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RESUMO

Neste trabalho foi desenvolvido um reator de recirculagéo para hidrogenacao
de dleos vegetais. O reator consiste de um conversor cilindrico, uma bomba de
diafragma para recirculagcdo da suspensao catalitica, um trocador de calor para
aguecimento & ou resfriamento e um ejetor tipe venturi para aspirar e misturar as
fases reagentes. Este reator, devido a utilizacdo do ejetor, assegura uma mistura
continua e uniforme das fases reagentes envolvidas no processo: gas, liquido e
sdlido, evitando assim a presenga de um agitador mecéanico. Foram medidas as
temperaturas de entrada e de saida no trocador de calor para estudar as
caracteristicas de operacdo, do comportamento hidrodinamico e da transferéncia de
calor durante o aquecimento e resfriamento na recirculacéo da suspenséo catalitica.
Os resuitados experimentais do balango térmico foram interpretados na forma de
correlagbes adimensionais e coeficientes de transferéncia de calor. As
concentractes de catalisador estudados estio na faixa de 0,01 - 0,056% em peso. A
vazaéo de suspenséo & de 6 I/min e vazéo de succdo de hidrogénio € de 3,09 /min.
Verificou-se que a concentracdo de catalisador aparentemente ndo afeta o
escoamento da suspensdo, embora tenha efeito imporiante nos coeficientes de
troca de calor. O processo de hidrogenacdo de Gleo vegetal mostrou bons
resultados quanto a velocidade de reagldo conseguindo-se a queda de até 60

unidades de indice de iodo no periodo de S0 minutos.
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ABSTRACT

This is an experimental work for the development of a loop reactor for
hydrogenation of vegetable oil. The reactor system has a cilindrical body, a diafragm
pump for recirculation of the suspension catalystic, an heat exchanger for
heating/cooling and a venturi ejector to mix the reacting components. This ejector
maintains a continuous and uniform suspension of solids (catalyst) and hydrogen in
oil thus avoiding a mechanical agitator. Temperatures of inlet and outlet at the heat
exchanger were measured in order to describe the behaviour of that piece of
equipment during heating/cooling of the reacting suspension. Therma! behaviour
was described in terms of non dimensional parameters and heat fransfer
coefficients. Catalyst concentration was in the range 0.01% to 0,05% weigth. Flow
rate of suspension was 6 I/min and the hydrogen was 3.09 I/min . Flow behaviour
didn't show dependance from catalyst concentration but was important for heat
transfer. Hydrogenation was conducted whit success at rates of the order of up to 60

fodine value (IV} units reduction per 90 minutes.
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1. INTRODUGAO.

A hidrogenacdo apresenta uma grande importdncia como reacdo de
fransformacdo de uma variedade de materiais orgénicos especialmente na
tecnologia moderna de 6leos e gorduras naturais. Ela € empregada em larga
escala para o processamenio de oleos comastiveis, graxas lubrificantes, sabdes

especiais, 6leos aespeciais, etfc.

Todas as tendéncias na adaptacao de novas tecnologias de hidrogenacao,
o aumenic na procura por margarnas e outras gorduras modificadas e
especialmente a otimizagcdo dessa indastria tem aumentado © interesse no
desenvolvimento do processo de hidrogenagao. A pesquisa atual procura melhores
equipamentos com maior eficiéncia seletividade de produtos, e baixos custos de
operacéo (HASTERT, 1993). Diferentes desenhos de reatores e processos sdo
utilizados para realizar a hidrogenacéo catalitica em escala comercial. Em todo o
mundo sdo utilizados reatores de tipo batelada esbeltos com agitadores mecanicos
de multiplas pas (ALBRIGHT, 1973; LEUTERITZ, 1976; CARLSON, 19889).

N&o obstante a hidrogenacéo catalitica em batelada ser tradicionalmente
conduzida em reatores convencionais com agitadores de pas, vem crescendo 0s
melhoramentos dos reatores de recirculacao devido a sua maior capacidade de
transferéncia de massa e calor. O reator de recircutacdo dispensa a agitagao
mecéanica. Uma bomba for¢a a suspensao gas-liquido-sdlido atraves de um venturi
que arrasta a fase gasosa para realizar uma fina dispersdo do gas. Nestes
reatores resultam curios tempos de hidrogenacédo em condi¢cbes de presséo e
temperatura mais moderadas e menores concentra¢des de catalisador o que reduz

os custos de operacdo e melhora a qualidade do produto final, vide tabela 2.3 {
MALONE, 1980).

Além da hidrogenacéo este reator tem muitiplos usos para outras reagoes
gas-liquido como: cloragdo, aminacdo e carbonilagdo, para produtos organicos
intermediarios (caso de aminas alifaticas e aromaticas), manufatura de corantes,

herbicidas efc.



A operagdo do reator envolve escoamento da suspenséo e transferéncia
calor para aguecimento e/ou resfriamento, fendmenos esses que devem ser
estudados para as diferentes condicOes de processo. Embora tenham sido
reportadas teorias sobre as aplicacdes e principios de operacio desse reator ndo
existem dados praticos de seu funcionamento e de sua eficiéncia em relagdo a
parametros de escoamento e transferéncia de calor dificultando o estabelecimento

das condigbes operacionais 6timas para o processamento.

OBJETIVC.

Considerando os aspectos mencionados, ¢ objetivo deste frabatho &
desenvolver e colocar em operacgda um reator de recirculagdo de hidrogenacéo e
estudar os fendmenos hidrodinadmicos e de transferéncia de calor que ocorrem no
trocador de calor cuja funcdo & o aguecimento inicial para inicio da reagdo e

posterior resfriamenio para dissipar o efeito exotérmico, na mistura odleo-

hidrogénio-catalisador.



2. REATORES DE HIDROGENAGAO.
2.1 Processos e reatores de hidrogenagao.

Dois tipos de processos s&o utilizados na hidrogenacio de materiais

orgénicos: continuos e descontinuos, (GROTHUES, 1985).

(" -coluna: processo LURGHI
Continuos \5 -processo King-Dravo
L -cascata
f -dead end
" -convencionais < -semi dead end

. -recirculagio de gés

Sistemas

Descontinuos

S U

-recirculacao "Buss”

2.1.1 Processo continuo.

Os processos continuos sac normalmente utilizados para producdo de
grandes volumes de um mesmo produto ¢ com caracteristicas constantes. Dentro
desta categoria os sistemas de reatores mais conhecidos sdo: de coluna
chamados de processo LURGHI figura 2.1, de processo KING-DRAVO, mostrado

na figura 2.2, e de cascata.

Os reatores de coluna conhecidos também como reatores de processo
LURGH! utilizam uma coluna com diversos compartimentos. Neste sistema ¢ 8leo
e o catalisador sao adicionados em um tanque com agitacdo sendo entdo
bombeados através de um trocador de calor para uma coluna de hidrogenacdo. O
hidrogénio € injetado no fundo da coluna e uma camisa de resfriamento em circuito
fechado mantém a temperatura do hidrogénio constante. O hidrogénio néo reagido
& removido pelo topo da coluna enguanto o produto hidrogenado escoa para um
tanque de resfriamento, (ALBRIGHT, 1973; GROTHUES, 1985} Vide figura 2.1.



hidrogénio

i catalisador |
i I
Gleo 4}! ES5 | |
|
VACuo L"O”“? D1 v D'LLJ
v l’ ' [ e
D6 Q;_g ] 2 I?s : produto
1 i DL[F1 0? %EEH hidrogenado
D2 KI/"“ c3 ™ F2 ;
| < i
E1 E
¥
catalisador
| usado
y E2 ? E4
| - "C) * ._ i I_;O_‘
! - o]
G4 63

Figura 2.1:Processo LURGHI de hidrogenacéo continua (GROTHUES, 1985).
D1 reator; D5 filtro; D2,D3,04,D6 tanques; E1,E2 E3,E4,E5 trocadores de calor,
F1,F2 tanques com misturadores: G1,G2,G3,G4,G5 vaivulas.

. .. ejetor para vacue
catalisador [>T P

’L ~—_. hidrogénio
_ /L residual
: -
suspensio <) Desaerador
catamlca/ 7 E‘i()
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Figura 2.2. Processo KING-DRAVQ de hidrogenacéo continua (HASTERT,
1981). £1,E2,E3: trocadores de calor; P1,P2,°P3,P4; bombas.



Os reatores de cascata séo reatores em série. Os médulos de cascata s&o
reatores com recirculagao conectados em série, geralmente reatores tipo "Buss”
sdo os mais adaptados a este processo. Neste sistema o produto a ser
hidrogenado percorre em cascata diversos reatores continuamente, até se obter

um nivel determinado de hidrogenacéo.

A grande vantagem do processo continuo € a facilidade em se manter
constante as condicdes de processo como: vazado, présséo e temperatura além da
eficiente regeneracao de calor e uma constante qualidade do produfo final. A
desvantagem € a troca de produto a processar, que e sempre demorada e provoca

frequentemente contaminagbes de um produto pelo outro.

2.1.2 Processo descontinuo.

O processo descontinuo chamade também por batelada &€ industrialmente
mais utilizado. Ao contrario do sistema continuo a hidrogenacdo por batelada
permite uma flexibilidade muito grande da instalagao quanto a troca de produtos,
seletividade da reacdo e qualidade do produto final. Dentro deste processo temos
dois tipos de reatores mais utilizados comercialmente para hidrogenacao de Oleos
vegetais. 0s reatores convencionais com agitadores de pas e os reatores que
usam um sistema de recirculag@o do liquido reagente, chamados reatores de

recirculacdo ou conhecidos também como reator de "BUSS" (UROSEVIC, 1988).

2.2 Reator de hidrogenacéao.

Um bom reator de hidrogenacdo permitira reduzir a quantidade de
catalisador empregado, energia utilizada assim como © tempo da reacdo e

portanto o custo operativo de processo. Portanto diversos fatores devem ser

considerados para este tipo de reator:

a) capacidade da batelada,
b} projeto do reator,
c) geometria do reator e material de construgao,



d) temperatura de reacdo e, consequentemente o sistema de aquecimento e ou
resfriamento,
e) tipo de sistema de agitacao das fases reagentes e

f) alimentagdo de hidrogénio.
2.2.1 A capacidade da batelada.

O volume total do reator deve ser tal que, além do volume da batelada, deve
considerar o incremento do volume devido a solubilizac@o do hidrogénio no dleo e,
consequentemente, o aumento e diminuicdo da densidade do produto. O ideal &
manter um volume minimo de 15 e maximo de 30% do total da batelada como
espaco livre (head space) para o hidrogénio. Um metodo pratico para determinar-

se 0 volume total do reator (V.) & aumentar o volume da batelada (V) em 30% ;

ou seja V,.=1,30 (V).
2.2.2 Temperatura de reagdo e sisterna de aquecimento e ou resfriamento.

A fungao do frocador de calor é de aquecer até a temperatura inicial de
reacBo e controlar a temperatura durante todo o processo até o grau de
hidrogenagdo desejado. E necessdria uma temperatura inicial de
aproximadamente 110 a 120 °C para iniciar a reacéo. O aumento da temperatura
durante o processo de hidrogenacdo e de 1,6 a 1,7 °C para cada indice de iodo
baixado. Dai ser necessario resfriar a massa reagente para que a temperatura n&o
suba demasiado e ndo ultrapasse os limites fixados, a temperatura mais alta
desloca o equilibrio para produtos indesejaveis além de por em risco a seguranca
pelo aumento da pressdo. Com a passagem de agua fria pelo trocador, mantém-se
a temperatura numa faixa entre 125 a 200 °C (segundo o fipo de produto
desejado), até alcangar o indice de iodo ou ponto de fusdo desejado {O processo
da hidrogenacgdo € controlada através da analise da insaturacdo do oleo pelo
indice de iodo ou pelo indice de refragdo, sendo que o indice de iodo corresponde

1 g 1,/100 g de gordura analisada; isto que dizer que cada I, ira substituir uma

dupla liga¢ao).



