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RESUMO

Diante dos crescentes indices de emissdes de gads carbonico na atmosfera e das alteragdes
climaticas decorrentes de tais emissodes, tem-se incentivado a busca por desenvolvimentos de novos
processos que permitam a redugao dos indices de CO> da atmosfera. Além disso, tem-se estudado o
CO> como uma possivel fonte de carbono para conversdo em produtos de valor agregado. Dentre tais
produtos, destaca-se o dimetil éter, possivel combustivel substituto para o diesel, porém com menor
emissao de poluentes. Considerando ainda o cenario de desenvolvimento de tecnologias de captura e
utilizacao de carbono, foi implementado um modelo matematico pseudohomogéneo para descrever e
simular o comportamento da producdo de dimetil éter em um reator de leito fixo a partir da conversao
direta de didxido de carbono. A proposta do modelo permite, portanto, avaliar a formagdo de DME a
partir de uma alimenta¢do composta exclusivamente de CO> e H, indicando a viabilidade do processo
e o melhor ajuste dos parametros avaliados. Este processo reacional foi simulado, no software
gPROMS®, considerando as leis cinéticas comumente adotadas para catalisadores de CuO-ZnO-Al>03
suportados em y-Al>O3. O modelo matematico foi validado a partir de dados experimentais reportados
na literatura para a conversdo de CO2 a DME, utilizando um reator de leito fixo de bancada, a 40 bar ¢
275 °C. Realizou-se, a partir da validagdo, uma série de estudos sobre o comportamento do processo
em funcdo de parametros operacionais como temperatura, pressao, composi¢cdo da alimentagdo e
velocidade espacial. Os resultados obtidos por essas avaliagdes apontam o favorecimento da produgao
do dimetil éter a partir da conversdo de CO; para alimentagdes com a presenca de CO em razdes de
CO/CO2 iguais a 0,05; 0,8; e 0,1. Em razdes (H2/CO+CO,) = 3, a pressao de 20 bar, temperatura de
280 °C e vazdo de 1000 mL g™ h™!, a conversdo de CO; atingiu 19,15%, com rendimento de metanol e
dimetil éter de 17,6% e 7,4%, respectivamente. A presenca de agua no processo mostrou-se indesejavel,
interferindo na produtividade de DME. Trabalho futuros visando a redugdao ou remog¢ao da dgua no

processo poderdo ser desenvolvidos visando a favorecer a produgao de DME.

Palavras-Chave: Modelagem; Conversao de CO»; dimetil éter.



ABSTRACT

In view of the increasing levels of carbon dioxide emissions in the atmosphere and the climate
changes resulting from such emissions, the development of novel processes that allow the reduction of
the COz levels in the atmosphere has been encouraged. In addition, CO» has been studied as a possible
source of added-value carbon, allowing its capture and conversion into energetically valuable products.
Considering the actual scenario of the carbon capture and utilization technologies, a pseudo
homogeneous mathematical model was implemented to describe and simulate the behavior of the DME
production in fixed bed reactor by CO, direct conversion. The proposal of the model, therefore, allows
to evaluate the formation of DME from a feed composed exclusively of CO2 and Ha, indicating the
feasibility of the process and the best adjustment of the defined parameters. This reactional process
was simulated in gPROMS® software using kinetic models commonly adopted for CuO-ZnO-Al0O3
catalysts supported in y-Al,O3, The mathematical model was validated by experimental data reported
in literature for CO2 conversion in DME. The experiments were conducted in a fixed bed reactor,
operated at 40 bar pressure and 275 °C. A series of analysis was made in function of operational
parameters such as temperature, pressure, feed composition and space velocity. The results show the
improvement of DME production from CO: conversion with the presence of CO in the feed
composition for CO/CO> of 0.05, 0.08 and 0,1. In ratios (H2/CO+CO3) = 3, 20 bar pressure and 280
°C, and 1000 mL g h'!, CO; conversion reached 19.15%, with 17.6% and 7.4% of methanol and
dimethyl ether yield, respectively. The water presence in the process was undesirable, interfering on
the DME productivity. Future works aiming the reduction or removal of the water in the process can

be developed to promote the DME production.

Keywords: Modelling; CO; conversion; dimethyl ether.
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NOMENCLATURA

C,i = Concentracdo do componente i ao longo do reator, em mol m™

C; = Concentragio real do componente i ao longo do reator, em mol m™
Cio = Concentracdo real do componente i na alimenta¢do, em mol m™

Cr= Concentragio total do fluido ao longo do reator, em mol m™

Cro= Concentracdo total do fluido na alimentacdo, em mol m™

C,r= Capacidade calorifica especifica do fluido, em J mol™ K-!

C,r= Capacidade calorifica especifica do fluido, em J kg™ K!

Cpi = Capacidade calorifica especifica do componente puro, em J mol™! K*!

Cpi = Capacidade calorifica especifica do componente puro, em J kg! K!

P

Cpp = Capacidade calorifica especifica da particula, em J kg K'!
C'pw = Capacidade calorifica especifica da parede, em J kg™! K'!
dp = Diametro da particula, em m

d; = Diametro interno do reator, em m

Dy = Dispersio axial, em m? s™!

D;; = Difusividade molecular bindria, em m?2 s°!

D = Difusividade molecular, em m? s™!

e = Espessura da parede do leito, em m

h,, = Coeficiente de transferéncia de calor entre o fluido e a parede, em J m? K s™!
Keqn = Constante de equilibrio da reagdo n

k; = Constante de adsor¢do dos componentes, em bar’!

kei = Condutividade térmica do componente puro i, em W m™! K-!

k; = Condutividade térmica do fluido, em W m™ K'!

ki = Constantes cinéticas das taxas reacionais, em mol kg s’!

M; = Massa molar do componente 7, em kg mol™!

M = Massa molar do fluido, em kg mol™!

m; = mols de componente i que fluem pelo volume do controle, em mol
ne= Numero de carbonos no componente

1 = Vazao molar, em mol s’

Ne;, = Coeficiente estequiométrico de cada componente i na reagao n

P = Pressao do reator, em Pa

Pr=Numero de Prandt

pi = Pressdo parcial do elemento i ao longo do reator, em Pa



R = Constante dos gases ideais, em J mol! K!

Re,=Numero de Reynolds para a particula

R; = Taxa de consumo ou geragio do elemento i, em mol m=s™!

R, = Taxa reacional da reagdio n, em mol kg-cat' s™!

RWGS = Reverse Water Gas Shift (reacdo de troca reversa da agua)
T = Temperatura do fluido ao longo reator, em K

Ty = Temperatura de alimentacao, em K

T\, = Temperatura da parede, em K

T, = Temperatura ambiente, em K

u = Velocidade superficial do fluido, em m s™!

uo = Velocidade de entrada do fluido, em m s
Uy = Coeficiente global de transferéncia de calor entre a parede e 0 ambiente, em J m?2K!s!

V, = Volume total, em m?

V, = Volume interparticula, em m?

W; = Fluxo molar, em mol m™ s!
WGS = Water Gas Shift (Reagao de deslocamento da dgua)
vi = Fragdo molar do elemento i no reator

z = Coordenada axial do reator, em m

Letras gregas:

a,, = razio volumétrica da superficie da parede com o volume do leito, em m'!
a,,, = razio volumétrica da superficie da parede com o ambiente externo, em m’!
AHry = Calor da reagdio 7, em J mol’!

¢ = porosidade do leito

A = coeficiente de dispersdo axial de calor, em J m™! K 57!

u = Viscosidade da mistura em Pa s

u; = Viscosidade do componente puro i, em Pa s

pp = densidade do leito, em kg m™

pp = densidade da particula, em kg m™

py = densidade do fluido, em kg m™

pw = densidade da parede, em kg m™

o = didmetro molecular de colisdo

v = tortuosidade do leito



T = tempo espacial®; ; = Correlagdo para o método de Wilke

Q = energia potencial intermolecular

Subscritos:

0 = valor na alimentacao

b = bulk

f = fluido

i, j = Numero de componentes, 1-6
n = Numero de Reacgdes, 1-4

p = particula

w = parede
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ANEXOS



1 INTRODUCAO

Atualmente, diante da intensa producdo industrial e interferéncia antropogénica na Terra, a
liberagao de gases como o didéxido de carbono (CO2) e mondxido de carbono (CO) tem provocado
sérios impactos ambientais, intensificando o aquecimento global e aumentando os niveis de poluentes
no ar (LEDLEY et al., 1999; NORHASYIMA; MAHLIA, 2018). Tais gases, uma vez presentes em
excesso na atmosfera, provocam, direta ou indiretamente, o aumento do efeito estufa (LORIUS et al.,
1990; WALTHER G-R. et al., 2002). Este cenario tem motivado o desenvolvimento de tecnologias
capazes de diminuir as emissdes destes gases e, consequentemente, seus impactos ambientais.
Atualmente, estratégias de captura e armazenamento geoldgico de carbono (em inglés, Carbon Capture
and Storage, CCS) jé& sdo bem estabelecidas e cientificamente aceitas, sendo, inclusive, aplicadas em
escalas industriais (LEUNG; CARAMANNA; MAROTO-VALER, 2014; QUINTELLA et al., 2011).

Entretanto, a reducdo nas emissoes de gases poluentes ¢ um desafio que se contrapde a crescente
necessidade energética mundial, tendo em vista que o setor energético, responsavel por dois tergcos da
emissdo de gases do efeito estufa, tem previsdo de uma demanda energética 10% maior para 2030 do
que a demanda existente em 2019 (ESCH, 2010; IEA, 2016, 2020). Portanto, considerando estes
aspectos, fica evidente a necessidade de suprir a demanda mundial energética sem, no entanto,
comprometer recursos naturais e contaminar a atmosfera.

Esta realidade, alinhada a significativa disponibilidade de CO> proporcionada pelas tecnologias de
captura e armazenamento, tem incentivado o desenvolvimento de pesquisas e processos de captura e
utilizacdo de carbono (em inglés, Carbon Capture and Utilization, CCU) (CENTI; IAQUANIELLO;
PERATHONER, 2011; LEONZIO, 2018; MICHAILOS et al., 2019; OLAJIRE, 2013; RODRIGUES,
2020). Diversas metodologias que propdem utilizar o CO2 como matéria-prima tém sido estudadas e
se encontram em estdgios iniciais de desenvolvimento (NORHASYIMA; MAHLIA, 2018).

Neste aspecto, destacam-se 0s processos cataliticos que, por viabilizarem a producdo de
combustiveis relativamente limpos a partir da utilizagdo do CO, como matéria-prima, atuam
diretamente na redu¢ao de emissao de poluentes na atmosfera ao tempo em que viabilizam a produgao
de novas matrizes energéticas renovaveis. Tais processos possuem, portanto, significativa relevancia
economica ¢ ambiental (HUANG et al., 2015; OZTURK; AVCI, 2019; REN et al., 2019).

Dentre os combustiveis que podem se originar a partir da conversao do CO», o dimetil éter (DME)
tem sido fortemente apontado como um substituto para o diesel devido a sua capacidade de alta ignigao,
maior nimero de cetanos, queima ambientalmente mais limpa e sem produg¢do de compostos
nitrogenados, facilidade de transporte e armazenamento, além de ser um gés degradavel na atmosfera,

sem causar impactos ao efeito estufa (AZIZI et al., 2014; PARK; LEE, 2014; PRABOWO et al., 2017).



A producao do DME tem sido reportada em reatores de leito fixo, reatores de membrana e reatores
de leito fluidizado (AZIZI et al., 2014; DE FALCO; CAPOCELLI; CENTI, 2016; MARDANPOUR
et al., 2012; MONDAL; YADAYV, 2019a; PAPARI; KAZEMEINI; FATTAHI, 2013; SCHLERETH;
HINRICHSEN, 2014). Reatores de membrana e reatores de leito fluidizado, apesar de apresentarem
melhor eficiéncia térmica e menores resisténcias as transferéncias de massa quando comparados aos
reatores de leito fixo, podem apresentar instabilidades mecanicas, colisdes entre as particulas cataliticas
e a parede do reator, bloqueio dos poros e perda de catalisador (AZIZI et al., 2014; LU; TENG; XIAO,
2004; LUU et al., 2016; MILANI et al., 2015). Em contrapartida, reatores de leito fixo ja foram
discutidos e aplicados a grandes plantas industriais, além de serem amplamente utilizados por seu baixo
custo e sua simplicidade operacional (AZIZI et al., 2014; PELAEZ et al., 2018).

Esta relevancia dos processos cataliticos em leito fixo tem impulsionado o desenvolvimento e
aplicagoes de modelos matematicos que descrevam, aprimorem e possibilitem a projecdo de unidades
reacionais (RASE, 1990; STEGEHAKE; RIESE; GRUNEWALD, 2019). No entanto, apesar de
diversos trabalhos desenvolvidos nesta area, nota-se uma escassez de informagdes quanto aos
fenomenos de transferéncia de calor € massa, variagdes temporais e condigdes operacionais, bem como
auséncia de detalhamento quanto as correlagdes cinéticas e termodindmicas adotadas (CHEN; FAN;
YU, 2013; HAYER et al., 2011; LEE et al., 2006; PELAEZ et al., 2018; SONG et al., 2008).

Neste aspecto, destaca-se a modelagem matematica mais complexa, que considera, a0 mesmo
tempo, estado transiente, dispersdes massicas e de calor, bem como variacdes de pressao e velocidade.
Dessa forma, ¢ possivel prever o comportamento reacional de um processo de hidrogenagdo de
CO/CO2 a DME, bem como permitir que se estime e otimize o comportamento e os resultados do
processo de forma ainda mais precisa, principalmente no tocante aos desvios de idealidade e condigdes
operacionais de partida de reator (start-up), ja que modelos simplificados e em estado estacionario nao
englobam consideracdes suficientes para tal (F. FROMENT, G. BISCHOFF, KENNETH. DE WILDE,
2011; RASE, 1990).

Além disso, a modelagem permite estimar resultados sem que seja necessario recorrer a exaustivos
€ onerosos testes experimentais, ja que as condi¢cdes operacionais do processo envolvem elevada
pressdo e temperatura, manuseio de gas toxico e gastos energéticos significativos (CATIZZONE et al.,
2018; RASE, 1990).

Assim, para que seja possivel desenvolver tal modelagem, sdo necessarias informagdes quanto ao
detalhamento operacional e as leis cinéticas das reagdes envolvidas. Diversos estudos tém destacado a
producdo de DME em via direta, ja que a utilizagdo de catalisador bifuncional acido-metéalico permite
que o processo seja realizado em um unico reator, além de favorecer termodinamicamente a reacao de

formagdo do dimetil éter (DE FALCO; CAPOCELLI; CENTI, 2016; DELGADO OTALVARO et al.,



2020; MANENTT et al., 2014). Para isso, catalisadores de CuO-ZnO-Al>O3, suportados em y-Al,O;3
tém sido adotados, ja que sdo amplamente conhecidos e utilizados comercialmente (BERCIC; LEVEC,
1992, 1993; ERENA et al., 2011; VANDEN BUSSCHE; FROMENT, 1996).

Diante de todas as consideragdes aqui expostas, buscando permitir analises quanto a viabilidade
do processo de conversao direta de CO/CO; a dimetil éter, bem como avaliar a influéncia das condi¢des
operacionais e dos parametros térmicos e dispersivos envolvidos neste processo, este trabalho pretende
implementar e simular um modelo matematico para a reagao catalitica de produgdo direta de DME em

leito fixo, utilizando catalisador bifuncional de CuO-ZnO-Al;03/y-Al>Os.

