
k,=10-[V, (M, -a’-P)]"* (29)

k; — constante de primeira ordem para reacéo limitada pela difusdo (s'm™).
V| — velocidade linear do gas através do reator vazio (cm/s).

M., — massa molecular média do gas (g/mol).

a — tamanho do pellet (cm).

P — presséo total (kPa).

O valor calculado deve ser comparado com a constante de taxa da reagéo de
primeira ou pseudo-primeira ordem. Caso esta constante seja inferior a 10% do valor
de ks, entdo as limitagdes pela difusdo no filme sao improvaveis.

As equacdes de taxa de reagdo para catalisadores, em geral, séo
determinadas em laboratério de tal maneira que os mesmos sado preparados de
forma a proporcionar uma maxima exposi¢cdo da superficie de catalisador ao
reagente. Porém, em aplica¢des industriais, por exemplo em reatores cataliticos de
leito fixo, normalmente ha necessidade de compactacao dos mesmos em pastilhas,
formando-se sélidos porosos, por diversas razbes praticas, principalmente com o
objetivo de reducgao de perda de carga do leito fixo.

Este fato pode induzir a fenébmenos de transferéncia de massa desde sua
superficie geométrica até as superficies mais internas da particula de catalisador.

Como a taxa de reacao na superficie do catalisador é fungédo da concentragao
de reagente, a dificuldade do mesmo em se difundir para o interior dos poros
tendera a reduzir a concentragdo média do mesmo ao longo do raio médio da
particula e reduzir a taxa de reagdo de uma forma global.

De acordo com Newsome (1980), 2 abordagens distintas podem ser
empregadas para se determinar as equagdes de taxa para catalisadores industriais.

O primeiro método consiste no emprego das equagbes de taxa intrinsecas,
aplicando-se fatores de correcao para efeitos de temperatura, pressao, tempo de
uso do catalisador, concentracdo de H,S e difusdo. Sera descrito em maiores

detalhes posteriormente.
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A segunda metodologia, proposta por Bohlbro e Jorgensen, consiste
basicamente em se determinar equacdes de taxa empiricas em laboratério,
utilizando-se o proprio catalisador industrial, sendo que neste caso os efeitos de
difusdo permanecem implicitos na equacdo de taxa. Para exemplificar, foi
determinada a equagao de taxa de um catalisador Fe-Cr industrial, com particulas

de didmetro reduzido e grande, obtendo-se as equagdes de taxa abaixo:

-105,9 1 P . P
r=ky e KT PR PY PSP, -[1——-—“2 HZJ (reduzido) (30)

H20
Keq Pco' H20

=8 1 P, P
r=koe B P Pyvo Pogy' Py | 1-———%2—"% | (grande) (31)
Keq Pc 'Pﬁzo

Nota-se que a difusédo alterou a energia de ativagdo e ordem aproximada da
reacao, obtendo-se o que pode ser denominado de uma taxa de reacao aparente. O
detalhe deste método reside no fato de que esta correlagdo somente pode ser
utilizada especificamente para o tipo e tamanho de catalisador utilizado no
experimento.

Matematicamente, para se tratar os efeitos de difusdo nos poros do

catalisador, define-se o fator de efetividade interna:
r] = (r com difusdo )/ (r sem resisténcia a difusdo ) (32)

r — taxa de reacéo.
n — fator de efetividade interna do catalisador.

Desta forma, consegue-se determinar a taxa de reagdo de um catalisador
industrial em funcéo da taxa de reacado de um catalisador de laboratdrio.

O fator de efetividade representa a influéncia dos fendbmenos de difusao
porosa na taxa global da reagdo. Em geral, tais fenbmenos tendem a reduzir a taxa
efetiva de reagdo, ja que no interior dos poros, o reagente sera rapidamente
consumido, formando um gradiente de concentragdes e conforme ja mencionado, a

taxa € proporcional a concentragdo de reagentes. O fator de efetividade varia na
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faixa entre 0 e 1. Para ilustrar a importdncia de sua determinagdao no
desenvolvimento de catalisadores, no trabalho recentemente publicado de
Sungkwang Lim et al. (2009), a cinética de reac&o de shift de CO em catalisador
baseado em um metal nobre, platina, a taxa de reagédo foi investigada para um
catalisador com distribuicdo homogénea de platina e com dimensdes proximas as
utilizadas em escala industrial. O fator de efetividade para esta situagao foi
determinado e o0 mesmo seria aproximadamente 0,15, ou seja, uma reducao
substancial na taxa de reagdo. Uma diferente morfologia de catalisador é entao
proposta, tipo “casca de ovo”, com a deposicdo do metal nobre na superficie das
particulas de uma base inerte. A morfologia de “casca de ovo” apresentou uma taxa
relativa em relagdo a particula completamente carregada por Pt, um valor de 0,9, ou
seja, os resultados demonstram que esta nova morfologia apresenta um pequeno
decréscimo na atividade catalitica, com uma reducao substancial na quantidade de
metal nobre utilizado no preparo do catalisador.

Fogler (2006) e Froment et al. (1990) apresentam discussao detalhada acerca
da obtencao de n, bem como sua influéncia e alteragao na equacao da taxa. Ainda,
caso seja desenvolvido um experimento com catalisadores que possuam efeito
consideravel de difusdo nos poros, sera medida uma “falsa” taxa de reagao,
havendo alteracbes na ordem de reagdo (a excegcdo de reagcdo de 12 ordem),
constante de velocidade e energia de ativagdo (aproximadamente metade da
energia de ativagao real), obtendo-se o0 que pode ser denominado de taxa de reagao

aparente.

rap = 77 : r/‘eal (33)

r, =K, C." (34)

Kap — constante de velocidade aparente.

nap — ordem de reagao aparente.

Determinacao do fator de efetividade.
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Para uma reagdo de 1% ordem, grandes didmetros de pellet e pequena
difusividade e rapida reacao quimica, o fator de efetividade pode ser determinado

por:

n=1/3o (35)
® — mddulo de Thiele.
O modulo de Thiele generalizado para diferentes formatos pode ser definido

comao:

Vo k-
p=— |- (36)
S\ D,

V — volume geométrico da particula de catalisador.

S — superficie geométrica da particula de catalisador.
Dea — difusividade efetiva.

ps — densidade do catalisador.

k — constante de taxa de reagao por massa de catalisador.
Combinagao das resisténcias internas e externas a difusao.

Ainda, caso haja resisténcia a difusdo no fluido, pode ser definido o que se
denomina de fator de efetividade global n,, que inclui as resisténcias internas e

externas a transferéncia de massa. Equacéo 37:

1/ng =1/ + o ?Sh’ (37)
Sh’ = kgL/Den (38)
n4 — fator de efetividade global.
Sh’ — numero de Sherwood modificado.
kg — coeficiente de transferéncia de massa em interface gas/solido.
L — meio-comprimento equivalente de particula.
Dea — difusividade efetiva.
Esta equagcdo mostra claramente a aditividade das resisténcias na

composicao de um fator de efetividade global.
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Ruthven (1968) demonstra um método para obtengdo dos fatores de
transferéncia de massa a partir de dados cinéticos experimentais de qualquer
sistema cuja difusdo nos poros do catalisador ocorra pelo mecanismo molecular.

Define o coeficiente externo de transferéncia de massa r’ baseado numa
reacao de primeira ordem ou pseudo-primeira ordem:

1

n =
1,82 u

y — fator de difusividade dependente da estrutura de poros do catalisador.

(39)

k — constante de velocidade da equacéo de taxa de reagéao.
d — didmetro do catalisador.

u — velocidade superficial do gas.

Desta forma, a resisténcia a transferéncia de massa externa depende apenas
do tamanho e estrutura de poros do catalisador, constante de velocidade e
velocidade superficial do gas. Para efeito de projeto, a equagcédo 39 pode ser
utilizada para se ajustar a relagao didmetro / velocidade de forma a se minimizar os
efeitos de transferéncia de massa externos ao catalisador.

O artigo ainda exemplifica com a reacao de shift e demonstra que em reatores
industriais de shift em altas temperaturas (400°C), a resisténcia a difusédo (bulk) pode
ser consideravel, sendo requeridas velocidades superficiais elevadas com o intuito
de se minimizar este efeito.

No trabalho apresentado por Singh e Saraf (1977), uma equagdo de taxa
generalizada para reator de shift de alta temperatura, para finalidade de modelagem
e projetos foi desenvolvida, incluindo-se a aplicagdo a catalisadores comerciais
(pellets). O autor partiu de uma equacgédo de taxa de primeira ordem obtida sob
diversas restricdes e foi passo a passo acrescentando parametros de corregao para
compensacao de efeitos de resisténcia a difusdo, desativagado devido ao tempo de
utiizacdo do catalisador, pressdo e presenca de H»S. Segue a correlagao

desenvolvida:
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—-27760

reo = Eff -2,32-107 'exp( j-Ra Ay P fy (X - XG) (40)

Xco — conversdo de CO atual e indice “eq”, conversdo de CO no equilibrio.

Eff — fator de efetividade do catalisador.

R, — fator para correcdo da atividade do catalisador reduzido a uma temperatura
distinta da temperatura padréao.

Agyi— fator de corregéo do tempo de uso (age) do catalisador.

P; — termo de corregao da pressao.

fs — fator de correlagao da atividade em fungao da concentragao de H,S.

Ainda, de acordo com o autor, este modelo reproduz satisfatoriamente os
resultados de reatores industriais.

Em trabalho publicado recentemente, Adams e Barton (2009) utilizam as
equagdes publicadas no trabalho de Hla et al. (2009), e faz as adaptagbes
requeridas para utilizagdo das mesmas na modelagem de um sistema HTS e LTS
com catalisadores e condi¢gdes operacionais industriais. A principal adaptacao
requerida diz respeito a sua utilizacdo a pressdes elevadas. Um fator de correcéo é
proposto na seguinte forma:

I atual = Fpress *r patm (41)

Fpress1 — P0,5 —P/250 (42)
FpressZ = P0,5 —-P/500 (43)

Onde r paim consiste na equagdo de taxa intrinseca, desenvolvida a pressées
proximas a atmosférica, r awa @ equagéo de taxa corrigida, Fpress 0 fator de corregéo
da pressao e P a pressao absoluta atual em atm. O fator de corregdo da pressao
varia entre 1 a 5. O fator de corre¢gédo 1 deve ser utilizado até 30atm, ja Fpress2,
proposto pelos autores do artigo, € aplicavel a pressdes até 55atm.