Normalmente os reatores convencionais de hidrogenagao utilizam
serpentinas tubulares internas que servem para aguecer out resfriar a massa
interna. As serpentinas proporcionam uma superficie de troca térmica rmaior do que
a utilizacdo de camisa externa. Além disso o coeficiente de transmissao de calor
da serpentina € maior que o da camisa, pelo fato de estar totaimente imersa no
produto em agitacéo e por ser a espessura da parede do tubo da serpentina mais
fina que a parede do reator. Como se sabe a quantidade de calor gerada pela
reacdo de hidrogenagdo & bastante grande (1.6 a 1,7 °C para cada unidade de
reduc@o de indice de iodo) e, portanto, o sistema de resfriamento deve ser bem
dimensionado. O sistema de troca térmica influe diretamente no custo operacional
da hidrogenacdo. O sistema com recirculacdo ndo usa serpentina interior ou
camisa, portanto deixa maior espaco disponivel para a batelada e também facilita

a limpeza do reator depois do processamento.

Segundo (RIEMANN, 1978) e (GREENWQOD, 1986) os trocadores de calor
tipo tubulares s@o 0s mais usados pelo sistema de hidrogenagao por recirculacao.
No interior dos tubos passa o liquido em reagao e pela parte exterior pode passar
vapor ou outro fluido de aquecimento para dar inicio & hidrogenacgéo; depois, agua
durante o resfriamento para controle da hidrogenacao. O trocador de calor externo
nestes casos evita a limitagdo da superficie de troca e os coeficientes de troca sdo
consideravelmente aumentados devido a recirculagdo forgcada da suspensdo

reagente através do trocador de calor.
2.2.3 Tipo de sistema de agitagdo e mistura das fases reagentes.

Para poder realizar a hidrogenacdo, o hidrogénio (gas), catalisador (sélido)
e o dleo (liguido) deverdo manter um estreito contato a uma temperatura dada e
sob uma pressdo de hidrogénio (PATTERSON, 1973 b). Assim o sistema de
agitacdo e mistura das fases reagentes é a parte mais sensivel do processamento
da hidrogenacdo. A funcdo principal da agitacéo & solubilizar e dispersar o
hidrogénio no dleo e induzir a maior area de contato possivel entre dleo,

hidrogénio e catalisador.



Nos reatores convencionais a tendéncia das bolhas de hidrogénio injetadas
no fundo € subir para o topo do reator e coalescer, portanto, precisa-se de um
agitador eficiente para quebrar estas bolhas de gas, solubilizando e dispersando o
hidrogénio e propiciando a transferéncia de sua massa na maior quantidade
possivel para a superficie do catalisador; que é onde ocorre a reacéo. Aqui tem
efeito importante a geometria do reator, a pressdo e a dispersdo do hidrogénio,
(OLDSHUE 1980; 1983) Normalmente estes reatores utilizam agitadores de turbina
de RUSHTON ou de palhetas, (mostrados na figura 2.3), que possuem vérias
turbinas ao longo do eixo de acionamento que promove a turbulencia da
suspensdo (LAU, 1983). Nos reatores de recirculagcao o "loop da suspensdo” e a
mistura das fases envolvidas na reacdo realizadas no ejetor eliminam a
necessidade de utilizagdo de um agitador mecénico. Isto implica maior espaco por

batelada, ja que este reator sé contém em seu interior o ejetor.

Figura 2.3: Turbina de RUSHTON.



A determinagdo da poténcia de agitacdo ou recirculacdo nos reatores
depende de uma série de varidveis, como: densidade e viscosidade do produto,
forma e dimensbes do equipamento, rotagdo ou recirculagdo ¢ do regime de
agitacdo. A poténcia consumida durante o processo é um fator importante para o
custo operacional da hidrogenacdo. Um valor aceitavel é de 2 KW de energia por

toneiada de dleo processado.
2.2.4 Alimentagao de hidrogénio.

Nos reatores convencionais a injecdo de hidrogénio é feita no fundo do
reator, vide figura 2.5. A utilizacdo de um tubo dispersor perfurado préximo a
turbina inferior do agitador tem mostrado maior eficiéncia que sistemas mais
complexos. O objetivo do tubo perfurado € produzir bolhas de gas de menor
tamanho possivel. Todavia o difimetro dos orificios deve ser tal que nédc seja
bloqueado com facilidade. A dimenséo do dispersor bem como a quantidade e
didmetro dos orificios devem ser determinados de acordo com a vazdo de gés
exigida na reacdo. E necessério que a perda de carga em cada orificio seja maior
que aquela existente ao longo do comprimento do tubo, para evitar afogamento. A
boa dispersdo do hidrogénio € muito imporiante pois ajuda a melhorar a
seletividade, reduz o tempo de reacéo e, consequentemente, o custo do processo.
Para os reatores de recirculagc&o o hidrogénio € alimentado diretamenie no "head
space"” (espaco de gas da cabeca do reator). A medida gue o hidrogénio vai sendo
consumido vai sendo alimentado, ou seja, a alimentagéo do hidrogénio é realizada

segundo a necesidade de consumo da reacdo (MALONE, 1980).
2.3 Reator de recirculagao.

2.3.1 Principio de operagao.

O principio basico de operagao de um reator de recirculacio esta mostrado
na figura 2.4 e consiste de dois "loops™ um da suspenséo e ouiro da fase gasosa.
A batelada com a suspensdo catalitica & continuamente bombeada através de um

trocador de calor externo e através de um bocal ejetor situado na parte interna



superior do conversor onde acontece uma intensa mistura das duas fases. Este
constitui o "loop da fase liquida ou da suspenséo”, ( LEUTERITZ, 1973 :
MALONE, 1880 ; DIRIX, 1980 ; UROSEVIC, 1986).

A passagem da suspenséo pelo ejetor produz uma intima interacéo das trés
fases reagentes: hidrogénio (gas), dleo (liquido) e catalisador (sdlido). As bolhas
de gas hidrogénio experimentam um intenso efeito de cisalhamento na garganta
de ejetor o que diminue seu tamanho e melhora ¢ contato, O excesso de
hidrogénio néo reagido durante a interacdo das fases sai pelo difusor do ejetor
separando-se da suspensio na base do conversor e acumulando-se novamente
no “head space” do reator. O hidrogénic é novamente arrastado pela acédo de
succéo do ejetor e assim sucessivamente até completar a hidrogenacéo. Este é o
"loop interno da fase gasosa” (MALONE, 1980; UROSEVIC, 1986 :DUTTA &
RAGHAVAN. 1987).

Alimentacao de . T
hidrogénio i( 4 P \i
L N ) '
\f?i/"{i+ ‘ . "head space” |
"loop da fase ﬂé - ’ |
gasosa" T /> L rg'-:r\ N
f ! . Titl ..
j \ . nivej Cia" :” .fr__ égua
| i SUSPENs&o '
S}
——— ! e
I 4
{
|~
<
S
M"“ T
m |
I‘.\ k ——% //’“w"{..\|
N {\ : 3(}
[ .....

Figura 2.4; Principio de operagéo de um reator de recirculacio:
1. corpo do reator (conversor); 3. bomba de recirculacdo;

2. ejetor tipo venturi: 4. trocador de calor.
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2.3.2 Aplicagdes e fatores que influem na ampliagio de escala.
2.3.2.1 Aplicacgdes,

Algumas aplicagdes do reator de recirculagéo s8o em reagdes homogéneas
e heterogéneas com presenga de gas, liquido e sélido, principalmente nas
hidrogenagbes cataliticas como saturagdo de aneis aromaticos, alkilacdes,
aminagdes, etc e no processamento de 6leos e gorduras comestiveis; também sac
utitizados, na producéo de varios produtos guimicos intermediérios e quimica fina,
a tabela 2.1 mostra exemplos de algumas das reagdes quimicas realizados neste

tipo de reator.

Tabela 2.1: Reagles quimicas realizados num reator de recirculagéo

(MALONE, 1980; GREENWQOD, 1986).

Redugéo de duplas ligactes

CH=CHR_®% >RCH,CH,R

Redugao parcial triplas ligacbes

C=CR-—"2RCH=CHR

Saturagao de aromaticos

@ __Ez__b <>

Reduc&o do grupo carbonilo

CH=0—%RH,C-0

Redugao de nitrilos

C =N—"=,RCH,NH,

Aminagao

CH= 0% ,RCH,NH,

Aminacao de aldeidos e cetonas

NH,.H,

RCOH -~~--> RNH,

~H,0

Reducio de um acide

RCOCI —22 > RCOH

Carbonilagdo CH,OH—25HCOOCH,
H
li Cl CKF cl
Cloragao (o) 2 (®)
-HCI ,
Cl
é? CH, . ?T
Alguilacdo o+ CHg”C"CH P . ?
CH-C—CH
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2.3.2.2 Fatores que influem na ampliagéo de escala,

Uma das maiores vantagens do reator com recirculagio em relacio aos
reatores convencionais esta na seletividade da reagio devido ao maior contacto
interfases que possibilita uso de pressdes e temperaturas moderadas e tempos
menores e na facilidade de obtengho de dados confidveis para a ampliacéo de
escala a nivel de planta piloto para grandes plantas comerciais. As variages na
mistura padréo e a capacidade de transferéncia de calor s&o eliminadas, devido a
gue os calculos de ampliaco de escala baseiam-se nas taxas de recirculagdio e na
configuracdo do ejetor para estes reatores de recirculacdo e ndo no volume do
conversor como acontece com os reatores convencionais. isto permite realizar com
maior exatiddo o projeto do reator e desenvolver todo o sistema de controle da
reac@o. Esta caracteristica permite, de forma simples, a obtencdo de informagtes
confidveis para ampliagdo de escala dos equipamentos para testes a nivel de
planta piloto, (MALONE, 1980; GREENWOQD, 1983).

No caso de um reator com agitador de turbina, mostrado na figura 2.5, os
célculos para ampliagdo de escala sédo complicados, devido as mudancas da
mistura padr8o e as taxas de transferéncia de massa para a baixa relagdo

superficie-volume

> agitador da turbina
2
/‘/ﬂ \\

trocador de calor
(serpentina)

pas da turbina

I

alimentacao do
hidrogénio

Figura 2.5: Reator convencional com agitador de pas.
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num pequeno reator piloto. Os gradientes de temperatura e concentracdo, assim
como reagdes em conversores grande capacidade resultam em reagbes

indesejaveis com decrescimo de gualidade do produto final.

Os reatores de recirculagdo minimizam estes problemas limitando a reacao
para uma alta agitagé&o e uma zona de reacdo bem definida que leva a um
consideravel decrescimo de tempo de hidrogenacéo, como se mostra nas tabelas
2.2e25 (MALONE, 1981; LEUTERITZ, 1976).

2.3.3 Sistema reator de recirculagio para hidrogenagao.

2.3.3.1 Funcionamento.

O Sistema de recirculagdo de Hidrogenacdo (UROSEVIC, 1986} esta
mostrado na figura 2.8. Formado pelo ejetor que faz a mistura das duas fases, uma
bomba de recirculacdo e um trocador de calor externo para aguecer ou resfriar a

mistura de reacéo.

Durante a operacdo a batelada da suspens@o recircula continuamente
enquanto alimenta-se o hidrogénio para o reator. A recirculacdo e o ejetor
eliminam a necessidade de um agitador mecanico. O consumo de poténcia
geralmente é menor para uma bomba de recirculagdo que para um agitador; vide

tabela 2.4.

O catalisador € alimentado como uma suspens@oc guande a bomba de
recirculac@o esta funcionando. Esta suspensao catalitica deve ser preparada em
bateladas é transferidas por sucgéo para dentro o reator. Durante a sequéncia da
hidrogenacao a pressac e o fluxo de hidrogénio s&o monitorados e controlados.
Devido a que a reacdo € mais intensa durante os primeiros 30-40 minutos, ©
consumo €@ muito mais elevado de hidrogénio, aumentando em consequéncia a
pressao e temperatura. A remoghdo de calor por resfriamento, tem como

consequéncia a queda de press&o no conversor.