2 OBJETIVOS

2.1 Objetivos Gerais

Este trabalho tem por objetivo geral implementar um modelo matemdtico pseudohomogéneo
que descreva os fendomenos envolvidos na producdo de DME. O modelo descrevera o processo
transiente de reagdes cataliticas heterogéneas em leito fixo para a produgdo do DME a partir do CO»,
utilizando catalisador bifuncional. A partir desta implementagdo, sera possivel avaliar, com maior
precisao, como os efeitos dispersivos, variagoes de pressao e velocidade influenciam no processo, além
de permitir uma analise sobre o comportamento dindmico do processo, imprescindivel para amplia¢des

de escala.

2.2 Objetivos Especificos

Para tanto, os objetivos especificos deste trabalho sao:

e Descrever as equagdes fenomenologicas que delineiam um processo catalitico
pseudohomogéneo em leito fixo, a partir das equacdes de balancos de massa, energia e
momento, bem como das condi¢des de contorno e condigdes iniciais adequadas;

e Selecionar, a partir de dados da literatura, as leis de velocidade e propriedades fisicas,
cinéticas, termodinamicas e cataliticas que representem as reagdes envolvidas no processo
de conversao de gas carbonico e mondxido de carbono em metanol e dimetil éter;

e Implementar e simular um modelo matematico capaz de descrever o processo de conversao
de CO/CO; a metanol e dimetil éter, em leito fixo;

e Validar um modelo matematico para reagdes cataliticas em leito fixo a partir de dados
experimentais reportados na literatura, especialmente quanto a dados de conversdo,

seletividade e rendimento;



e Avaliar a influéncia da temperatura, pressdo, tempo espacial e razdo entre as fracdes de

alimentagdo de CO> / H>/ CO na conversao dos reagentes e seletividade dos produtos.



3 REVISAO BIBLIOGRAFICA

3.1 Fundamentos e Aspectos Gerais da Catalise

Por mais de um século, o estudo da catalise tem se desenvolvido e proporcionado o surgimento e
utilizagdo de produtos fundamentais para a vida contemporanea, considerando que 80% de toda a
producdo industrial envolve processos realizados via catalise (ROSS, 2012). Além disso, a catalise
pode ainda ser considerada como a mais importante tecnologia no tocante a protegdo ambiental e a
prevencdo de emissoes gasosas (HAGEN, 2015).

A catalise pode ser compreendida como uma ciéncia e tecnologia que visa promover a variacao
das taxas reacionais a partir da introdugdo de materiais inertes a reacdo, definidos como catalisadores
(SCHLOGL, 2015). Estes ndo afetam a posi¢io do equilibrio termodindmico das reagdes quimicas
envolvidas no processo catalitico (GERHARD ERTL, HELMUTH KNOZINGER, FERDI SCHUTH,
2008; HAGEN, 2015; KAKAEI; ESRAFILI; EHSANI, 2019).

Considerando que a ligagdo dos catalisadores com os reagentes se da por meio de ligacdes
quimicas, a catalise, portanto, ¢ um processo ciclico na qual os reagentes se ligam de uma determinada

forma ao catalisador, gerando produtos e liberando-os, fazendo com que o material catalitico retorne a

sua forma inicial (HAGEN, 2015).

3.1.1 Catdlise Heterogénea

Quando o catalisador se apresenta na fase sélida e os reagentes estao na forma liquida ou gasosa,
o fendmeno catalitico ¢ heterogéneo. A maioria dos processos industriais acontecem a partir da catalise
heterogénea e envolvem reagentes gasosos (HILL JR; ROOT, 2014).

Para uma melhor compreensdo sobre o comportamento reacional em um processo catalitico
heterogéneo, o conhecimento sobre a termodinamica e cinética quimica ¢ fundamental. Para tanto, €
necessario que se conheca o equilibrio quimico e as reagdes envolvidas, além dos fendmenos de
superficie, ja que as reagdes ocorrem na interface entre o fluido e o s6lido por meio de etapas de
adsor¢do, dessorcao, difusdo e transferéncias de massa (HAYES; MMBAGA, 2013). Todos estes
principios, além de fatores macroscopicos, como tipo de reator e viabilidade técnica e econdmica,

influenciam também na escolha do catalisador.

3.1.2 Catalisadores
Os catalisadores sdo materiais capazes de transformar reagentes em produtos por meio de uma
série de etapas, aumentando a velocidade da reacdao a partir do processo de formacdo e quebra de

ligagcdes com as moléculas, sem, entretanto, interferirem no equilibrio quimico reacional e sem

influenciarem nas taxas de reacdes indesejadas (HILL JR; ROOT, 2014; PAGE, 1987). Um bom



catalisador deve apresentar uma atividade quimica constante, possuir uma boa performance catalitica
ao longo de grandes periodos ou ser passivel de regeneragdo ao final do processo, evitando a0 maximo
sua desativacgio (GERHARD ERTL, HELMUTH KNOZINGER, FERDI SCHUTH, 2008;
VAZZOLER, 2019).

Dentre as classificagdes quanto ao tipo de catalisador, os catalisadores heterogéneos encontram-se
geralmente na fase solida, enquanto os reagentes e produtos estdo na fase liquida ou gasosa.
Industrialmente, tais catalisadores sao utilizados na grande maioria dos processos industriais
justamente pela facilidade em separar os produtos do meio, o que colabora para a criagdo de processos
continuos. Além disso, a heterogeneidade geralmente permite que os processos sejam conduzidos em
condi¢des operacionais mais extremas enquanto catalisadores homogéneos representam apenas uma
pequena parcela destes (DAVIS; DAVIS, 2003; GERHARD ERTL, HELMUTH KNOZINGER,
FERDI SCHUTH, 2008; HAGEN, 2015; SANTEN, 2017).

Muitos destes catalisadores apresentam-se na industria sob a forma de catalisadores suportados,
contendo uma fase ativa ¢ um ou mais elementos promotores (HAGEMEYER; VOLPE, 2005). Os
suportes cataliticos sao materiais porosos, que aumentam ¢ estabilizam a area superficial e o volume
de poros do material, favorecendo e preservando a dispersdo da fase ativa catalitica que, em geral, ¢
composta por elementos metalicos, 6xido metalicos ou sulfetos metalicos (HAGEN, 2015; HAYES;

MMBAGA, 2013).
3.2 Reacoes Cataliticas Heterogéneas

A base do fenomeno catalitico heterogéneo consiste na capacidade de superficies sélidas fazerem
e quebrarem ligagdes com moléculas que estejam aos seus redores (BLIGAARD; NORSKOV, 2008).
Os reagentes migram da fase fluida e se depositam na superficie sélida do catalisador por meio de um
processo de adsor¢do. Em seguida, a espécie adsorvida reage e, por um processo de dessor¢do, o
produto retorna para a fase fluida (HOUGEN; WATSON; RAGATZ, 1947).

Anivel molecular, uma reagao catalitica ¢ detalhada com base nas seguintes etapas de transferéncia
de massa (HAYES; MMBAGA, 2013; HILL JR; ROOT, 2014):

1. Transferéncia de massa dos reagentes do seio do gas para a superficie exterior da particula
catalitica;

2. Difusdo dos reagentes da superficie exterior da particula para dentro da estrutura porosa do
catalisador por difusao molecular ou difusao de Knudsen;

3. Adsor¢ao de pelo menos um dos reagentes na superficie do catalisador;

4. Reagdo quimica na superficie do catalisador;

5. Dessor¢ao das espécies adsorvidas e produtos da superficie do catalisador;



6. Transferéncia dos produtos do interior da estrutura porosa para a superficie externa do
catalisador por difusao molecular ou difusao de Knudsen;
7. Transferéncia dos produtos da superficie exterior da particula para a fase gasosa.

A Figura 1 ilustra o processo reacional catalitico.

Figura 1 - Etapas de uma reagao catalitica heterogénea.
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Fonte: Adaptado de HAGEN (2015).

Em um processo catalitico como o descrito anteriormente, uma ou mais etapas podem se destacar
e limitar o processo reacional, controlando diretamente a taxa catalitica sob qual a reagdo esta
submetida. Diz-se, portanto, que a reacdo ¢ controlada por difusdo no filme ou por difusdo nos poros
quando as etapas 1 e 7 ou 2 e 6 sdo limitantes, respectivamente. Por outro lado, quando o controle da
reacdo se da pela cinética reacional, as etapas de 3 a 5 sdo as que regem a performance catalitica

(GERHARD ERTL, HELMUTH KNOZINGER, FERDI SCHUTH, 2008).
3.3 Problematica ambiental

Os efeitos considerdveis da interferéncia antropogénica na Terra podem ser notados a partir dos
desastres naturais e degradagdes ambientais ocasionadas principalmente pela mudanga climatica global
no ultimo século (WALTHER G-R. et al., 2002). Neste aspecto, diversas pesquisas indicam que, desde
o periodo da revolucdo industrial (LORIUS et al., 1990; NOTZ et al., 2011), gases como o dioxido de
carbono, metano, 6xido nitroso e clorofluorcarbonetos sao os principais causadores de tais mudangas,
justamente por seus periodos de permanéncia na atmosfera e consequente emissao de calor para a
superficie terrestre, provocando a intensificacdo do efeito estufa no planeta (LORIUS et al., 1990;

MONTZKA; DLUGOKENCKY; BUTLER, 2011; ZHOU; WANG, 2016).



Dentre os gases causadores do efeito estufa, o didxido de carbono, liberado como produto
secundario das induastrias quimica, petroquimica, além de ser emitido por plantas de producao de
energia e veiculos, tem sido o gas mais representativo na atmosfera, tendo, em 2018, alcancado o valor
de 82% da quantidade total emitida dentre tais gases (SUIB, 2013a; UNITED STATES
ENVIRONMENTAL PROTECTION AGENCY, 2021). De forma indireta, o monoxido de carbono
também tem contribuido para a intensificagao deste efeito, ja que, em excesso, compete pelos radicais
livres de hidroxila, formando mais gas carbdonico e evitando a remog¢ao do metano da atmosfera
(SHINDELL et al., 2006). Assim, objetivando minimizar os impactos ambientais, diversos acordos
mundiais foram propostos visando a diminuicdo das emissdes de dioxido de carbono, mais
especificamente propondo a reducao, até 2050, de metade da sua emissdo global (PAN et al., 2014) .

Entretanto, a reducdo nas emissoes de gases poluentes ¢ um desafio que se contrapde a crescente
necessidade energética mundial, tendo em vista que o setor energético € responsavel por dois tercos da
emissdo de gases do efeito estufa (IEA, 2016). Portanto, considerando estes aspectos, fica evidente a
necessidade de suprir a demanda mundial energética sem, no entanto, comprometer recursos naturais
e contaminar a atmosfera. Esta realidade incentivou o desenvolvimento de pesquisas € processos
capazes de transformar gases ambientalmente prejudiciais e de grande disponibilidade em produtos de
alto valor agregado, sendo uma alternativa complementar frente as técnicas de captura e
armazenamento.

Assim, a possibilidade de transformar o diéxido de carbono em combustiveis, por exemplo, tem
despertado a atencdo de cientistas. O CO2 ¢ um gés abundante, atoxico, barato e que pode ser usado
como fonte de carbono para a sintese de diversos produtos, principalmente gragas aos recentes avangos
alcancados na érea da catélise (ARTZ et al., 2018; YAN; PHILIPPOT, 2018). Atualmente, estudos de
conversao de CO2 em dimetil éter e 4cido formico, por exemplo, estdo em fases iniciais, mas ainda nao
se ¢ possivel produzi-los em sua totalidade a partir do CO», principalmente devido aos desafios
tecnoldgicos em se obter rotas economicamente viaveis (YAN; PHILIPPOT, 2018).

Destaca-se que estas propostas de reducao das emissoes de CO» a partir de sua conversao direta
em combustiveis tem gerado questionamentos quanto a possibilidade de ndo reduzir significativamente
a emissao de carbono e os impactos ambientais provocados no processo produtivo. Entretanto, Artz et
al. (2018), mostram com muita propriedade que utilizar o CO, como matéria-prima alternativa abre
novas oportunidades para mudangas significativas relacionadas a problematica ambiental,
principalmente por permitir sua insercdo na cadeia industrial em diferentes posi¢cdes, além de
proporcionar o desenvolvimento de novas rotas sintéticas que tenham o CO2 como fonte de carbono.
Nestes dois casos, os beneficios da utilizagdo do CO2 vao além da redugdo do impacto global,

favorecendo a diminui¢cdo do uso de combustiveis fosseis e proporcionando caminhos de producao



ambientalmente mais benignos (ARTZ et al., 2018).

3.3.1 Tecnologias CCU (Carbon Capture and Utilization)

Atualmente, tecnologias de captura e armazenamento de carbono ja sao implantadas com o
objetivo de mitigar os impactos ambientais € mudangas climaticas. Entretanto, diante das limitagdes
desta tecnologia e da grande disponibilidade de CO> como matéria-prima de custo zero, tecnologias
visando a utilizagdo do carbono tem ganhado destaque (GANESH, 2014).

A tecnologia de captura e utilizagdo de carbono (Carbon Capture and Utilization - CCU)
apresenta-se de forma complementar a CCS, propondo a transformacao de um gas sem valor (CO2) em
produtos de valor agregado, ao tempo que contribui como solu¢do para problemas ambientais e

energéticos (CUELLAR-FRANCA; AZAPAGIC, 2015).

3.4 Conversio de CO:2

Atualmente, ja se utiliza o CO2 em processos industriais nas areas de alimentos e bebidas, producgdo
de ureia e até¢ mesmo em sistemas de tratamentos de agua (ZHU, 2019). Além destes processos ja
comercialmente implantados, diversas propostas para a utilizacao de CO e CO; t€m sido apresentadas
na literatura para a producao de acido férmico (CHIANG et al., 2017; PEREZ-FORTES et al., 2016),
metanol (ALVAREZ et al., 2017), metano (AKOUBEH, 2015; FALCINELLI et al., 2017) e dimetil
¢ter (BONURA et al., 2017; CATIZZONE et al., 2018; HEPBURN et al., 2019; NAIK et al., 2011;
SHEN et al., 2000). Nos processos de producdo de metanol a partir do CO2, por exemplo, uma série de
beneficios ambientais relacionados a redugdo do aquecimento global podem ser observados quando se
comparado as tecnologias atuais. (ARTZ et al., 2018). A



Figura 2 ilustra as principais rotas possiveis de reagao a partir da utilizagdo do COa.



Figura 2 - Esquema representativo das principais rotas de reagdo para a utilizagdo do COx.
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Fonte: Adaptado de LEONZIO (2018).

Especialmente quanto a rota de hidrogenagdo mostrada na



Figura 2, destaca-se que a tecnologia de producdo do dimetil éter (DME) estd entre as mais
provaveis a ser primeiramente implementada na industria, tendo em vista a auséncia de complexas
unidades de separagdo em seu processo (ALVAREZ et al., 2017). Além disso, sendo o DME um
importante intermedidrio quimico e combustivel substituto para o diesel (ETIP BIOENERGY, 2016;
KUMAR et al., 2018; LI, 2011), o seu intenso consumo pode refletir diretamente em uma demanda de
utilizacao de CO; suficientemente elevada, capaz de impactar efetivamente na diminui¢dao dos niveis
de emissao destes gases.