Ainda, neste trabalho, 0 modelo desenvolvido foi 0 heterogéneo, ou seja, as
condicbes e fendmenos envolvidos do bulk do sistema gasoso a superficie do
catalisador e da superficie ao interior dos poros sao tratados separadamente.

Outro aspecto importante a ser destacado sdo os fendmenos de desativacao
catalitica (Fogler, 2006) e (Froment et al., 1990).
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Basicamente, sédo 3 fendmenos de desativagdo catalitica que podem ocorrer:
sinterizagao, coqueamento e envenenamento.

A sinterizacdo consiste na perda de area superficial do catalisador devido a
exposicdo do mesmo a temperaturas elevadas, onde os poros do mesmo
graduamente se fundem, reduzindo a area disponivel para a reagao.

O coqueamento, muito comum em presenca de hidrocarbonetos, ocorre pela
deposicéo de material carbonaceo na superficie do catalisador, reduzindo sua area
disponivel para a reagdo. Em muitas situagdes, é possivel se regenerar o catalisador
através da queima do coque formado.

O envenenamento ocorre pela presenga de alguma substancia quimica
indesejada que possua forte afinidade com os sitios ativos do catalisador, em que a
mesma € adsorvida pela superficie ativa do catalisador, reduzindo a atividade
catalitica, podendo este fenbmeno ser reversivel ou nao.

O fenbmeno de desativagdo pode ser quantificado de acordo com uma
cinética proépria incorporada a taxa de reacido do produto de interesse. Desta forma,
pode-se definir a atividade do catalisador como sendo a razdo entre a taxa de
reacao de um catalisador utilizado por um tempo t dividida pela taxa de reag¢do do

catalisador fresco (t = 0).

_ 0
v =255 44

A modelagem do comportamento da atividade catalitica ao longo do tempo
permite a atualizacdo da equacgio de taxa e predicdo do comportamento do reator
em condi¢cdes de desativacdo gradual, por exemplo, no caso de reatores industriais.
Muitos trabalhos tém sido publicados seguindo esta vertente de estudo, que permite
a determinacdo de tempo de substituicdo de inventario, acompanhamento de
performance, dentre outras finalidades.

Para um sistema catalitico industrial, que deve possuir uma determinada vida
atii (tempo de campanha), o decaimento da atividade catalitica deve ser
compensado de alguma forma, para se manter a conversdo meédia dentro dos
valores de projeto. Uma forma de compensagéo € através do aumento gradual da
temperatura de entrada do reator, construindo-se ao longo do tempo o que se pode

denominar uma trajetoéria temperatura-tempo (Fogler, 2006). Deve-se ressaltar que o
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aumento da temperatura influi na cinética dos fendbmenos de desativacao catalitica,
por exemplo, no caso do coqueamento e sinterizagdo, em geral, acelerando os
mesmos e alterando a taxa de decaimento da atividade do catalisador.

Existem diversos trabalhos com énfase em desativacdo de catalisadores da
reagao de shift. Keiski (1992) investiga a desativagao catalitica em um catalisador
Fe-Cr comercial operando em condicdes proximas as encontradas em reatores
industriais.

De acordo com o artigo, a desativagdo em catalisadores Fe-Cr ocorre pela
sinterizagdo. A sinterizacao leva a reducao de area superficial, porosidade, aumento
no tamanho de particula e redugdo no numero de poros com didametro inferior a
30nm. A perda de atividade demonstra ser uma fungcdo da redugdo de area
superficial que por sua vez esta relacionada ao tempo de utilizacdo (“age”) do
catalisador. Foi demonstrado que a reducdo de atividade pode ser representada
adequadamente de acordo com um modelo hiperbdlico, conforme representado na
equacao 45, o decaimento na atividade catalitica pode ser explicado pela redugcao

de area superficial e aumento no raio médio dos poros.

A
o= 45
’ (1+a-t)” (49)

Ao —6,6.10° (dm*)"®mol®%kg's™.
a—0,042 h™.
n — 1/3 (ordem da cinética de sinterizagao).

Finalmente, o estudo apontou que o decaimento da atividade ocorre em 2
estagios bem distintos, onde o primeiro estagio apresenta um rapido decaimento em
um curto periodo de tempo enquanto que o segundo apresenta uma desativagao
lenta ao longo do tempo. A temperatura possui efeito desprezivel na taxa de
decaimento na faixa de valores investigados.

Desta forma, este assunto também requer atencdo na modelagem de reatores

industriais.
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2.3 AVALIAGAO DE DADOS EXPERIMENTAIS

A analise de dados experimentais de um sistema reacional € uma etapa
prévia a modelagem, fundamental para se verificar a consisténcia dos dados obtidos
com os fundamentos tedricos existentes.

Através do planejamento do experimento, pode-se verificar o efeito das
principais variaveis operacionais na conversao do reator.

Especificamente, em Chen et al. (2008b), a reagcao de shift € investigada
experimentalmente para catalisadores HTS (high temperature shift) e LTS (low
temperature shift), chegando entdo a caracteristicas qualitativas e quantitativas
acerca da reagao de shift.

Os parametros tipo de catalisador, tempo de residéncia, temperatura de
reagao, razao CO/vapor foram avaliados.

Para a reacdo em catalisador HTS, conclui-se que a mesma €& governada
prioritariamente pelo regime cinético. Ja para a reagdo em catalisadores LTS, a
mesma €& governada prioritariamente pela termodinamica de equilibrio, tendo-se um
determinado tempo de residéncia 6timo pré-estabelecido, o que se aproximaria do
caso de reatores industriais.

Em relacdo ao tempo de residéncia, foi constatado que a reagao de shift
possui um desempenho 6timo na relacdo comprimento de reator versus conversao,
para um tempo de residéncia de 0,09s para os 2 tipos de catalisadores.

Em relacdo a temperatura de reacdo, observou-se que a reagao no
catalisador HTS apresenta conversao crescente com a elevagao de temperatura, o
que levou a conclusdo de que a mesma é determinada pela lei de Arrhenius. O
reator LTS apresenta uma elevagdo monotbnica proxima a 200°C, sendo a
conversao decrescente com a temperatura a partir deste valor, revelando que a

reagao com este tipo de catalisador € determinada pela termodinamica de equilibrio.

2.4 MODELAGEM DE REATORES

Serao aprentados nesta segao os conceitos basicos a respeito da modelagem

de reatores cataliticos de leito fixo.
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De acordo com lordanidis (2002) um reator catalitico de leito fixo constitui-se
num recipiente, que pode ser um vaso ou mesmo um tubo, onde normalmente
catalisadores solidos paticulados, com dimensdes padronizadas, sado distribuidos
aleatoriamente no seu interior e firmemente sustentados. O fluido escoa através do
volume de vazios entre os catalisadores. O reagente é transportado do meio do
fluido para a superficie geométrica do catalisador e a partir dai, para o interior de
seus poros, onde ira encontrar a superficie ativa e reagir, convertendo-se em
produtos. Reacbes moderadamente endotérmicas ou exotérmicas devem possuir
secgoes de pré-aquecimento ou resfriamento do fluido efluente, respectivamente. Ja
reacdes altamente exotérmicas ou endotérmicas podem possuir aquecimento ou
resfriamento direto em contato com as paredes do reator, ou estagios intercalados
de transferéncia de calor.

Neste cenario, ocorrem fendmenos complexos de transporte como difusao
molecular, transporte de calor na fase sdélida e/ou fluido, além do perfil de
escoamento complexo desenvolvido no interior do leito catalitico. A determinagao
analitica precisa de todos os fendmenos que ocorrem neste meio torna-se tarefa
impossivel ou requer a solucdo de sistemas matematicos de elevada complexidade.
Desta forma, a adocao de modelos detalhados requer o uso de pardmetros muitas
vezes indisponiveis, 0 que ndo ocorre nos modelos simplificados. A simplificacao
excessiva pode, por sua vez, limitar a aderéncia do modelo ao sistema real. Conclui-
se que nao existe modelo universal, aplicavel a todos os casos, e sim aquele que
sera mais adequado ao sistema em questao.

A modelagem pode ser dividida em 2 amplas categorias: modelos
continuos, onde o sistema heterogéneo é tratado como um sistema continuo mono
ou multifasico. Na segunda abordagem, cada particula de catalisador é tratada como
uma unidade reacional ou célula. Cada célula esta interligada a sua vizinhanga e a
interacéo entre estas células forma os denominados modelos de células.

A seguir serdo descritas as possibilidades de modelos de reator de leito fixo
incluidos na primeira categoria, por ordem de nivel de complexidade, iniciando-se
pelos mais simplificados. Froment et al. (1990) também apresenta um bom descritivo
acerca destas abordagens. Classifica os modelos em duas grandes categorias:

pseudo-homogéneos e heterogéneos, na tabela 03:
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Pseudo- Heterogéneos
Homogéneos

T=Ts T #T;

C=0Cs C#Cs

Uni- Basico, ideal + gradientes
Dimensional Interfaciais
Uni- + dispersdo  + gradientes
Dimensional | axial Intraparticula
Bi- + dispersdo  + dispersao
Dimensional | radial Radial

TABELA 03 — MODELOS DE REATOR DE LEITO FIXO.

Na tabela 03, cada categoria esta relacionada em ordem crescente de
complexidade. O indice s esta relacionado a condigao na superficie do catalisador.

Modelos pseudo-homogéneos nao consideram explicitamente a existéncia do
catalisador, em contraste com os heterogéneos, que levam ao desenvolvimento de
equacodes de balanco do fluido até a superficie do catalisador e da superficie até o
interior das particulas.

Caso o modelo de escoamento seja considerado ideal, ou seja, plug-flow sem
dispersao no eixo axial, tem-se 0 modelo basico. Algum tipo de dispersao na diregao
axial pode vir a ser considerado, para condi¢gdes de vazao nado-ideal. Se gradientes
na direcdo radial tiverem que ser levados em conta, o modelo torna-se
bidimensional.

O modelo béasico da categoria heterogénea também considera transporte
somente por escoamento tipo plug-flow, mas distingue as condi¢des no fluido e no
sélido. O préximo passo consiste em se levar em consideragdo os gradientes no
interior do catalisador. Finalmente, no modelo heterogéneo bidimensional, perfis de
temperatura e concentragido na direcdo radial s&o levados em conta.

