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RESUMO - Este trabalho tem como objetivo a modelagem e simulagdo do processo de
obtencdo do éter dimetilico utilizando o simulador de processos EMSO (Environment for
Modeling Simulation and Optimization).

O éter dimetilico (DME) é um intermedidrio relevante na transformacdo de gés natural em
combustiveis liquidos e em outros produtos de interesse. Recentemente, com os crescentes
problemas de poluicdo ambiental ¢ a necessidade de novos combustiveis, o DME vem
atraindo cada vez mais aten¢do por poder ser utilizado como substituto do GLP e do 6leo
diesel. Neste trabalho foi considerada a rota que utiliza o gas de sintese como matéria-prima,
o CuO/ZnO/Al,03 como catalisador da reacdo de sintese do metanol e a zeodlita H-ZSM-5
como catalisador da desidratagdao do metanol.

O processo considerado ¢ composto pelos seguintes equipamentos: (i) quatro tanques de
armazenamento, onde sdo estocados os reagentes; (ii) um tanque de mistura dos gases; (iii)
um compressor, utilizado para adequar a pressdo da corrente aquela necesséria para a sintese
no reator; (iv) um tanque pulmao, adotado para amenizar os efeitos de flutuagdes no reator;
(v) um reator de leito fluidizado, no qual a fase bolha ¢ considerada como um reator tubular
com fluxo empistonado e a fase densa considerada como um reator perfeitamente misturado.

PALAVRAS-CHAVE: Eter Dimetilico, EMSO, DME, Leito Fluidizado.

ABSTRACT — The main purpose of the present contribution is the modeling of a DME
production process using the process simulator EMSO (Environment for Modeling
Simulation and Optimization).

The Dimethyl ether (DME) is an important intermediate to transform natural gas into liquid
fuel and other products. Considering global environment pollution and energy supply
problem today, the DME is attracting more and more attention by possess characteristics
close to those of LPG. In this work was considered a route that uses the synthesis gas as a
raw material, the CuO/ZnO/AI203 as methanol synthesis catalyst and the H-ZSM-5 as
methanol dehydratation.

The process consists in four storage tanks where the reactants are stocked, a mixing tank for
the gases, a compressor for pressure adjustment and a fluidized bed reactor where the dense
e bubble phase is assumed to be in plug flow and the dense phase as a perfect mixing reactor.
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1. INTRODUCAO.

O ¢éter dimetilico ¢ um éter bastante
simples cuja formula estrutural ¢ CH30CH3,
sendo comumente usado como propelente. O
dimetil éter ¢ também um intermediario
relevante na transformacdo de gas natural em
combustiveis liquidos e outros produtos de
interesse. Recentemente, com o0s crescentes
problemas de poluicdo ambiental e a
necessidade de novos combustiveis, o DME
vem atraindo a aten¢do por poder ser utilizado
como substituto do GLP, ja que possuem
propriedades muito proximas. E também um
possivel substituto do diesel ja que sua queima
produz baixos niveis de sulfatos e nitratos e por
possuir numero de cetanas equivalente ao
diesel.

O dimetil éter apresenta algumas
caracteristicas  excelentes:  possui  uma
concentracdo de oxigénio de 34,78% e sua
queima acontece sem emissdao de fuligem.
Possui um ponto de ebuligdo de 247,9K o que
ja € 20K maior que a do GLP. O DME pode ser
facilmente liquefeito a 0,54 MPa e a 293K.
Outra vantagem ¢ que como possul
propriedades muito parecidas com as do GLP a
tecnologia existente para estocagem, transporte
e uso do GLP pode ser usada para o éter
dimetilico.

As reagOes de sintese do dimetil éter
ocorrem a 250°C e 50 bar. Como sao reagodes
exotérmicas, um aumento de temperatura
embora favoreca a cinética, diminuira a
conversao de equilibrio. Outro fator importante
¢ que o catalisador dessas reagdes
(CuO/ZnO/Al,0O5 para a sintese de metanol e a
zedlita H-ZSM-5 para a desidratagdo do
metanol produzindo éter dimetilico, sendo
utilizada uma mistura fisica dos dois
catalisadores, Lu et al, 2004) sofre desativagdo

em temperaturas superiores a 270°C. Assim um
severo controle de temperatura se faz necessario.