Porém, Hepburn et al. (2019) alertam quanto aos custos destes processos industriais,
principalmente se as fontes de obtencdao de hidrogénio nao forem ecologicamente limpas. Portanto,
enfatiza-se que o desenvolvimento de tecnologias de utilizacdo do gas carbonico em reagdes de
hidrogena¢do deve estar diretamente relacionado ao desenvolvimento e uso de energias limpas e
renovaveis para que se garanta a viabilidade socioecondmica e ambiental de qualquer processo. Neste
aspecto, destaca-se a importante relagdo entre as tecnologias de captura, armazenamento e utilizagdo

do CO; e de produgao de hidrogénio verde.

3.5 Produciao de DME

O dimetil éter, também conhecido como metoximetano ou metil éter, ¢ o mais simples dentre os
¢ésteres. De formula molecular CH3OCH3, o DME se apresenta na fase gas em condigdes ambientes
(0,1 MPa a 298 K) (ARCOUMANIS et al., 2008; TOKAY; DOGU; DOGU, 2012). Além disso, ndo
apresenta toxicidade ou riscos a saide humana, mesmo em concentracdes maiores a 10% em volume,
apesar de ser altamente inflavel e formar uma mistura explosiva com o ar se concentrado acima de
3,4% em volume (ARCOUMANIS et al., 2008; KAPUS; OFNER, 1995).

O DME ¢ uma substancia volatil que facilmente forma uma fase liquida se pressurizado acima de
0,5 MPa a 25 °C e, por isso, geralmente ¢ armazenado na forma de liquido (AZIZI et al., 2014).
Atualmente, além da utilizacdo do dimetil éter como precursor para o preparo de compostos organicos,
propulsor de aerossol, agente de polimento e antiferrugem, refrigerante e até mesmo pesticida,
trabalha-se a possibilidade de uso como combustivel (AZIZI et al., 2014; MONDAL; YADAY, 2019b;
SUIB, 2013).

Devido a alta fragcdo de oxigénio e a auséncia de ligagdes quimicas do tipo carbono-carbono em
sua estrutura molecular, o DME possui uma queima mais eficiente e mais limpa, com baixos niveis de
liberacao de oxidos de nitrogénio (NOx) e monodxido de carbono (CO), sem liberagdo de fuligem
(ARCOUMANIS et al., 2008; FLEISH et al., 1997; KAPUS; OFNER, 1995; KISS; SUSZWALAK,
2012). Como combustivel, é possivel utilizd-lo como substituto do gas liquefeito de petréleo (GLP),

bem como em motores de compressdo-ignicdo e em processos de geracdo de energia para



armazenamento de hidrogénio (ARCOUMANIS et al., 2008; SEMELSBERGER et al., 2006;
SEMELSBERGER; BORUP; GREENE, 2006).

Como substituto para o diesel, apesar de apresentar propriedades diferentes as dele, o uso de DME
destaca-se pelo seu alto nimero de cetano, baixa temperatura de autoigni¢ao e baixo ponto de ebuli¢do,
que por sua vez levam a uma rapida evaporacdo do composto quanto este ¢ injetado nos cilindros de
motores de combustdo (ARCOUMANIS et al., 2008). Estas propriedades garantem uma combustao

mais facil do DME em motores de igni¢ao quando comparado ao diesel.

3.5.1 Rotas de Sintese

Para se obter o dimetil éter, ¢ possivel utilizar rotas bioldgicas ou cataliticas (ARCOUMANIS et
al.,2008; ZHU, 2019). Comercialmente, a rota por catalise heterogéna propde a sintese por duas etapas:
inicialmente o gas de sintese ou gas carbdnico sdo utilizados como reagentes e convertidos a metanol
e este, por sua vez, é convertido em DME (SEMELSBERGER; BORUP; GREENE, 2006).

Também ¢ possivel produzi-lo a partir de fontes de carbono, CO/CO», por via direta, sendo esta
uma tecnologia que, apesar ainda estar em desenvolvimento na literatura, apresenta-se promissora para
a solucdo energética e ambiental (SUIB, 2013). Na sintese direta, as reacdes sdo conduzidas em um
unico reator empacotado com catalisador bifuncional, de forma a proporcionar a ocorréncia simultanea
das reagdes. Neste método, a sintese ¢ mais pratica e os custos operacionais sdo menores quando
comparado a sintese indireta. (MONDAL; YADAYV, 2019b). Este processo tem se mostrado mais
efetivo do que a rota convencial por via indireta principalmente pela possibilidade de utilizagdo do CO2
alimentado conjuntamente com CO, materiais que sd@o amplamente disponiveis em processos
industriais de queima de carvao, gas natural e biomassa (ATEKA et al., 2018a).

Nos processos de formacao de DME por via direta, a fonte de carbono atua como reagente e sofre
reacdo de hidrogenacdo para formacao do metanol. Este dlcool, por sua vez, converte-se no éter por
um processo de desidratagdo. Para tanto, ¢ necessario que o catalisador tenha carater metélico para
promover a fungdo de oxirreducdo e carater acido para promover a formagdo do DME. O
desenvolvimento destes materiais cataliticos tem ganhado destaque na literatura, principalmente pela
necessidade de apresentarem boa estabilidade, seletividade ao DME e boa perfomance em relacdo a

conversao de CO; (CATIZZONE et al., 2018).

3.5.2 Principais Catalisadores para a Sintese de DME

As propriedades de um catalisador podem afetar diretamente na performance do processo, como
desativacgdo catalitica e distribui¢do do produto (CATIZZONE et al., 2018). Na sintese do dimetil éter

por via direta, um Unico catalisador bifuncional ¢ utilizado, sendo este capaz de promover, de forma

Figura 3 - Diagrama esquematico da sintese de DME em catalisador bifuncional



integrada, a sintese do metanol e sua desidratagdo (AGUAYO et al., 2007; HUANG et al., 2015). A

Figura 3 ilustra a formagao de dimetil éter em catalisador bifuncional.

CO CH;OH
Co,

e f" DME
L @S

acido

Catalisador Bifuncional
Fonte: Adaptado de HAYES e MMBAGA (2013).

Para a formagao do dimetil éter, o catalisador deve apresentar sitios ativos metalicos e sitios acidos.
A fungdo metalica do catalisador esta relacionada diretamente com a sintese do metanol a partir do gas
carbonico, tendo os catalisadores a base de cobre apresentado as melhores performances e se mostrado
os mais ativos em relagao ao CO» (CATIZZONE et al., 2018; HUANG et al., 2015).

Em relacao a formacao do dimetil éter a partir da desidratacdo do metanol, uma série de fungdes
acidas podem ser empregadas, como por exemplo, silica alumina, y-Al,O3 e zedlitas HZSM-5
(CATIZZONE et al., 2018; DA SILVA et al., 2016). Em particular, a y-Al,O3 apresenta maior
seletividade ao DME, baixos custos e boa estabilidade térmica e mecanica (AGUAYO et al., 2007;
PELAEZ; MARIN; ORDONEZ, 2017; SUIB, 2013; TOKAY; DOGU; DOGU, 2012).

Dentro deste contexto, destaca-se o catalisador de CuO-ZnO-Al,03/y-Al,03 (ASTHANA et al.,
2016; GENTZEN et al., 2018; KOURTELESIS; KOUSI; KONDARIDES, 2020). Este tipo de
catalisador bifuncional, geralmente utilizado na forma de pd ou pellet, pode ser elaborado por
diferentes métodos de sintese, utilizando diferentes propor¢des de cobre e zinco em sua composi¢do, 0
que pode afetar diretamente suas caracteristicas texturais.

Dentro de sua composi¢ao, o zinco atua como promotor catalitico, favorecendo a dispersao do
cobre e melhorando a estabilidade catalitica, o que € essencial para alcangar alta seletividade para
formagdo do metanol (ASTHANA et al., 2016). A alumina, por sua vez, promove o aumento da area
superficial e contribui para a estabilidade do catalisador, inibindo a sinterizacao de particulas metalicas
(KATURCIOGLU; CELIK, 2019). Por fim, a y-Al>O3 utilizada como suporte catalitico ¢, em geral,
mesoporosa, possui excelente estabilidade térmica, alta area superficial (402 m? g'!) e sitios dcidos de

Lewis em sua superficie (CHUPAS; CHAPMAN; HALDER, 2011; PRINS, 2020).

3.6 Reatores de Leito Fixo para Producio de DME

Atualmente, na induastria, ha uma série de reatores utilizados para a producdo de DME, como

reatores de lama, de leito fluidizado, reatores de membrana e reatores esféricos. Entretanto, destacam-



se os reatores de leito fixo, utilizados em 63% dos processos industriais para sintese de DME
(MONDAL; YADAY, 2019a).

Reatores de leito fixo sao populares devido a sua facil usabilidade e manutengao, além de serem
amplamente utilizados em processos de catalise heterogénea devido a facil recuperacao e regeneragao

catalitica (EINGENBERGER, 1999; MONDAL; YADAYV, 2019a).

3.7 Modelagem Matematica de Reatores de Leito Fixo

A modelagem matematica para reatores de leito fixo tem sido a maior area de desenvolvimento de
reatores cataliticos das ltimas décadas (DONAUBAUER; SCHMALHORST; HINRICHSEN, 2019).
Os modelos classicos continuos ainda sao amplamente utilizados por serem uma ferramenta realistica
para o desenvolvimento de projetos e aplica¢des industriais de reatores de leito fixo (DIXON, 2012;
DONAUBAUER; SCHMALHORST; HINRICHSEN, 2019).

Em modelos matematicos continuos, também conhecidos como modelos de dispersdo, as
equacdes de conservacdo de massa, energia ¢ momento sdo adotadas para descrever as complexas
interagdes fisico-quimicas do processo em funcdo de coordenadas temporais e espaciais uni ou
bidimensionais (SCHARL et al., 2020). Os modelos continuos podem ser heterogéneos ao
considerarem a existéncia de duas fases distintas no reator, ou podem ser pseudohomogéneos se
considerarem uma unica fase (RASE, 1990; STEGEHAKE; RIESE; GRUNEWALD, 2019).

Os modelos pseudohomogéneos t€ém se mostrado relevantes na descrigao de reatores de leito fixo
por representarem, com boa concordancia, os niveis de detalhes e pardmetros do processo reacional.
Assume-se neste modelo que o reator consiste de uma Unica fase em que a particula so6lida catalitica e
o fluido possuem a mesma temperatura e pressio (STEGEHAKE; RIESE; GRUNEWALD, 2019).

E possivel aplicar este modelo quando se considera fator de eficiéncia catalitica equivalente a 1,
devendo ser utilizado juntamente com leis de velocidade reacionais intrinsecas. Essas consideragdes
implicam em assumir a auséncia das limitacdes a transferéncia de massa e calor (GUTTEL, 2013). No
modelo pseudohomogéneo, considerar a superficie externa do catalisador uniforme simplifica a
necessidade de incluir a caracterizagdo catalitica no modelo (FINLAYSON, 1971). Comparado aos
modelos heterogéneos, o modelo pseudohomogéneo possui um menor nimero de equacdes envolvidas,
o que resulta em um esfor¢o computacional menor (STEGEHAKE; RIESE; GRUNEWALD, 2019).

Este modelo simplificado considera o fluxo pistonado e pode ser descrito a partir de diferentes
combinagdes € modificagdes (IORDANIDIS, 2002). Na literatura ¢ comum incorporar os efeitos
dispersivos ocasionados pelo movimento do fluido na modelagem matematica de processos reacionais
(IORDANIDIS, 2002; STEGEHAKE; RIESE; GRUNEWALD, 2019). O modelo pode ainda

considerar ou ndo as variacdes radiais de concentragcdo e temperatura do reator. Estas variagcdes sao



desprezadas quando o didmetro do reator ¢ relativamente menor do que seu comprimento € 0 nimero
de Biot calculado para a direcao radial ¢ muito pequeno (menor que 0,1) (FARSI; ESLAMLOUEYAN;
JAHANMIRI, 2011; SUBAGJO et al., 2014a). Para reatores multitubulares com diametros maiores
que 5 cm, entretanto, os gradientes radiais se tornam expressivos € ndo podem ser negligenciados

(RASE, 1990).
3.8 Métodos Numéricos

Modelos de processos com variaveis distribuidas para a descri¢ao das leis fisicas de conservagao
de massa, energia ¢ momento, envolvem equagdes parciais diferenciais, além de equagdes auxiliares
que caracterizem parametros e relagdes entre as varidveis. A solugdo deste complexo modelo
matematico pode ser particularmente dificil, j4 que pequenas alteracdes numéricas ou adocao de
diferentes condi¢des de contorno podem levar a um comportamento do sistema completamente
diferente do esperado. Para tanto, ¢ necessario que se defina um método numérico de discretizacdo
adequado ao processo, bem como um pacote computacional adequado para o processamento e solucao
do conjunto de equagdes. Dentre os métodos numéricos utilizados, o0 método de linhas consiste em
transformar o sistema de equagdes parciais diferenciais em equagdes diferenciais ordinarias, realiza a
discretizagdo das variaveis espaciais, mantendo, geralmente, as varidveis temporais continuas. Essa
discretizagdo usualmente se faz pelos métodos das diferencas finitas e dos elementos finitos
(FONTANA, 2018; OH; PANTELIDES, 1996).

O método das diferengas finitas ¢ o método mais antigo para solugdo de equacdes diferenciais
parciais e resulta na solu¢do do modelo por aproximacdo de derivadas através da expansao da série de
Taylor ou aproximacgao polinomial. A principio, este método pode ser aplicado a qualquer tipo de malha
(FERZIGER; PERIC, 2002). A partir da série de Taylor, as aproximagdes de derivadas podem ser
obtidas de forma regressiva, centrada ou progressiva.

O método dos elementos finitos, por sua vez, aproxima-se do método de discretizagdo por volumes
finitos e consiste em dividir o dominio em um conjunto de elementos finitos que sdo, geralmente,
desestruturados. Nos métodos mais simples, a solu¢do ¢ aproximada por uma funcao linear em cada
elemento, de forma a garantir a continuidade da solu¢do. Este método tende a ser mais robusto, para
malhas mais refinadas (FERZIGER,; PERIC, 2002).

Além da defini¢cao do tipo de método adotado para a discretizagdo espacial, também se faz
necessario especificar a ordem de aproximagdo e o numero de intervalos de discretizacao, ja que um
pequeno numero pode levar a solugdes fisicamente impossiveis enquanto muitos intervalos podem
gerar grandes esfor¢os computacionais sem, entretanto, fornecerem resultados mais precisos.

Neste quesito, destaca-se o software gPROMS por sua capacidade de solugdo de modelos



matematicos de diversos processos. Neste software, ¢ possivel simular o modelo matematico adotando
o método das diferengas finitas centradas (CFDM), regressivas (BFDM) ou progressivas (FFDM), bem
como o método de colocagdo ortogonal em elementos finitos (OCFEM), definindo, assim, o melhor

método numérico para a solugdo do modelo.
4 METODOLOGIA

De forma geral, um processo reacional em leito fixo organiza-se em diferentes niveis de
complexidade, que variam desde a analise macroscopica de seu funcionamento até os fenomenos que
acontecem em escalas microscopicas nas particulas de catalisador localizadas no interior do reator.

