|V Simp&sio Paranaense de Modelagem.| Aftigo: 08
Simulacéo e Controle de Processos

ISSN : 1984-7521 Pdginas: 54 - 61
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Resumo — Estudos que visam otimizar processos industriais sdo de suma importancia para melhorar o
mercado, tornando-o mais atrativo, de forma a operar nas condigdes 6timas que favorecam a produgdo. O
acetato de etila, composto quimico selecionado para a realizacdo da modelagem, possui amplo campo de
utilizagdo, na composicao de vernizes, tintas, produtos farmacéuticos, adesivos, esmaltes, dentre outros. O
objetivo deste trabalho foi desenvolver a simulagdo e a modelagem de um reator PFR (plug flow reactor),
realizando-se as andlises das principais varidveis de processo e condigdes Otimas de operacdo. Os
balangos de massa e de energia foram realizados, chegando-se a equagdes diferenciais parciais (EDP) em
relacdo ao tempo e a posi¢ao na direcdo axial. Em estado estacionario resultou em diferenciais ordinarias
(EDO). Foram usados parametros cinéticos, os quais foram obtidos por meio de experimentos, havendo a
verificagdo de que a reagdo ¢ elementar de segunda ordem. Também se conseguiu verificar que a
constante cinética possui um valor alto, realizando-se a desconsideragdo da parte inversa. Em relagdo a
modelagem do reator, para o regime estaciondrio chegaram-se a 24 tubos, com 3m de comprimento, cujo
raio central ¢ igual a 20cm e o raio da regido anelar ¢ de 40cm. Para o estado transiente, foi considerado
que o reator € isotérmico, sendo proposta a modelagem a partir de um caso real, obtendo-se 4
equipamentos, cujos comprimentos de cada tubo correspondem a 3m, e os raios da regido central a 60cm,
chegando-se a um total de 24 tubos. Os comportamentos das curvas foram representativos, de forma a
proporcionar boa analise das condi¢des. Estudos com o intuito de melhorar etapas produtivas sdo muito
significativos, sendo cruciais para a otimizacgdo ¢ valorizagdo de processos.
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Introducio

Ao tratar acerca de otimizacao de processos, busca-se encontrar a melhor
solugdo (condigdes Otimas) dentre varias existentes para um problema, partindo-se de
critérios previamente instituidos. Para formular a situagdo, deve-se definir a funcdo que
sera estudada, e as restrigdes que deverao ser atendidas.

Para a reacdo de produgao do acetato de etila realizou-se a modelagem em um
reator tubular (PFR). Os principais paises exportadores de acetato de etila sdo: China
(26%), Bélgica (20%), e Reino Unido (14%), enquanto os principais importadores sao:
Bélgica (17%), Italia (9,1%) e Japao (8,6%) [S]. O Brasil apresenta 1,7% de
participagdo na exportagdo, o que movimenta aproximadamente R$ 53,4M, e 0,40% na
importagdo, o que significa aproximadamente R§ 12,3M [5].

As empresas Rhodia e Cloroetil sdo majoritariamente responsaveis pela
produgdo de acetato no Brasil, tendo sido, a primeira citada, produtora de 4,1% de toda
a produgdo em cendrio global, no ano de 2009 [4]. A Rhodia, entre 2015 e 2016, foi a
maior produtora brasileira de ésteres acéticos, respondendo por 91,8% da producao do
pais. A Cloroetil Solventes Acéticos S.A. possui a segunda maior participacdo, com
quase todo o restante da produgdo nacional [3].

Com esses dados, salienta-se a importancia do estudo dessa reagdo. Em cendrio
altamente competitivo, tal como foi demonstrado, ha uma grande necessidade de
melhorar os processos, visando maior produ¢do a um menor custo, € consequentemente,
aumentando o lucro. Sendo assim, propoOs-se a realizagdo da modelagem em regime
estacionario e transiente em um reator tubular, objetivando-se avaliar e simular valores
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para as principais varidveis, de forma a conseguir visualizar os perfis e analisar os
comportamentos, obtendo-se resultados acerca das condigdes 6timas de processo.