13



hidrogénio

|
— |
/! Ir | \‘-
:

e

10 VACUo
=
.
] / g i
4| J — |
i = I__{____.E E
J] | i | m_\l\g P P
- i
: v
; 8 ——
| ] AN y
\ A 5 : \// \}/
kR |
Sl -
> ek 710
1 > K N\s 3
>

Figura 2.6; Sistema reator de recirculagéo para Hidrogenagao:

1. corpo do reator (conversor),

2. ejetor;

3. bomba de recirculagao;

4. trocador de calor;

da

5  tanque  alimentac&o

suspenso de catalisador,

6. bomba para alimentacao de dleo;

7. tanque coletor de vapor condensado;
8. tangue intermediario;

9. filtro.

10. linha de vacuo

Nas tabelas 2.2; 2.3 e 2.4 , mosira-se um exemplo de comparacédo dos

sistemas utilizados na hidrogenacao de um composto quimico { 2-cloroanisidina).
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Tabela 2.2: Dados bésicos dos sistemas (MALONE ,1980).

Sistema

recirculacao

Sistema

convencional

Temperatura de reacéo 90°C 90 °C
Pressao de reacdo 690 KPa 690 KPa
Calor de reacdo 928 Kd/kg 028 K./kg

Calor especifico da mistura de reacéo.

1671 KJ/kg°C

1671 Kd/kg°C

Tempo por batelada:

purga 15 min. 15 min.
carga da batelada 10 N 15 "
alimentacgao do catalisador 5 ) 5 "
pre-aquecimento/ vacuo 20 " 30 "
reacao 74 " 240 "
resfriamento 30 " 45
descarga 10 " 15 :
Tempo de hidrogenacéo. 164 " 365 i
2,73 hrs. 6,08 hrs.
Bateladas / dia (24 Horas) 6-8 4 maximo.
Tabela 2.3: Reguisitos do Processo {(MALONE, 1980).
Sistema Sistema
recirculacao convencional
Pressao de reacao 690 KPa 690 KPa
Temperatura de reacéo 90 °C a0 °C
Temperatura agua de resfriamento 35°C 35°C
Calor de reagéo liberado 214 Klfs 132 Kd/s
Taxa de pre-aquecimento 171 Kd/s 274 KJis
Taxa de resfriamento 70 Kdis 113 Kd/s
Concentragao de catalisador 0,05 % peso 2-3% peso
Rendimento da reacéo 99,40 % peso | 96,75% peso

IS




Tabela 2.4: Equipamentos principais (MALONE, 1980)

Sistema Sistema
recirculacio Convencional
1,50 m’ conversor ¢/ gjetor 3,80 m". conversor

11,20 Kw bomba de recirc. (principal} | 22,40 Kw agitador

5,60 Kw bomba de recirc. p ffiltrado 3,80 Kw bomba de recir. p/ filtrado

5,60 m* 4rea de trocador de calor 9,30 m"* drea serpentina interna

0,20 m" tanque prep. do catalisador 0,20 m" tanque prep. catalisador

A tabela 2.5 mostra o tempo necessario ulilizados pelos sistemas na
hidrogenacio de dleo vegetal e de peixe. Nota-se que o tempo de hidrogenacéo e
sempre menor no sistema de recirculagéo para a hidrogenacéo de 6leo vegetal;
para Oleo de peixe que é um composto com alto grau de acidos graxos insaturados

a velocidade da reacao mostra-se menor.

Tabela 2.5; Tempo de processo nos sistemas (UROSEVIC 1986).

Tempo de cada Sistema Sistema
processo operacio Convencional de Recirculacéo
{minutos) Oleo Vegetal | Oleo vegetal | Oleo peixe

Carga, pre-aquecimento,

secagem/ vacuo. 90 75 75
reacao 180 100 150
descarga 18 15 15
Tempo de hidrogenacéo 288 190 240
bateladas/dia (24 horas) maximo 5 7.5 6

No final da hidrogenacgéo a alimentac&o de hidrogénio sera pequena devido
a pequena disponibilidade de moléculas reagentes na massa liquida. Os reatores
convencionais tem tido tradicionalmente probiemas com mistura do sistema gas-

liguido. A reacdo vai acompanhada por bothas de hidrogénio alimentado desde a
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base do conversor que vao sendo distribuidas pela acio das pas da turbina. Agui
as bolhas séo grandes e 0 gas ndo reagido acumula-se no espac¢o vazio (head
space) do reator. Como estes reatores n&o tem a capacidade de recircular o
hidrogénio acumulado o ciclo da hidrogenagao € maior (MALONE, 1980). Estes
problemas sdo eliminados no reator de recirculacdo devido a uma constante

recirculacdo do gas dado pelo "Loop interno da fase gasosa”.

Durante o processo a reagdo pode ser suspensa em qualquer tempo que
seja desejado simplesmente parando a bomba de recirculacéo, Este controle
permite uma grande seguranca do reator. N&o e possivel a transferéncia de massa

sem a intensa mistura das fases gas-liguido proporcionada pelo gjetor.
2.3.2.2 Vantagens do sistema reator de recirculagao.

Comparado com um sistema convencional, o sistema de recirculagio tem
demonstrado as seguintes vantagens, (MALONE,1980; HASTERT, 1981}

- aumenta a circulacéo da batelada empregando menor energia (Kw/m® do volume
de reagdo),

- aumenta a area de transferéncia de massa por volume de reacgdo (~2000 m¥m’
vs 1000 m*/m°),

- produz mistura intensa na zona de reagdo resultando em perfis iguais de
concentracéo e temperatura,

- tempo de residéncia controlado na zona de reacdo do ejetor resuitando em

melhor converséo e seletividade,
- a transferéncia de calor é virtualmente ilimitada, devido a troca de calor externa

gue ndo tem limitagbes geométricas, eliminando o uso de serpentinas internas no
conversor gue dificuitam a limpeza,

- a reacdo principal ocorre no ejetor, o qual é uma bem definida regido com

conhecidas condigbes de operagao,
- a agitacdo é fornecida por uma bomba de recirculagdo externa eliminando a

necessidade de um agitador mecanico, que tem maiores problemas de

manutengéo,
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- 0 funcionamento de cada equipamento & simples e seguro e
- 0s dados de amplia¢éo de escala a nivel piloto para plantas comerciais séo mais

simples e confidveis.

2.4 Ejetor tipo Venturi.
2.4.1 Principio de operagéo.

Ejetor & um dispositivc mecénico utilizado com a finalidade de produzir a
succédo e bombeamento de um fluido, empregando um fluido propulsor. O de
funcionamento do gjetor € baseado no principio de venturi, 0 qual estabelece que
um fluido escoande numa tubulagdo, quando obrigado a transpor um
estrangulamento, tem aumentada sua velocidade e, consequentemente, ha uma
reducéo de pressdo. O seu emprego & muito difundido em caldeiras e na producao
de vacuo, havendo diversos modelos, sendo usados de acordo com a capacidade
necessaria e objetivos especificos. Nos reatores de recirculagdo estes ejetores
vem trabalhando com alta eficiéncia para reagfes quimicas que envolvem um
sistema trifasico gas, solido e liquido especialmente na hidrogenacéo de dleos e
gorduras (PATTERSON, 1983 b).

2.4.2 Regimes de escoamento num ejetor.

Experimentos feitos por OTAKE, 1981 mostraram que se pode encontrar
dois diferentes regimes de escoamento num ejetor tipo venturi operando com um

liquido a altas velocidades e produzindo a sucgao de um gas.

Para casos de baixas taxas de relacdo de vazéo gas-liguido (G/L), acontece
escoamento de bolhas, gue é caracterizado pela formacdo continua de pequenas
bolhas de gas uniformemente distribuidas na fase liquida mostrado na figura 2.7.
Este tipo de regime deve ocorrer nas reagdes gas-liquide, caso da hidrogenacéo,

porque favorece a mistura uniforme das fases reagentes.

Para altas taxas de vazio de gas tem lugar uma transi¢éo de escoamento

de bolhas para o escoamento de jato. No regime de escoamento de jato a mistura
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de gas-liquido forma uma regido "reta" caracteristica desde a garganta até a saida
do difusor e consequentemente a formagéo de uma camada de liquido estagnado

nas paredes do difusor, mostrada na figura 2.8.

i
P

camada de / regido de jato
1iquido b /
-

estagnadc\(/ n
\

Figura 2.7:Escoamento de bolhas Figura 2.8: Escoamento de jato

A transic&o de escoamento de bolhas para de jato ocorre a uma relagéo de
vazao volumeétrica gas-liquido (G/L) de aproximadamente 1,3 conforme (DIRIX,
1980) ou de 1<G/L < 2 encontrado por (OTAKE, 1981). Estes autores também
reportaram equacgbes para escoamento em funcdo do numero de Reynolds

estudados no bocal e na garganta do ejetor:

d
Re, = 22155 2.1)
Hy
PG+ 1) 02

Y (x4,

onde:

Re, : Reynolds do bocal do ejetor
Re, : Reynolds da garganta do ejetor.
d, : didmetro do bocal, (m).

d, ; didmetro da garganta, (m).

G . sucgao do gas, (m°/s).

L : vazao do liquido,(m® /s)
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Hy . viscosidade do fluido (cPoise).

Vs - velocidade no bocal, (m/s)
p;  :densidade do fluido (Kg/m®).

2.5 Trocadores de calor para hidrogenagao.

A especificagdo ou a escolha de um equipamento de troca térmica
principaimente aqueles utilizados em indistrias quimicas e de processo
aparentemente é algo simples bastando conhecer todas as caracteristicas do
fluido que se deseja aquecer ou resfriar, e as temperaturas envolvidas para se ter
condicbes de especificar e escolher um equipamento. Condicbes de projeto podem
ser atingidas por diversos tipos de equipamento com maior ou menor rendimento,
maior ou menor dificuldade de manutengdo, vida til, custo operacional etc. Neste
caso € importante lembrar que a mistura é trifasica, sendo uma suspensdo de

sblidos (catalisador) e gas (hidrogénio) em dleo.
2.5.1 Especificagdo do trocador.

Os seguintes aspectos devem ser considerarados na especificacéo do

trocador de calor:

1- Finalidade: define basicamente a forma do trocador ¢ ¢ tipo adequado,

2- Produto: define, através de suas propriedades fisicas, 0 tipo de trocador mais
adequado e sua forma ,

3- Condigdes de processo:

3.1 temperatura: & definido pelo tipo e principalmente os materiais empregados
nos diversos componentes.

3.2 pressdo: & definido pelo tipo, dimensdes e materiais.

4- Caracteristicas quimicas: & definido pelos materiais de construgéo, acabamento
e forma.

5- Caracteristicas dos fluidos auxiliares ou utilidades. Podem em fungfo de suas

caracteristicas influir sensiveimente na escolha do tipo ou forma construtiva do

trocador,



2.5.2 Tipos de trocadores.

Os trocadores mais comumente utilizados s&o do tipo de casco e tubos visto
que nas suas varias formas construtivas atendem a grande maioria das aplicacfes
deste tipo de industrias. Empregados em casos onde haja produtos com presenca
de solidos em suspensdo ou necessidades de limpeza frequente, permitem altas
pressdes, altas temperaturas e baixas perdas de carga. Muitas empresas, que
inicialmente utilizaram trocadores de placas acabaram indo para os tubulares

principaimente devido a entupimentos e abraséo provocados pelo catalisador,
2.6 Bombas para indistrias quimicas e de processamento.

A escolha do tipo de bomba e dos materiais de suas partes constitutivas
depende das caracteristicas dos produtos a serem bombeados e dos fendmenos
fisicos e quimicos que poderiam vir a ter lugar durante a passagem do liquido pela
bomba. Para bombeamento de lamas, lodos e sdlidos em suspensdo sao
empregadas geralmente bombas centrifugas construidas com materiais capazes
de oferecer consideravel resisténcia a abraso. Além dessa exigéncia fundamental
as bombas para essa finalidade devem ser projetadas de modo a reduzir o
desgaste a um minimo e permitir desmontagem e montagem por ocasido da

limpeza permanente e subtituic@o de pecas (MACINTYRE, 1987).
2.6.1 Consideragdes principais no projeto da bomba.