Estes fenomenos serdo matematicamente descritos ao longo deste capitulo.
4.1 Modelagem Matematica

Para a descricdo matematica de um reator catalitico de conversao de CO/CO;, a dimetil éter
utilizando  catalisador de CuO-ZnO-ALOs/y-Al;O3, em escala laboratorial, modelos
pseudohomogéneos sdo comumente adotados por descreverem o comportamento reacional com boa
concordancia (DOKTORINGENIEUR et al., 2001; PELAEZ et al., 2018a; STEGEHAKE; RIESE;
GRUNEWALD, 2019; SUN; SIMAKOV, 2017a). Tais modelos consistem em equacdes de
conservacgao de massa, energia e momento, além de equagdes auxiliares para descrever as leis cinéticas
e de equilibrio envolvidas no processo.

Os parametros cinéticos das reagdes (i.e. constante pré-exponencial, energia de ativagdo, ordem
da reacdo, constantes de equilibrio e calores de adsor¢cao dos componentes) devem ser estabelecidos
de acordo com o tipo de catalisador utilizado. Coeficientes de transferéncia de calor entre o leito e a
parede, coeficientes de dispersdo axial de massa e calor também devem ser estimados conforme
correlagdes dispostas na literatura e serdao descritos neste topico.

Para o desenvolvimento do modelo em questdo, considerou-se o comportamento do gas como ideal
ao longo da coluna, de forma que sua fugacidade equivale a sua pressao parcial MEVAWALA; JIANG;
BHATTACHARYYA, 2017; PELAEZ; MARIN; ORDONEZ, 2017; RAHIMPOUR, 2008; VAKILI;
ESLAMLOUEYAN, 2013). Esta consideracdo ¢ comumente adotada em trabalhos similares. Peldez et
al. (2017) reportaram que, para a sintese direta de DME a 30 bar, tal pressdo ndo se mostra
suficientemente elevada para provocar desvios significativos da idealidade. Os autores mostraram
ainda que os coeficientes de fugacidade dos gases envolvidos no processo, em temperaturas de 250 °C
a 270 °C, sao muito proximo a 1, com desvio méximo de 6,8%. Tais dados justificam, portanto, a
possibilidade de se considerar gas ideal ao longo deste trabalho.

Além disso, foram adotadas as seguintes consideragdes para o modelo pseudohomogéneo



desenvolvido neste trabalho:

1. Gradientes intraparticula de massa, calor e velocidade sdao desprezados, ja que a razao entre o
diametro interno do leito e o diametro da particula catalitica ¢ maior que 15 (DELGADO, 2006;
SONG et al., 2008);

2. Gradientes de massa, calor e velocidade na dire¢do radial do reator sdo despreziveis, considerando

a relagdo entre o diametro do reator e seu comprimento (Numero de Biot < 0,1) (FARSI;
ESLAMLOUEYAN; JAHANMIRI, 2011; STEGEHAKE; RIESE; GRUNEWALD, 2019;
SUBAGIJO et al., 2014b);

Assume-se que ha equilibrio térmico entre o fluido a particula catalitica;

As dispersdes axiais de energia e de massa sdo consideradas ao longo do reator;

As entalpias de reacdo ndo variam em relagdo a temperatura;

IS

A capacidade calorifica efetiva varia em relacdo a temperatura e composi¢ao dos reagentes e
produtos;

7. A porosidade do leito é constante e homogénea ao longo do reator;

8. As particulas sdo consideradas homogéneas em termos de porosidade e geometria;

9. O reator encontra-se em condi¢des nao-isotérmicas e nao-adiabaticas.

Todas as equagdes que compdoem o modelo estdo resumidas no Anexo I deste trabalho.

4.1.1 Balanco de Massa

Para a descricdo matematica dos fendmenos envolvidos, adotou-se um volume de controle
infinitesimal, de secdo transversal constante e comprimento dz. Neste volume, a mistura gasosa flui
através dos espacos interparticulas, representados pela porosidade do leito, €. Os reagentes entram em
contato com a particula solida catalitica, reagem e produzem novos componentes, em um determinado
intervalo de tempo dt.

As diferentes contribui¢des para o balanco de massa sdo apresentadas na equacao da continuidade:

dCy; 4.1
a—fl+(V.Wl-)—Rl-=0 “1)

onde Cgy; representa a concentragdo do componente i; R; representa o termo de geragdo ou consumo de
mols do componente i por volume em cada reagdo quimica n; e W; representa o fluxo molar resultante
das contribuigdes por convecgao e difusdo. Considerando a porosidade do leito para se determinar a

real concentracdo do componente i, C;, na fase fluida:

m; m; (4.2)
C = — = g+r— = £ - C "
gl Vt VU l

onde V; representa o volume total, 1}, o volume interparticula e m; ¢ o nimero de mols do componente

que flui pelo volume de controle.



Considerando ainda que o fluido escoa essencialmente na dire¢do axial z, W; pode ser definido

como.:

w2 G _i(aCT'yl') (4.3)
' 0z “ 0z\ 0z

Na Equagao 4.3, o primeiro termo do lado direito representa a contribui¢ao convectiva do fluido

que escoa a uma velocidade superficial u, enquanto o segundo termo considera os efeitos provocados

pela movimentacao molecular por meio da dispersdo axial, D O termo y; representa a fragdo molar

do elemento.

Por fim, o termo R; ¢ definido como:

4.4
Ri=pp.(1—s).ZNei’n-Rn (4.4)
onde p, representa a densidade da particula; Ne;, o coeficiente estequiométrico do componente 7 na

reacdo n; € R, as taxas reacionais envolvidas no processo, que serdo detalhadamente descritas na se¢ao
4.2 deste trabalho.

Assim, substituindo as Equagdes 4.2, 4.3 e 4.4 na equacgdo da continuidade, tem-se que (RASE,
1990; STEGEHAKE; RIESE; GRUNEWALD, 2019):

(4.5)

aCi a(u . Cl) 0 aCT Vi
St g e Da g (T ) = () ) et Ry

A mudanga ocasionada na velocidade do gas em funcdo de mudangas volumétricas durante a

reacdo é considerada pela Equacdo 4.6 (GUTTEL, 2013; SUN; SIMAKOV, 2017):

% G (4.6)
% Cio

No instante ¢ = 0, o Unico fluido presente no reator ¢ a corrente de hidrogénio, que se encontra a

u:uo'

uma temperatura inicialmente estabelecida, 7o. Neste instante, o fluido e as paredes do reator estdo em
equilibrio. Ao alimentar o reator com a mistura gasosa, assume-se que na entrada o fluido sofre os
efeitos da dispersdo axial. Na saida, ndo ocorrem mais variagdes de concentracdao. Dessa forma, pode-
se estabelecer as seguintes condigdes de contorno e condigdes iniciais para a completa resolugdo

matematica do modelo, adotando as condigdes propostas por Danckwerts (HAYES; MMBAGA, 2013):

0 (3’|z=o : CT|Z=O) 4.7)
dz

3 (Yiz-r Cryy_y) (4.8)
=0
dz
uO . CTO = U|Z=0 . CT|Z=0 (49)

Ug - Cyo =u|z=0'y|Z=O'CT|Z=0_ € Day




Ci =H2 |t:0 = CTO (410)
Ci #H2 |t:0=0 (4-11)

4.1.2 Balango de Energia

Para 0 mesmo volume de controle adotado no balango de massa descrito no topico 4.1.1, e
considerando as dispersoes de calor e trocas térmicas envolvidas entre o fluido e a parede do reator e
entre esta e o ambiente, pode-se adotar o seguinte balanco de energia para um modelo
pseudohomogéneo (HAYES; MMBAGA, 2013; RASE, 1990; SUN; SIMAKOV, 2017):

. . 0T 0(u-Cy-Cr- T) d (0T (4.12)
(6., 1— R a2 _)
[ (Cor ) + 1= (Cop-pp)] 57+ ——2 r— (5

4
= (T =T) + (1= &) pp- ) (~BHR) - Ry

onde T representa a temperatura do fluido; T,, a temperatura da parede; AHr;, a entalpia de reagdo; A
representa o coeficiente de dispersao axial de calor; h,, € o coeficiente de transferéncia de calor entre
o fluido e a parede do reator; e fp 7€ épp representam, respectivamente, as capacidades calorificas do
fluido e do catalisador.

Na Equagao 4.12, o primeiro termo do lado esquerdo da equagdo diz respeito ao acimulo; o
segundo termo leva em consideragdo contribui¢do convectiva do fluido que escoa a uma velocidade
superficial u, enquanto o terceiro termo considera os efeitos provocados pela dispersdo axial de calor, A.
No lado direto desta equacdo, o primeiro termo leva em consideragdo as trocas térmicas existentes
entre o fluido e a parede, enquanto o segundo termo representa as variagoes de energia devido as
reagdes quimicas envolvidas no processo.

Para a completa solu¢do matematica do modelo, exige-se ainda uma equacdo que descreva a
relacdo das trocas térmicas entre 7, e as vizinhancas do reator, bem como as condi¢des de contorno e
condigdes iniciais, ja que a Equagdo 4.12 possui derivadas parciais de primeira e segunda ordem, além
da variacdo da temperatura em relagdo ao tempo z.

Assim, tem-se a equagdo do balango de energia para a parede:

) oT, 4.13
(CpW'pw) W =0y hw(Tw - T) - Ay - Ug(Tw - Too) ( )

onde ¢, € p,, representam, respectivamente, a capacidade calorifica e a densidade da parede; a,, €
@, sd30 parametros intrinsecos a geometria do sistema; U, representa o coeficiente global de

transferéncia de calor; e Ty, ¢ a temperatura das vizinhangas.
No momento em que ¢ = 0, o reator encontra-se a uma temperatura inicialmente estabelecida, 7).
Na entrada do reator, assume-se que o fluido sofre os efeitos da dispersao axial. Na saida, ndo ocorrem

mais variagdes de temperatura. Dessa forma, pode-se estabelecer as seguintes condi¢des de contorno:



~ ~ aT
Uy Cpf CTO . TO :'U,|Z=0- Cpf Clez .le=0 _CT|Z= A — (414)

0 0 dz
0T,=, (4.15)
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dz
Ti=0=To, (4.16)
Twi=0= Tow; (4.17)

4.1.3 Balanco de Momento

Em um escoamento, a passagem do fluido provoca atrito entre as paredes do tubo, que por
consequéncia gera perdas energéticas. Além disso, a presenca de solidos intensifica estas perdas em
virtude da resisténcia que as particulas cataliticas apresentam em relacdo a passagem do fluido (BIRD;
STEWART; LIGHTFOOT, 2002). A equacao comumente adotada para descrever esta queda de pressao
em colunas recheadas ¢ dada pela Equacdo de Ergun (BIRD; STEWART; LIGHTFOOT, 2002;
FERREIRA et al., 2014):

oP 1-—¢e? u-u 1—-¢€)-pf-lul-u (4.18)

~S — 150 1.75
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onde py representa a densidade do fluido, assumida constante; P € a pressao do sistema; u a viscosidade
da mistura gasosa; € d,, o didmetro das particulas cataliticas, considerado uniforme.

Na saida do reator, a pressdo assume um valor constante devido a presenga de uma valvula
reguladora de pressdo na saida. Assim, a condicdo de contorno adotada para a devida resolucao da

Equacao 4.18 foi:

Pl—1 = PO (4.19)

4.1.4 Pardmetros de Transferéncia de Massa

Para a determinagdo do coeficiente de dispersdo axial massico, Dax, existem diversas correlagdes
na literatura. Para este trabalho, adotou-se a seguinte correlacdo (BERGER; KAPTEIJN; MOULIJN,
1988):

D 4.20

Dax=£<T—m+0,5-dp-u) (4.20)
b

em que T, representa a tortuosidade do leito, definida por:

1 (4.21)

Ty = —=
205



Na Equagao 4.20, D,, representa a difusividade molecular do componente i, podendo ser estimada
na mistura de multicomponentes por (POLING; PRAUSNITZ; O’CONNELL, 1959; RUTHVEN,
1984):

1;)’ (4.22)

ij
onde D; ; € a difusividade bindria entre os componentes i € j da mistura, calculada a partir da equagéo

de Chapman-Enskog (POLING; PRAUSNITZ; O’CONNELL, 1959; RUTHVEN, 1984):
1
1 1 /2

T3 - —
0,00158 - T (Mj+Mi> (4.23)
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Na Equacao 4.23, M;; sao as massas moleculares dos componentes e (2 ¢ funcdo adimensional da
temperatura, dependente de € / |- Porsuavez, o e € / |, Sd0 parametros que representam o diametro de

colisdo entre as particulas a partir do potencial de Lennard-Jones e a energia maxima de interagao entre

as moléculas, calculados a partir das correlagdes propostas por Poling et al. (1959):

Q=[A-T7P1+C [exp(=D -T")|+E [exp—F-T'| + F - [exp — D - T"] (4.24)
T (4.25)

Com 4 = 1,16145; B = 0,14874; C = 0,52487; D = 0,77320; E = 2,16178; ¢ F' = 2,43787 (POLING;
PRAUSNITZ; O’CONNELL, 1959).

4.1.5 Pardmetros de Transferéncia de Energia

A dispersao axial de calor pode ser calculada a partir da expressao (SUN; SIMAKOV, 2017):
A=kq-(8+0,05-Re,"") (4.26)

onde Re, representa o nimero de Reynolds para a particula e kf representa a condutividade térmica da

mistura, calculada a partir das correlagdes propostas para misturas gasosas propostas por Poling et al.

(2000), de forma analoga as correlacdes de mistura pelo método de Wilke (1950) (BIRD; STEWART;

LIGHTFOOT, 2002; POLING; PRAUSNITZ; O’CONNELL, 1959). As Equagdes 4.27 e 4.28 foram

utilizadas para calcular o nimero de Reynolds e a condutividade térmica da mistura, respectivamente:
pr-u-d, (4.27)

- U

Rep



It Vi kg (4.28)

ke = o
f
. yi- P

A condutividade térmica kg; de cada componente puro € a constante adimensional @; ;, por sua vez,

sdo calculados por (BIRD; STEWART; LIGHTFOOT, 2002; POLING; PRAUSNITZ; O’CONNELL,
1959; WILKE, 1950):

kg = (épi + ZI\:;M) " i (4.29)
ll + (ui/:uj)l/z (MJ/Mi>1/4] i (4.30)

o (1 )]

onde u e y; das equacdes 4.27 e 4.29 representam, respectivamente, as viscosidades de mistura e de

iLj —

componente puro, estando descritas no topico 4.1.6 deste capitulo. fpi , por sua vez, ¢ a capacidade
calorifica do componente i (POLING; PRAUSNITZ; O’CONNELL, 1959). Segundo Poling et al.
(1959), as capacidades calorificas da mistura e dos componentes puros podem ser calculadas de acordo

com:

Cps = ZJ’i + Coi (431)

Cpi=R-[Ay + Bp* T+ Cp- T> + Dy - T? + E;- T*] (4.32)

Sendo R a constante dos gases ideais e 42, B2, C>, D> e E> constantes tabeladas para cada
componente puro (POLING; PRAUSNITZ; O’CONNELL, 1959).

Quanto aos parametros de transferéncia de calor global, Uy, e transferéncia de calor entre o fluido
e as paredes, h,, foram adotadas as seguintes equagdes, sendo e a espessura da parede do leito

(INCROPERA et al., 2007; SUN; SIMAKOYV, 2017):

1 1 1 (4.33)
Uy hy ',
g wo A
hy = ks - d, - (24 + 0,34 - Re,”””) (4.34)

Por fim, Segundo Ferreira ef al. (2015) «,, € a,,; foram estabelecidos, sendo d; o didmetro interno:

L (4.35)
Y e(2d; +e)



S 2 (4.36)
wL —

4.1.6 Pardmetros de Transferéncia de Momento

Os parametros relativos a transferéncia de momento, viscosidade e densidade da mistura, foram

calculados por (POLING; PRAUSNITZ; O’CONNELL, 1959):

PM
-7 4.37
n
Vi K
= Z 4.38
i=13’i+2¢i,j'3’j (4.38)
26,69 - (M; - T)®S (4.39)
Hi= o?-0

onde My representa a massa molecular da mistura, calculada pelo somatorio do produto entre as fragdes
molares e as massas moleculares de cada componente. Os parametros 02,2 ¢ @; ; foram calculados

como descrito pelas Equacoes 4.23, 4.24 ¢ 4.30.