O reator em leito fluidizado ¢ uma
configuragdo especialmente adequada a esse
processo, por apresentar uma resisténcia a
transferéncia de massa bastante reduzida,
podendo ser desconsiderada. Além disso, o reator
apresenta um controle de temperatura eficiente e
robusto (LU et al, 2004).

2. O PROCESSO DE SINTESE DO
DME

Inicialmente cada reagente (hidrogénio,
monoéxido de carbono e didxido de carbono) e o
nitrogénio se encontram armazenados em
tanques, que possuem uma valvula e um
controlador de vazao que permite a manutengao
de vazoes iguais de H, e CO, e uma quantidade
em torno de 3% (molar) de CO; e N,. Os gases
sdo alimentados a um misturador, que também
possui uma valvula na saida. Entdo, a mistura
segue para o compressor onde a pressdo ¢
ajustada de acordo com as condigdes
operacionais. Do compressor, a mistura segue
para um tanque pulmdo onde fica armazenado
antes de alimentar o reator; esse tanque possui
também um controlador de vazdo, a fim de
controlar a alimentacdo ao reator. No reator
também ¢ acrescentado o catalisador, nesse caso
o Cu/ZnO/AL,O; para as reagdes de sintese de
metanol e reagdo de shift da agua, e o HZSM-5
para a reacdo de desidratacio do metanol. A
mistura € alimentada a 260°C e 50 atm, a
temperatura deve ser mantida constante para
evitar desativacao excessiva do catalisador. A
razao entre a velocidade de alimentacgdo (up) € a
velocidade de minima fluidizagdo (unf) usada
esta entre 2 ¢ 8 ¢ a razdo entre a altura (H) e o
diametro (D) do leito usado ¢ de 40. Apds sair do
reator a mistura produzida segue para separagao
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em duas colunas de destilacdo, a primeira retira
o0 CO2 e a segunda tem como produto de topo o
DME e de fundo o metanol.

3. MODELAGEM MATEMATICA
3.1 Tanques e 0 Compressor

Na modelagem dos tanques de
armazenamento, tanque de mistura e tanque
pulmdo foi usada a forma tradicional das
equagoes de balanco de massa e energia. Ja
para o compressor foi utilizado um modelo que
calcula a compressdo isentropica e, a partir
desta, a compressao real.

3.5 Reator de Leito Fluidizado
As seguintes consideracdes foram
adotadas na modelagem do reator:

e A fase bolha ndo contém soélidos e €
considerada como em fluxo
empistonado.

e A fase densa ¢é considerada como
perfeitamente misturada.

e A resisténcia a transferéncia de massa e

calor em ambas as fases pode ser
desprezada.

Neste trabalho, a discretizagdo espacial
da fase bolha ¢ feita por uma série de dez
reatores de mistura perfeita, como ¢ mostrada a
seguir:

Fase Densa

Fase Bolha

Fig. 3.5.1: Discretizagdo espacial da fase bolha.

As equacdes que descrevem o reator de
leito fluidizado, simulado neste trabalho, sdo
apresentadas a seguir:

Balanco de massa por componente para a fase
densa:

Na equacao abaixo o primeiro termo da
direita representa a entrada e saida de
componentes no reator. O segundo termo
representa a troca entre as duas fases e o ltimo
termo se refere ao consumo e a geragdo do
componente pelas reagoes.

0 FUCuG) s ey orm e S
dt  Ah-(1-9) +Kbd, (G, —Cy)- 5+, - (1=) ;04]. r;

kmol
Cu® = 0?

Ca =24 -Cy;

sendo:
i=1,2,... N° de componentes;
j=1,2,... N° da reagdes.