2.6.1.1 Temperatura.

A temperatura pode, em certos casos determinar alteracfes na estrutura
dos metais, reducdo da capacidade da resisténcia 2 corros@o. Em geral, as
reacOes se aceleram com a elevacéo da temperatura e, considerando a corroséo

como uma reacéo quimica isto deve ser levado em conta.
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2.6.1.2 Presenga de sélidos em suspenséo.

A natureza dos sélidos que formam uma suspenséo devem ser conhecidos
para gue se possa prever o efeito de erosa@o nas pegas ou perigo de obstrugdo. O
ataque dos liquidos aos materiais da bomba pode acarretar formacéo de produtos
que ndo sao permitidos no processamento, pois poderia alterar a coloragdo, o

gosto ou outras propriedades do produto final.
2.6.1.3 Materiais empregados na fabricagéo.

Os materiais empregados na construcdo de bomba devem levar em
consideracgéo os fatores tratados acima. Os mais usados para estes casos séo os
agos inoxidaveis porque s&o resistentes a corroséo operando sob elevadas
pressGes e temperaturas, e ndo tem problema de contaminacdo alguma com o

produto final processado.
2.6.2 Tipos de bombas.

2.6.2.1 Bombas Centrifugas.

S&o largamente empregadas devido a sua adaptabilidade a praticamente
qualquer servigo. Podem ser fabricadas numa variedade enorme de materiais.
Para processamento de alimentos o mais recomendado & o aco inoxidavel por sua
resisténcia principalmente a corroséo e altas temperaturas. Sdo geralmente

utilizados nos reatores de recirculacio, na hidrogenacio de dleos e gorduras.

2.6.2.2 Bombas de diafragma.

Essas bombas podem funcionar pela agdo de compressdo de um diafragma
{membrana ou lamina de grande flexibilidade), obiida pelo movimento aiternativo
de um sistema excéntrico ou pela a¢do de ar comprimido ou oleo, proveniente de
uma fonte pulsativa exterior. Oferece a vantagem de néo haber contato do liquido
gue esta sendo bombeado e o sistema de acionamento, eliminando assim o risco

de vazamentos e contaminac¢des no produto final,



2.7 Medidas de seguranca.
2.7.1 Seguranga do reator.

Como medida de seguranca os equipamentos devem operar sempre sob
pressdo positiva de hidrogénio para evitar qualguer possivel entrada de ar. Deve
existir um eficiente sistema de vacuo (50 milibares) com a finalidade de remover ar
e vapores de agua ou outros compostos volateis imediatamente antes da entrada
do hidrogénio. Também deve-se aplicar aplicar vacuo no final de cada processo
para remover restos de hidrogénio ndo reagido durante a hidrogenagdo. A

formacdo de misturas de ar-hidrogénio € ¢ maior risco em reatores de

hidrogenacéo ou de geragéo de hidrogénio.
2.7.2 Seguranca passiva do reator.
Deve-se considerar o seguinte:

- Ventilagdo natural, entrada da ventilagdo sempre de paredes externas,

- impedir o acumulo do gas hidrogénio em qualquer ponto da estrutura ou na
cobertura com saidas no teto ou na parte mais alta das paredes,

~ & houver ventilagdo forcada 10 trocas de ar por hora,

~ Prevenir eletricidade estatica: Nao usar tubos plasticos, toda estrututra deve ser

aterrada e a prova de explosdo, usar uniformes em tecidos que ndo acumulam

carga electrostatica.
2.7.3 Dispositivos de prote¢io e seguranga.

O reator de hidrogenacao deve contar com dispositivos mecanicos de protecéo no
caso de eventual problema nos controles de pressdo e temperatura. Os
normalmente utilizados séo a valvula de seguranga e o disco de ruptura, as
valvuas de seguranca sempre devem estar precedidas por selos, com linhas de
escape preferencialmente dentro da faixa de operagéo e providas com pontos para
sopragem periodica com vapor para evitar obstrugbes que impecam o livre escape

dos gases.
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3. PROJETO E OPERAGAO DO REATOR.
3.1 Materiais.

3.1.1 Equipamentos.

3.1.1.1 Reator.

O reator de recirculagéo de hidrogenacéo foi Desenvolvido no Laboratorio de
Oleos e Gorduras da Faculdade de Engenharia de Alimentos - FEA / UNICAMP,
fabricado em Ago Inoxidavel 304 conforme recomenda RICE, 1978 para
equipamentos de processamento na industria de éleos e gorduras. As figuras 3.1 e
3.2 mostram um esquema e uma vista fotografica da instalacdo piioto montada

para os ensaios de hidrogenacao contendo:

1. Um tanque conversor chamado também corpo do reator com volume total
de 12 litros contendo o ejetor localizado na parte superior. Detalhes dimensionais

do corpo do reator estdo na figura 3.9,

2. O ejetor € semelhante ac modslo de ejetor estudado por (DIRIX, 1990) e
(RADHAKRISHNAN, 1984) mostrado na figura 3.4 utilizado para processos gue

implicam reacdes de misturas gas-liquido; trabalha da seguinte maneira;

O liquido circulante, dleo de soja a alta presséo, entra em "1" e expande-se
em "2" através de um bico convergente. O gas hidrogénio succionado entra em "3",
mistura-se com o 6leo na camara de mistura "4". Em seguida a mistura de 6leo mais

hidrogénio é recomprimida através do difusor do venturi até "5".
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Figura 3.1:Esquema da instalacdo piloto do reator de recirculagio de

hidrogenacgéo :

1. corpo do reator (conversor) 6. bomba de vacuo

2. ejetor tipo venturi 7. linha de vacuo

3. bomba de recirculagao 8. linha de nitrogénio
4. trocador de calor 9. linha de hidrogénio

5. tanque para alimentagdo da suspensdo  10. linha das valvulas de seguranca

do catalisador e alivio.

viv2v3,vd v7 vB v vi10,vi2. valvulas v&. valvula de seguran¢a

de bloqueio tipo esfera. vB. valvula de alivio

v11. vélvula reguladora de hidrogénio T1,T2,T3. medidores de temperatura
M1. vacuométro M2, M3, M4. mandmetros.
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Figura 3.4: Ejetor tipo venturi:
1. bocal principal; 4, garganta;

2. bico {convergente); 5. difusor.

3. bocal da cadmara de sucgdo do gas;

3. Bomba de recirculagao tipo diafragma com acionamento pneumatico que
trabatha em regime pulsante. As pulsacdes podem ser reguladas pela valvula de
enfrada de ar podendo-se conseguir de 110 até 150 pulsos por minuto. Foi
escolhida uma bomba de acionamento pneumatico para evitar risco de faiscas com
motores elétricos, A bomba & do tipo de deslocamenio positivo para se ter melhor

controle da vazao.

4. Trocador de calor tipc serpentina de geometria retangular, cujas

dimensdes do tubo s&o: didmetro interno e externo 12 x 14 mm; 6 espiras de 100 x

suspensao >
> s
! SP
1 < dgua de
e resfriamento
.---""'—H-FFFFF‘# w;:h
1 ___,__..,—r-'“‘"‘" e 2
=] " "‘“:b-
el A R
banho de silicone

Figura 3.5: Trocador de calor . 1. serpentina da suspensao; 2. serpentina

para o resfriamento; 3. misturador do silicone.
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120 mm; comprimento total de 2880 mm e opera mergulhado em banho agitado de
leo de silicone. No interior do tubo suspenséo catalitica do “loop da fase liquida”.
Esquematizado na figura 3.5.5. Tanque cilindrico com fundo c¢bnico para

preparacéo e alimentacdo da suspensdo catalitica.

As valvulas de seguranca e alivio estdo acopladas as linhas de escape e
devem ser ajustadas para operar dentro da faixa de pressfes recomendadas. A
valvula de seguranca v5 & tipo mola com regulagem para pressdo maxima de 2,5
bar; e a v6 é uma vélvula de alivio com operagdo manual. O "loop da suspenséo”
tem valvulas de bloqueio tipo esfera para permitir o controle de recirculacdo e

durante a retirada das amostras.
3.1.1.2 Caracteristicas do ejetor desenvolvido.

&ste ejetor consta de duas peg¢as principais, corpo e bico, 0 corpo tem
acoplado um tubo na parte terminal do difusor. As dimensfes do mesmo estéo

descritas na figura 3.6.
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Figura 3.6: Dimensdes do ejetor desenvolvido (cotas em mm).
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3.1.1.3 Utilitarios.
Alem desses equipamentos foram utilizados outros materiais como:

-crondmetro,

~provetas,

-balanca analitica,

-mangueiras de silicone e borracha para ligagtes,
-erlenmeyer,

-balanga de plataforma,

-aquecedor elétrico,

- termdmetro,

~ vaides.

3.1.2 Matéria prima.

Durante a fase de testes e hidrogenacéo no apareiho utilizou-se 6leo de soja
refinado comercial de um mesmo lote. As propriedades deste 6leo a diferentes

temperaturas estio dadas na tabela 3.1

A variag@o da viscosidade e o calor especifico do 6leo de soja com a
temperatura estdo mostrados nas figuras 3.7 e 3.8 respectivamente. Na figura 3.7
nota-se que a viscosidade do bleo diminui exponencialimente com a temperatura.
Para temperaturas maicores que 120 °C o efeilo de aumento da temperatura é

moderado. A figura 3.8 mostira que o calor especifico aumenta linearmente com a

temperatura.
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Tabela 3.1 :Propriedades fisicas do éleo de soja

Temperatura 2, Cp, H,
(°C) (kg/m®) | (KJKg°C) | (cPoise)
20 920 1,850 55
30 915 1,870 35
40 910 1,900 25
50 800 1,940 20
60 890 1,990 15
70 885 2,018 10
80 880 2,030 8,0
30 875 2,043 6,2
100 870 2,097 55
110 860 2,123 5.0
120 850 2,147 45
130 840 2,172 40
140 830 2,198 3,5
150 825 2,233 33
160 820 2,239 3.0
170 815 2,265 2.8
180 810 2,281 2,5
190 805 2,306 2.3
200 800 2,311 2,0
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Figura 3.7: Variagdo da viscosidade do 0leo de soja com a temperatura.

Cp (KJfKg C)

240

232 —

224 —

216

| T | I ! o | i ] i i 1 ’| T :\ T |
80 100 120 140 180 180 20
Temperatura ( C)

Figura 3.8 Variagzo do calor especifico do dleo de soja com a temperatura.
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3.1.3 Insumos.

1.Catalisador de niquel: o catalisador usado apresenta-se na forma de
pellets. O niquel esta presente numa propor¢ao de 22% em peso de catalisador. O
catalisador de niquel € comumente empregado na hidrogenacdo comercial de
Oleos comestiveis devido aos melhores resultados obtidos na pratica. Outras
vantagens s&o disponibilidade, resisténcia ao envenenamento, alta atividade e
natureza inerte do metal no dleo (DRAGUEZ, 1984).

2. Hidrogénio: a pureza deve ser elevada para evitar que gases estranhos
possam influenciar negativémente na reacao. Tanto o hidrogénio obtido por
eletrélise como obtido por "reforming” de gas cumprem estas exigéncias de
gualidade. Qutros gases presentes podem envenenar o catalisador, acumular-se no

topo do reator e diminurr a pressdo parcial do hidrogénio diminuindo a

concentragdo do gas em contato com o dleo.

3. Nitrogénio: para pressurizacdo durante os testes de avaliacdo de
hermeticidade assim como para a limpeza do sistema depois de cada processo.

Essa limpeza tem por objetivo eliminar ¢ oxigenio.
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3.2 Metodologia.
3.2.1 Geometria do reator e o seu material do construgio.
3.2.1.1 Geometria do reator.