4.2 Reacoes de conversao de CO2 a DME

A reagdo de formagdo do dimetil éter acontece a partir da formagao do metanol e sua consequente
desidratacdo. A formagdo do metanol acontece a partir da reagdo de hidrogenacdo do CO e CO: e

envolve as seguintes reacdes:

CO + 2H, & CH;0H )
€O, + H, & CO + H,0 ()
€O, + 3H, & CH;0H + H,0 (I1T)

A reacdo de desidratagdo do metanol ¢ dada por:

2CH;0H & CH30CH; + H,0 (IV)

A reacdo de hidrogenagao do CO (I), a reacdo de troca reversa da agua (reverse water gas shift)
(IT), e a reagdo de hidrogenacao do CO» (III) sio comumente catalisadas por catalisadores metalicos,
tipicamente contendo Cu, Zn e Al, enquanto a reacdo de desidratacdo do metanol (IV) acontece
essencialmente em catalisadores de propriedades acidas, o que justifica o uso de y-alumina como
suporte, promovendo assim a bifuncionalidade do catalisador e conversdo direta a DME (AGUAYO et

al., 2007; ERENA et al., 2011; NG; CHADWICK; TOSELAND, 1999; OZTURK; AVCI, 2019; SONG



et al., 2008).
Diversas leis cinéticas ja foram propostas na literatura para este conjunto de reagcdes ocorrendo
neste tipo de catalisador (CuO-ZnO-AlO3/y-AlxO3). Neste trabalho, a cinética reacional e seus

respectivos parametros foram selecionados e obtidos a partir da literatura, descritos no topico a seguir.
4.2.1 Cinética reacional

A producao do DME tem sido estudada na literatura a partir da conversao de monéxido de carbono
e gas carbonico. Para tanto, gas de sintese com a presenga de CO> tem sido utilizado como reagente.
Para catalisadores de CuO-ZnO-Al>O3s, suportados em y-Al>Os, mais de 48 leis cinéticas foram
propostas na literatura a partir de consideragdes distintas sobre etapas limitantes e adsor¢ao dos
componentes no catalisador (GRAAF; STAMHUIS, 1988).

Para a conversdao do CO e COz e producao de metanol, Graaf et al. (1988; 1990) realizaram estudos
cinéticos em uma faixa de temperatura de 210 a 275 °C. Os autores consideraram a presenca da reagdo
de troca reversa da 4gua, além de considerarem um mecanismo de duplo sitio, no qual o hidrogénio ¢
adsorvido dissociativamente. O modelo cinético obtido pelos autores foi determinado considerando-se
a auséncia de limitagdes a transferéncia de massa.

As leis de velocidade adotadas para as reacdes de conversdo do CO (R, ), de troca reversa da agua
(R;) e de conversdo CO2 (R3), sdo mostradas nas equagdes 4.40-4.42. (GRAAF et al., 1990; GRAAF;
STAMHUIS, 1988).

1 p
ko K [ _ 15 _ _ CH30H]
- r1 - Kco|pco - (Pu2) Keq; (py,)%5
' Kh20 (4.40)
[1+ Kco - Pco + Kcoz - Peozly/Puz + 705 P20
H2
o ks . Kcoz [Pcoz-PHz - %}
z Kioo (4.41)
1+ Kco-Pco + Kcoz- Pcozl /Puz + 705 PH20
H2
ky, - Puz - Doz [Pcoz . (PHZ)LS By 4 LK pH%05]
R. = ° Keqs . (py2)®
3 (4.42)

k
[1 + Kco - Pco + Kcoz - Pcozl \/Puz + % . pHZOl
H2

Para a desidratacdo do metanol na presenca da y-Al2Os, Bercic e Levec propuseram uma lei
cinética que denota a reagdo controlada pela superficie, considerando que o metanol ¢ adsorvido

dissociativamente, em um intervalo de temperatura de 290 °C a 360 °C. Além disso, os autores



evidenciam que a adsor¢ao do DME pode ser negligenciada, tendo em vista que a adsor¢do do metanol
e da agua em y-AloO3 s3o muito mais evidentes. A lei de velocidade para esta reacao ¢ descrita por

(BERCIC; LEVEC, 1992, 1993):

Cyoo-C
R Kra - kiuson [CcszoH - ”Zﬁequ] (4.43)
4

- 7
[1+ 2Vkeuzon - Cenzson + kuzo - Crzol

Nas Equagoes 4.40-4.43, p; representa a pressdo parcial de cada componente i; k., representa a
constante cinética da reacao n; e K; ¢ a constante de adsor¢do do componente i no catalisador. O
parametro K, representa a constante de equilibrio de cada reacdo n e sera descrito no topico 4.2.2
deste trabalho.

Os parametros cinéticos sao apresentados em fun¢ao da temperatura de acordo com as equagoes
de Arrhenius e van’t Hoff, conforme mostram a



Tabela 1 e Tabela 2 (BERCIC; LEVEC, 1992; GRAAF et al., 1990; GRAAF; STAMHUIS, 1988;
RAHIMPOUR, 2008).



Tabela 1 - Parametros cinéticos e de adsor¢do de componentes das reacdes R;-Rs.

Pardametro = A(i) . exp (B(i)/RT) A(D) B(@i)
e (4,87 + 0,29) x 10 -113.000 £ 300
2 (9,64 + 7,30) x 10" -152.900 + 11800
s (1,09 + 0,07) x 10° - 87.500 + 300
Kcor (7,05 + 1,39) x 107 61.700 + 800
Kuzo/Kiiz (6,37 + 2,88) x 10 84.000 £ 1400
Kco (2,16 + 0,44) x 10 46.800 = 800

Fonte: Graaf et al. (1990).

Tabela 2 - Parametros cinéticos e de adsor¢ao de componentes da reagao Rj,.

Pardmetro = A(i) . exp (B(@) /T) A() B(@)
ks (1,48 £0,15) x 103 - 17280
Kcuson (5,39 £0,54) x 107 8.487
Kun:0 (8,47+ 0,85) x 107 5.070

Fonte: Beric e Levec (1992).

E importante ressaltar que diversos trabalhos recentes da literatura, como mostra a Tabela 3, tém

utilizado as leis cinéticas aqui mostradas em temperaturas ligeiramente maiores ou menores do que as

adotadas para a formulacao de tais leis e, ainda assim, encontraram resultados satisfatdrios, com baixos

valores de desvios padrdo, para os propdsitos que se destinaram avaliar. Dessa forma, pode-se afirmar

que as leis cinéticas sdo validas para intervalos maiores de pressao e temperatura, e, por isso, as analises

desenvolvidas neste trabalho estdo em consonancia com os modelos cinéticos aqui representados.

Tabela 3 - Pressdes e temperaturas adotadas na literatura para as leis cinéticas de Bercic e Levec

(1991) e Graaf et al. (1988; 1990).

Autores Temperatura (°C) Pressao (MPa)
Pelaez et al. (2017) 250 -270 3
Hayer et al. (2011) 210 -300 1-6

Song et al. (2008) 220 5
Manenti et al. (2014) 211 - 267 5

Fonte: A autora (2021).

4.2.2 Constantes de Equilibrio

Os parametros de equilibrio adotados para o0 modelo matematico deste trabalho sdo descritos pela



Tabela 4 e Equacdo 4.44 (RAHIMPOUR, 2008; SAMIMI et al., 2014).

Tabela 4 - Parametros para determinacgao das constantes de equilibrio das reagdes R;-R;.

Parimetro = 10°(A(i) /T — B(i))

A(i) B(i)
Keqi 5.139 12.621
Keq2 -2073 -2,029
Kegs 3066 -10,502

Fonte: Graaf et al. (1986) e Rahimpour et al. (2008).

Keq, = exp (*= + 0.86log T + 1,33+ 1073 - T — 1,23 1075 - T? - (4.44)

351071073
4.3 Método Numérico e Software de Simulacao

Para a simulagdo do processo em leito fixo e a adequada solucdo do conjunto de equacdes
envolvidas no modelo, utilizou-se o software gPROMS, da empresa Process Systems Enterprise
Limited, escolhido por sua capacidade de solu¢do de modelos matematicos de diversos processos.

Para a solugcdo matematica do modelo, inicialmente realizou-se um comparativo entre trés métodos
numéricos distintos: método de colocagdo ortogonal de elementos finitos (OCFEM); método das
diferengas finitas centradas (CFDM) e método das diferencas finitas regressivas (BFDM). Para avaliar
a consisténcia numérica de cada método, foram realizados testes com malhas de 15, 80, 100, 150 ¢ 300
elementos.

Apo6s todas as andlises, as demais simulagdes seguiram desenvolvidas a partir do método de
colocacao ortogonal de elementos finitos (OCFEM) com ordem de discretizagdo equivalente a 2, em

200 intervalos.
4.4 Validacao do Modelo Matematico e Simulagoes

A validagdo do modelo ora proposto foi realizada a partir das caracteristicas do reator e condi¢des
experimentais adotadas no trabalho de Erefia et al (2005). Neste trabalho, os autores realizam a sintese
do DME a partir da conversao de CO; e H». Ressalta-se ainda que o modelo cinético aqui adotado leva
em consideragdo a formacao do DME a partir da conversdo de ambos os gases, permitindo que a
validagdo do modelo seja realizada tanto para processos de producdo a partir do CO; quanto para
processos a partir do CO, descrevendo igualmente os fendmenos envolvidos em um reator de leito fixo.

A validagdo do modelo também foi realizada para a conversao de CO em DME e a sua descrigao, bem



como os resultados obtidos estao detalhados no Apéndice I deste trabalho.

No trabalho de Erena et al. (2005), os resultados mostram que a formagao de hidrocarbonetos ao
longo do processo ¢ insignificante. Dessa forma, os resultados do modelo matematico aqui
implementado puderam ser comparados e avaliados em relacdo aos resultados de conversao,
seletividade e rendimento de DME obtidos experimentalmente pelos autores a fim de que se verifique
a validade e aplicabilidade do modelo. A conversao e seletividade sao calculadas de acordo com as

Equagdes 4.47-4.49, respectivamente (ERENA et al., 2005):

n - n
Conversdo % (X ;) = %. 100 (4.45)
05,0
ng. - N
Seletividade % (S ;) = — < t  .100 (4.46)
B Nco,0 — Nco,
e T .100 (4.47)

Rendimento % (Y;) =

Nco2,0

onde n. representa o nimero de carbonos presente no componente € 1;, € 7; representam,

respectivamente, as vazdes molares do componente i na alimentagao e ao longo do reator. A

Figura 4 apresenta diagrama esquematico do sistema reacional considerado para a simulagdo e

validagdo do modelo.

Figura 4 - Diagrama esquematico do reator tubular de bancada para produ¢do de DME.

Fontes de Gas Entrada do Reator i

Controladores de Fluxo

X =
Valvula Backpressure

Saida do Reator

Fonte: Adaptado de Erefia ef al. (2005).



A Tabela 5 apresenta as condigdes operacionais e pardmetros adotados para as simulagdes de

valida¢ao do modelo.

Tabela 5 - Parametros e condi¢des operacionais adotados para as simulagdes de validacao do

modelo.
Parametro Valor
Temperatura (°C) 275
Pressao (MPa) 40
Razao de alimenta¢ao Ho/CO; 1/1; 3/1; 6/1 e 8/1
Comprimento do Reator (m) 0,1524
Diametro (m) 0,0064
Densidade da particula (kg m™) 1783,5
Porosidade 0,78
Massa de catalisador (g) 2
Capacidade Calorifica da Particula (J mol! K'!) 27000
Tempo espacial (g h mol ) 33,33

Fonte: Erefia et al. (2005).

Os estudos seguintes, realizados a partir da validagdo do modelo, foram realizados para uma
alimentacdo de CO> e H», considerando as mesmas caracteristicas fisicas do reator e da particula
mostrados na Tabela 5. A influéncia da temperatura, razdo de alimentacdo, pressdo e tempo espacial
foram analisadas em funcdo da conversdo, seletividade e rendimento, calculados pelas equacdes 4.47
a4.49 (ASTHANA et al., 2016; ERENA et al., 2005). Os parametros analisados foram determinados

na saida do reator, apos o alcance do estado estacionério do processo.
5 RESULTADOS E DISCUSSAO

5.1 Validacao do Modelo Matematico

Para a valida¢dao do modelo matematico descrito no topico 4, considerou-se inicialmente que a
alimentagdo ¢ exclusivamente composta por H> e CO2, com vazdo de alimentagdo de reagentes
equivalente a 1 mmol/min (ERENA et al., 2005).

As Erro! Fonte de referéncia nio encontrada. e 6 apresentam o comparativo entre os resultados
de conversdo e rendimento e seletividade, respectivamente, na saida do reator, em regime estacionario,
obtidos pela simulagdo do modelo ora proposto e reportados por Erefia et al. (2005). Os autores nao

reportaram os erros experimentais associados.



Figura 5. Comparagao entre os dados de conversdao de CO, simulados neste estudo e os dados

experimentais relatados por Erefia et al. (2005).
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Fonte: A autora (2021).

Figura 6. Comparativo entre os dados de Rendimento e Seletividade de DME simulados neste

trabalho e os dados experimentais simulados por Erefia ef al. (2005).

45 T
—m— Y_DME [Erend et al (2005)]
404 —®@— S_DME [Erend et al (2005)]
= -- ®-- Y_DME [Simulado]
< 5| - m- S DME [Simulado] 275°C
g ] 40 bar
O 3g 4 T=33,33g,, h/mol
[«5)
o
o
€ 25+
[«5)
£ ]
a4 ’_’,/:;;-
L 15 e
(3]
e}
3
i
@
g
0 T T T T T T T
11 3/1 6/1 8/1

H,/CO,
Fonte: A autora (2021).



Os resultados simulados apresentados nas Figuras 5 e 6 apresentam erros relativos de até 6% em
relagdo aos dados experimentais de Erefia et al. (2008), com excec¢do para os valores obtidos para a
razdo de alimentacdo H»/CO2 = 3/1, que apresentaram erros de até 19%. Esses erros podem estar
associados ao desvio padrdo dos parametros cinéticos e de equilibrio, bem como erros experimentais
incapazes de serem previstos pelo modelo matematico, como falhas na medigdo do fluxo de
alimentacao do reator, geralmente associadas a calibragao de controladores, bem como erros inerentes
ao processo de andlise cromatografica para identificagao da composi¢ao da corrente de saida do reator.