Balanco de massa por componente para a fase
bolha:

O balango de massa para a fase bolha ¢
similar ao balanco para a fase densa, porém
como a reagdo foi desprezada nesta fase, o termo
referente ao consumo e a geragao nao aparece.

dCy; PV (Con; —Ciy
i, j _ b,j ( 0ib, j Ib’l)+Kbdib,j '(Cid,j _Cib,j)

dt Ah -0

kmol
Cpi ()= 0?
Civi =Zin; "Cojs
sendo:

i=1,2,.. N°de componentes;
i=1,2,..N°de reatores.

Durante a simulagdo problemas com as
condi¢des iniciais das concentracdes foram
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encontrados e estes foram solucionados
escolhendo as condigdes iniciais iguais a zero,
que representam o reator vazio no instante
inicial. Além disso, foram utilizadas funcoes
regularizadoras para assegurar a continuidade
das variaveis durante a simulacdo, no caso,
fungdes exponenciais foram adotadas para
traduzir o processo de partida do reator. (Vieira
etal, 2001).

Balanco de energia para a fase densa:

De maneira andloga aos balangos de
massa, 0 primeiro termo representa a entrada e
saida de energia na fase densa, o segundo se
refere a troca térmica entre as fases, o terceiro
termo representa o calor gerado pela reagdo e o
ultimo € o calor retirado através da camisa de
refrigeracdo. Como os valores dos parametros
fisico-quimicos e de transferéncia sdo os
apresentados no trabalho de Lu et al; (2004), a
forma de representar o balanco de energia
naquele trabalho, em termos de temperatura, ¢ a
mesma aqui considerada, sendo a seguir

apresentada:

AH. -r.
0Py (T (T Z( ke
dt  Ah-(1-9) £ -Chy Ah (1-0)-Cp, - py
Ta O ]i0=Ty
sendo:
j=1,2,... N° de reagdes.

Calor Removido pela camisa de

refrigeracgéo:
Q=U-A-T, =Ty
Balanco de energia para a fase bolha:

O balango de energia para a fase bolha ¢
analogo ao realizado para a fase densa. Porém,
como nao ha reacdo nessa fase ¢ a remoc¢ao de
calor do sistema se da através da fase densa, os
dois Ultimos termos ndo aparecem ho

correspondente balanco de energia. Algumas
modificagdes do balango de energia encontrado
na literatura (Lu et al, 2004) foram efetuadas, de
modo a compatibilizd-lo com as vazdes em
termos volumétricos .

dT, ; _ Fvp i Mo —To) N Hoo j - Ty _Td,j).

>

dt A-h o o -CPy,
Tb,j () |t:0 = Tbo,j
sendo:

j=1,2,...N° de reatores.

As condigdes iniciais usadas para a
temperatura sdo as mesmas da corrente de saida
do tanque pulmao.

As expressOes para as taxas de reagdo e
demais relacdes usadas no modelo e apresentadas
a seguir estdo de acordo com o trabalho de Lu et
al. (2004).

Taxa de reacao :
K, I:)co2 'I:)H2 (1-Ry - Py /KP,I ) Pco2 -P,jz)

(14 Keo, *Peo, + Keo - Peo + A/ Ky, - P, )’

rl =

K (P CO P /KP3 CO)

(I+ Kco2 : Pco2 + Kco ’ Pco +\/ KH2 : F’H2 )3

Parametros cinéticos :
-1,7069-10*
R-T )
—5,2940-104
R-T )
—-2,0436-10*
R-T

K1=35,45. exp(
K2 =8,2894. exp(

K3 =7,3976- exp(

Constantes de Adsorcao :



e - . ,1,'?___,;,@'
AVIlI CONGRESS0O BRASILEIRO DE }‘1-;- Eﬂ?ﬂffﬁﬁﬁﬁi T?_ﬁy‘} 1Y CONGRESS) ERASILEIRD DE