A geometria do reator esta definida em fungéo das caracteristicas da reacéo
envolvendo trés fases gés-liguido-sdlido; hidrogénio, 6lec e catalisador
respectivamente. Para o caso dos reatores convencionais esbeltos com agitadores
mecanicos a relagdo altura-didmetro H/D do conversor é muito importante. O
hidrogénio alimentade por inje¢do no fundo do conversor tende a subir rapidamente
para 0 "head space” onde acumula-se. Entdo, se a altura é muito pequena e a
agitacdo ndo é eficiente o hidrogénio injetado ird subir rapidamente antes de reagir

com o oleo. Para reatores convencionais o valor de (H/D)=1,9 é comumente

empregado.

Nos reatores de recirculacéo esta relacdo H/D ndo € muito importante pois &
reacdo tem lugar no sistema todo e na garganta do ejetor onde acontece a maior
parte da hidrogenacao, o ideal € um didmetro sempre menor que a altura cilindrica.
Para os reatores de recirculacdo gque trabalham com ejetores tipo venturi, uma
relacéo de 2< (H/D) <3 é mais comumente empregada, podendo ser aceitavel até
uma relacdo de 4 a 10 , (TRAMBOUZE, 1988). E conveniente lembrar que a
resisténcia mecénica de regibes cilindricas é inversamente proporcional ao

diametro. Dai, por razdes construtivas deve-se limitar o digdmetro do reator.

3.2.1.2 Materiai de Construg&o.

independente da geometria, a pressdo do trabalho do reator e o material
utilizado na construgdo influem diretamente no custo de fabricdo. Durante a
operacao o reator esta sujeito a diferentes condigbes externas e internas; o material

de construgdo deve ser capaz de resistir essas variages.

Por exemplo o ago carbono por ter resisténcia (lens&o admissivel) menor

que o ago inoxidavel exige maior espessura da chapa, em compensacio seu custo
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¢ até quatro vezes menor. Mas, sob o ponto de vista do processo é melhor a
utilizacdo de um ago inoxidavel que neste caso & o AISI 304 (Association

international Steel Iron).

Os agos inoxidaveis ndo formam ferrugem ao ar umido, ndo séo magnéticos
e resistern aos acidos em meio oxidante. Sua resisténcia aos alcalis & similar a dos
acos carbono. A presenca de halogénios especiaimente do cloro origina corrosao,
E boa a resisténcia ac acido nitrico e sédio (Na); sdo empregados na limpeza dos

equipamentos através de recirculagdes de solugbes de HNO3 e de NaOH.

A selecdo do material para reatores que trabaltham na indtstria de processos
deve contar com a influéncia dos fatores que afetam o equipamento. Entre tais

fatores podem ser mencionados principaimente 0s seguintes:

a) Resisténcia a corroséo; em geral devem ser levadas em conta, simultaneamente,
a presenca de corrosio nos equipamentos, assim como as impurezas que poderao
ser carregadas pelos produtos processados, mas, na industria de processamento

de alimentos em particular deve-se ter atencédo também com a resisténcia aos

agentes empregados na limpeza.
b) Propriedades mecénicas: resisténcia & tragao, & compresséo e ao choque.

¢) Caracteristicas térmicas: correlacionadas com as quais a transmissdo de calor
tem importancia fundamental. Os coeficientes de transmiss&o dos materiais s&o a

milide menos limitantes que aqueles que se relacionam com a passagem de calor

entre os fluidos e as paredes do equipamento.

d} Qutras propriedades: dureza e resisténcia a abras8o, tempo de vida minimo

previsto, facilidade de emprego nas soldas e juntas, custo do material etc.

3.2.2 Projeto do Reator.

Este reator por operar a pressdes positivas e altas temperaturas (180-200 °

C) deve ser projetado como vaso de pressado obedecendo as normas pertinentes.
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Cuidados especiais devem ser tomados quanto a geometria, soldas, material,
bocais, sistema de abertura e sistema de seguranca. Mesmo no caso de um reator
experimental de pequenas dimensdes esses detalhes ndo podem ser esquecidos.
Além da pressdo positiva, o reator opera também sob condigSes de vacuo para
eliminacdo do ar e durante a alimentacdo de cada batelada PERRY, 1963;
BACKHURST, 1973 apresentam recomendacfes sobre dimensionamento e
regulagem das valvulas de seguranca para reatores que operam nessas condigdes.

Ambos recomendam o codigo para vasos de pressdo da A.S.M.E (American Society

of Mechanical Engineers).

Para a pressao de resisténcia da chapa do reator, temos que a geometria é

uma figura curva elipsoidal, de ago inoxidavel tipo 304, como se mostra na figura

3.9 e a equacdo correspondente € a seguinte;

\ HE=TS

Lo BiC=1 3,23_.__...M;‘5,|

E=0,277

O & -1k | DO MHe=65

Figura 3.9: Estrutura do reator (cotas em cm).

28 qFE (3.1)
D.+02.FE

il
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Onde:

E . espessura da chapa do reator (m)
P . pressdo de resisténcia (bar)
S : valor maximo admissivel de tensdc (calculada em fungdo da

temperatura projetada e material de construgao) Kg/m?)

D. . didametro interno do conversor {m)
D, diémetro externo do conversor (m)
H, :aitura da curva da tampa (m)
| . eficiéncia da solda ou juntas.

Calculando a presséo de resisténcia da chapa, admitindo uma temperatura
maxima de trabatho de 300 °C e juntas com solda autogena, temos 0s seguintes

dados:

T=300° C

S§=8155 KPa (PERRY, 1963)
D.=0,13 m.

E=0,00277 m.

1= 0.60 (solda autogena)

Substituindo dados na equacdo (3.1) temos que a pressdo projetada do

reator é de 17 bar.

3.2.3 Quantidade de calor gerada pela hidrogenagdo, espessura de isolante e

area de troca térmica.

3.2.3.1 Quantidade de calor.

A entalpia de reagdo por mol de um composto insaturado é chamado calor de
hidrogenacéo, que pode ser calculada a partir das energias de ligagdo, como

mostramos a seguir:

H H Catatisad E H
C=C + H-H-2F22 . C-C- + Calor
H B

37



(-AH) =—~((H-H)+(C=C) +((H(C-H) +(C-C)) (3.2)

Tabela 3.2: Entalpia de Ligac&o. (ALLINGER, 1978)

C-C 345,82 Kl/mol
C=C 610,43 KJ/mol
C-H 413,23 KJd/mol
H-H 436,26 Kd/mol

Substituindo os valores na equacdo (3.2), tem-se:
(~AH) = —(436,26+610,43) +[2(413,23) +345,82)]
~AH =1805,74 Kd/mol de H; consumido.

Isto significa uma reac8o exotérmica e que para cada unidade de redugéo
indice de iodo (I}) por unidade de massa (Kg), a temperatura da mistura de reagéo
incrementa-se entre 1,6 a 1,7° C; portanto pode-se calcular a quantidade de calor

gerada por esta reacdio pela seguinte formula:
O, =m, Cp.(AT) (3.3)

Onde:

0,= quantidade de calor gerada pela hidrogenacéo (KJ).
m,= massa do oleo (Kg).

Cp = Calor Especifica do Sleo de soja = 2,09 KJ/Kg.°C
AT =1,7°CiiL

Logo substituindo na equacio (3.3 ).

0, = (1 Kg).( 2,09 KJ /Kg.> C).(1,7 °C / lly
0, = 3,55 K/ i

Neste caso, num reator com 6 Kg de dleo por batelada, a ser hidrogenado até

uma reducéo de indice de lodo de 40 unidades, no periodo de uma hora pode-se
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calcular a quantidade de calor gerada pela reacdo desta massa de 6lec usando a
seguinte equacio:

0=0, M, (All) (3.4)

0 =355KJIH
M,= massa total de Oleo = 6 kg.
All= reducio de Indice de lodo = 40

Logo substituindo estos valores na equagéo (3.4)
0,={3,55KJ/I). (6 Kg.). (40 H)
0, =0,236 KJ/s.

Como a temperatura é um dos pardmetros que governam a reac&o € muito
importante o controle durante o processo pois a quantidade de calor gerada €
grande. Este calor deve ser removido pelo trocador de calor empregando agua de
resfriamento.

3.2.3.2 Espessura do isolante do reator.

A hidrogenacdo é uma reacgdo exotérmica mas deve ser conduzida numa
temperatura 6tima. Desta forma é importante a atengéo ao isolamento térmico para
evitar a perda de calor. Além disso a temperatura externa do sistema precisa
atender a razbes de seguranca.

Considere-se um cilindro longo de raic interno 1, raio externo 1, e

comprimento L, como se mostra na figura (3.10). Este cilindro é submetido a uma
diferenca de temperatura T, — T, que pode-se calcular o fluxo de calor fazendo um

balango de energia. Pode-se considerar que o calor € transmitido somente na
direco radial portanto.

dar dr
=k A—=2gr.L— 3.5
Q ~ 2.y o (3.5)

Com as condigdes de contorno: T=T,emr=x ; T=T, emr=rg,
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Figura 3.10; Fluxo de calor através de uma parede cilindrica.

A solucéo da equagdo (3.5) é

- (Z-1)
Q=2 Lk 15 (3.6)

Ln(r, /1)
2kl

e a resisténcia térmica neste caso é R, =

Para o sistema de um tubo cilindrico ({figura 3.11) gue requer ser isolado
para reduzir a perda de calor a solugio sera:

tubo de ago

isolante

Figura 3.11: Fluxo de calor através de uma parede composta.

22 L(I-T)
0= Tntz1r) , Intr, 17 (3.1)
ka kis
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0= 0, :calor gerada pela hidrogenacéo (w)

L : comprimento (M)

i : temperatura interna do tubo(°C)

1 - temperatura do isolante na superficie externa (°C)
T, : raio interno do tubo (m)

F, : raio externo do tubo(m)

Ty - raio do isolante (m)

K, . condutividade térmica do tubo de a¢o (w/m °C)
K, : condutividade térmica do isolante (wim °C)

Para o caso do reator que requer uma temperatura externa no isclante de 30
°C e a temperatura interna & dado pela hidrogenacdo da suspensdo com
temperatura de 200°C, k,=23,26 w/m? °C e usando como isolante asbesto
K,=0,2186 w/im? °C. As dimensdes sdo: d,=0,012 m ; 4,=0,014 m ; para cada metro
de comprimento. Substituindo estes valores na equagao (3.7)obtemos: D, = 0,038 m
e a espessura do isclante requerido serd : E_ =D, —D,_

E, =24 cm,
3.2.3.3 Trocador de calor.

Considerando que o calor € expresso em termos de um coeficiente global U,
definido pela relagéo:

Q=UA(ATL,) (3.8)
mas:
AT (L, -T)-(L,-1,) (3.9)
" Ln(ﬁgfm)
Lo~ Ta
Onde

T, temperatura de saida da suspenséo (°C)
1. : temperatura de entrada da suspensao (°C)
T, :temperatura de saida da agua (°C)

. temperatura entrada da agua (°C)
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Sendo @ (KJ/s) o calor gerado pela hidrogenagdo, AT, diferencial de
temperatura logaritmica (°C) e A (m2) a drea de troca térmica, o valor do coeficiente
global U (w/im2 °C) pode ser obtido de dados da tabela 10.1 de (HOLMANN 1980)
para situagbes de processos parecidos.

Considerando U= 348,9 (w/m2 °C); a temperatura de entrada e saida da
suspenséo de 200 e 195 °C; a temperatura de enfrada e saida da agua de
resfriamento 35 e 60 °C, obtém-se 3 area de troca térmica de 45,6 cm2 necessaria

para resfriamento.
3.2.4 Consumo de Hidrogénio.

O desenvolvimento da hidrogenacdo é controlada pelo indice de refragao,
ponto de fusdo e pelo indice de iodo { PATTERSON, 1973 a). Portanto o calculo de
consumo de hidrogénio é feito a partir do indice de iodo { 1l )} que relaciona o
consumo de hidrogénio durante a reagéo, como indicado na seguinte equacao:

H H H H
C=C + H,——-C-C-
153 H H

mY -

i

=y m
mOYm

Portanto 1 mol de 1, equivale a 1 mol de H,. Em condi¢Ges normais:

253.81 g. de 1, correspondem a 22.4 litros de hidrogénio (H,)
1 g de 1, correspondem 0,08826 litros de hidrogénio (H,), ja que ¢ indice de iodo e
representado por: Il = g I,/ 100 g. de gordura, ou seja o indice de iodo € a analise
da insaturacdo do dleo durante a hidrogenagao.