Na publicacdo de Lenzi et al. (2010), um modelo unidimensional de reator de
reforma é desenvolvido e validado, com o objetivo de se comparar o desempenho de
dois tipos de catalisadores.

Na dissertagdo de Yamamoto (1990), a modelagem de um reator de reforma

secundaria, onde ha presenca da reacao de shift de CO, é desenvolvida. Adota-se
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modelo cinético heterogéneo e modelo pseudo-cinético. Neste trabalho, ha
comparagao de resultados com dados industriais. Comprovou-se que o modelo
desenvolvido foi capaz de reproduzir o efeito da porosidade do leito catalitico na
conversao, onde, industrialmente, aquele tipo de catalisador apresentava uma queda
na porosidade ao longo do tempo, acarretando em redugéao de converséo.

Este estudo ja apontava, em sua conclusdo, a necessidade de obtencao de
um grande numero de dados industriais, para finalidade de ajuste de parametros do
modelo de reator, com a finalidade de se elevar a exatidao dos resultados obtidos.

Na tese de Alcantara (2006), um modelo pseudo-homogéneo unidimensional
€ utilizado para a reacédo de shift de alta e baixa temperatura. Os parametros
energia de ativacdo e constante de velocidade da reacdo sdo ajustados, com o
objetivo de se minimizar os erros entre dados experimentais e calculados, sendo que
dados industriais sao utilizados neste estudo, reportando resultados satisfatérios.
Ndo ha mencéo da correlagao final obtida, a autora sugere que a aplicagao do
modelo obtido em casos praticos requer uma nova coleta criteriosa de dados
experimentais e mais criteriosa.

Existe ainda a possibilidade de se estudar as situacdes de transiente do
reator, desta forma, nas equagdes de balanco, o termo de derivada em relagdo ao
tempo devera considerado e este sera considerado um modelo do tipo dindmico.

No trabalho de Adams e Barton (2009), um modelo dindmico, heterogéneo e
bidimensional de reatores de shift de alta/baixa temperatura sdo desenvolvidos.
Neste trabalho, a tortuosidade, porosidade, energia de ativagdo e ordem aparente da
reagdo sao ajustados, apresentando boa correlagdo entre modelo e dados
experimentais.

O presente trabalho tera foco no modelo basico unidimensional em regime
estacionario, com as consideragdes, requisitos e simplificagdes possiveis para a
obtengdo de um conjunto de equagdes que apresentem boa aderéncia a resultados

coletados, a partir de um reator de shift de leito fixo adiabatico industrial.
Modelo basico Unidimensional (Froment et al., 1990)
O modelo basico ou ideal assume que os gradientes de temperatura e

concentracdo ocorrem somente na direcao axial. O Unico mecanismo de transporte

presente nesta diregao é o fluxo global (vazao) e este é do tipo plug-flow. O sistema
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é considerado em estado estacionario. As equacdes de balango diferencial podem
entdo serem descritas como:

Balango molar

Xa — conversao de a.
W — massa de catalisador.
ra — equacao de taxa.
F.0 — vazdo molar de entrada de a no reator.
F. — vazdo molar de saida de a no reator.
Caso o reator em questao seja um elemento volumétrico de area de secgao
transversal fixa, como representado na figura 03, pode-se expressar a conversao em

fungdo do comprimento z do reator:

an _ ra .pB S
dZ FaO (47)

ps — densidade aparente do catalisador.

S — area de seccao transversal do reator.

FIGURA 03 — REPRESENTACAO ESQUEMATICA DO REATOR DE LEITO FIXO.

Balancgo de energia

A equacéo diferencial de balango de energia pode ser descrita como:



28

. . dT U
ZFZ'CPl'd_Z(_AHR)"’a pp-S—4-—(T-Tp)

z d, (48)

Caso o sistema em questao possa ser considerado adiabatico, o termo
U (coeficente de transferéncia global de calor) passa a ser considerado nulo e o

balango diferencial de energia do sistema é simplificado a:

dT
EF‘-C - —=(-AH, )7 -p,-S
r-Lpi e ( R) I, Py (49)

AHgr — Entalpia da reacéo.
Cpi — calor especifico molar dos componentes.
Fi — vazdo molar dos componentes.

T e Tr — temperatura do fluido e parede do reator.

Balanco de quantidade de movimento

dp_ Pt
dz d

P — presséao do reator.

f — fator de atrito.

pg— densidade do gas.

us — velocidade superficial do gas.

D, — didametro da particula.

Em lordanidis (2002), a perda de carga destes sistemas raramente afeta de
forma significativa a performance global do modelo, considerando-se as incertezas
nas equacdes de taxa e paradmetros de transporte. A mesma normalmente nao
ultrapassa 10% do valor da pressdao absoluta. Este fato pode levar a
desconsideracdo da existéncia de um perfil axial de pressdes, assumindo-se um

sistema isobarico.
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3 METODOLOGIA

A metodologia proposta para a modelagem de um reator de shift de leito fixo

industrial sera desenvolvida conforme os seguintes passos:

- Determinagdo da consisténcia estatistica dos dados experimentais. Pode ser

dividida em:

1. Qualificagdo dos dados coletados.

Neste item, serdo estabelecidos os critérios de exclusdo adequados para dados
industriais, com énfase na questdo da aproximacdo de estado estacionario.
Ainda, sera abordada a questdo do planejamento experimental dentro deste
mesmo contexto.

Finalmente, a incerteza total de medicdo das principais variaveis a serem

utilizadas na validagao do modelo sera determinada.

2. Obtencao de um modelo estatistico.

A partir de um conjunto de dados experimentais validos, sera desenvolvida uma
correlagao estatistica multivariavel linear em relagado aos parametros, com o objetivo
de se evidenciar as provaveis correlacoes entre as variaveis de entrada e saida que
serdo utilizadas na modelagem do processo.

3. Otimizacao das condicbes operacionais.

A partir da definicdo de uma fungéo objetivo, serdo obtidas as condi¢gdes 6timas

para a correlagao desenvolvida a partir de regresséao linear multivariavel.

- Avaliagdo da termodindmica de equilibrio do conjunto de dados validos.

Nesta secao, serd realizada uma comparacao entre a conversdo medida e a

conversao obtida por simulacédo do equilibrio da reagao.
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- Selecao do modelo de reacao adequado e definicido das equagdes de balango.
Neste item, serdo apresentados os resultados de diferentes modelagens, seguindo-

se uma ordem crescente de complexidade e comparacao dos resultados.

- Estudo de caso: a partir do modelo obtido, um estudo de caso de obtencado de
temperatura operacional 6tima de alimentacdo do reator foi desenvolvido,
comprovando-se a utilidade do mesmo em uma situagdo real de ajuste de

desempenho de um sistema reacional.

3.1 MATERIAIS E METODOS

- As analises cromatograficas foram realizadas de acordo com a norma NBR-
14903,

- O cromatégrafo utilizado € um equipamento marca HP modelo 5890.

- O calor especifico dos componentes individuais foi calculado de acordo com uma

expressao do tipo:
Cp =A+B-T+C-T? +% (51)

As constantes foram retiradas da referéncia Adams e Barton (2009).
- Para o calor de reacgdo, foi utilizada metodologia descrita no artigo citado
anteriormente, utilizando calores-padrao de formagao a 25°C, e corrigindo-se a
diferenga para a temperatura de operagdo, através dos calores especificos a
pressao constante.
- As medicoes de temperatura sao realizadas por sensor termopar tipo K fabricante
IOPE modelo 26300 acoplado a um transmissor de temperatura de marca Honeywell
modelo STT3000.
- As medi¢des de vazao realizadas através de placas de orificio e transmissores de
pressao diferencial marca Honeywell modelo STD900.
- A medicao de pressdo realizada através de transmissores de pressao manométrica
marca Honeywell modelo STD900.
- O catalisador € do tipo Fe-Cr promovido por Cu, em formato de pellets. Na figura

04, uma foto com o aspecto geral do mesmo.
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FIGURA 04 — ASPECTO DO CATALISADOR UTILIZADO.

- Dados de laboratdrio coletados com freqiéncia semanal, em 3 pontos: a montante
do reator de reforma, a montante do reator de shift e efluente do reator de shift.
Dados continuos coletados através de banco de dados de historiador industrial, na
forma de um valor médio contabilizado a partir de 2 horas antes do valor da

amostragem até 1 hora depois.
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3.2 AVALIAGAO DA CONSISTENCIA ESTATISTICA DE DADOS
EXPERIMENTAIS

Foram coletados dados operacionais de um reator de shift de CO a vapor
industrial, com catalisador do tipo Fe-Cr promovido por Cu, que opera em série a
jusante de um reator de reforma a vapor alimentado a gas natural, por um periodo
de 3 anos e 7 meses. Ha disponibilidade de analises cromatograficas na
alimentacdo e saida dos reatores de reforma e shift, ambos necessarios para o
fechamento dos balangos de massa. As medigbes foram obtidas com o auxilio de
um cromatégrafo modelo HP 5890 e o laboratério adota o procedimento descrito na
norma [04].

Além destas, foram obtidos dados de perfil de temperatura do reator
(temperatura de entrada, 20%, 40, 60%, 80% e saida do leito), pressdo e vazdes
operacionais através do software Pl (Plant Information) da unidade de processo.

A avaliacdo foi dividida em 3 etapas requeridas para a validacdo da
consisténcia estatistica dos dados experimentais:

- Qualificagdo dos dados coletados.
- Obtencao de modelo estatistico.

- Otimizacao das condicbes operacionais.

3.3 QUALIFICAGAO DOS DADOS COLETADOS

Utilizar um conjunto de dados experimentais de uma unidade de
processo, para a obtengao de modelos torna-se um desafio pelos seguintes fatos:
- Auséncia de um planejamento experimental. O planejamento do experimento (p.
ex. planejamento fatorial) tem por objetivo garantir diferentes combinagdes das
variaveis de entrada de tal modo que se garanta um conjunto minimo de dados

experimentais combinados em diferentes niveis de valores. Uma unidade
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operacional tende a operar com suas diferentes variaveis proximas a valores
médios, ndo havendo garantia de combinag¢des suficientes de variaveis de entrada
em diferentes niveis.
- Dificuldade de obtencdo de estado estacionario. Existe a possibilidade de
ocorréncia de perturbagdes internas ou externas ao processo em momentos
anteriores ao horario da amostragem que invalidam a representatividade da analise
nesta condig&o.
- A propagacao de erros nas medigdes pode ser altamente prejudicial a qualidade
dos dados de entrada. A instrumentagéo adequada ao controle de um processo nao
necessariamente resulta nas medi¢cdes ideais para um estudo desta natureza.