Diante das ponderacdes realizadas e dos resultados apresentados, pode-se considerar que o modelo
matematico proposto descreve adequadamente o sistema reacional e pode ser, portanto, utilizado para

simular outros processos reacionais que se enquadrem em condi¢des similares as adotadas.
5.2 Analises Numéricas

5.2.1 Comparativo entre Métodos Numéricos e Andlise de Malha

Para avaliar o modelo matematico, inicialmente realizou-se um comparativo entre trés diferentes
métodos numéricos de discretizagao para a solu¢cdo do modelo, em diferentes malhas. Além do método
de colocagdo ortogonal de elementos finitos (OCFEM), utilizou-se o método das diferengas finitas
centradas (CFDM) e das diferengas finitas regressivas (BFDM). Quanto a analise de malhas, todos os
trés métodos foram avaliados para malhas de 15, 80, 100, 150, 200 e 350 elementos. Todas as
simulagdes foram realizadas considerando-se as mesmas condigdes da simulacdo adotada para a
validacdo, com razio de alimentacdo H2/CO, = 6, 275 °C, 40 bar e tempo espacial de 33,33 g h mol ™.

As simulagdes realizadas utilizando o método BFDM, em qualquer uma das malhas testadas, ndo
geraram resultados devido a ocorréncia de erros numéricos. Ja as analises realizadas para o método
CFDM nao indicaram alteragdes nos resultados ao se testarem as malhas de 80, 150, 200 e 350
elementos, ndo apresentando resultados para malhas de 15 e 100 elementos, evidenciando, portanto, a

necessidade de utilizar malhas mais refinadas, como mostra a Figura 07.



Figura 7 — Analise de malha para o método CFDM em relagao a concentracdo de DME na saida

do reator.
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Fonte: A autora (2021).

Por fim, os resultados para o método OCFEM mostraram que, adotando um nimero de elementos
menor que 200, ha ruidos e oscilacdes nos resultados analisados na saida do reator até que se atinja o
estado estacionario. Para valores iguais ou maiores a 200, entretanto, os resultados obtidos na saida do
reator, a qualquer tempo, ndo variaram mais.

Para tanto, adotou-se um niimero de elementos igual a 200, resultando em um tempo de simulagdo
computacional de 10 segundos. Os resultados para a concentragdo de DME na saida do reator em

relagdo a analise de malha realizada para o método OCFEM pode ser visualizada na Figura 08.



Figura 8 - Analise de malha para o método OCFEM em relagao a concentracao de DME na

saida do reator.
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Pelas figuras, ¢ possivel notar que os métodos OCFEM e CFDM nao apresentaram diferencas
significativas entre si quanto a concentracdo de DME na saida do reator no estado estaciondrio. Dentre
estes dois métodos, o método OCFEM, de ordem 2 e 200 elementos, foi o adotado para este trabalho e
tem sido comumente adotado na literatura em trabalhos de simulacdo para sistemas similares a este
(DONAUBAUER; SCHMALHORST; HINRICHSEN, 2019; MOHAMMADY MAKLAVANY et al.,
2017; RIGOPOULOS; JONES, 2003; SEWERIN; RIGOPOULOS, 2017).

5.2.2 Influéncia do Pardametro de Transferéncia de Calor entre Fluido e a Parede

Até o momento, adotou-se a Equacdo 4.33 para todas as simulacdes realizadas devido esta
proporcionar um melhor ajuste para os resultados da validagdo do modelo descritos no topico 5.1.
Entretanto, ¢ sabido que na literatura ha uma série de correlagdes para o calculo do parametro de
transferéncia de calor entre a parede e o fluido (h,,). Para esta simulacdo, foram avaliadas outras seis
correlagdes para estimar este coeficiente. Os impactos nos resultados gerados por este trabalho serdao
discutidos neste topico.

As Equagdes 5.1 a 5.07 mostram as correlagdes testadas neste estudo.



_0,91-Re™"-Cpy-py-u (5.1)

w,1 — Pr2/3
=277k (5.2)
w,
dp
_ 0,458-€-Re™%*7 - Cp,-pr - pu (5.3)
w,3 — PF2/3
(12,5 + 0,048 Re) - k¢ (5.4)
w,4 — d
p
(140 + (0,0133 - d,* - Re)) - kf (5.5)
hW,S = d
14
hye = 35,82 - Re®365 (56)
hwo7 = kf - dy - (24 + 0,34 - Re,*"7) S

A Tabela 6 apresenta as referéncias e condigdes de validade para as equagdes 5.1-5.7.

Tabela 6 — Referéncias as Equagdes 5.1 a 5.07

Equacgdo Referéncia Validade
h, 4 Geankoplis JC (1983) 0,01 <Rep<50
h, Bird, Stewart e Lightfoot _
(2002) Nu = 5,77, fluxo pistonado
h,, 3 Smith (1980) Aplicado para escoamento de gases, em
leito fixo, dp/d < 0,15

h, 4 Incropera et al. (2007) 3,5 < Rep £76000
0,71 <Pr < 380

h,s De Wash e Froment (1972) 0,01 <Rep<10°

hy,e Calderbank e Podgorski (1957) Particulas esféricas, reatores tubulares

h, ; Simakov e Sheintuch (2008,

1 <Rep <60
2010) e Sun e Simakov (2017)

Fonte: A autora (2021).

Em um estudo por simulagdes, cujo modelo ainda nao pdde ser validado experimentalmente, a



escolha de uma correlagdo em detrimento de outra pode impactar diretamente nos resultados, como ¢
o caso deste trabalho. Como o desempenho das rea¢des envolvidas estd intimamente relacionado com
a temperatura, alteragdes nesta varidvel podem gerar resultados bem diferentes.

Beek (1962), Dixon e Cresswell (1979) e Richardson (1963) avaliaram uma série de correlagdes e
suas aplicabilidades, geralmente analisadas em funcdo da geometria das particulas e reator, do nimero
de Reynolds e da razao entre di/d,.

Dixon (2012), em sua revisao critica sobre diferentes recomendagdes e modelos de parametros de
transferéncia de calor, evidencia as discordancias destes parametros entre estudos com modelos
pseudohomogéneos. O autor cita que estas divergéncias geralmente ocorrem por problemas
experimentais, deficiéncias de modelo e at¢ mesmo simplificacdes exageradas que possam afetar a
obtengdo de cada parametro ou correlacdo. Mesmo diante de experimentos bem conduzidos, as
correlagdes propostas podem gerar erros de 20% a 30% nos modelos (DIXON, 2012; DIXON;
CRESSWELL, 1979).

As correlagdes apresentadas pelas Equacdes 5.1 a 5.07 foram determinadas ou sugeridas por seus
autores a partir de condigdes de validade especificas mostradas na Tabela 6. As correlagdes consideram
ainda as particulas uniformes. Todas estas correlagdes foram extraidas da literatura por serem aplicadas
em processo de leito fixo, adsor¢do ou reacionais, sendo possiveis de utilizacao por este trabalho, ja
que, para as condi¢des operacionais adotadas nestas simulacdes, Re = 1,1; Pr= 2,4 e d,/d = 0,0052.

O resultado da avaliacdo de cada uma destas correlagdes, mantendo os demais pardmetros e
condig¢des de simulacao constantes, pode ser avaliado na



Figura 9.



Figura 9 - Variagdo da temperatura de saida do fluido para diferentes correlacdes de 4, em funcao do

tempo.
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Pela



Figura 9 € possivel notar que a temperatura do fluido na saida do reator sofre variagdes insignificantes,
menores de 1 °C. Essa avaliagdo mostra que, para as condi¢des operacionais utilizadas, as sete

correlagdes podem ser adotadas sem que causem divergéncias nos resultados do processo.
5.3 Simulac¢ao da Conversiao do CO2 em DME

A partir dos dados de saida do reator, analisou-se a influéncia da razdo de alimentacdo e da
presenca de monoxido de carbono, do calor especifico molar da mistura, da temperatura e pressao de
alimentacao, sobre os resultados de conversao, seletividade e rendimento dos componentes.

A simulacao da conversao de CO2 a DME foi realizada adotando-se as caracteristicas descritas na

Tabela 07.



Tabela 7. Parametros e condigdes operacionais adotados para as simulagdes do processo de conversao

de CO, a DME
Pardmetro Valor
Temperatura (°C) 260
Pressao (MPa) 30
Razdo de alimentagdo H,/CO» 3/1
Comprimento do Reator (m) 0,1524
Diametro (m) 0,0064
Densidade da particula (kg m™) 1783,5
Porosidade 0,78
Massa de catalisador (g) 12

Capacidade Calorifica da Particula (J mol! K1) 27000
Tempo espacial (g h mol ) 11,2

Fonte: A autora (2021).

5.3.1 Avaliacdo da Razdo H»/CO; e CO/CO;

Avaliou-se a influéncia da razao de alimentagao Ho/CO», em fracdo molar, variando-a entre 1 a 4,
considerando uma alimentacdo exclusivamente composta por hidrogénio e didxido de carbono.
Manteve-se constante todos os demais parametros operacionais. Os resultados obtidos para a
seletividade do metanol e para a conversdao de CO: e seletividades de dimetil éter € monoxido de
carbono, em fun¢do da alimentacdo de H»/CO., sdo mostrados na Figura 10 e Figura 11,

respectivamente.

Figura 10 - Dados de Seletividade para o metanol em diversas razdes de alimentagdao Ho/COs.
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Figura 11 - Dados de conversao e seletividade em diversas razdes de alimentagao H2/COx.
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Com o aumento da propor¢do de hidrogénio na alimentacado, a conversao de CO> também aumenta,



como ¢ possivel verificar pela Figura 11. Este comportamento também ¢ observado para razdes de
H»/CO; maiores que 4. Explica-se o aumento da conversao de CO> em func¢ao do aumento da razao
H»/CO; pela competicdo entre as reagdes de hidrogenacao e troca reversa da agua (SIERRA et al.,
2010a, 2010b). Com o aumento de hidrogénio na alimentagdo, a rea¢do de hidrogenacdo do CO> a
metanol ¢ favorecida (Reagao I).

Entretanto, este favorecimento da reacdo de hidrogenagcdo provoca também o aumento
consideravel de dgua no sistema. A presenca de altas concentragdes de agua desloca o equilibrio da
reacdo de desidratagdo do metanol, favorecendo sua formagao e desfavorecendo a de DME. (BAYAT;
DOGU, 2016; ERENA et al., 2005; ERENA et al., 2011; PEINADO et al., 2020). A Figura 11 evidencia
a constancia da seletividade do dimetil éter e a Figura 10 o significativo aumento da seletividade do
metanol com o aumento da razdo de alimentagdo H2/CO;. Dessa forma, ndo ¢ vantajoso adotar razdes
maiores do que 4, ja que é possivel economizar hidrogénio no processo sem causar prejuizos a
seletividade de DME.

Neste estudo, observou-se também que a variagdo da razdo H»/CO; ndo produziu impactos
significativos na produgdo de DME, j4 que sua vazao molar de saida apresentou uma variagdo maxima
de 0,7% em comparacdo ao maior valor de saida obtido para a razdo H»/CO, = 4.

Este comportamento também ¢ observado na literatura. He e Liu (2017) avaliaram o efeito da
razao molar H»/CO; para valores de 1 a 20 e ndo identificaram vantagens na produ¢dao de DME para
razdes maiores que 5. Ateka et al. (2018) apontam em seus resultados que ndo hé diferengas
consideraveis em relagdo a produgdo de DME ao variarem a razdo molar Hy/(CO+COz) de 3 para 4,
evidenciando, entretanto, ligeiro aumento da conversao de gas carbonico. Erefia et al. (2011) mostram
a significativa formagdo de metanol para razdes de alimentagdo H,/CO, = 4. Ateka et al. (2017)
também corroboram este entendimento.

Os resultados para a concentracdo de metanol, 4gua e monoxido de carbono quando avaliados para

diferentes razdes de H2/CO» sdo mostrados pela Figura 12.

Figura 12 - Concentracdo de componentes para diversas razoes Ho/CO».
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Na Figura 12 ¢ possivel constatar o aumento da concentracdo de dgua em funcdo da razdo de
alimentagdo, bem como o aumento da concentra¢do de metanol. Este comportamento concorda com o
entendimento reportado na literatura no sentido de que, ao aumentar a quantidade de H> na corrente de
alimentacdo, aumenta-se a conversaio de CO,, diminuindo a conversio de metanol e,
consequentemente, a producdo de DME. A formagdo de grandes quantidades de agua também
representa um problema durante a sintese do DME por criar limitagdes termodindmicas para a reagao
de desidratagdo do metanol (MONDAL; YADAY, 2019b).

A fim de reverter este cenario e diminuir a formagao de agua ao longo do reator, analisou-se a
influéncia da presenca de pequenas fracoes de CO na alimentacdo com o intuito de deslocar o equilibrio
da reacdo de troca reversa da dgua (reagdo II) e favorecer a reacdo de desidratacdo do metanol.

A presenca de CO, mesmo que em pequenas quantidades, pode ser notada em alguns processos
industriais, como, por exemplo, em correntes de transporte de captura de CO, na propor¢do de
H>/CO»/CO =75/22/3 e razao CO/CO2 = 0,14, ou mesmo em correntes de reciclo do proprio processo
reacional (FORNERO et al., 2011; HE; LIU, 2017). Também pode-se obter volumes de CO:
significativamente mais altos que o CO em correntes de transformagdo de biomassa, a depender do
processo de gaseificagdo, evidenciando a presenca conjunta de CO e COx nestas correntes (PEINADO
et al., 2020).

Assim, mantendo uma razao de alimentacdo Ho/(CO+CO3) igual a 3 e todos os demais parametros



constantes, foram realizadas simulagdes considerando a presenca de CO em pequenas quantidades,
variando a razao CO/CO; entre 0,05 a 0,1. Os resultados destas simulagdes para a concentragao de

agua na saida do reator em fungao da presenca de CO na alimentacao pode ser observado na Figura 13.

Figura 13 - Concentracdo de saida de H>O considerando Ho/(CO2+CO) = 3 e razdes de CO/CO
iguais a 0,05; 0,08 ¢ 0,1.
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Nota-se pela Figura 13, para a razdo CO/CO; = 0,05, que uma pequena fragdo de CO na
alimentagdo (no caso, yco = 0,012)ja é capaz de proporcionar uma diminui¢do de 30% na
concentracdo de H>O, mostrando que aumentar a quantidade de CO na alimentacdo pode ser
equivalente a remover parte da dgua do sistema.

O impacto desta diminuig¢@o na producdo de 4gua gera o favorecimento na produ¢do de DME,
conforme evidenciado pelos resultados da



Figura 14.



Figura 14 - Concentracao de saida do DME considerando H»/(CO>+CO) = 3 e razdes de CO/CO»
iguais a 0,05; 0,08 ¢ 0,1.
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Pela Figura 13 e pela



Figura 14 ¢ possivel inferir que a presenca de CO na alimentacao além de contribuir positivamente
para a diminuic¢ao de agua no processo, favorece a produgao de DME.

E importante destacar que esta competitividade entre essas reagdes e a consequente formagio de
agua tem ganhado destaque na literatura (CATIZZONE et al., 2018). A presenca de agua pode
comprometer o processo, dificultando a produ¢ao de DME e a separagdo dos produtos.

Entretanto, com a presenga de CO na alimentacao, € possivel reduzir o teor de dgua, fazendo com
que a formag¢ao de DME logo seja favorecida, provocando um crescimento em sua concentragao na
saida. Este favorecimento acontece devido a reagdo de hidrogenacdo do CO; e CO, bem como a
consequente desidratagdo de metanol. Estudos termodinamicos desenvolvidos por Shen et al. (2000) e
He e Liu (2017) corroboram este entendimento ao constatarem as vantagens da presenca do CO em
processos de sintese de DME a partir do CO;, enfatizando o papel da reacdo intermedidria de troca
reversa da dgua e sua influéncia no processo global.