O consumo de hidrogénio para 6 Kg de 6leo do reator, hidrogenando
parcialmente 6leo de soja de um indice de iodo inicial de 130 até um final de 80
(queda de 50 unidades) encontrou-se que requer consumir 2145 litros (0,214 m3)
de hidrogénio.

Na prética considera-se um consumo de 1 m3 de hidrogénio por unidade de
indice de lodo para uma fonelada de gordura hidrogenada produzida,
(PATTERSON, 1983; RIEMANN, 1978).
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3.2.5 Posicionamento do bico ejetor.

A parte do bico do ejetor tem rosca externa macho e vai acoplada & conexéo
fémea do corpo do ejetor. A posicio relativa do bico ac corpo € dada pelo maior ou
menor rosqueamento, figura 3.12 e 3.13. Essa posigéo é importante pois determina
a eficiéncia da vazéo do liquido para a sucgdo do gas.

!
\E/ Entrada da
e sUSpensan

N, bocal da camara
de sucgdo  do gas

A b\ bocal gjetor
| / e Qarganta

difusor

Figura 3.12: bocal todo recuado Figura 3.13: bocal todo avangado.

3.2.6 Regulagem da vaivula de entrada de ar na bomba.

Como a bomba trabalha com com ar comprimido que aciona diafragma, é

necessério regular a presséo do ar de alimentacao para estabilizar as pulsagdes do
diafragma.
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3.2.7 Determinacao das vazies.
3.2.7.1 Vazido da bomba.
A determinacéo e calibraco das vazdes foram feitas por dois métodos:

1°. Método: medida direta do tempo para recolher uma quantidade de volume
do liquido num recipiente de volume conhecido. Esta medigcdo foi feita segundo o
procedimento seguinte:

1- abrindo a tampa do reator retira-se o gjetor,

2- conetando uma mangueira de silicone na saida do trocador de calor junta-se
com a entrada do bico gjetor,

3- com a bomba em funcionamento recircular 6leo até estabilizar as pulsagbes,

4- aquecer o banho regulando para cada temperatura de ensaic e

5- realizar as medigbes, medindo o tempo necessario em recolher um volume num
intervalo de tempo. Tempo e volume foram os maiores possiveis para minimizar

erros.

2° Método: medida direta do tempo de sucgao de um volume conhecido do
tanque de alimentagéo de catalisador.C procedimento & o seguinte:

1-repetir passo 2 anterior,

2-repetir passo 3 anterior e abrir a valvula

3-encher o tanque de alimentacéo de catalisador até um volume conhecido de dleo
4-realizar as medicdes fechando a vévula V, e abrindo V, rapidamente, medindo o
tempo gue demora em succionar o volume contido no tanque.

Qs resultados de vazdo foram praticamente iguais e nos calculos foram
usados as vazles obtidas pelo 1°. método.

3.2.7.2 Vazéo do gas succionado pelo venturi.

Com a tampa do conversor aberta foi conectada a extremidade de uma
mangueira de silicone com a parte inicial do bico da c8mara de sucgio do ejetor
deixando o outro extremo livre. Pondo em funcionamento a bomba, recircular élec e
antes de iniciar as medicbes aguardar estabilizar as pulsagbes para cada
temperatura de ensaio. As medicdes séo feitas introduzindo o outro extremo livre da
mangueira numa proveta invertida de 500 mi. e rapidamente merguihando num
balde com agua, mede-se o intervalo de tempo que demora em succionar um
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determinado volume de gas, anctando o deslocamento da coluna de agua no
interior da proveta.

3.2.8 Medigao das temperaturas.

O banho da fonte térmica possui controle automatico de temperatura
fornecida por um termostato merguihado diretamente no fundo do banho.

As temperaturas do trocador de calor s&o medidas por meio de termopares
que estao fixados nas paredes do tubo do "loop da fase da suspensac” localizados
na entrada e saida do tubo. As leituras correspondentes sac medidas
continuamente para garantir dados confiaveis.Tcdos os termopares foram
calibrados com um termométro padréo. O tubo da serpentina é de ago inoxidéave! de
espessura. A medida da temperatura no reator é feita com termdmetro colocado
num poco que mergulha diretamente na suspenséo.

3.2.9 Preparacgéo e alimentag¢do da suspensao catalitica.

O catalisador apresenta-se na forma de pellets, que deve ser misturado
numa fracdo de dleo a 70 °C num erlenmeyer sendo essa lama alimentada ao
sistema ja carregado com éleo quando a bomba de recirculag@o esta operando e a
temperatura do Oleo esta também a 70°C. Esta lama deve ser preparada em
batelada e transferida por sucgéo para dentro do "loop” de recirculagéo. Esta
sucgao é conseguida por estar o sistema sob vacuo. Em cada corrida experimental
ha um aquecimento desde 30 até 200 °C, mantendo o sistema pressurizado de 1 a
2 bar e a concentragdo do catalisador na faixa de 0,01 até 0,05% em peso. Esta
faixa para estudo de concentragdo de catalisador foi estabelecida em razao dos
trabalhos reportados na literatura por (MALONE, 1980) e (RIEMANN, 1978) sobre
a quantidade de catalisador de niquel utilizada nos processos quimicos de reagtes
gas-sdlido-liquido como nos processos de hidrogenagéo de dleos vegetais, outras
recomendagbes sobre alimentacdo e fracdo de catalisador s@o reportados e
comentados por (AMIGUES, 1983).

3.2.10 Anilise dos dados experimentais.

Todo o sucesso da hidrogenacéo sera dependente do estado termodinémico
definido pela pressdo e temperatura. A pressdo é imposta pelo hidrogénio e
regulada pelo controle de temperatura .Portanto, o elemento mais importante do
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sistema € o trocador de calor e € sobre 0 seu desempenho gue se concentra este
trabatho.

A primeira etapa para correlacionar uma equacéo de convecgdo forgada sera
determinar se 0s dados se referem a escoamento turbulento ou laminar. Se ¢ de
tipo turbulento é de esperar-se uma equacao do tipo polinomial:

fzdf - o (Re) (Pr)* (3.10)

7

Arranjando esta equacao fica: %ﬁ(Pr)“q = g.(Re)” e tomando logaritmos de ambos
f

os lados:

Log[%d—* (Pr)*]= Loga + plogRe (3.11)
£

O qual se reduz, em coordenadas logaritmicas, a uma equacao da forma:

Y=o+ px (3.12)

Em coordenadas logaritmicas o0 grupo [%%(Pr)“f] ¢ a ordenada y na
i

equacdo, o numero de Reynolds é a coordenada, p & a inclinagdo dos dados
guando plotados como y contra X.

Os dados experimentais seram correlacionados e comparados com a
equacao de SIDER-STATE estudados para fluidos viscosos:

Nu = 186(Re.Pr.d / Ly (=)™ (3.13)

Fa

sabendo que:

Nu = hd, (3.14)
kf
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G
Prziﬁﬁmfm (3.15)

ky
v.d,
e=Er% (3.16)
Hy
Onde:
i : viscosidade na temperatura do fluido {cPoise)
u, ; viscosidade na temperatura da parede do tubo (cPoise)
I . comprimento do tubo(m)
d, . didmetro interno do tubo,(m.)
Py : densidade do fluido (Kg /m3)

. velocidade, (m/seq.)

Cp, :capacidade calorifica,(KJ/Kg°C)

Nu - numero de Nusselt.
Re : nimero de Reynolds.
Pr ;. namero de Prandt]

: coeficiente de transferéncia de calor (w/m? °C)
: condutividade térmica do fluido, w/ m.°C).

As propriedades que aparecem nesta equagado; inerentes a suspensao em
estudo, sdo k., M., u, respectivamente condutividade e viscosidade do fluide em

estudo a temperaturas do fluido e da parede do tubo. O ultimo termo da equagéo
(3.13) tem a finalidade de corregir as diferengas de viscosidade em fluidos
viscosos. Todas as propriedades sé&o avaliadas na temperatura média da mistura

exceto u, que é avaliada na temperatura da parede.

Para serpentinas, o valor de h obtido conforme a equacdo (3.13), deve
muitiplicar-se pelo coeficiente x que considera a curvatura relativa da serpentina:

~ xh, (3.17)

x=1+354% (3.18)
D
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Onde:

d, = Diametro intero do tubo. ;
D = Didmetro das curvas, nestes ¢aso a serpentina é retangular de 100 x 200 mm e
foi utilizado o menor lado no lugar do D da equagao (3.18).

3.2.41 Calculo dos coeficientes de transferéncia de calor; global "U" , "hi".

Considere-se a parede plana na figura 3.14 exposta a um fluido quente A
em um dos lados e a um fluido mais frio B no outro iado. O calor transferido é dado
por

Ta
: Yy
fluido A T fluido B
Q__ .3
7 T2
h1 \ h2

Figura 3.14: Transferéncia de calor numa placa plana.

0=, - =54 -1)=h 45~ 1) (3.19)

O calor total transferido é caiculado em funcdo da diferenga total total de
temperatura e a soma das resisténcias térmicas.

-4
Q=——tt— (3.20)
__.+._.w+.w_v_
hA kA hA

Observe-se que o valor 1/h 4 é usado para representar a resisténcia de
conveccao. Sabendo que o calor total transferido pelos mecanismos combinados de
conducdo e convecgdo € apresentado em termos de um coeficiente global de
transferéncia de calor "U", definido pela equagéo.

Q=UAAL) (3.21)

48



De acordo com a equagéo (3.20) o coeficiente global de transferéncia calor
numa placa plana é&:

1
Vs a1 (322)
Bk ok

Para um tubo cilindrico, a equacao (3.22) passa a ser

}
U, = : - (3.23)
1 . Ailn(re/ri) . 4

k' 2Kl AR

i

Agora , para o escoamento no tubo da figura 3.15 a energia total recebida
pode ser dada em funcéo da diferenca da temperatura da suspensao.

“///////////——>

Figura 3.15; Transferéncia de calor num tubo cilindrico.

Igualando as equaches (3.21) e {3.24) obtem-se

UA(AT )y =mCp(T,-T) (3.25)

Como a serpentina encontra-se mergulhada no banho de silicone com
temperatura T, o termo A7, é a media logaritmica das diferencas de temperatura

dada por:
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AT = (Y;x"?;)TM—T}:‘"?;) (326)
Ln( es b)
-1

Entdo, o valor do coeficiente global de transferéncia U pode ser calculado
diretamente para diferentes valores de temperaturas da equacéo (3.25) ja que 05
demais termos podem ser determinados experimentalmente, e subtituindo cada
valor na equacéo (3.23) pode-se também calcular diretamente o valor experimental
do coeficiente intermno A.
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4. RESULTADOS E DISCUSSAOQ.

4.1 influéncias da posicdo do bico do ejetor nas vazdes da suspensio e na
sucgio do gas.

No estudo de vazdc no ejetor, os resuliados indicam que as maiores
eficiéncias de transferéncia de calor e massa foram obtidas com as maiores vazbes
de recirculacdo do liquido, como indicam os resultados dos ensaios na tabela 4.2
quando o bico do ejetor estava nas posigdes (sulcos da rosca) 19 a 24 cuja vazao
maxima corresponde a 6 I/min do liquido e 3,09 I/min de sucgdo do gas.

Observa-se que a posi¢cdo do bico do ejetor influi diretamente na vazao de
recirculaco do liquido e sucgdo do gas como indicam os dados abaixo. Vé-se que,
entre as posicdes 19 a 24, ha um aumento nas vazdes de recirculacéo e sucgao do
gas mostrados na tabela 4.2 ocorrendo a seguir, entre as posicbes (sulcos da
rosca) 1 a 18 uma ligeira redugcdo na sucgdo do gas. Observou-se pequenas
variacbes com respeito as temperaturas, tabela 4.2. Estas variagfes notadas nas
vazbes do liquido e do gés em fungdo das posigdes do bico do ejetor, 580
explicadas devido & maior ou menor perda de carga do liquido no gjetor.