A seguir, sera descrita a metodologia utilizada no tratamento de cada uma
das dificuldades acima descritas, utilizadas com o objetivo de se garantir a

consisténcia estatistica dos dados experimentais utilizados.

3.3.1 DIFICULDADE DE OBTENCAO DE ESTADO ESTACIONARIO

Deseja-se que o conjunto de pontos experimentais obtido seja de pontos
operacionais préximos ao estado estacionario. Para que esta premissa seja atingida,
torna-se necessario uma filtragem dos dados.

Adotou-se o seguinte critério para exclusao de dados em regime transiente:

Foram escolhidas as variaveis de processo representativas do sistema. Para
o reator de shift, adotou-se a vazao de carga e temperatura de saida do reator.

Mediu-se o desvio-padrao (18) da variavel no intervalo de coleta da mesma.
Caso ambas variaveis apresentarem desvio-padrdo superior a 1,5 desvio-padrao
médio, o conjunto de dados € descartado. Para este estudo, foi considerado como
intervalo de registro da variavel continua, 2h antes e 2h apds o horario de
amostragem das analises de laboratdrio.

Foi encontrado um desvio-padrao médio das variaveis, conforme demonstrado
abaixo:

Temperatura de saida: 0,11%

Vazao de carga: 2,1%

Desta forma, foram descartados 11 pontos de um conjunto de 166 dados (7%).
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3.3.2 PLANEJAMENTO EXPERIMENTAL

Utilizou-se um conjunto de dados operacionais de um reator industrial HTS
(High Temperature Shiff) em um intervalo de 3 anos e 7 meses.

Os dados continuos de processo foram coletados do banco de dados do
sistema historiador Pl System, num intervalo de amostragem de 2 horas anteriores e
1 hora posterior ao momento de amostragem das variaveis intermitentes
(cromatografias).

A variagado das condi¢des operacionais deste reator ocorreu basicamente em
funcdo da necessidade do processo, como por exemplo, maior ou menor demanda
por consumo de hidrogénio, ou mesmo alteragdes requeridas para se manter seu
desempenho operacional. Desta forma, torna-se necessario avaliar se os dados
experimentais possuem qualidade suficiente para serem utilizados no presente
estudo.

A premissa basica do planejamento de experimentos determina que um
conjunto de dados experimentais adequados se distribui em combinagbes das
principais variaveis de entrada (fatores) do sistema em diferentes niveis, compondo
a chamada matriz de experimentos. No presente estudo, propde-se um método para
avaliar a qualidade da distribuicao das variaveis de entrada.

Em primeiro lugar, foram escolhidas as variaveis relevantes para o processo.
Para este sistema, considera-se o tempo de residéncia, temperatura de reacdo e a
relacao molar vapor/CO (Chen et al., 2008b).

Cada variavel foi subdividida em 3 niveis, separados por uma faixa em que os
valores foram desprezados. Estes niveis correspondem ao nivel alto (indice +),
central (indice 0) e baixo (indice -). As faixas foram definidas de acordo com a

distribuicdo do conjunto, conforme figuras 05, 06 e 07:
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FIGURA 06 — TEMPERATURA DE ENTRADA DO REATOR.
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FIGURA 07 — RAZAO MOLAR CO/VAPOR.

Em seguida, foi verificada a existéncia de combinagdes entre os diferentes
niveis das variaveis, resultando no que pode ser denominada de matriz aproximada

de experimento na tabela 04:

r+
T+/F+/r+|T+/Fo/r+| T+/F-/r+
5 8 9
To/F+/r+|To/Fo/r+| To/F-/r+
2 2 20
T-/F+/r+| T-/[Folr+| T-/F-/r+
0 1 0
r0
T+/F+/rO| T+/Fo/rO| T+/F-/rO
2 1 4
To/F+/r0|To/Fo/rO| To/F-/rO
7 8 3
T-/F+/rO| T-/Fo/rO| T-/F-/rO
5 2 1
r-

T+/F+/r-| T+/Fo/r-| T+/F-/r-
5 2 6
To/F+/r-| To/Fo/r-| To/F-/r-
4 2 20
T-/IE+/r- | T-/IFo/r- | T-/F-/r-
3 0 6

TABELA 04 — MATRIZ APROXIMADA DE EXPERIMENTO.
Onde:

T — temperatura de entrada do reator.
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F — vaz&o molar de CO na entrada do reator.

R_C_V —razao molar CO/vapor.

Desta analise qualitativa, deduz-se que apesar da auséncia de planejamento
experimental, houve uma distribuicdo aceitdvel de dados entre os diferentes niveis,

apesar de haver lacunas e a distribuicdo destes nao ser uniforme.

3.3.3 LEVANTAMENTO DA INCERTEZA TOTAL NA CONVERSAO CALCULADA
Propagacao de erros no calculo da Conversao de Metano no Reator de Reforma.

A principal variavel de saida a ser estudada na reacao de shift & sua conversao
molar Xco.

A conversao molar de CO provém do balanco de massa da unidade, obtida
com auxilio de analises cromatograficas na entrada e saida do forno (em base

seca). Desta forma, a conversao molar de CO pode ser obtida por:

COs , (CH4e + COe + CO2e)
COe (CH4s+ COs+CO2s) (52)

X, =100-100*

A incerteza total do pardmetro Xco, resultante da combinacéo da incerteza das
diferentes variaveis de entrada, pode ser obtida através da equagéo 53 (Vuolo,
1992):

i= \/Z(Xaz)x(é‘az)

Xa=0X/0a (53)
Onde:

X — converséo do reator de shift.
a — variavel de entrada.
0 — incerteza da variavel de entrada.

Desta forma, a incerteza resulta:
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o 2*1’ | X 2*1‘ N S 2*1‘ 2+
OCH4 e) < (8CO _e) - loC0O2 e) < 7

2 2 2
+ L >l<l.c1jr4j2 + ox *icofs2 + a—X *iC027S2
OCH4 s 0CO s o0CO2 s (54)

Com o auxilio da rotina diff do software Matlab, foram obtidas as derivadas
parciais.

Ico

Foram consideradas como parametros de incerteza das variaveis de entrada
as reprodutibilidades reportadas na norma NBR 14903, metodologia utilizada para

determinagao de composigao de gas natural e misturas gasosas similares através de
cromatografia gasosa.

A figura 08 ilustra os resultados obtidos:

§ Conversaomolarde CO
: { gy 141
1 ﬁ%ﬂ SREE
i A7 i ! ﬂﬁfﬁ f{ .
P i
iy
£ 0 tempo (anos) 3,7

FIGURA 08 — ILUSTRACAO DAS INCERTEZAS TOTAIS DE CONVERSAO MOLAR DE CO (XCO).

A incerteza média de conversio obtida foi de +0,87% do valor da conversao
calculada .

3.3.4 LEVANTAMENTO DA INCERTEZA TOTAL NAS TEMPERATURAS DO
LEITO DO REATOR
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As medigbes das temperaturas do leito do reator de shift séo feitas através do
conjunto sensor termopar tipo K fabricante IOPE modelo 26300 acoplado a um
transmissor de temperatura de marca Honeywell modelo STT3000. O célculo da

incerteza envolvida nesta variavel define-se de acordo com a equacgao 55 :

. (a2 .2
lrorar = \/ Isensor + Lrransmissor (55)

iSENSOR = 0, 0075xT (56)

Ipansssor = 0,0 (conforme catdlogo)

iToTaL — incerteza total em °C.
isensor — incerteza atribuida ao sensor de temperatura em °C.

iTRANSMISSOR — incerteza atribuida ao transmissor de temperatura em °C.

3.4 OBTENGAO DE UM MODELO ESTATISTICO

Foi obtido um modelo estatistico de representacdo do comportamento da
conversao molar de CO em funcéo das variaveis operacionais: vazao molar de CO
(Vco), temperatura de entrada do reator (T) e razdo molar vapor/CO (Rvco).

Foi utilizada ma correlagao linear em relagédo aos parametros, com termos de
interacdo combinada entre as trés variaveis de entrada.

Em relagcéo aos termos de interagao cruzada, foi verificada a combinagao do
tipo “Xi.Xj” com expoentes iguais a 1, porém, o arranjo proposto abaixo apresentou
melhor correlagdo obtida.

X=al-X1+a2-X1*+a3-X2+ad-X2* +a5- X3

+a6-X3* +a7-X—2+a8-X—2+a9-£1+a10

X1 X3 X3 (57)
Onde:

X — conversdo molar de CO.

X1 = (vazédo molar de CO / vazéo base).
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X2 = (temperatura de entrada do reator / temperatura base).
X3 = (razdo molar vapor / CO / razdo molar base).

Os parametros foram ajustados com o auxilio do método dos minimos
quadrados multivaridvel e utilizando-se os dados experimentais filtrados (exclusao
de dados considerados ndo-estacionarios pelo item 1.1.1 e dados com auséncia de
registro de analise cromatografica).

Segue resultado:

X =(-48,6)- X1+25,50- X1> +45,03- X2+33,5- X2° +(~12,76)- X3

X2 X1

16,83- X3 +(=13,63)- 22 +17,92. X2 4 (<2331 XL 4 42,35
X1 X3 X3

(58)
Graficamente (figura 09):

1,15 -
1,1 -

1,05 -

0,95 -

0,9 A

X_medida

0,85 - T

0,75 A

0,7 // T T T T T T T T 1
07 075 08 08 09 095 1 105 11 1,15
X _calc

FIGURA 9 — COMPARAGAO ENTRE CONVERSAO CALCULADA E MEDIDA.