Acetato de etila

O produto escolhido para o estudo, acetato de etila, ¢ um éster, que apresenta
alta inflamabilidade, ¢ pouco volatil, incolor, possui ponto de fusdo (PF) igual a -83,75
°C e ponto de ebulicdao (PE) de 57,15 °C, sendo liquido nas condi¢gdes padrdes. Possui
amplo campo de utilizagdo e aplicacao industrial, como na composi¢do de vernizes e
tintas, produtos farmacéuticos, adesivos e esmaltes [1] e [6]. O produto pode ser obtido
por um processo de esterificacdo, conforme representado abaixo, a partir de etanol e

acido acético, assim como mostrado na reagao.

i T
CH3CH20H + CH3COH =m==== CH3COCH,CH;3 + H0

Plug Flow Reactor

Este reator ¢ formado, geralmente, por um par de tubos concéntricos, escoando
a mistura reacional na regido central e o fluido de remog¢ao ou fornecimento de calor na
porcao do anel, para reagdes nao isotérmicas. Constitui-se de um escoamento pistonado
ou plug flow (PFR), no qual ndo ocorrem variacdes radiais das propriedades, sendo
uniforme o perfil radial de velocidade [7].

Metodologia

Estudo Cinético

Para realizar o estudo cinético da reacdo, utilizaram-se os compostos quimicos
em quantidades iguais a 1,0 L de &cido acético glacial, 1,5 L de alcool etilico absoluto e
120 mL de acido sulftrico PA. Inicialmente, foram colocados no reator o alcool etilico e
o acido sulfurico. Aqueceu-se a mistura até 60°C, e em seguida acrescentou-se o acido
acético lentamente, realizando-se o controle de duas variaveis, correspondentes ao
tempo e a temperatura, que deveria permanecer na faixa de 70 a 80°C. Aliquotas da
mistura reacional puderam ser coletadas a cada 3 minutos, sendo devidamente
depositadas em erlenmeyers, em quantidades de 30 mL. Adicionou-se fenolftaleina em
cada frasco, fazendo-se a titulagdo com solucao de hidroxido de sdédio 2M.

Balango de massa global

A modelagem do reator foi realizada conforme o desenvolvimento descrito a
seguir, em que A e B sdo reagentes limitante (acido acético) e em excesso (etanol), C ¢
o produto acetato de etila e D a agua, também formada na reagao.

Sai = Entra + Reage — Actmulo Eq. 01
C;—sze qe — ps qs Eq. 02

Em que: pe e ps sdo as massas especificas de entrada e saida, respectivamente,
(kg/m?);m - massa (kg); t - tempo (s) e q - vazao volumétrica (m?/s).

Como a variacdo de volume ¢ constante ao longo do tempo (reagdo quimica em
fase liquida), o termo ¢ nulo. As massas especificas sdo consideradas iguais porque o
reator ¢ bem misturado e os fluidos sdo incompressiveis.



Balango de massa do componente A

dCa

V—=
dt

=qCae—qCa—kCaCbV Eq. 03

Em que: V - volume do reator tubular (m®); Ca e Cb- concentracdes dos
reagentes limitante e em excesso, respectivamente (mol/L) e k - constante cinética
(L/(mol.s)). A reacdo em estudo foi considerada como elementar e irreversivel.

Sabe-se que o volume pode ser calculado por: V = mR*AZ, assim como a
vazdo volumétrica é ¢ = vmR?, obtendo-se a Equagdo 04.

nR?AZ % = v R? Cae — q Ca — k Ca Cb 1 R*AZ Eq. 04

Em que: R - raio (m), Z - altura (m) e v - velocidade (m/s).
Reorganizando a Eq. 04, chega-se a Eq. 05:

aca dCa
?— —UE—kCQCb Eq 05

Os mesmos passos sdo realizados para o reagente B (em excesso) e para os
produtos C e D, obtendo-se as Equagdes 06, 07 e 08.

acb aCb

g— —vg—kCaCb Eq. 06
c c

EE— —U(%-}'kCQCb Eq 07

?: —UE-}'ICCQCb Eq 08

Balango de energia
Parte-se da equagdo geral do balango de energia, representada por:
Erlesar — Ele = qpereAt — qpe At + QAt + WAL + RpVAt Eq. 09