ENGENHARIA QUIMICA 351 TERMODINAMICA APLICADA
EHGENHARIA QUIMICA
14 a 17 de Setermbro 2008 ENERGIA E Novog DESAFIOS har Hotel - Recife - PE
3.4394.10* Velocidade de ascensao da bolha :
K, =0,249-exp| = . _ 0.5
2 R-T ; u, =u,~U, +0,711-(g-d,)
6,7400-10* . Y
Kooy = 1,02-6Xp(?} Fracdo volumétrica da fase bolha :
4 52&
5,8100-10 u -A
K., =799 exp| ——— b
co p[ R.T j
Vazao volumétrica da fase densa :
Constantes de Equilibrio : Q, =Uy -A
InK,, = @—5,752 InT -1,707x107-T 3 o
T Vazao volumétrica da fase bolha :
+2,682x107°-T =7,232x10"-T* +17,6 Q, =(u, —u,)-A
4019 - | dida do leito
InK,, = +3,707 - InT —2,783x107-T Altura expandida do leito :
T H = Hmf /(1- &)
4
+3,8><10‘7.T2—76’56_|1_?10 26,64

Coeficiente global de transferéncia de massa
baseado no volume da bolha :
InK , , =217 05195 logT +1,037x10° T r 1 1
T (Ko (Koodp  (Keg)iy

-2331x107 -T* -1,2777

1/2 1/4
(Kbc)ib:4,5-( ‘]+5,85-(—im . j
Porosidade na minima fluidizacéo : d dy
1 0,029 ,Of 0.021 Ef'D- U, 1/2
N =0.589.| — N e K . :6’78. _mr__~im_7b
o <0599 (3] 2 (Ke ) ~
d 3
Ar = . — .0.-—" e . . :
T=Ps (pp pf) g P Difusividade do Componente i na mistura
gasosa :
Velocidade  Superficial na  minima Di,, = 13_Xi
fluidizacao : Xj
~ D,
u, =4 (\/25,252+0,O651-Ar—25,25) o
pf 'dp

Difusividade Binaria :
Diametro da bolha : . _ T? 1 1
0,32 D|j:4,357‘109'—P 73 V1/3 7" M—+—M
B B ‘ i, ] Vi T+ j ) [ j

dyy =0.652-[A, - (u, —uy P

dpo =0,347- [An '(Uo —Upy )]0’4
An=7,85-10"°

Coeficiente global de transferéncia de calor
baseado no volume da bolha :
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1 N 1
(Hbd)b (Hbc)b (Hcd)b
.0 -C k -po -g"*-C
)= 45(lw;r>J585(pdgp]

5/2
B B

1/2
(H), = 6,78 K Lo 9" "CPy n Uy
cd /b H dB

4. RESULTADOS E DISCUSSAO.

Os resultados a seguir apresentados
resumem-se aos obtidos no reator de leito
fluidizado. S3ao mostrados os perfis de
temperatura nas duas fases, bem como as
concentragoes, a conversao ¢ a seletividade.

4.1) Fase Densa:

Temperatura da fase densa:

Tempo (s) x Temperatura (K)

0.00 200 400 600 800 1000

Fig. 4.1.1: Temperatura da fase densa.

Concentracdes na fase densa:

Tempo (s) x Concentragdo (kmol/m?)

03500

03000 4

0.2500 4

020004

015004 §

010004 |

son10™ |

0.00

0 tl.‘ll ."‘f.l.‘I] -|¢I]IJ |-'-hl| B00 1000
Fig. 4.1.2: Concentragdo da mistura na fase densa.

A Fig. 4.1.1 mostra que o controle de
temperatura no reator foi realizado com sucesso,
j& que a temperatura ¢ mantida em valor bem
proximo ao valor desejado de 533 K. Também se
pode constatar, no grafico de variagdo das
concentragdes das espécies quimicas ao longo do
tempo (Fig. 4.1.2), a formacao do DME.

4.2 Fase bolha:
Temperatura dos reatores:

Tempo (s) x Temperatura (K)

480 {

1 1
ny.
460
|

000 200 400 800 a00 1000

Fig. 4.2.1: Temperatura em z=0,1h, z=0, 4.h, z= 0,7h e z=h.