A correlagcdo obtida foi de 0,75. A principal justificativa para dados
relativamente dispersos e indice de correlagdo intermediario (excelente acima de
0,9) constitui na impossibilidade de se eliminar certas caracteristicas inerentes a
uma unidade industrial de processo, por exemplo, variacbes de temperatura
ambiente, perda de calor do reator para o ambiente, amostragem inadequada,
horario de registro de amostragem distinto de horario de coleta, contaminantes nao
medidos no processo, etc, o que seguramente contribui para maior dispersdo de
resultados. O periodo elevado de coleta de dados (3,7 anos) também contribui para
a reducao de correlacio, introduzindo o efeito da desativacéo catalitica. Contudo, o

valor de correlagao obtido esta dentro da faixa de valores aceitaveis (superior a 0,7).
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3.5 OTIMIZAGAO DAS CONDIGOES OPERACIONAIS

A partir da correlagao multivariavel obtida no item anterior, deseja-se obter o

ponto operacional de maxima conversdao de CO. Ou seja, dada a conversao X =

X(X1,X2,X3)
Sera estabelecida a fungao-objetivo;

maximo X (X1,X2,X3) = X'(X1", X2', X3") (59)
Onde:

X - conversdo maxima obtida através da correlagdo multivariada.
Xi'- variavel de entrada no ponto de maxima conversao.

Foram estabelecidos limites inferiores e superiores as variaveis de entrada,
correspondentes aos limites operacionais do reator para a rotina de pesquisa de
ponto 6timo operacional.

Foi utilizada a rotina “Solver” do software Excel para obtencéo do ponto 6timo
da fungao-objetivo estabelecida.

Nas tabelas 05 e 06, resumo com os limites operacionais e os resultados
obtidos:

Variavel | Limite inferior | Limite superior

X1 0,510 1,480
X2 0,976 1,038
X3 0,578 1,530

TABELA 05 — LIMITES OPERACIONAIS DAS VARIAVEIS DE ENTRADA.

X [ 1,247
X17]0,510
X2 | 1,038
X3 | 0,578

TABELA 06 — PONTO DE MAXIMA CONVERSAO.
Analisando-se o ponto 6timo operacional, verifica-se que a vazdo molar de

CO esta proxima ao limite inferior de operagao. O comportamento possui coeréncia,
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ja@ que a vazao molar estd diretamente relacionada ao inverso do tempo de
residéncia dos reagentes no reator, sendo que a partir de um determinado tempo
maximo de residéncia, este parédmetro deixa de ter importancia significativa
conforme relatado em Chen et al. (2008b), por isso, o ponto 6timo ndo se encontra
necessariamente no seu limite inferior.

Por outro lado, a temperatura 6tima de entrada do reator esta localizada no
limite superior da mesma, o que gera uma necessidade de avaliacdo mais
aprofundada. Caso o reator opere limitado pela cinética da reacao, o resultado se
mostra totalmente coerente, ja que a cinética de reagao é sempre favorecida pelo
aumento da temperatura (lei de Arrhenius). Por outro lado, se os dados forem
provenientes de dados operacionais que atingiram as condi¢gdes de equilibrio
quimico da reacgéao, o resultado esta incoerente, ja que pela lei de Le Chatelier, como
esta é uma reacdo exotérmica, o aumento da temperatura de reacdo deslocaria o
equilibrio no sentido dos reagentes, reduzindo-se a conversao da reacéo. Torna-se
necessario uma avaliacdo do comportamento deste reator em relacdo a sua
termodindmica de equilibrio quimico, para se obter uma conclusao acerca deste
resultado.

Por ultimo, a razao molar vapor/CO 6tima se encontra em seu limite superior,
0 que € uma constatagao légica, ja que este parametro trata da relagédo do reagente

em excesso com o reagente limitante.

3.6 ANALISE DA TERMODINAMICA DE EQUILIBRIO DA REAGAO

Com o objetivo de se verificar se a operagcédo deste reator, historicamente,
encontra-se limitada pela termodinamica de equilibrio, foi realizado o trabalho
descrito a seguir. Com base nas condi¢gdes de entrada (vazdes molares dos
componentes e temperatura), foi calculada a condicao de equilibrio na saida e
comparada com a condicdo real obtida. Caso haja diferenga positiva entre a
conversao de CO de equilibrio calculada, e a conversdo de CO medida, constata-se

que a reagao nao atingiu o equilibrio.
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Para esta simulagao foi utilizado o software Petrox, que possui um maodulo

especifico para calculo de reator de shift , que calcula k, conforme abaixo:

T

RY.,

KI' =g (60)

No calculo das incertezas envolvidas, supde-se que o0 erro de modelo seja
nulo, devido a auséncia de informacdes necessarias para se efetuar este calculo.

A constante de equilibrio K, é determinada como uma fung&o da temperatura.
Na secgao de revisao de literatura, ha uma explicagdo detalhada da modelagem de

equilibrio da reagéao de shift.

O simulador utiliza os sistemas termodinadmicos abaixo listados:

> PARAMETROS DE INTERACAO:
> PARBMETROS BIMARIOS:

Sistema termodindmico soave-red]ich-Kwong
pefinigdo valores Internos

> PARAMETROS BIMARIOS:

Sistema termodinimico Peng-robinson
pefinigio valares Internos

> PARIMETROS DO MODELD DE ATIWVIDADE:

Sistema termodindmico UMICUAC

pefinigdo valores Internos

No anexo |, telas com aspecto geral do modulo de simulagéo.
Na figura 10, a conversdo de CO medida foi subtraida dos resultados das
simulagdes para os pontos considerados no estudo, incluindo-se sua faixa de

incerteza:
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Aproximagao a conversao de equilibrio

0,0

05-set-05

-5,0 -

FIGURA 10 — DIFERENGA ENTRE A CONVERSAO MEDIDA E A CONVERSAO DE EQUILIBRIO.

Na figura 11, a diferencga calculada entre a temperatura de saida do reator simulada

para o equilibrio e a temperatura de saida medida, inclusive com a barra de

incerteza calculada.

40,0
30,0
20,0

O
©10,0
'_

T de equilibrio- T saida

0,0

5-set-05 24-mar-0610-out-06 2

-10,0

-20,0 -

FIGURA 11 — DIFERENGA ENTRE TEMPERATURA DE EQUILIBRIO E DE SAIDA.
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A partir da anadlise grafica acima, conclui-se que para a maior parte dos
pontos operacionais, a conversao permaneceu significativamente afastada do
equilibrio. Ja em relacdo as temperaturas de equilibrio, a situacdo é semelhante,
porém, ha mais pontos situados sobre o equilibrio ou até com diferengas negativas,
0 que pode ser explicado pelo erro de medicdo de temperatura e também hipotese
de perda de calor fixa para todas as situacdes, a qual, em um reator industrial é
fortemente influenciada pela temperatura ambiente.

Para estas situagbes, a modelagem da cinética de reagdo é imprescindivel

para um estudo do comportamento operacional deste reator.

4 MODELAGEM DA CINETICA DO REATOR

Para a modelagem da cinética do reator, a seguinte metodologia foi adotada.

O conjunto de dados experimentais foi subdividido em 2 conjuntos, que serao
utilizados nas etapas denominadas de etapa de ajuste e validagéo.

Na etapa de ajuste, o modelo previamente definido sera ajustado a partir da
minimizacao de erros quadraticos entre o valor da conversao simulada e medida,
fazendo-se variar os pardmetros que em principio possuem valor desconhecido para
O sistema em questao.

A rotina ode45 do software Matlab foi adotada como ferramenta para solucéo
do sistema de equacdes diferenciais. O sistema de equacdes propriamente dito é
codificado em um arquivo denominado de function e os dados de entrada sao
alimentados através de um vetor lido a partir de um arquivo de dados. Os dados de
saida (perfil de conversdes e temperatura ao longo do leito) sdo expressos na forma

de vetores de saida e armazenados. Esquematicamente (figura 12):
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Arquivo Arquivo
dados Rotina dgdos
de ODE45 .
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FIGURA 12 - CODIFICAGAO DO MODELO NO SOFTWARE MATLAB — DIAGRAMA DE BLOCOS.

Diferentes abordagens de modelos serdo propostas, iniciando-se com as de
maior numero de simplificagdes possiveis. Posteriormente, os resultados serao
comparados com dados experimentais com o objetivo de avaliagdo de capacidade
de predigdo do mesmo. As seguintes abordagens de modelo sao propostas:

- Modelo de reator pseudo-homogéneo ideal isotérmico.

- Modelo de reator pseudo-homogéneo ideal com liberagao de calor de reagao (perfil
de temperaturas).

- Acréscimo de um fator de efetividade global a taxa de reagao.

- Acréscimo de um termo de desativagao catalitica em fungao do tempo.

- Ajuste da ordem de reagao.

Finalmente, consideracdes serédo feitas sobre as diferentes abordagens e
comparagao de resultados.

Segue a justificativa para as trés hipoteses simplificadoras comuns a todas as
propostas de modelo.

A auséncia de efeito de difusdo axial e radial em um reator industrial pode ser
explicada por uma mesma razdo. Um dos parametros de projeto observados a estes
reatores é a razdo diametro / comprimento do leito, que deve ser especificado de tal
forma a garantir escoamento turbulento em qualquer situagdo operacional, ja que a
possibilidade de ocorréncia de fluxo laminar implicaria em possibilidade de presenca
de resisténcia a difusdo do bulk do fluido a superficie de catalisador, exigindo um
comprimento extra de reator para compensar a queda na taxa global de reacéo e
elevando o custo de projeto.

A hipétese de perda de carga desprezivel e, portanto, desconsideragcéo da
equacgao de balangco de quantidade de movimento se deve principalmente pela
caracteristica desta tecnologia de catalisador, com perda de carga extremamente

reduzida, neste caso, da ordem de 0,5% da pressdo absoluta de entrada. Na
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literatura, vide lordanidis (2002), onde consta que a perda de carga do leito s passa
a ter influéncia significativa no sistema, caso a mesma seja de ordem superior a 10%

da pressao absoluta.

41 REATOR PSEUDO-HOMOGENEO IDEAL ISOTERMICO

Nesta proposta de modelo, assume-se a hipotese simplificadora de que a
reagdo é conduzida a temperatura constante. Todos os pontos simulados utilizam
uma temperatura fixa.

Desta forma, a equacédo de taxa de reagao de CO, inicialmente fungcédo da

temperatura e conversao, passa a ser somente uma fungéo da conversao:

dx, r(T,X) py-S

A equacao de taxa intrinseca do tipo power law sera utilizada.

=k 1 PP
r,=ky et Py Piho Ploy Py '(I_K_.%J (22)

eq co "t H20
Conforme ja mencionado, a equagao 22 nao é valida para catalisadores

porosos operando a pressdes superiores a pressao atmosférica.
Desta forma, conforme Adams e Barton (2009) as pressdes parciais devem
ser substituidas por fragcdes molares e um fator de correcdo da taxa em funcéo da
pressao deve ser introduzido, pois o aumento da pressao favorece o mecanismo de

difusdo molecular no interior dos poros do catalisador.