Ateka et al. (2017) e Bayat e Dogu (2016) também mostram em seus trabalhos que quanto menor
¢ a razdo CO/CO., mais evidentes podem ser as limitagcdes termodinamicas relacionadas a reatividade
do processo. Consequentemente, isso provoca uma diminui¢ao na produgao de dimetil éter. Para uma
alimentacao de CO2/COx= 0,5, a 275 °C e 30 bar, por exemplo, a diminui¢do no rendimento de DME
pode chegar a 28% quando comparado com razdes menores (ATEKA et al., 2017).

Os impactos causados pela presenca de monoxido de carbono na conversdao de CO», variando a

composi¢do de alimentacdo de Ho/CO, ¢ mostrada na Figura 15:

Figura 15 - Influéncia da razdo de alimentagdo CO/CO2 na conversdo de CO; para razoes de

CO/CO; iguais a 0,05; 0,08 ¢ 0,1.
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Apesar do aumento na concentracdo de DME mostrado na



Figura 14, uma menor conversao de CO; ¢ observada quando o CO estd presente na corrente de
alimentacao, independentemente da razao de alimentacgao entre H»/CO,. Considerando a complexidade
do sistema reacional em questdo e a reatividade mais expressiva da conversao do CO, a diminui¢ao
nesta conversao do CO2 mostra que este pardmetro nao possui necessariamente uma relagao direta com
o aumento da concentracao de dimetil éter na saida do reator.

A formacao de dimetil éter dependera muito mais significativamente da avaliagdo e compreensao
de outros fatores, como as condi¢des de reacdo, composicao da alimentacdo, temperatura e pressao
(ATEKA et al., 2018b). Termodinamicamente, Shen et al. (2000) ja demonstraram, por exemplo, a
importancia da relacdo dos parametros de composi¢ao inicial de alimentacdo e presenca de mondxido
de carbono para a avaliagao da formagdo de DME. Devido a isso, reforga-se a necessidade de buscar
condi¢des Otimas para favorecer a producao de DME sem comprometer significativamente a conversao

de CO».
5.3.2 Efeito da Temperatura

Os efeitos da temperatura e pressdo de alimentagao foram analisados nos intervalos de 240 - 300
°C e 10 - 60 bar, j& que, em catalisadores de CuO-ZnO-Al,03/y-AlxOs, temperaturas maiores que 300
°C podem provocar sua desativagdo por sinterizacdo da fungdo metalica, alterando sua estrutura e
comprometendo sua qualidade (ATEKA et al., 2017; SIERRA et al., 2010a). Além disso, temperaturas
abaixo de 230 °C nio promovem adequadamente as reacdes desejadas (ERENA et al., 2011).

Para avaliar os efeitos da temperatura, inicialmente verificou-se a interferéncia da variacao da
capacidade calorifica molar da mistura, calculada pela Equagao 4.30. Tal variacao ao longo do processo
nao provocou impactos significativos no comportamento reacional global.

Em seguida, foram avaliados os resultados para a conversdao de CO2 em fung¢do da temperatura,
mantendo os demais parametros operacionais constantes.

A Figura 16 mostra os resultados deste estudo.

Figura 16 - Conversao de CO; em func¢ao da temperatura.



H,/CO, =3
30 bar
30 -
T=11,2g_ h/mol
S
O 204
(@)
[«B)
S
o
]
©
(D)
2
o 10 -+
(@)
—=—X_CO,
0 T T T T
240 260 280 300

Temperatura (°C)
Fonte: A autora (2021).

Na Figura 16 observa-se que o aumento da temperatura promove um aumento na conversao de
COs. Bahruji et al. (2018) apontam mesmo comportamento ao avaliarem o efeito da temperatura, a
pressdo constante, em catalisadores metalicos suportados em Al2Os.

Da silva et al. (2016), em condigdes de 250-270 °C e 30-50 bar, utilizando catalisador ndo
suportado de CuO-ZnO-AlOs3, discutem os efeitos positivos da temperatura na conversao de CO»,
explicados pelos baixos valores de conversdo alcancados comparados aos valores de conversdo na
condicao de equilibrio quimico.

O desvio existente entre os resultados simulados por este trabalho e os resultados esperados na
condicdo de equilibrio pode ser verificada na Figura 17. Os valores para conversao de CO> no
equilibrio, em diferentes temperaturas, foram determinados por Xinyi He e Liping Liu (2017) a uma

pressdo de 30 bar e diferentes razdes de alimentagdo Ho/CO».

Figura 17 - Valores de conversdao de CO: (---) no equilibrio, calculados por Xinyi He e Liping Liu

(2017) e (—) obtidos por simulacao neste trabalho
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Na Figura 17, os valores de conversdao de CO: obtidos nas simulacdes desenvolvidas por este
trabalho mostram-se distantes dos valores de conversao no equilibrio reportados por Xinyi He e Liping
Liu (2017). Além disso, quanto maior a temperatura, maiores sdo os valores de conversdo encontrados
para as condi¢gdes simuladas, evidenciando o comportamento esperado para processos nos quais a
cinética ¢ determinante. O baixo tempo espacial adotado nestas simulagdes (menor que 10 s) também
favorece o distanciamento para a condi¢@o de equilibrio, j& que quanto menor o tempo espacial, mais
expressivos se tornaro os efeitos cinéticos (PELAEZ et al., 2018).

Os rendimentos de metanol e dimetil éter em fun¢do da temperatura também foram avaliados e

sdao mostrados na Figura 18.

Figura 18 - Rendimentos do metanol e dimetil éter em funcdo da temperatura.
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Na Figura 18, tanto o rendimento do metanol quanto o do dimetil éter apresentam crescimento em
razao do aumento da temperatura. Tal comportamento ¢ esperado ja que ha favorecimento cinético das
taxas reacionais. Ateka et al. (2018) apresentaram entendimento similar para faixas de temperatura de
250-350 °C e 30 bar, concluindo que quanto maior a presenga de CO2, a partir de valores de alimentagado
de CO2/CO maiores que 1/3, maior ¢ o crescimento do rendimento de metanol em funcdo da
temperatura em catalisadores metalicos de Cu e Zn.

Quanto aos valores de rendimento de DME, Aguayo et al. (2007), em experimentos a 30 bar com
razdo de alimentagao H»/CO; = 4, utilizando o mesmo catalisador adotado neste trabalho, também
encontram valores abaixo de 5% para uma faixa de temperatura de 225 a 300 °C, indicando leve
crescimento em fun¢do da temperatura, evidenciando assim que os baixos valores mostrados na Figura
18 estao dentro do esperado.

Peinado ef al. (2020) apresentam comportamentos de conversao e produg¢do de dimetil éter
analogos aos obtidos nas Figuras 15 e 17. Os autores fazem observagdes pertinentes em relacdo aos
efeitos da temperatura ao destacarem que o aumento da conversdo de CO», identificado na Figura 16,
ocorre devido ao favorecimento da reagdo de hidrogenagao e da reagao de troca reversa da agua, o que
poderia gerar um aumento na pressao parcial da agua no sistema. Isso levaria a uma diminui¢do na

producdo de dimetil éter, como ja discutido no topico 5.2.1. Entretanto, o aumento da conversao de



CO; em fungdo da temperatura ndo provoca prejuizos a producdo de DME, ja que, como mostra a
Figura 18, o aumento da temperatura também beneficia o rendimento de DME. Os autores justificam
este comportamento por acreditarem que altas temperaturas diminuem os efeitos causados pela inibigao
da 4gua na y-Al>03, ja que a cinética envolvida no processo de desidratacdo do metanol também ¢
favorecida pela temperatura. Além disso, o aumento da temperatura possivelmente promove uma

répida dessor¢ao da agua dos sitios ativos (AKARMAZYAN et al., 2014).
5.3.3 Efeito da Pressdo

Para uma avaliagdo da interferéncia da variacdo da pressdo no comportamento do reator, a
temperatura foi mantida em 260 °C. Espera-se que haja um favorecimento da conversdo de CO; com
o aumento da pressdo, considerando a diminui¢do no nimero de mols na rea¢do de hidrogenacao do
COo.

Os resultados de conversdo de CO2 em relagdo a pressao de alimentacdo podem ser observados na



Figura 19.



Pela

Figura 19 - Conversao de CO> em fung¢do da pressao a temperatura constante.
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Figura 19 ¢ possivel notar que a conversdao de CO2 aumenta com o aumento da pressdo, sendo
consistente com o principio de Le Chatelier. Entretanto, o aumento na conversdo deixa de ser
significativo para pressoes maiores do que 40 bar. Jia ef al. (2002) e Erena et al. (2008) também
reportam a baixa influéncia da pressdo para valores acima de 40 bar. Industrialmente, pode nao ser
viavel operacionalizar o processo reacional a pressdes maiores do que este valor, considerando todos
os custos envolvidos na pressurizacao do gas, ainda mais se as correntes de alimentagdo estiverem a
pressao ambiente. Considerando isso, todos os proximos resultados deste trabalho foram elaborados
para intervalos de pressao de até 40 bar.

A partir do entendimento individual da influéncia de cada parametro, foram avaliados os efeitos
de pressdo e temperatura conjuntamente, mantendo a razao de alimentacdo H/CO: = 3. Os resultados

para conversdo de CO: e rendimento de DME sao mostrados, respectivamente, na



Figura 20 e Figura 21:



Figura 20 - Conversao de CO> para temperaturas de 240 °C a 300 °C e pressdes 10-40 bar.
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Figura 21 - Rendimento de DME para temperaturas de 240 °C a 300 °C e pressoes 10-40 bar.
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Pelas Figuras 20 e 21 nota-se que o rendimento do DME, apesar de favorecido pelo aumento da
temperatura, sofre diminui¢do ao se promover a reagao em pressoes mais elevadas. Este contraponto
em relagdo a crescente conversao de CO; para pressdes maiores reforca a auséncia de correlagao direta
da conversdao de CO> com a producdo de DME (ATEKA et al., 2018b; DA SILVA et al., 2016).

Da Silva et al. (2016) evidenciam que a seletividade para DME ¢ favorecida pelo aumento da
temperatura e reducdo da pressdo. Ateka ef al. (2017), entretanto, mostram que o rendimento de
compostos oxigenados (metanol + dimetil éter) aumenta com o aumento da pressdao. Porém, os autores
ndo especificam se a contribui¢do para o crescimento deste rendimento ¢ devido ao aumento do
rendimento do metanol, do dimetil éter ou de ambos. Além disso, os autores também mostram uma
sutil diminui¢do da seletividade e do rendimento de DME quando hé ligeiro aumento na conversao de
COy, justificando que a presenga de CO; favorece a troca reversa da dgua, atenuando a formacao de
DME pelo deslocamento do equilibrio e favorecendo a produgdo de metanol.

O favorecimento da produgdo de metanol pode ser analisado pelo seu crescente rendimento em

funcao do aumento da temperatura e pressdo, conforme mostra a Figura 22.

Figura 22 - Rendimento de metanol em fungdo da temperatura para pressoes de 10 a 40 bar.
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Fonte: A autora (2021).

A Figura 22 mostra que o rendimento do metanol aumenta em funcdo do aumento conjunto da



pressdo e da temperatura. Este comportamento ¢ apresentado por Moradi ef al. (2018), justificando que
a formacdo de metanol ¢ favorecida cineticamente pelo aumento da temperatura e pela diminuigao
molar que ocorre na reagao de hidrogenacao. Esta reagdo, por sua vez, também produz agua. Além
disso, as reagdes de troca reversa da dgua e de desidratacdo do metanol nao sdo muito afetadas pelo
aumento da pressdo em si, de forma que a diminuicdo no rendimento de DME ¢ justificada

principalmente pela formacao da agua. Assim, todos os fatores contribuem para um maior rendimento

do metanol.
5.3.4 Efeito do Tempo Espacial

Foram simulados experimentos para avaliar os efeitos da varia¢ao tempo espacial, mantendo todas

as demais condigdes operacionais constantes.

Os resultados para a conversdo de CO2 em fun¢do da velocidade espacial podem ser observados

na Figura 23.
Figura 23 - Conversao de CO> em fung¢do do tempo espacial.
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Para altos tempos espaciais, o fluido permanece em contato com o catalisador por mais tempo,
promovendo uma maior interagcdo entre seus componentes e favorecendo o contato entre o metanol e

o suporte acido. (HALABI et al., 2008; KHANDAN; KAZEMEINI; AGHAZIARATI, 2011; PELAEZ



et al., 2018). Isso consequentemente favorece a produ¢do de DME e provoca a diminui¢do de metanol

Nno processo.

O rendimento de dimetil éter em fungdo do tempo espacial pode ser observado na Figura 24.

Figura 24 - Rendimento de dimetil éter em fung¢do do tempo espacial.
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Fonte: A autora (2021).

Na Figura 24, como ja esperado, o rendimento de DME ¢ maior para tempos espaciais maiores.
Da Silva ef al. (2016) também comentam tal comportamento, sem, entretanto, apresentarem valores
numeéricos. Para tempos espaciais menores que 2 s, a 250 °C e 20 bar, o dimetil éter ndo chega a ser
mencionado como produto, evidenciando-se apenas a reagao de conversao de CO> a metanol (REN et
al., 2015).

Aguayo et al. (2007) evidenciam comportamento experimental similar para condigdes
operacionais proximas as adotadas para este estudo. Em tempos espaciais de 7,6 s a 273 s, os autores
reportaram rendimento de DME maximo abaixo de 8% para uma faixa de temperatura de 225-300 °C.

A 260 °C e 30 bar.

O favorecimento da reacdo de desidratagdo do metanol pode ser observado na Figura 25 e Figura
26.



Figura 25 - Concentra¢do de Agua, Metanol e DME em fungio do tempo espacial.
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Figura 26 - Seletividade de Metanol e DME em fun¢ao do tempo espacial.
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Ao se analisar conjuntamente a Figura 23 e Figura 25, observa-se que, apesar da conversao do



CO; se aproximar do estado de equilibrio com o aumento do tempo espacial (Figura 23), a concentragao
de metanol continua a decair (Figura 25), indicando o favorecimento reacdo de desidratagdao e
consequente formagao de DME, concordando com o entendimento da literatura j& previamente
discutido (HALABI et al., 2008; KHANDAN; KAZEMEINI; AGHAZIARATI, 2011; PELAEZ et al.,
2018). Além disso, sendo o rendimento do DME o resultado do produto da conversdo pela sua

seletividade, a andlise conjunta das Figuras 22 e 25 mostra a coeréncia do crescente rendimento de

DME com o tempo espacial.
5.3.5 Conversdio da Reacio e Rendimento de DME

Até o momento, ao longo deste trabalho, analisou-se individualmente a influéncia de diversos
parametros, compreendendo uma série de condi¢des favoraveis e desfavoraveis para o processo
reacional. Diante destes resultados discutidos até aqui, decidiu-se por realizar uma analise mais ampla
do processo, variando conjuntamente a razao de alimentagao e temperatura, em condigdes operacionais
de pressdo e tempo espacial de 20 bar ¢ 9,4 s, respectivamente. Adotou-se, portanto, melhores
condi¢des de simulagdo para uma avaliacdo global do processo em comparacdo com a literatura. A

Figura 27 mostra o comportamento da conversdo em funcdo da temperatura e razdo CO/COx.