Constata-se, analisando a Fig.4.2.1, que a
temperatura aumenta na dire¢do do escoamento
do géas na fase bolha até alcancar o equilibrio
térmico com a fase densa. Isso evidencia a
eficiéncia da troca térmica entre as fases. Além
disso, o resultado obtido demonstra que o
controle de temperatura baseado na temperatura
da fase densa ¢ satisfatdrio, pois a temperatura da
fase bolha permanece ao longo do escoamento
sempre inferior ao maximo permitido, 543 K.
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Concentracédo dos componentes:

Tempo (s) x Concentragdo (kmol/m’)

01000 {—= Reor 1

—=— Rpator 3

~=— Reatnr 1

80010

40n10% |

20107

0.00 +

0.00 200 400 600 800 1000

Fig. 4.2.2: Concentracdo nos trés primeiros reatores.

A Fig. 4.2.2 mostra que a transferéncia
de massa entre as fases ¢ bem rapida, como era
esperado j& que a resisténcia a transferéncia de
massa foi desprezada. A linha vermelha mostra
a concentragdo de DME na fase gés no ponto
que representa em que z =0,2h, coincidente com
o valor da concentracdo do DME na mesma
fase em z=0,3h. Mostrando que a reagdo
quimica se completa em torno de 1/5 do
comprimento do reator .

Conversao e Seletividade:

Tempo (s) x Conversao

‘ 1

04000

0.3000 4

02000

0.1000

0.00

0.00 . i 2;)0. . -1{’)0 = |'}~'30 T .E\{r\ﬂ ’ 1"‘]00
Fig. 4.2.3: Conversao.

Tempo (s) x Seletividade

1.00 {=— seme

0800

i
06004
0.400 4
0200 4

0.00

fﬂE}ﬂ ’ ?ﬁfl o 46'.'.1. ' .r';ﬁ-.'J o ﬂﬁf.l ’ 1000
Fig. 4.2.4: Seletividade.

Os resultados obtidos da conversdo e da
seletividade, Figs. 423 e 424, sdo
razoavelmente proximos aos valores
experimentais obtidos por Lu et al (2004). Neste
trabalho o valor da conversio de monoxido de
carbono em torno de 45 % e o valor da
seletividade em torno de 93 % em DME foram
obtidos, enquanto que os valores experimentais
foram, respectivamente, 48,5 % ¢ 97 %..

5. CONCLUSAO

Foi constatado que a metodologia usada na
simulacio do reator de leito fluidizado,
considerando a fase densa como um reator de
mistura perfeita e a fase bolha como um reator
com fluxo empistonado aproximado por uma
série de dez reatores de mistura perfeita , se
mostrou satisfatéria. Quando comparados os
valores estacionarios da conversdao de monoxido
de carbono e de seletividade em DME do
processo simulado neste trabalho aos resultados
apresentados em trabalhos da literatura (LU et al,
2004), processo com refluxo de CO,, os
resultados foram proximos.

As simulagoes dinamicas efetuadas neste
trabalho permitiram também comprovar a
flexibilidade e grande potencial do pacote
simulador EMSO.

As principais contribui¢des deste trabalho
foram as implementacdes de alguns modelos ao
simulador de processos EMSO, tais como:
tanques de armazenamento e de mistura de gases,
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e o reator de leito fluidizado ndo isotérmico e a
simulacdo dindmica da planta que permitira

estudos futuros de partida, controle e
otimizacao do processo.
Simbolo Descricdo Unidade
F Vazio molar kmol/h
Fv Vazdo m’/h
volumétrica
M Mols kmol
U Energia interna kJ
h Entalpia molar kJ/mol
A Area da secgio m’
transversal
d Diametro m
d; Diametro do m
reator
Dy, Difusividade do m’/s
componente na
mistura gasosa
D; Difusividade do m’/s
componente | no
componente |
h, Altura do reator m
(Hbd ), Coeficiente de J/m’*sK
transferéncia de
calor.
(Kbd )iy Coeficiente global !
de transferéncia
de massa .
G Concentragdo do kmol/m’
componente i
P Pressdo atm
Q Vazio m’/s
volumétrica
r Taxa de reacdo mol/gcat/s
T Temperatura K
AH Calor de reagdo J/kgmol
u Velocidade do m/s
gas
) Velocidade m/s
superficial do gas
z Fragio molar adimensional
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