—Ea
m n 1 y -y
Ty = Forgss ko €™ - Yoo Viao " Véor Vi | 1= L0 SH2 1 (62)
Koy Yo Vo

Sendo:
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P

Frorpss =P [0’57ﬁj (63)

Onde P ¢é a presséao absoluta em bar.

A constante de equilibrio foi calculada conforme equagdo 09, na revisédo

bibliografica.

A T constante:

Demais hipoteses simplificadoras:

- pressao constante ao longo do reator e igual a pressao de entrada.
- equacao de taxa intrinseca de reagao, idéntica a publicada em Hla et al. (2009).

- atividade do catalisador constante ao longo do tempo.

O modelo cinético é entdo resolvido para cada ponto operacional e

demonstrado no grafico abaixo:
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FIGURA 13 — COMPARACAO DE RESULTADOS PARA HIPOTESE DE REATOR ISOTERMICO.
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Nota-se ,pela figura 13, a grande disperséo de resultados, o que significa que
a hipétese simplificadora de reator isotérmico ndo é suficiente para uma boa
capacidade de predicdo do comportamento do reator, apesar de se observar
existéncia de correlacao de resultados, o que pode ser explicado pelo fato da reagao

ser moderadamente exotérmica.
4.2 REATOR PSEUDO-HOMOGENEO IDEAL (PERFIL DE TEMPERATURA).

Neste modelo, um sistema de equacdes diferenciais entre balango molar e de
energia é formado e resolvido. Devido a liberagao de calor pela reagao, um perfil de

temperaturas é formado ao longo do leito catalitico.

Hipéteses simplificadoras:

- calores especificos constantes.

- presséo constante ao longo do reator.

- equacao de taxa intrinseca, conforme item anterior.

- atividade do catalisador constante ao longo do tempo.

Solugdo do modelo (figura 14):
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0,900 0,950 1,000 1,050 1,100 1,150 1,200
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Conversao simulada/base
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FIGURA 14 — COMPARAGAO DE RESULTADOS PARA REAGAO ACOPLADA A BALANGCO DE
ENERGIA.
Nota-se a baixa correlagdo entre os valores simulados e medidos. Em geral,

as simulagdes demonstram conversdo de saida mais elevadas que os valores
medidos, 0 que sugere que a hipétese simplificadora de equagao de taxa intrinseca
resulta em taxas elevadas em relagédo aos valores reais, levando a esta distorgao.

A partir deste ponto, a estratégia ser adotada para adequacdo do modelo
deve ser alterada. O acréscimo de um fator de efetividade para a equagéo de taxa
intrinseca sera avaliado, pois, os resultados simulados em geral sdo superiores aos

obtidos.

4.3 ACRESCIMO DO FATOR DE EFETIVIDADE

Neste modelo, um fator de efetividade é ajustado para adequar a equagao de
taxa intrinseca ao uso de catalisador industrial.

Supde-se que a equagao de taxa intrinseca possa ser ajustada a partir de sua
multiplicacdo por uma constante, que pode variar entre 0 e 1, denominada de fator
de efetividade global.

Ta =16 X Ninrisea (65)

Este parametro, de valor inicialmente desconhecido, sera entado ajustado, de
acordo com a seguinte metodologia:

Um conjunto de pontos sera aleatoriamente selecionado, sendo denominado
de conjunto de dados de ajuste. Este conjunto sera utilizado para o ajuste do
parametro ng, através da minimizacdo dos erros quadraticos da diferenca entre a
conversao simulada e medida. Posteriormente, os dados restantes denominados de
conjunto de validagdo do modelo, serdo utilizados para se comparar os resultados
entre conversdo simulada e medida, com o intuito de se avaliar a performance do
modelo proposto.

Hipoteses simplificadoras:
- calores especificos constantes.
- pressao constante ao longo do reator.

- atividade do catalisador constante ao longo do tempo.
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Etapa de ajuste do fator de efetividade global:
O modelo é avaliado computacionalmente para diferentes valores de ng, € 0
somatério dos erros quadraticos entre os dados de ajuste e as conversdes

simuladas sao representados, conforme figura 15:

Ajustedo Fator de Efetividade
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o
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e
[}
1
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0 0,25 0,5 0,75 1

fator de efetividade / valor base

FIGURA 15 — AJUSTE DO FATOR DE EFETIVIDADE.

Nota-se que o ajuste deste parametro reduziu em torno de 60% o somatério
dos erros quadraticos.

Na figura 16, o conjunto de dados de validagéo:
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FIGURA 16 — COMPARAGAO DE RESULTADOS PARA REAGAO ACOPLADA A BALANGO DE
ENERGIA COM FATOR DE EFETIVIDADE AJUSTADO.

Constata-se sensivel melhora na correlagao entre os resultados, podendo-se
inclusive considerar este modelo como valido para representar o reator em questao.
Como os dados foram coletados ao longo de um tempo razoavel de operagao,
pressupde-se que haja desativacdo catalitica provocada principalmente pela
sinterizagao do catalisador. Na proxima secao, sera avaliado se a introdugao de um
termo de desativagdo catalitica traz melhorias a modelagem em termos

quantitativos.

4.4 ACRESCIMO DO TERMO DE DESATIVAGAO CATALITICA

Neste item, um termo de corregéo da atividade catalitica em funcédo do tempo
de operacéo ¢é inserido na equacao de taxa que ficara como:
ra = 77G x a(t) x rintrz’nseca (66)
a(t) — atividade catalitica em fung&o do tempo.
Conforme exposto na revisao de literatura, a desativagao catalitica em
reatores HTS com catalisadores do tipo em questao, € bem representada por uma

equacao de taxa hiperbdlica de desativagao catalitica:

1
alt)= (l+a—t)”3 (67)

n — ordem da cinética de desativacao.

O termo A, sera considerado 1, n assumira o valor de 1/3, conforme dado

publicado em literatura e a sera o parametro a ser ajustado.

Hipoteses simplificadoras:
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- presséo constante ao longo do reator.
O modelo é avaliado computacionalmente para diferentes valores de alfa, e o
somatério dos erros quadraticos entre os dados de ajuste e as conversdes

simuladas s&o apresentados (figura 17):
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o

N
)

1,015 ~

1,01 -

1,005 ~

0,995

0,99 1

0,985

ESomatério dos erros quadraticos
I base

0,98 ]

5,00E-06 1,00E-05 1,50E-05
alfa / alfa base

FIGURA 17 — AJUSTE DO PARAMETRO ALFA.

Verifica-se a reducdo no somatério de erros quadraticos com a adoc¢ao do
modelo de desativacdo catalitica. Na figura 18, a comparagcdo dos dados de

validacao do modelo:

1,2

1,15 -

1,05 o

Conversao medida/base

0,9 +- ‘ ‘ ‘ ‘ : ‘
0,900 0,950 1,000 1,050 1,100 1,150 1,200
Converséo calculada/base
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FIGURA 18 — COMPARACAO DE RESULTADOS COM ACRESCIMO DE TERMO DE DESATIVAGAO
CATALITICA.

Apb6s o acréscimo do termo de desativacao catalitica, questiona-se: até o
momento, utilizou-se a ordem intrinseca da equagao de taxa (parédmetros |, m, n e
g). O ajuste destes parametros pode trazer melhorias significativas ao modelo
proposto? O préximo item abordara esta questao.

4.5 AJUSTE DA ORDEM APARENTE DE REAGAO

Manteve-se a ordem da equacéo de taxa intrinseca, apesar de se trabalhar
com dados de um catalisador industrial. Conforme ja exposto na revisdo de
literatura, a resisténcia a difusdo porosa no catalisador, quando passa ter influéncia
significativa na reagao, altera os expoentes das pressdes parciais dos componentes,
no que se pode denominar de uma ordem aparente de reacao. Este item avaliara o

ajuste dos parametros |, m, n e g da equagao de taxa.

—Ea

7, = Foppes k- X7 .y’CO.wa.ycm.yzn. 1_K L2co2 " VH2 (62)
eq Yco Vuzo

De acordo os diversos trabalhos publicados em literatura a respeito do ajuste
dos parametros referidos, sdo conduzidos experimentos em escala-piloto com
grandes variagdes nas composi¢des, temperaturas e tempo de residéncia, para se
chegar aos valores publicados. Desta maneira, o ajuste dos mesmos com um
conjunto de dados industriais, deve ser conduzido de maneira prudente. Foi entao
adotada a seguinte metodologia: encontra-se no artigo de Adams e Barton (2009),

um ajuste destes parametros para catalisador industrial, de acordo com a tabela 07:

taxa intrinseca (Hla et al. 2009) | taxa aparente (Adams e Barton, 2009)
I 1,00 1,00
m 0,00 0,00
n -0,36 -0,32
q -0,09 -0,083

TABELA 07 — COMPARACAO ENTRE ORDENS DE REACAO.
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Os autores chamam a atencgao para o fato de o expoente referente a pressao
parcial de agua, reagente em excesso, nao ter sido ajustado adequadamente, ja que
a literatura estima que este parametro normalmente se situa na faixa de 0,2 a 0,5.

Foi adotada a seguinte estratégia: os expoentes da equacéo de taxa aparente
serdo utilizados e sera avaliado o ajuste do expoente m. Havera necessidade de
ajuste simultdneo de uma constante multiplicadora da equagédo de taxa. Resultado
(figura 19):

1,01 -

0,99
0,98
0,97 A
0,96

0,95

Soma dos erros quadraticos

0,94

0,93 1

0,92 . X . . . ,

0 0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6
expoente H20

FIGURA 19 — AJUSTE DO EXPOENTE PARA AGUA.

Ha uma redugdo no somatério dos erros quadraticos com o expoente
aproximadamente equivalente a 0,2.

Na figura 20, a comparagéao de resultados para o novo modelo proposto.

1,2 4
1,15
1,1

1,05 -

Conversdo medida / base

0,9 +~
0,9 0,95 1 1,05 1,1 1,15 1,2

Convers3o simulada/ base
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FIGURA 20 — COMPARAGAO DE RESULTADOS PARA AJUSTE DE ORDEM DA EQUAGAO DE TAXA.

Sumario do equacionamento matematico utilizado no modelo final:
Onde a e ng sao parametros ajustaveis e I, m, n e q sdo expoentes

especificos do tipo de catalisador utilizado.