Na posicdo inicial do bico com respeito ao corpo do ejetor, mostrada na
figura 3.5 a extremidade do bico estd na posigdo mais recuada, em relacéo a
garganta e acima do nivel da posicéo do tubo da cémara de sucdo. O corpo do
ejetor para atingir a conexdo com a garganta apresenta uma reducéo em formato
chnico e, como o dleo é direcionado pelo bico, tende a se expandir reduzindo a sua
energia cinética e reduzindo, portanto, o efeito total de sucao. Este fato é
notavelmente observado pela expulséo de oleo pelo tubo de sucgao.

A figura 4.1 resume os dados das tabelas 4.1 e 4.2 mostrando que tanto a
vazéo de recirculagdo do liquido e a sucgéo do gas variam linearmente com a
temperatura até alcancar 80 a 90 °C. A maiores temperaturas fornam-se

constantes.
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Tabela 4.1; Influéncia da posi¢do do bico do ejetor a diferentes temperaturas
condicbes: posigdo 15-18 do bico ejetor; 120-130 pulsos/minuto na bomba.

Temperatura | sucgéo do vazéo da
(°C) gas (/min) | suspenséo (/min)
27 1,42 5,85
41 1,44 5,84
50 1,39 578
60 1,25 5,80
68 1,26 5,84
81 1,27 5,70
90 1,27 5,70
120 1,27 5,70
140 1,27 570
180 1,27 5,70
200 1,27 5,70

Tabela 4.2 : Influéncia da posigéo do bico do ejetor a diferentes temperaturas
condigBes: posigic 19-24 do bico ejetor; 120-130 pulsos/minuto na bomba.

Temperatura | succéo do vazéo do
(°C} gas (I/min) suspensao
{l/min)
24 1,93 4 41
30 2,01 4,65
40 2,20 5,32
52 2,40 5,00
84 3,09 6,00
a0 3,09 6,00
120 3,09 6,00
140 3,09 6,00
160 3,09 6,00
180 3,09 6,00
200 3,09 6,00
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Figura 4.1: Influéncia da posigéo do bico ejetor e das temperaturas.

A figura 4.1 mostra que as vazbes produzidas pela bomba de recirculagéo
se estabilizam a partir de 80 °C. Essa é a temperatura para estabilizar a vaz&o de
hidrogénio succionado pelo venturi, enquanto que a suspens&o ja estava com a
vazio estabilizada desde os 60 °C. HENZLER, 1981 e JEKAT, 1975 reportado por
CRAMERS, 1992a demostraram experimentalmente que para altas velocidades de
recirculacdo do liquido a sucgdo aumenta enquanto aumenta a densidade do gas.
De acordo com PADMAVATHI, 1993 nos ejetores o incremento da velocidade de
recirculacéo do liquido aumenta sucgéo do gas.

A relacdo entre vazio da suspenséo e vazédo de sucg8o do hidrogénio €
mostrada na figura 4.2. Esta relag3o € importante pois dé a frag@o volumétrica de
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géas presente na suspensdo. Segundo DIRIX, 1980 e CRAMERS,1992b para altos
valores da relacdo G/, ou seja menor sucgdo de gas e maior vazdo do liquido
aparece o fluxo de jato caracterizado pela formagdo de uma camada de liquido
estagnado no difusor o que dificulta a mistura das fases reagentes. Na figura 4.2 ¢
apresentada uma correlagdo gas-liquido, na qual vé-se que o fluxo de jato aparece
com valores acima desta reta. Para altos valores de GJ/L aparece o fluxo de bothas
caracterizado pela formacgio de microbolhas de gas uniformemente distribuido na
fase liquida. Isto implica numa mistura uniforme das fases reagentes, e foi
verificado diretamente ao recolher as amostras depois de um intervaloe de tempo de
recirculagdo da suspensao.

3.1 — *
— -
3.0 —
29 —
i e
28 — %
27 — /
T 26 —
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? 25 —
\m .
g’ 2.4 — //
o _"" /,
o 23 -
lae]
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g 22 - / *

21 — -
- e

20 —

1o X /

S

1.7 [ S B N T A TR B ;

44 46 4.8 5.0 52 5.4 5.6 5.8 6.0
Vazao do liquido (i/min)

Figura 4.2: Relacdo de vazdo da suspensdo com a sucgdo do gas a
diferentes temperaturas; posicéo do ejetor 18-24.
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4.2 Efeito da temperatura no escoamento e transferéncia de calor no trocador.

4,2.1 Efeito da temperatura no escoamento.

Pela figura 4.3 vé-se que o numero de Reynolds tem dependéncia

exponencial com a temperatura. Aqui mostra-se o Reynoids corrigido (Rem) por um

fator

30000 —
# &  000%
z A 0M%
;E 7 002%
25000 ® oo
_T B 004%
-1 o 605%
20000 — %V e Re=exp (11,7)* Pr
\ ——— Rem=axp{13.36)" Pr

15000 -—

-
Re h
\

10000 -

5000 -‘ Q;%\q
» :

Figura 4.3: Efeito do nimero do Prandtl no escoamento.

3
z f.d ~ = . -
Fz—LL das pulsacbes, onde: (= vazéo volumetrica da suspensao { m'ls };

4.0,

7= pulsos / minuto da bomba; 4= didmetro interno do tubo (m). nota-se que as

pulsagdes tem infludncia no escoamento da suspensdo. Essa corregéo no Reynolds
evidencia o caracter turbulento do escoamento que poderia ser considerado

laminar, sem a corregao.
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4.2.2 Efeito da temperatura nos valores de Nu.

A curva da figura 4.4 mostra claramente que os valores do numero de
Nusselt aumentam exponencialmente com o numero de Prandll. Mas néo foi
detectado a influéncia da concentracdoc de catalisador na dependéncia da
transferéncia de calor com aumento da temperatura.
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&0 n B oco0%
| B 005%
55 ——— Nu=568" Py 0
50 — \
Nu 45 — \
40 — *
35 —
30 a,\b
—au) v .‘\
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Figura 4.4: Efeito do numero de Prandtl da concentrac&o do catalisador no
numero de Nusselt.

4.3 Efeito da temperatura e o escoamento no coeficiente global.

As figuras 4.5 e 4.6 mostram o desempenho do trocador de calor do sistema
de hidrogenacéo, operando com uma suspenséc tendo varias concentragbes de
catalisador. Fxiste uma influéncia no coeficiente global de transferéncia de calor,
devido a presenca de particulados e a recirculacdo forgada da suspenséo atraves
do trocador de calor.
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Figura 4.5; Efeito do nimero de Prandt! da concentraggo de catalisador no

coeficiente global.

A figura 4.5 evidéncia o efeito da temperatura da suspensfo, nesse
representada pelo nimero de Prandtl. A figura 4.6 mostra o efeito da vazéo,
representada pelo numero de Reynolds; também é notavel o desvio do cosficiente
global na faixa 1500<Re<4000, demonstrando um efeito que pode ser creditado a
transicdo do escoamento. E evidente que foi possivel descrever esses dois efeitos
temperatura e vazéo, cada um por uma Unica funcdo. Essas funcdes gstao
representadas nas préprias figuras.
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Figura 4.6: Efeito da vazéo no coeficiente global.

4.4 Dependéncia do escoamento e transferéncia de calor com as

concentracbes de catalisador.

Na figura 4.7 esta representada a dependéncia do numero de Nusseit em
funcdo do nimero de Reynolds, tendo a concentragao do catalisador como
parametro. Até Re~1500 ndo ha efeito do material particulado e a partir dai nota-se
gue o efeito da presenca do particulado é sensivel e fanto maior quanto maior a
concentracdo. Esse aumento é explicado devido ao efeito de mistura produzida
pelo particulado e também porgue as particulas, devido a inércia, invadem a

subcamada laminar aumentando as taxas de transferéncia de calor. Nas figuras 4.9
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e 410 sdo mostrados estes valores, fica evidente que o fenémeno pode ser

descrito por uma unica fungo.
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Figura 4.7: Dependéncia do numero de Nusselt e Reynolds com as

concentragbes de catalisador.

Através da figura 4.8 observamos o efeito do catalisador e mesmo da
presenca de bolhas de gas na transferéncia de calor. Os resultados experimentais

analisados com o modelo tradicional de SIDER-STATE mostra uma curva com

comportamento semelhante.
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comparados com o modelo de SIDER-STATE.
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Figura 4.10: Dependéncia da transferéncia de calor em fungéo do numero de

Reynolds corrigido (Rem).

As figuras 4.3 ao 4.10 representam os dados baseados nas tabelas 4.3 ao

4.8. Estes dados sdo valores de corridas experimentais para cada concentragao de

catalisador de niquel.
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Tabela 4.3: Valores calculados dos adimensionais e coeficientes de

transferéncia de calor.

T Concentracéo de catalisador 0,00%
(°C) Nu Re Rem Pr Nu Re di u
143
Pr L | wim® C)

70 | 16,11 302 16896 | 372,4 2101 141 1448

80 | 20,66 299 1695 | 361,2 2901 140 196,3

a0 | 22,01 329 2009 | 3324 3171 154 | 2086
100 | 23,38 382 2261 | 288,0 3541 179 2213
110 | 25,05 501 2855 | 2212 414 | 235 2362
120 | 26,55 559 3381 | 189,89 454 | 28621 2511
130 | 29,59 717 4521 | 159,2 545 | 336 2774
140 | 31,47 726 5425 | 1641 5751 341 254.2
150 | 34,59 | 1154 6782 | 984 745 542 3218
160 | 41,28 | 1417 8347 | 81,1 954 665 380,6
170 | 47,60 | 1671 9864 | 687 1162 784 | 4347
180 | 51,41 | 1825 | 10850 | 640 | 1285 | 857 | 4672
190 | 5193 | 2339 | 13563 | 50,4 | 14,05 | 10,99 | 4715
200 | 54,30 | 2565 | 15501 455 | 1520 | 1205 4914
200 | 5766 | 4106 | 23588 | 28,7 | 1882 ; 1929 | 5195
200 | 64,51 | 4722 | 27127 | 2501 2206 | 2218 | 57589

63



Tabela 4.4; Valores calculados dos adimensionais e coeficientes de

transferéncia de calor.

T Concentracao de catalisador 0,01%
(°Cy | Nu Re Rem Pr Na o d, U
- it
pr'? L 2
(W/m* C)

70 | 16,48 278 1597 | 429,2 218 | 1,30 1575

80 | 22,86 205 1696 | 404,0 309 | 138 2165

80 | 24,05 349 2011 | 340.8 344 164 | 2273
100 | 25,90 393 2262 | 303,0 385 | 184 | 24441
110 | 27,48 497 2857 | 2398 442 7 233 | 2584
120 | 28,86 591 3393 | 202,0 494 1 277 | 2708
130 | 31,47 787 4524 | 1515 5901 369 | 2942
140 | 34,01 945 5428 | 126,2 6771 443 | 3167
150 | 36,43 | 1181 6786 | 101,0 7821 5565| 3382
160 | 40,60 | 1453 8352 | 821 934 683 | 37486
170 | 47,356 { 1718 9870 1 €694 1152 807 | 4329
180 | 52,57 | 1889 | 10857 | 63,1 | 1320 887 | 4768
190 | 56,41 | 2362 | 13571 505 1526 | 11,10 | 5087
200 | 60,34 | 2699 | 15509 | 442 | 17,07 | 12868 | 5416
200 | 65,00 | 4295 | 24675 | 27,7 | 21,49} 2018 | 5807
200 | 8526 | 4724 1 27142 | 252 | 2292 | 2220 | 5881
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Tabela 4.5. Valores calculados dos adimensionais e coeficientes de

transferéncia de calor.