Em que: E|;- conteudo de energia térmica em determinado instante; e;.¢ €;-
relacdo do conteudo energético por unidade de massa na alimentacdo e na saida,
respectivamente, ¢ Rr- taxa de liberagao de energia térmica (J/(m?.s)). Encontra-se a Eq.
10 aplicando-se o limite em que a diferencial de tempo tende a zero, sabendo-se que:

Er = pXe XV,

e, =cp X (Te—T);
Q=UXAX (Tanel —T);
Ry = k x Ca X Cb x (—AHR)

pmTR*Azcp Z—:zvanch (T|; — Tlg4az) + U2 R X Az (Tanel — T) +
k Ca Cb (—AHR)m R*Az  Eq. 10

Em que: Te e T - temperaturas de entrada e saida, respectivamente (K); U -
coeficiente de troca térmica (W/(m?.K)) e Tanel - temperatura do fluido no anel (K).

O termo do trabalho foi desprezado por ser muito inferior aos demais. A
energia quimica ¢ transformada em energia térmica proporcionalmente a velocidade de



reacdo, correspondendo, este coeficiente de proporcionalidade, ao calor de reacdo
(—AHpg), que recebe o sinal negativo por tratar-se de uma reagdo exotérmica.

pep=-vpcp L +Z(Tanel = T)+k CaCh (—AHg)  Eq. 11

Na regido anelar, por¢do em que ocorre a retirada de calor do sistema tem-se a
Eq. 12, na qual os indices representados por A, que acompanham as variaveis na Eq. 12,
indicam os parametros do fluido de resfriamento, que no caso ¢ a agua.

0Ty -w 0T 4 2U (T-Tp)
ot PAT Ranel® 0z PaRanel Ca

Eq. 12

Em que Ry € 0 raio da porgdo anelar, em m.
Modelagem em Estado Estaciondrio

Desconsideram-se os termos que variam em relagdo ao tempo nas equagoes 5-
8, 11 e 12, obtendo-se um conjunto de EDOs.

Modelagem em Estado Transiente

Para a resolugdo das equacdes diferenciais parciais, utilizou-se o método das
diferencas finitas. A equacdo para o termo A pode ser escrita da seguinte forma, apos
reescrever a concentracdo de B em fun¢do do reagente limitante e ao introduzir os
termos adimensionais:

(A* = Ca/Cai; B* = Cb/Cai; C* = Cc/Cai; D* = Cd/Cai; @ =t/t; £ =z/Le 1 =L/)

0A™
a0

- —"’a—“;*—kA*r(Cbi—CaHA* Cai) Eq. 13

Faz-se, em seguida, a discretizagdo, no tempo e no espaco. Utilizando as
defini¢des da derivada (Eq. 14 e 15), chegando-se a Eq. 16.

0A* _ A*i,j+1_A*i,j

50 0 Eq. 14

04" _ ATy Aia

2t Iv; Eq. 15

Em que o indice i corresponde a posicao e j ao tempo.

A6

* e
Aijn =37

AT+ AT [1— 06 (& +k 7 (Chi — Cai + A*;; Cai))]  Eq.16

O mesmo processo foi realizado para B, C, e D, chegando-se as Eq. 17 — 19.

% AG ., % A6 % . i " .

Bijer = 5B iay + By (1-57) — kT A% A0 (Cbi - Cai + A" ;Cai)  Eq. 17
% A6 . % AG % i i % .

Crijar = 3¢ Chimay + i (1 _E) +kTA";; MO (Chi — Cai + A%y; Cai)  Eq. 18
N 20 ., i \; . . S .

D ij+1 :A_fD i—1,j+D i,j (1_A_f)+kTA i, AQ(Cbl—Cal+A l-,jCal) Eq 19



Resultados e discussoes

Estudo cinético

A modelagem foi realizada de acordo com consideragdes como: volume
constante ao longo do tempo, fluidos bem misturados e incompressiveis, reagao
irreversivel e elementar. Isso porque, de acordo com a equagdo de relagdo entre o
nimero de Gibbs e a constante de equilibrio, encontrou-se valor de K de 8,9402 a
temperatura ambiente, indicando uma constante de velocidade direta muito superior a
inversa. Por isso foi desconsiderada a parte inversa da reacdo. Também se destaca que o
estudo cinético, realizado em batelada, foi fundamental para a verificacdo da ordem e
obtencdo dos dados, entretanto, a modelagem ¢ feita para um reator continuo.