X, _Te a(t)-r, - pg-

5 (68)
dz F,

ZF;.CPi 'd—T:(—AHR)'Uc -a(t)-r, - py-S (69)

P

F :P(O’S_ﬁj (63)

PRESS

a(t)= (70)

—Ea

7, = Foppes ko -e R0 ~y’co-ymo'ycoz'y22- 1_K L Yco2 " VH2 (62)
eq Yco Ym0

49170

T2

ln(Keq)= @ +1,077-In(T)+5,44-10™ - T~ 1,125-107 - T* -

—13,148 (09)

Valores iniciais:
z=0; X3=0.

z=0;T=T,.
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Em resumo, o modelo proposto, com ajuste da ordem aparente de reagéo,

apresentou o0 menor somatoério de erros quadraticos, conforme figura 21:

0,65

0,6

o
w
wv

Somaerros qaudraticos /base
o
~ (=}
w [¥,]

0,4

0,39

1 2 3 4 5

modelo proposto

FIGURA 21 — SOMA DOS ERROS QUADRATICOS PARA OS DIFERENTES MODELOS PROPOSTOS.

Onde o indice 1 corresponde ao somatoério dos erros quadraticos do modelo

proposto no item 4.1 até o indice 5, correspondente ao modelo do item 4.5.
A correlagao final entre os dados de validagao simulados e medidos foi de 0,77.
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5 ESTUDOS DE CASO.

Apés a obtencdo do modelo cinético do reator, propde-se a utilizacdo do mesmo
como um simulador de distintas situacdes operacionais de um reator industrial,
avaliando-se sua possivel utilidade como ferramenta de otimizagéo.

A énfase sera na escolha da temperatura 6tima de alimentagao do reator, ja que
industrialmente, ajustes nesta varidvel normalmente tém sido realizados somente
para efeito de compensacao de perda de atividade catalitica e apds a avaliagdo de
um grande conjunto de dados que demonstram esta tendéncia. Alteracdes
freqlentes visando maximizagado pontual da conversao neste reator ainda nao se
constituem uma pratica estabelecida.

No primeiro estudo de caso, demonstra-se a validade de utilizacdo do modelo
através da comparagao entre dois pontos obtidos a partir de teste em planta
industrial e valores simulados para diferentes temperaturas de entrada. Um  ponto
de conversdo 6tima é exibido e demonstra-se a aplicabilidade do modelo para sua
determinacgao e atuacdo em uma situacgao real.

Em seguida, diferentes simulagbes sao realizadas para se explicar o
comportamento histérico operacional de um reator de shift industrial, que
normalmente opera com vazdes de carga e composi¢cao variaveis e temperatura de
alimentacédo fixa. Uma estratégia alternativa de controle é proposta para se otimizar

a conversao de saida deste reator.

5.1 OTIMIZAGAO DA TEMPERATURA DE ALIMENTAGAO DO REATOR.

Um reator industrial de shift foi mantido a uma vazdo massica constante,
observando-se a mesma sistematica de avaliagdo de estado estacionario citada
anteriormente. Amostras foram coletadas de forma a se obter as vazdes molares de
entrada e saida do reator e sua conversao de CO correspondente. A conversao foi

calculada de acordo com mesma metodologia ja descrita.
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A simulagédo da conversao de CO versus temperatura de entrada do reator

exibe o comportamento ilustrado na figura 22:

1,08 +
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1,04 ~
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1,00 4
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Conversao CO/ valor-base

— simulag¢do - dadol
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O dadoexperimental

0,92 T T T )
0,9 0,95 1 1,05 1,1

Temperatura entrada Reator oC

FIGURA 22 — SIMULAGAO DE TEMPERATURA DE ENTRADA COM COMPOSIGAO DO DADO1.

Inicialmente, foi realizada uma amostragem e das correntes e calculada a
conversao nesta situacao (dado 1).

Foi efetuada uma elevacao na temperatura de entrada do reator da ordem de
11,5°C. Aguardou-se 2h como tempo de estabilizagdo e foi realizada nova
amostragem, obtendo-se a conversé&o calculada para o ponto dado 2.

Uma nova simulacdo da conversdo de CO versus temperatura, com a nova

composic¢ao de entrada do reator foi calculada, resultando na figura 23.
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FIGURA 23 - SIMULACAO DE TEMPERATURA DE ENTRADA COM COMPOSIGAO DO DADOZ2.
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Foram feitas as seguintes constatagcbes acerca do experimento e simulagdes

realizados:

- A relacdo entre a temperatura de entrada do reator versus conversdo de CO

constitui um problema de otimizacao, pois ha uma concavidade com existéncia de

um extremo (ponto maximo) de conversdo de CO, invertendo-se a tendéncia de

resposta, a partir do mesmo (relagéo nao-linear).

- O modelo é valido na comparagcao com os pontos experimentais de um reator

industrial, levando-se em conta as incertezas envolvidas nas medigdes.

- Demonstrou-se que a conversao 6tima de CO pode ser determinada a partir de

simulagdes baseadas no modelo proposto.

Nas figuras 24 e 25, o perfil de temperaturas e conversdées simuladas do

reator, a partir de composigao do ponto experimental “dado1”:
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FIGURA 24 — PERFIL DE TEMPERATURAS.
T,: Temperatura de entrada do reator.
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FIGURA 25 — PERFIL DE CONVERSOES DO REATOR.

Pelo grafico dos perfis de temperatura e conversao, demonstra-se que, para
temperaturas superiores a temperatura 6tima (T,+9), a taxa de conversado na porgao
final do reator (a partir da metade do comprimento total) comega a decrescer, até
que em (T,+30) ela torna-se praticamente nula, indicando haver atingido o equilibrio.
Ja para as temperaturas inferiores a temperatura étima, ainda desenvolvem um perfil

de temperatura e conversdes na porcao final do reator.
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Este comportamento pode ser facilmente explicado, analisando-se a equacgao de

taxa reversivel que representa este sistema:
—Ea 1

= o oLeRT L m o d
Ty = Fopess ko€ Yco " Yuz0 Vcor " Vuo

_ Ycor " Vuo (62)
Keq(T) Yco " Vuro

O termo entre parénteses representa o grau de afastamento da composi¢ao
de equilibrio, ou seja, enquanto este termo for inferior a 1, a reagao tende a se
deslocar para o sentido da formagado de hidrogénio. Desta forma, quanto menor a
constante Keq, menor o grau de afastamento do equilibrio e menor a taxa de reagéo.
Sabe-se que Kgq diminui com o aumento da temperatura. Por se tratar de uma
reagao exotérmica, ha liberagao de calor conforme o grau de avango da mesma.

Y

Ja o termo a esquerda representa a cinética propriamente dita, em que a
constante de taxa, derivada da lei de Arrhenius, € uma funcdo da temperatura,
sendo que quanto maior a temperatura, maior a taxa de reacdo sempre.

Resumindo, o aumento da temperatura eleva a taxa de reagdo, porém
desloca o equilibrio da mesma no sentido dos reagentes. A conversdo de saida é
resultado de um balango entre estes dois fenbmenos que regem a cinética da

reacao.
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5.2 AVALIAGAO DO COMPORTAMENTO HISTORICO DE UM REATOR
INDUSTRIAL E PROPOSIGAO DE UMA ESTRATEGIA DE CONTROLE.

No primeiro estudo de caso, demonstrou-se a viabilidade de se ajustar a
temperatura de alimentagdo de um reator de shift, tendo-se como ponto de partida
sua composicao de alimentacido, vazdo molar total e pressédo, concluindo-se que, a
partir destes dados, pode-se, através de um algoritmo de otimizagdo ndo-linear e de
posse do modelo valido do reator, determinar a temperatura na qual a converséo
maxima de CO sera obtida. A implementagédo desta técnica, como uma solugao de
otimizacdo em tempo real, possui como requisito, além das ferramentas
matematicas descritas anteriormente codificadas em programas computacionais, a
alimentacdo freqliente de dados de entrada, por exemplo, através de um
cromatografo em linha.

Em uma situacao industrial real, o que pode ser feito, caso estes recursos nao
estejam disponiveis?

Foi selecionado um periodo de operagéo curto (7 meses) a partir do conjunto
de dados disponivel, para se explicar o comportamento de um reator industrial.
Dentro deste periodo, foram considerados apenas os dados de mesma temperatura
de alimentagéo, sendo aproximadamente 75% dos pontos. Condigdes:

- Temperatura de alimentacdo constante.
- Composigao de alimentagéao variavel.
- Vazéao de carga variavel.
A figura 26 demonstra a correlagédo entre a vazdo de carga e conversao de

CO no histoérico de dados selecionado.
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FIGURA 26 — HISTORICO DE VAZAO DE CARGA VERSUS CONVERSAO.

Desta forma, o histdrico operacional indica que boa parte da variabilidade na
conversao de saida pode ser explicada por variagdes na vazao de carga do reator.
Foram realizadas diferentes simulagdes com o objetivo de se explicar o
comportamento exibido acima.
Condi¢des da simulagao:
- Composicgao fixa.
- Atividade do catalisador fixa.

- Pressao constante.
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FIGURA 27 — ANALISE DE SENSIBILIDADE DE VAZAO DO REATOR.

A figura 27 demonstra que, mantendo-se a temperatura de alimentagdo do
reator fixa, a variagdo na vazdo de carga do mesmo produzira alteragdes
significativas na conversdo de CO. A correlagdo demonstrada no historico
operacional apresenta um valor intermediario (-0,72), que pode ser faciimente
explicado por variagbes na composicdo de entrada e pressdo do reator, que
deslocam as curvas de conversao e alteram ainda mais a sua variabilidade.

Ainda, com base na mesma simulacdo, pode ser verificado que é possivel
manter a conversao fixa, manipulando-se a temperatura de entrada, de acordo com

a figura 28.
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Carga variavel - T entrada ajustada p/Converséo fixa
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FIGURA 28 — ANALISE DE SENSIBILIDADE DE VAZAO DO REATOR.

Desta forma, conclui-se que a variabilidade apresentada no histdrico
operacional em grande parte pode ser explicada por variagdes na vazéo de carga do
reator.

Uma alternativa de compensagio, com o intuito de se reduzir as perdas de
conversdo com o aumento de carga do reator, seria a manipulagdo da temperatura
de alimentacéo do reator.