T Concentragéo de catalisador 0,02%
(°C) | Nu Re Rem Pr Nu R d, u
Pl e}j
(w/m? C)

701 16,55 286 1697 | 3724 2,21 1,34 { 1582

80 | 22,96 305 1696 | 361,2 313 | 147 | 2174

Q0 | 24,15 364 2011 | 3324 7,63 1,77 | 2283
100 | 25,83 402 2360 | 288,1 365 193 | 2262
110 | 27,60 525 2858 | 221,2 4,52 | 2,61 259,5
120 | 28,98 630 3394 | 1999 504 ;1 3,41 272,0
130 | 31,61 859 4525 | 1693 6,08 | 407 | 2155
140 | 34,15 | 1050 5430 | 164,1 7,04 1 555 3181
150 | 36,59 | 1410 6787 | 984 833 | 683 3395
160 | 40,78 | 1500 8353 | 81,1 947 | 740 3462
170 | 48,32 ] 1750 | 10055 68,7 | 11,81 8,38 | 4412
180 | 53,84 | 1817 | 10859 | 640 1328 | 888 4857
190 | 57,57 1 2423 | 13574 | 504 | 1568 | 1168 | 5188
200 | 6062 | 3150 | 15513 { 456 | 18,02 | 13,88 | 5437
200 | 65,39 | 4315 | 23607 | 287 | 21,69 | 2075 | 583,1
200 | 69,71 | 47251 27148 | 250 2373 | 22,78 | 6175
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Tabela 4.6 : Valores calculados dos adimensionais e coeficientes de

transferéncia de calor.

T Concentrac@o de catalisador 0,03%
(°C) Nu Re Rem Pr Nu d, U
e | ML
(w/m® C)

70 | 16,62 295 | 1897 | 407.2 224 136 158,8

80 | 23,06 315 | 1701 | 3817 318 | 1,47 218,3

90 | 2475 378 | 2088 | 318,1 7,81 1,77 233,7
100 | 25,65 411 2361 | 2926 386 1,93 2418
110 | 28,21 556 | 3017 | 216,3 469 | 261 264.9
120 | 29,58 727 | 3621 | 1654 538 341 277,4
130 | 31,75 867 | 4526 | 138,7 6,13 | 4,07 286,7
140 | 34,83 | 1181 5431 | 101,8 746 | 555 324,1
150 | 37,32} 1454 | 7758 | 827 85 | 683 346, 1
160 | 40,96 | 1575 | 8365 | 763 967 { 7,40 377,8
170 | 49,33 | 1783 | 9205 674 | 1212 838 4487
180 | 54,74 | 1890 | 9874 | 636 | 13,71 8,88 495,4
190 | 59,76 | 2487 | 13925} 483 | 16,13 | 11,68 528,6
200 | 61,88 | 2953 | 15517 { 40,7 | 1798 | 13,88 5564.5
200 | 6753 | 4417 | 24686 | 272 | 2244 | 20,75 599,8
200 | 72,32 | 4847 | 28584 | 248 | 2479 | 22,78 638,2
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Tabela 4.7: Valores calculados dos adimensionais e coeficierntes de

transferéncia de calor.

T Concentracao de catalisador 0,04%
(°Cy 1 Nu Re Rem Pr Nu d, U
prl? Re“Z“

(w/m* C)
70 { 16,76 3051 1598 | 3975 228 1,43 160,2
80 | 23,81 326 { 1753 1 3719 3,31 1,53 2251
90 | 2549 386 1 2090 3142 3,75 1,81 2404

100 | 26,85 429 | 2363 | 2822 4,09 2,00 252,8

110 | 28,46 591 1 3019 | 2052 482 | 2,77 2672

120 | 30,34 788 | 3623 | 153,98 5,66 3,70 2842

130 | 32,85 901 4529 | 1346 6,35 4,23 303,8

140 | 3515 | 1182 | 5434 | 1026 7,51 8,55 326,8

150 | 38,251 1576 | 7764 76,9 899 | 7,40 354,2

160 | 41,33 | 1603 | 8361 756 9,77 7,53 380,9

170 | 50,61 1819 | 9211 66,7 | 12,48 8,54 460.6

180 | 56,15 | 1930 | 9881 62,8 | 14,12 9,04 506,8

190 | 60,29 | 2627 | 13934 452 | 16,80 | 12,34 540,9

200 { 62,46 | 3051 | 15527 39,7 | 18,30 | 14,33 558,9

200 | 68,17 | 4504 | 24703 269 | 22,74 | 21,16 605,0

200 | 73,01 4978 | 28603 243 | 2518 | 23,25 644,1
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Tabela 4.8: Valores calculados dos adimensionais e coeficientes de

transferéncia de calor.

T Concentracdo de catalisador 0,05%
(°Cy i Nu Re Rem Pr Nu Re % U
P e-z
(w/m* C)

70 1 16,72 308 1614 | 392,9 2281 145 189,8

80 1 23,85 329 1715 | 369,0 2331 1564 2255

90 | 25,54 367 2110 | 330,8 369 1,721 2408
100 | 26,90 430 2494 | 2824 410 | 2,02 | 2531
110 | 29,01 597 3048 | 203,6 493 | 280 | 2722
120 | 30,39 796 3658 | 152,7 568 373 | 2846
130 | 32,60 909 4572 | 1336 6,38 | 427 | 3036
140 | 3521 | 1193 5486 | 101,8 754 580 | 3273
150 | 38,31 | 1591 7838 | 763 803 | 747 | 3548
160 | 41,41 | 1618 8370 | 751 982 | 760 | 3816
170 | 50,70 | 1836 Q298 | 66,21 12,53 | 862 | 4611
180 | 56,25 | 1933 | 10160 | 628 | 14,14 | 908 | 5074
190 | 6440 | 2652 | 14067 | 458 | 1688 | 1246 | 5423
200 | 6257 | 3080 | 15675 ! 39,4 | 1838 | 14,47 | 5587
200 | 70,26 | 4547 | 24938 | 26,7 | 23,50 21,36 | 622,1
2001 73,14 | 5025 | 28876 | 242 | 2529 2362 | 6451
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4.5 Comportamento do ejetor.
4.5.1 Efeito da temperatura no escoamento no ejetor.

As figuras 4.11 e 4.12 baseados nos dados das tabelas 4.9 & 4.10 mostram o
efeito da temperatura no regime de escoamento no bocal e na garganta do ejetor
respectivamente. Nota-se que abaixo de 120 °C (Pr~200) o efeito da diminuig¢éo da
temperatura é pequeno. Portanto o ideal é trbalhar com temperaturas acima desta,

sob o ponto de vista do efeito de mistura no ejetor.
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Figura 4.11: Efeito do numero de Prandt] no escoamento no bocal do ejetor.
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Figura 4.12; Efeito do nimero de Prandtl no escoamento na garganta do

gjetor.
4.5.2 Efeito do escoamento na transferéncia de calor.

As figuras 4.13 e 4.14 baseados nos dados das tabelas 4.9 e 4.10 mostram o
efeito de transferéncia de calor no escoamento através do ejetor. Para Re>4000, o
gradiente de capacidade de troca de calor € menor que na regido de Re<4000. O
comportamento tanto no bocal como na garganta o comportamento € semelhante.

Nota-se que a influéncia da concentragéo do catalisador e pequena.
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Tabela 4.9: Valores do nimero de Reynolds na garganta do ejetor com a

temperatura e concentragdo de catalisador.

T Concentragdes de catalisador (% de Ni)
¢C) | 0,00 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05
70 657 658 658 658 658 665
80 698 699 699 708 722 706
90 828 828 841 860 861 869
100 931 932 972 972 973 1027
110 1176 1177 1177 1243 1243 1255
120 1397 1397 1398 1491 1492 1506
130 1862 1863 1863 1864 1865 1883
140 2234 2236 2236 2237 2238 2259
150 2793 2795 3195 3195 3197 3230
160 3438 3439 3441 3441 3443 3444
170 4063 4065 3791 3791 3794 3830
180 4469 4471 4067 4067 4069 4184
190 5586 5589 5735 5735 5739 5794
200 6384 6388 6391 6391 6395 6456
200 9715 1 10162 10167 10167 10174 | 10271
200 11172 | 11178 11772 11772 11780 | 11892
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Tabela 4.10. Valores do numero de Reynolds no bocal do ejetor com a

temperatura e concentracdo de catalisador.

T Concentracdo de catalisador (% de Ni)

(°C) | 0,00 0,01 0,02 0,03 0,04 0,05
70 490 490 491 491 481 495
80 521 521 526 532 538 427
90 617 617 618 642 642 648

100 694 695 725 725 726 766
110 877 878 878 926 927 936
120 | 1041 1042 1042 1112 1113 1123
130 | 1389 1389 1389 1390 1391 1404
140 1666 1667 1668 1668 1669 1685

150 | 2083 2084 2085 2383 2385 2407
160 | 2564 2565 2566 2566 2568 2569

170 { 3030 3032 3088 2827 2829 2856
180 | 3333 3335 3336 3033 3035 3121
190 | 4166 4168 4169 4277 4280 4321
200 { 4761 4764 4765 4766 4769 4815

200 | 7245 7579 7251 7582 7588 7660
200 | 8332 8337 8339 8780 8786 8869

74



4.6 Velocidade de Hidrogenacgao.

Com os dados da tabela 4.11, foi construido a figura 4.15 correspondente a

hidrogenagéo de oleo de soja. Nele, se observa que a velocidade de reacao é

maior durante os primeiros 60 minutos; nas etapas subsequentes a velocidade

decresce gradualmente, devido a que a presenga de acidos graxos insaturados é

cada vez menor. Nota-se a grande velocidade de hidrogenagéo conseguindo a

queda de gquase 60 unidades de indice de iodo em aproximadamente 90 minutos.
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Figura 4.14: Velocidade de hidrogenagéo.

Condicdes: presséo 1,2 bar, 160 °C, concentragéo de catalisador 1% em peso.
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Tabela 4.11: hidrogenacé&o de dleo de soja.

condicbes: pressdo 1,2 bar, 160 °C, catalisador 1% em peso.

Tempo indice
(minutos) | de iodo
01 12871
10 | 12434
20 | 117,91
30| 111,16
40 | 104,90
50 97,75
60 90,49
70 85,37
80 80,36
90 74,69
100 | 70,40
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5, CONCLUSOES E SUGESTOES

CONCLUSOES:

- O aumento da vazdo de recirculacdo da suspenséo permite aumento da sucgéo do
gas e conseguentemente aumento da mistura das fases envolvidas: gas-liquido-

solido. Obtive-se melhores resultados para maiores vazfes liquido en recirculagdo.

- A posicéo do bico em relacdo ao corpo do ejetor tém influéneia na vazéo de

recirculacao do suspensdo e sucgéo do gas.

- Rapida transferéncia de calor devido & presenca de soOlidos particulados e
recirculagdo forcada da suspenséo atraves do trocador de calor. O coeficiente

global de transferéncia aumenta com o Reynoids.

- Na andlise da dependéncia do numero de Reynolds tendo a concentragéo do

catalisador como parametro, nota-se que o efeito do particulado aumenta com a

concentragdo

- A curva do modelo SIDER-STATE mostra afastamento abaixo da curva dos dados

experimentais, seguindo uma tendéncia semelhante.

- A velocidade de reacdo demonstrado nas corridas de hidrogenagéo de Oleo

vegetal, quando comparada com a literatura demonstra bons rendimentos.

SUGESTOES:

- Desenvolver um estudo em termos de ampliagdo de escala, incluindo custos para

verificar dimensdes 6timas para reatores recirculantes de hidrogenacéo.

- Estudar, experimentalmente, o desempenho de ejetores que tenham como tarefa

produzir uma fina disperséo de gas em &leos.
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- Refazer 0s experimentos conduzidos neste trabalho, porém utilizando uma bomba
de recirculagdo do tipo centrifuga. Isto nédo foi feito porque, devido a motivos de
seguranca, utilizou-se uma bomba com acionamento por ar comprimido, do tipo

diafragma e que produz escoamento pulsante.
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