27 - Conversao de CO; para diferentes condigcdes operacionais.
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Bahruji et al. (2018), para mesmo catalisador, a 270 °C e 20 bar, relatam uma conversdao de CO>

de 18%. Na Figura 27 € possivel observar que o resultado para a conversdao de CO; alcanca valor de



18,4%, mostrando-se condizente com o esperado a partir de dados experimentais reportados na

literatura. A Figura 28 apresenta o rendimento de DME em fun¢ao da temperatura e razao CO/COs.

Figura 28 - Rendimento de DME avaliado em diferentes condi¢des operacionais.
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Na Figura 28 ¢ possivel observar o rendimento de dimetil éter, apresentando valor de 7,46%.
Apesar de baixo, o valor € coerente com os dados reportados na literatura. Nas condi¢des de equilibrio,
Jia et al. (2006) apontam que, para temperaturas maiores de 540 K, o rendimento esperado de DME,
para uma alimentacdo CO2/H> = 1/3, € inferior a 15%. Ateka et al. (2018), utilizando catalisadores de
CuO-ZnO-MnO/SAPO-18, 30 bar, e alimentagado rica em CO, evidenciam um rendimento inferior a
20%. Tais resultados mostram que o rendimento de DME em catalisadores metélicos para as condigdes
apresentadas ndo apresenta valores significativamente altos, sendo esperados os valores apresentados
pela Figura 28.

Mondal et al. (2019c¢) corroboram ainda com este entendimento ao apontarem que a tecnologia
disponivel atualmente para a conversdo de CO2 a DME ainda ndo ¢ madura o suficiente para
proporcionar altos valores de conversdo, seletividade e rendimento, justamente pelas limitagcdes
termodinamicas ja discutidas ao longo deste trabalho. Os autores apontam ainda que a remocao de agua

do reator proporcionaria o deslocamento do equilibrio a favor da sintese do DME, gerando os

resultados que seriam mais promissores.



Diante disto, ao analisar o comportamento da conversdao de CO; (Figura 27) juntamente com o
rendimento de DME (Figura 28), nota-se que ¢ possivel obter um aumento de 57% para o rendimento
de DME, a 280 °C e CO/CO,= 0,1, com um decaimento de apenas 10% de conversao de COa.

O comportamento das concentragdes de saida do DME, metanol e dgua para estas condigoes,

mantendo as demais constantes, sdo mostrados na Figura 29.

Figura 29 — Concentragao de componentes a 20 bar, H,/(CO+CO») = 3, na saida do reator.
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Nota-se, a partir dos dados apresentados na Figura 29, que apesar de buscar-se condigdes 6timas
para o processo que maximizem a producdo de DME, o metanol persiste como forte produto
intermediario do processo. Nos primeiros instantes, o metanol formado ¢ completamente consumido e
logo da origem ao dimetil éter. Entretanto, ao longo do processo e até o alcance do estado estacionario,

o metanol formado ndo ¢ completamente consumido, apresentando-se como subproduto na saida do

reator.
6 CONCLUSAO E TRABALHOS FUTUROS

6.1 Conclusio



A partir das simulagdes desenvolvidas, conclui-se a significante influéncia dos parametros
operacionais como temperatura, pressao e razao de alimentagao da mistura Ho/CO/CO; na conversao
de CO», rendimento e seletividade dos produtos. Entende-se, a partir dos resultados obtidos, que nao
se pode fazer uma analise simplista sobre a conversao de CO; e sua relagdo com a produgdo de DME,
j& que conforme demonstrado, elas podem apresentar uma relagdo direta ou inversa a depender dos
parametros e condigdes adotados no processo.

Além disso, variaveis como temperatura, pressao, tempo de contato e composi¢ao de alimentagao
desempenham um papel fundamental para a produ¢do de DME. Dentre as andlises, as condic¢des
operacionais de 280 °C, 20 bar, com razdo de alimenta¢do de Ho/(CO+CO») = 3, garantiram uma
conversao de 19,15% de CO2, com rendimento de metanol e dimetil éter de 17,6% e 7,4%,
respectivamente.

Os resultados encontrados mostram-se coerentes com o que esta disponivel na literatura,
entretanto, a inibi¢ao da formagdo do DME, ocasionada pelo favorecimento da reagdo de troca reversa
da 4gua, evidencia a problemadtica existente na formagdo e presenga de H-O ao longo do processo.
Neste aspecto, concluiu-se que a presenca de CO na alimentagdo, mesmo em pequenas quantidades,
mostra-se como uma alternativa ao favorecimento da produgdo de DME a partir do CO> como principal
fonte de carbono, porém outras medidas podem ser avaliadas para garantir valores ainda maiores de

conversao de CO; e rendimento de DME.

6.2 Trabalhos Futuros

Para uma direta validagdo do modelo simulado, propde-se o desenvolvimento experimental do
processo reacional de conversdao de CO> a DME, em condigdes controladas, como o descrito neste
trabalho.

Com a validagao direta do modelo e considerando a necessidade de estudar formas de reduzir os
impactos causados pela producdo da dgua ao longo do processo, alguns estudos podem ser realizados
para ampliar a discussdo. Sugere-se o estudo de processo em leito fixo com leito multicamadas,
contendo solido hidrofilico para adsor¢do de 4gua. A partir do entendimento do comportamento deste
solido e sua interagdo com agua, ¢ possivel acrescentar ao modelo matematico equagdes e termos que
descrevam a remog¢ao deste componente por adsor¢ao.

Além disso, pode-se também realizar estudos sobre a composi¢ao da corrente de alimentacao e o
uso de correntes de reciclo contendo fragdes de 4gua e monoxido de carbono objetivando aumentar os

valores de conversdo de CO- e rendimento de DME.
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APENDICES



APENDICE A

1. Validaciao do Modelo a partir da conversiao de H2+ CO

A validag¢do do modelo ora proposto foi realizada a partir das caracteristicas do reator e condigdes
experimentais adotadas no trabalho de Asthana et al. (2016). Neste trabalho, os autores realizam a
sintese do DME a partir da conversao de CO e H». A escolha deste trabalho como referéncia para a
validacao do modelo foi motivada pela deficiéncia observada em trabalhos experimentais de produgao
do DME a partir do CO», especialmente quanto a auséncia de informagdes imprescindiveis sobre
condi¢des operacionais, o que compromete a modelagem adequada do processo.

Ressalta-se ainda que o modelo cinético aqui adotado leva em consideracao a formag¢ao do DME
a partir da conversdo de ambos os gases, permitindo que a validagdo do modelo seja realizada tanto
para processos de producdo a partir do CO, quanto para processos a partir do CO, descrevendo
igualmente os fenomenos envolvidos em um reator de leito fixo.

No trabalho de Asthana ef al. (2016), os resultados experimentais indicam, de forma genérica, a
presenca hidrocarbonetos na saida do reator. Tais compostos podem se formar conforme descrito pela

reacao V:

bCO + (2b + 1)H, © CyH2p42) + bH,0 V)

sendo 1 <5 <10.

Apesar da auséncia de dados reportados no trabalho de Asthana et al. (2016) sobre quais
hidrocarbonetos sdo formados e suas respectivas quantidades absolutas e composi¢des de saida, sabe-
se que reagoes cataliticas de CO e H» podem desencadear a reagdo de formagdo de hidrocarbonetos e,
especialmente em catalisadores de cobre a pressdes de 20-40 bar, tal reagdo ocorre favorecendo
significativamente a formacao de metano (b = 1) (AGUAYO et al., 2007; ERENA et al., 2011).

Portanto, considerando que o principal hidrocarboneto formado nos experimentos de Asthana et
al. (2016) ¢ o metano, acrescentou-se mais uma lei de velocidade ao modelo, R5, para representar a sua
formagdo. Esta lei de velocidade foi ajustada matematicamente para representar os resultados
experimentais.

Sendo a Reagdo V reversivel e considerando que a adsor¢ao de agua no catalisador provoca uma
atenuagdo na taxa cinética, a Equacgdo A.1 foi considerada para representar a formacao de metano no

processo, seguindo o embasamento tedrico proposto por Aguayo et al. (2007):

kys - (Pco P2’ — —Pc?e-qilizo)

(1 + Kyz0 - Pu20)

R, = (A1)




1_ 1
(¢ -
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ks =1,4-1078 - exp| —205-103% -

223
Koqs = exp (24,90 + (=—) —7.95 - LOGT + 46,54-107* - T
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3
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Desta forma, os resultados encontrados a partir da solu¢do do modelo matematico ora proposto
puderam ser comparados e avaliados em relagdo aos resultados de conversdo e seletividade obtidos
experimentalmente pelos autores a fim de que se verifique a validade e aplicabilidade do modelo. A

conversdo e seletividade sdo calculadas de acordo com as equagdes A.4 e A.S5, respectivamente

(ASTHANA et al., 2016):

Ncoo — N
Conversdo % (X ;) = % - 100 (A4)
0,0
ne N
Seletividade % (S ;) = ————- 100 (A.5)
- Noco — Nco

onde n, representa o nimero de carbonos presente no componente € 1;, € 7; representam,
respectivamente, as vazdes molares do componente i na alimentagao e ao longo do reator. A Figura A.1
apresenta diagrama esquematico do sistema reacional considerado para a simulacdo e validagdo do

modelo.

Figura A.1 - Diagrama esquematico do reator tubular de bancada para produgao de DME.
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Fonte: Adaptado de Asthana et al. (2016).

A Tabela A.1 apresenta as condi¢des operacionais e parametros adotados para as simulagdes de

validagdo do modelo.

Tabela A.1- Parametros e condigdes operacionais adotados para as simulagdes de validagao do

modelo.

Pardmetro Valor

Temperatura (°C) 260
Pressdo (MPa) 3
Razao de alimentacao H,/CO=1,5
Comprimento do Reator (m) 0,1

Diametro (m) 0,02

Densidade da particula (kg m=) 1783,5
Porosidade 0,78

Capacidade Calorifica da Particula (J mol! K1) 27000
Velocidade espacial (mL g'h™) 2000

Fonte: Asthana et al. (2016).

2. Resultados da Validacdo do Modelo Matematico a partir da conversao de CO

Para a valida¢do do modelo matematico descrito no topico anterior, considerou-se inicialmente
que a alimentagdo ¢ exclusivamente composta por Hz e CO, ja que no trabalho de Asthana et al. (2016)

ndo ¢ informado a quantidade absoluta dos gases de alimentagdo no reator. O trabalho limita-se a



informar apenas a propor¢ao de alimentacao dos gases Hz e CO.
A Figura A.2 apresenta o comparativo entre os resultados de conversao e seletividade na saida do
reator, em regime estaciondrio, obtidos pela simulacdo do modelo ora proposto e reportados por

Asthana et al. (2016). Os autores ndo reportaram os erros experimentais associados.

Figura A.2 - Comparativo entre dados simulados neste trabalho e os dados experimentais

reportados por Asthana et al. (2016).
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Fonte: A autora (2021).

Os valores obtidos pela simulagao, conforme exposto na Figura A.2, evidenciam erros absolutos
menores do que 2%, com excec¢do da seletividade para o CO». Essa diferenga pode ser justificada pela
presenca de impurezas, na alimentacdo do reator, capazes de reagirem e alterarem a formagdo dos
componentes da saida ndo mencionadas no trabalho experimental. Como o trabalho de Asthana ef al.
(2016) nao menciona as quantidades absolutas de cada componente, quanto menores os valores
absolutos, maior tende a ser variagao relativa entre eles.

Sabe-se que o CO ¢ comercializado em diferentes graus de pureza que variam de 98% a 99,999%,
a depender da finalidade (AIR PRODUCTS AND CHEMICALS, 2014; MATHESONGAS, 2020).
Considerando que o CO utilizado na alimentagdo do reator, nos experimentos de Asthana et al. (2016),
contenha impurezas, € razoavel considerar que exista pequenas fragdes de géas carbonico na
alimentacao do leito fixo.

Com base nisso, realizou-se um teste de sensibilidade adotando, nas simulag¢des, uma alimentagao
contendo 2% de CO> em fragao molar, mantendo a propor¢ao H,/(CO+CO>) igual a 1,5. A partir dessa

alteracdo, obteve-se uma seletividade de gas carbonico muito mais representativa, como mostra a



Figura A.3:

Figura A.3 - Comparativo entre dados simulados neste trabalho, considerando a presenca de CO-, e

os dados experimentais reportados por Asthana et al. (2016).
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A Figura A.3 evidencia um erro absoluto em relagdo a seletividade do CO2 bem menor do que o
mostrado na Figura A.2, além da pouca alteragdao nos demais dados de conversao e seletividades. Nota-
se ainda que a seletividade para CO» pode ser bastante sensivel a pequenas alteracdes na composi¢ao
da alimentagdo e da saida do reator. Ressalta-se ainda que, no processo de conversdao de CO a DME, a
fracdo de CO; na alimentac¢do nao ¢ suficiente para deslocar o equilibrio da reag¢do de troca reversa da
agua, de forma que este gas ¢ um subproduto do processo e qualquer alteragdao que aconteca em relagao
as suas quantidades absolutas na saida pode gerar variagdes relativas significativamente altas. Além
disso, experimentos dindmicos estdo sujeitos a interferéncias externas que nem sempre podem ser
previstas pelo modelo, como controle de vazao e temperatura adequados, por exemplo.

Quanto aos valores de seletividade obtidos para os compostos Co+ nas Figuras A.2 e A.3, os valores
utilizados na Equacao 4.44, Rs, foram ajustados de forma a ndo causar maiores distanciamentos para
os valores reportados experimentalmente de conversdo e demais seletividades, o que gerou valores
simulados de seletividade C>+ de 8,6% e 8,8% ao invés de 8%. Além disso, a literatura adotada para a

validagdo do modelo ndo apresenta dados experimentais detalhados e precisos quanto aos valores



absolutos na saida do reator, o que interfere na interpretacdo adequada e precisa dos resultados.
Diante das ponderagdes realizadas, considera-se que o modelo matematico proposto descreve
adequadamente o sistema reacional e pode ser, portanto, utilizado para simular outros processos

reacionais que se enquadrem em condic¢des similares as adotadas.
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ANEXO 1
1. Modelo Matematico

- Balanco de Massa, condi¢des de contorno e condigdes iniciais:

aCl' a(uCl) d OCT-yi
St gy D g (T ) = (8 - ) e Ry

2%Ci
Y Cio

U=1up-

a(y|z=0'CT|Z=0)

Ug - Cyo =u|z=0'3’|z=0'CT|Z=0_S‘Dax e

a(yi |z = L'CT|Z = L)
dz

=0

Ug Cry = Uz=o 'CT|Z=0
Ci-m |t:0: Cro

C; ¢H2|t=0:0

- Balango de energia, condi¢des de contorno e condigdes iniciais:

o A i d(u-Cps-Cr-T) 8 /9
[s.(Cpf-CT)+(1— e)(Cpp.pp)] a_:-l_ %_)Va(a_z):

—2 hy(T=T,) + (1= €) - p, - Z(—AHT,) - Ry

A T
(pr-pw)gz ay, - h,(T, —T)— awL'Ug(Tw_Too)
~ ~ oT
Ug * Cpr - Cro To=Uz=0" Cps- CT|z=o “Tiz=o0 _CT|z=0 ’ }‘E
aT|Z=L=0
dz
Ty=0=To;
Tw|t=0:T0w;

- Queda de Pressao e condigdes de contorno:

_op _ (-e)?-pu (-e)py-lulu
5, = 150 S5+ 175 s
Pj,=1 = PO

- ParAmetros de transferéncia de massa e calor:
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Com A4 =1,16145; B=0,14874; C=0,52487; D =0,77320; E=2,16178; ¢ F =2,43787
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