A alternativa de manipulacido da temperatura, proposta no tépico anterior, de
se utilizar o modelo cinético e um algoritmo de otimizacdo nao-linear, possui a
exigéncia de alimentacéao frequente dos dados operacionais. Nas situacoes em
que nao ha disponibilidade de todos os dados requeridos, principalmente a
composi¢cdo da corrente gasosa na entrada, deve-se averiguar se ha alguma
possibilidade de otimizacdo da temperatura de entrada do reator.

Este reator possui medigbes de temperatura ao longo de seu leito. No tépico
anterior, foi demonstrado que o perfil de temperaturas esta relacionado com o grau
de avango da reagao. Questiona-se a possibilidade de inferéncia do grau de
aproximacdo da conversdao maxima através do comportamento do perfil de
temperaturas do reator.

Foram realizadas analises de sensibilidade para os parametros de
composic¢ao de carga, atividade catalitica e vazao de carga para o reator. O perfil de
temperaturas em sua porgao final, ou seja a diferenga entre a temperatura de saida

do reator e a temperatura a 80% da saida do leito foi avaliada.
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O ponto de conversdao maxima, para todas as situacdes simuladas, foi

destacado em vermelho.
Os resultados sao exibidos graficamente na figuras 29, 30 e 31:
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Delta T/ Valor - base
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Temperatura de alimentagéo /Valor - base
FIGURA 29 — ANALISE DE SENSIBILIDADE — COMPOSICAO.
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FIGURA 30 — ANALISE DE SENSIBILIDADE — ATIVIDADE CATALITICA.
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FIGURA 31 — ANALISE DE SENSIBILIDADE — VAZAO DE CARGA.

Constata-se que em todas as situagbes simuladas, o diferencial de
temperatura permaneceu entre os valores de 1,7°C e 2,2°C, no ponto de maxima
conversao. A idéia de se controlar este diferencial de temperatura apresenta
robustez frente as principais perturbagdes identificadas na operagao deste reator.
Trata-se de uma forma de se inferir, a partir do perfil de temperatura do reator, a
aproximagao com o ponto de conversao maxima.

A analise do histérico operacional comprova a correlacdo entre o diferencial

de temperatura e a conversao obtida, conforme figura 32.
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FIGURA 32 — RELACAO ENTRE CONVERSAO E DELTAT EM DADOS HISTORICOS.
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Ainda, demonstra-se na figura 33 que o diferencial de temperatura possui

forte correlagdo com a vazao de carga do reator.
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FIGURA 33 — INFLUENCIA DA VAZAO NO DELTAT EM DADOS HISTORICOS.

Comparando-se a correlagao entre os dados conversao x DeltaT e conversao

X carga, encontra-se valores similares (-0,72 e -0,76).

Na tabela 08, um resumo dos resultados obtidos nas simulagdes:

caso DELTAT CONVERSAO MAXIMA

caso-base 3,6 1,11
composicao 2 34 1,13
atividade 2 34 1,09
1,35* vazao 1 3,6 1,09
1,55 * vazao 1 4.4 1,08

TABELA 08 — CONVERSAO VERSUS DELTAT CORRESPONDENTE.

Os valores do diferencial de temperatura e converséo estido divididos por um

valor-base.

Desta forma, conclui-se que a estratégia de controle proposta tem robustez

suficiente para se manter a conversao préxima a conversao maxima. Isto porque,

mantendo-se um delta T fixo e préximo ao valor proposto, a conversdo estara
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sempre préoxima ao seu valor maximo. A conversdao maxima apresenta um valor
distinto para cada caso.

Além disso, observa-se que a variavel diferencial de temperatura mantém a
linearidade na relacdo com a temperatura de entrada, o que viabiliza a utilizacdo de
algoritmos de controle comumente utilizados na industria.

Esta estratégia poderia ser implementada através de um controlador feedback
do tipo PID, tendo-se o diferencial de temperatura como variavel mestre de uma
estrutura de controle tipo cascata, enviando sinal de controle para o setpoint da
malha escrava de controle de temperatura de entrada. A estrutura de controle pode
ser melhorada, acrescentando-se um controlador antecipatério baseado na vazéo de
carga do reator, ja que foi demonstrado que o mesmo é a principal perturbagédo a

variavel a ser controlada. A figura 34 ilustra a estratégia proposta.

ATIC TIC

AT (feedback) Q g (temp. carga)

. Vazéo ..\ Controle ]
carga ' antecipatorio !

1
- | H

---- Estrutura opcional

FIGURA 34 — ESTRATEGIA DE CONTROLE — ESTRATEGIA DE CONTROLE PROPOSTA.

Como alternativa, sugere-se a implantagdo do mesmo em uma estrutura de
controle preditivo multivariavel com camada de otimizacao linear, tendo-se o setpoint
da temperatura de alimentagcdo como variavel manipulada, o diferencial de
temperatura como variavel controlada (CV) e a vazdo de carga como variavel tipo
perturbacéo (DV). O sinal positivo ou negativo indica a relagdo de resposta entre as

variaveis relacionadas.

| —_| AT |

Tentrada cv(-)
Vazéo carga DV(+) ,

FIGURA 35 — ESTRATEGIA DE CONTROLE ALTERNATIVA.
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6 CONCLUSAO

Neste topico sdo apresentadas as conclusdes obtidas com o desenvolvimento
da modelagem e simulagdo de um reator de shiff, em seguida, sdo apresentadas

algumas sugestdes para a continuidade do trabalho.

6.1 CONCLUSOES

Para o conjunto de dados avaliado, a analise da termodinamica de equilibrio
demonstrou que na maior parte dos pontos, o reator opera com algum afastamento
da conversdo de equilibrio, sendo esta constatacdo, uma excelente razdo para a
modelagem cinética deste reator.

O modelo cinético proposto comprovou ser capaz de representar
adequadamente o reator em analise, ja que atingiu praticamente a mesma
correlagao (0,77) obtida com o modelo estatistico (0,75).

A metodologia de adaptacdo da expressao de taxa intrinseca do catalisador a
condi¢cbes industriais, incorporando-se os efeitos de desativacdo catalitica em
funcéo do tempo, resisténcia a difusao devida ao formato da particula de catalisador,
operacao pressdes distintas a pressdo de determinacdo da expressdo de taxa e
ajuste de ordem aparente da reagédo, demonstrou ser efetiva na modelagem deste
reator. O ajuste do fator de efetividade foi o parametro de maior influéncia na
adequacao do modelo aos dados experimentais.

Comparando-se a correlacao final obtida pelo modelo estatistico e modelo
fenomenoldgico, pode-se afirmar que qualquer trabalho no sentido de se elevar a
correlacdo final, deve necessariamente passar por uma etapa de melhoria da
consisténcia estatistica dos dados experimentais, o que para uma planta industrial,
pode ser uma tarefa desafiadora. Na realidade, este resultado é conclusivo no
sentido de que a proposigdo de uma modelagem matematica mais complexa, com
menos hipoteses simplificadoras, ndo serd capaz de elevar significativamente a
correlagdo do modelo final. No paragrafo de sugestdes, um item sera dedicado a

detalhar as limitagdes e possiveis pontos de melhoria em relagao a este assunto.
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Conforme demonstrado no primeiro estudo de caso, verificou-se que o
modelo final proposto e validado pode ser Gtil numa situacdo operacional real de
determinagdo de temperatura 6tima de alimentagcdo do reator, sendo que os
resultados da simulacado, comparados com os dados da planta, foram considerados
validos. Em termos de aplicagcbes praticas, o desenvolvimento de um aplicativo
computacional com estas caracteristicas pode ser de grande valia na busca pela
maximizagao da conversao deste reator.

Ja em relacdo ao segundo estudo de caso, na auséncia de recursos
requeridos para implantagdo do algoritmo de pesquisa de conversdo maxima através
do modelo do reator, principalmente requisitos como a alimentagao frequente de
dados através de um cromatografo em linha, demonstrou-se, através de simulagdes
do proprio modelo obtido, a possibilidade de se utilizar medi¢des ja existentes em
um sistema industrial e através da utilizagdo de algoritmos de controle também
disponiveis, para a maximizagdo da conversao de um reator de shiff, como uma
alternativa a ser implantada até que a solugdo mais abrangente seja tecnicamente

viabilizada.

6.2 SUGESTOES PARA A CONTINUAGAO DO TRABALHO

e Conforme ja mencionado, a obtengdo de uma correlagdo superior a obtida
neste trabalho requer um aumento na consisténcia estatistica dos dados
experimentais, que no presente estudo, foram obtidos a partir de uma planta
industrial. Citam-se alguns fatores que introduzem erros em dados histéricos
no ambiente industrial: horario real de amostragem distinto de horario
registrado; perda de calor para o ambiente, prejudicando hipotese de
equipamento adiabatico; presenga de contaminantes na amostra;
contaminantes na corrente de processo nédo detectados; dentre outros. Foi
demonstrado que a propria metodologia de calculo de conversao, por balango
molar, apresenta uma incerteza razoavel, que poderia ser reduzida, por
exemplo, através da introdugéo de analises cromatograficas em duplicatas ou
triplicatas. Ou seja, a obtengdo de correlagbes superiores a 0,9, exigira a
identificagao e eliminagao destas fontes de erro. A linha de trabalho que deve

ser seguida em paralelo deve ser a elaboracdo de um modelo com menos
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hipéteses simplificadoras, como consideragado de dispersao axial e radial,

adogao de modelo heterogéneo, etc.

Devido a caracteristica do reator de formacao de perfil de temperaturas ao
longo do leito, sugere-se o desenvolvimento de modelo de atividade catalitica
como uma fungdo do eixo axial z e também de sua temperatura média, ou
seja, partir do modelo demonstrado neste trabalho de a(t) para a(t,z,T). A
identificacdo deste comportamento viabilizara a determinacao de estudos de
otimizagdo de tempo de campanha, levando-se em conta que alteragdes na
temperatura média de cada seg¢do do leito, alteram pontualmente a
conversao, ao mesmo tempo, aceleram ou reduzem a desativagdo ao longo
do tempo, havendo um ponto 6timo ponderado entre a conversao atual e

conversao futura.

O desenvolvimento de uma correlagao empirica ou semi-empirica para que o
fator de efetividade global passe a ser calculado como uma fungao de
variaveis operacionais e ndo uma constante, também pode ser uma boa linha

de trabalho para melhoria do modelo proposto.
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ANEXOS

ANEXO | — aspecto do simulador Petrox — médulo reator de shift.

o ol Paca s et

78