Analisaram-se os dados apanhados a partir do experimento do estudo cinético,
sendo possivel avaliar a ordem da reagdo. Utilizou-se o método diferencial por meio das
equagoes padrdes (Eq. 20 — 22) [2], chegando-se a uma reagdo de segunda ordem, em
que o coeficiente de determinagdo (R?) resultou em 0,988.

Ordem 0: €4 = —K.t + Cyy (20)
Ordem 1: In (Cy) = —K.t +1n (Cyp) (21)
Ordem 2: — = —K.t +— (22)

Ca Cao

A partir da relagdo da equagdo obtida pela curva resultante, chegou-se a
constante de velocidade a 70°C, cujo valor ¢ de 0,216 L/(mol.min). A entalpia também
foi calculada, resultando em -5880 J/mol, o que indica que a reacdo ¢ exotérmica,
enquanto que a energia livre de Gibbs, igual a -5430 J/mol, mostra a espontaneidade.
Com esses valores, obteve-se a constante de equilibrio nas condi¢des padrdes, igual a
8,940, enquanto que na condic¢ao operacional, ¢ de 6,550.

Para determinar a energia de ativagdo, calculou-se a constante de velocidade.
Foi considerado o estudo de Kistiakawshy, chegando-se a 0,001 L/(mol.min). A energia
de ativacdo foi encontrada, sendo igual a 101605,52 J/mol, a partir da relagdo do valor
da constante de velocidade obtido experimentalmente. A constante de Arrhenius (ko) ¢
de 1,0455 x 10° m3/(mol.s). O grafico da ordem foi obtido no Excel.

Estado estacionario

A partir das equacdes obtidas com a desconsideragdo da derivada parcial em
relagdo ao tempo, foram gerados os graficos em fun¢do da posi¢cdo. Considerou-se a
velocidade constante para os calculos, visto que tanto a vazao volumétrica quanto a area
de secdo transversal serdo mantidas em todo o trajeto do fluido reacional no
equipamento. As simulagdes em regime estaciondrio, assim como os graficos
bidimensionais contidos no trabalho, foram feitos em Python.

A partir dos valores de concentragdo inicial dos reagentes de 1000 mol/L para
A e 1500 mol/L para B, e da constante de velocidade (k), determinaram-se as curvas
que regem o comportamento das concentragdes em relagao a diregdo axial (Figura 1). E
com os dados de concentragdo do limitante (Ca), construiu-se a curva que demonstra o
comportamento da conversao ao longo da dire¢ao axial (Figura 2).



Figura 1- Curva de concentragdo X posi¢do no reator em regime estacionario
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Figura 2 — Conversdo do reagente limitante X posi¢ao no reator em regime estacionario
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Assim como esperado, a concentracdo dos reagentes limitante (A) e em
excesso (B) decairam, apresentando curva mais acentuada até préximo a 72 metros.
Apbs esse ponto, a concentracdo dos produtos ndo ¢ aumentada de forma tdo
representativa na medida em que o fluido percorre o reator. A uma posi¢ao na dire¢ao
axial igual a 72 metros, a conversao corresponde a 79,1%, e o erro relativo, pelo método
de Runge-Kutta de 4* ordem, ¢ de apenas 0,32%, chegando-se a uma boa aproximacao.
Em regimes estacionarios, como ndo sdo considerados os termos de acumulo, tem-se
que as variaveis dependem exclusivamente da posi¢dao. Caso os tubos possuam o0s
tamanhos convencionalmente encontrados, como por exemplo, 3 metros de
comprimento, o reator industrial seria constituido por um total de 24 tubos, com raio
central de 20 cm e anel cujo raio ¢ de 40 cm.

A partir do balango de energia, chegaram-se as equagdes de temperatura do
fluido reacional e do fluido de resfriamento em relagdo a posi¢ao, obtendo-se a Figura 3.

Figura 3 — Temperaturas no interior do reator e no anel x posi¢do em regime estacionario
Temperatura x Posicéo
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Verificou-se que as temperaturas rapidamente entram em equilibrio. Esse
comportamento ndo seria tdo imediato com a mudanca de alguns pardmetros, como o



coeficiente global de troca térmica (U). Caso este valor fosse inferior, as curvas
encontrar-se-iam em uma posicao maior. Além disso, alteragdes na velocidade, variagao
de temperatura e raio do reator também seriam fatores que influenciariam na posi¢ao de
convergéncia dos pontos.

Nessas condigdes, tanto a temperatura do fluido reacional como a temperatura
do fluido de refrigeracdo ¢ igual a 330,03 K. Isso ocorre também conforme o esperado,
visto que a temperatura no interior do tubo central inicia mais alta, na temperatura
operacional, e ¢ reduzida a medida que ha a transferéncia de calor com o fluido que
percorre o anel. Este, por sua vez, entra a uma temperatura mais baixa, tendo seu valor
aumentado, até que ambos encontram o equilibrio. A vazdo de agua (4 kg/s) foi
estipulada, de forma a promover boa remog¢ao de calor, ndo deixando que a temperatura
do reator possa aumentar muito e, consequentemente, prejudicar a formacao de
produtos, ja que se trata se uma rea¢ao exotérmica.

Estado transiente

A partir das equagdes discretizadas, determinadas pelo método de diferencas
finitas, obtiveram-se os graficos correspondentes as varidveis adimensionais.

Os comportamentos podem ser visualizados nas Figuras 5 — 7, de acordo com
cada uma das cinco divisdes realizadas no reator (Figura 4).

Figura 4 — Divisoes do reator PFR
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Figuras 5 e 6— Comportamento em regime transiente para os reagentes A ¢ B
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Figura 7 — Comportamento em regime transiente para os produtos C e D
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Os comportamentos dos produtos C e D foram os mesmos, o que ja era
previsto, devido a estequiometria da reacao, obtendo-se concentragdo de 0,611 mol/L.
Todas as curvas tornaram-se constantes apds ® assumir valor de 3,15, para um tempo
de residéncia no reator de 3 minutos.




As concentragdes dos reagentes possuem a primeira curva (i = 0) constante, o
que ocorre devido a condig¢do de contorno, que implica que a concentragdo ¢ maxima na
entrada do reator, para qualquer ®. Para os produtos, por outro lado, essa quantidade ¢
nula, pois nada foi produzido nesse momento. J4 na condi¢do inicial, para qualquer
posicao do reator, tanto a quantidade de reagentes quanto de produtos ¢ nula.

Para avaliar um caso real, utilizaram-se os dados da Rhodia, que produzia, em
2008, 131000 ton/dia de acetato de etila (MELLO JUNIOR, 2010). Utilizando-se um
raio de 0,60 m, chega-se a uma velocidade de 1,49 m/s. O comprimento do reator, a um
tempo de residéncia de 193 segundos, ¢ de aproximadamente 288 m. Como o
comprimento € grande, pode-se fazer um arranjo de reatores tubulares. Empregando-se
4 reatores na industria, com comprimento dos tubos de 3 m, tem-se um total de 24 tubos
em cada equipamento. Esta avaliacao deve ser feita conforme necessidade de produgao.

Conclusoes

Em relacdo ao regime estaciondrio, verificou-se a partir dos graficos
apresentados que as curvas comecaram a comportar-se de forma menos acentuada a
partir de 72 metros na dire¢do axial. Com isso, foi estipulado que poderia haver um total
de 24 tubos, com 3 metros de comprimento cada um, cujo raio central ¢ de 20 cm, ¢ a
regido anelar compreende 40 cm. Nesse ponto, as temperaturas dos fluidos reacionais e
de resfriamento sao iguais, possuindo valor de 330,03 K. Com a simulacdo em regime
transiente, propoOs-se a aplicagdo da modelagem em um caso real, utilizando-se a
capacidade produtiva da empresa Rhodia no ano de 2008. Com isso, obtiveram-se 4
equipamentos, cujos comprimentos de cada tubo correspondem a 3 m, e os raios da
regido central a 60 cm, chegando-se a um total de 24 tubos por reator.
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