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J:!ESI[];IMII() 

A pesquisa descrita neste trabalho, tem por objeti

vo a descrição analÍtica de um reator catalltico continuo em 

leito fluidizado, de forma tal que possa ser considerado ideal 

pela presença d~ :fase densa como uma fase homogênea que con

tém o gás reatante e as particulas sÓlidas cataliticas. 

Incluiu-se neste estudo, conforme descrito na Far

tei, a obtenção do estado estável de uma reação quimica de 

prim-e±ra oi'dem, irreversivel, do tipo A~ Produto, nao iso-

térmica, sem desativação. Nas ConclusÕes Gerais, é apresen-

tada a p~ssÍbilidade de. estende~ a presente rhetodologia a rea 

ções quimlcas consecutivas, do tipo A-?> B---"" Produto, como 

é o caso de reaçÕes de oxidação catali ti c a, onde o produto 

desejado é o intermediário, por exemplo, B, pois, na prática, 

estas liberam ou absorvem quantidades de calor mais ou menos 

apreciaveis, o que torna-se difÍcil de obter em sistemas iso

térmicos. 

Desta forma, o presente trabalho justifica a análi

se do reator em operação não-isotérmica. 
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ABS'1"RAC1' 

The work described in the present thesis is an 

extension of a contj.nuous idealizaed fluidized bed chemical 

reactor. 

By 11 idealized 11 was meant the presence in the -;_c-

tor of' only a homogeneous phase containing both particles and 

gas perfectly mixed. 

In arder to remain in the scope of a M.Sc. 

we will only consider the steady state cases and also 

catalytic réactions either single wi th a non..:.decaying 

tllesis, 

only 

cata-

lyst case, in shich the catalyst circulation is primarily. 

Still mention two consecutive catalyst reactions 

with no catalyst decay which occurs often for oxidation per

formed in this type of reactor, where the intermediate pro

duct is desired. 

Usually the studies carried out on this type of 

reactor assume an isothermal system. However, since the in-

dustrial reactors grew large and since some chcmical reac-

tions .release or absorb very large amount of heat, it became 

more difficult to obtain isothermal systems. 

Hence in the present work only non-isothermal reac

tors will be considered. 
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Em virdute de minha lin0ua materna ser o Castella-

do, e d-e ter dedicado o maior esforço para a escrita em Portu 

guês da Tese-, nlgumas palavras ou frases- poderão ter influên 

cias de Castellano. Assim, sol i cito a compteensão dos leitores 

face a eventuais imprecis~es na escrita, que escapara1n â re-

visão. 
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Embora se conheça há mui tos anos, a descrição de 

lei tos f'luidizados con,eça com o aparecimento do trabalho de 

Darcy em 1856, de Dupuit· (1) em 1863. Em contraposição ao 

caráter teÓrico dos primeiros trabalhos E.urgidos na Europa, 

na América do Norte é apresentado e patenteado o primeiro 

trabalho prático de Fluidização de SÓli.dos. Isto se atribui 

a Charles Robinson em 1879. No ·entanto, a fluidização de s~ 

lidos e um processo relativamente jovem, pois e na Alemanha 

onde, pela primeira vez, se aplica em escala comercial para 

a gaseificação de carvão Pelo process9 Winkler (2,, 3), que 

se tem como o principal precursor das modernas unidades de 

fluidização. Seu interesse acadêmico surge em 1940 com a 

adoçãode Reatores Cataliticos de Leito Fluidizado na indÚs

tria de petr6leo, para a decomposiç~o dos hidrocarbonetos p~ 

sados e a sintese de combustiveis. 

O principio de passar um fluido de baixo para cima 

através do leito de sÓlidos granulados, cujo tamanho de par

ticulas varie entre limites estreitos, e onde se observa se 

um movimento relativo entre as particulas, devido a um arran 

jo geométrico de maneira a oferecer a menor resistência ao 

fluxo do fluido, e conhecido como a Fluidização de S6lidos, 

ou simplesmente se diz que o leito de sÓlidos está fluidiza

do. 

A natureza do fluido introduz uma marcada diferen-

ça na forma fisica da fluidização, pois um incremento da 

-2-
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. 
velocidade do fluido origina um comportamento bem distinto, 

entre o leito fluidizado por um liquido (fluidização parti

culada), e a fluidização por um gas, ou fluidização agre-

gativa. 

forme. 

No primeiro caso, o leito se expande em forma uni

No segundo, o gás começa a borbulhar através dos sÓ-

lidos em forma semelhante ao escoamento de um gás num liqui-

do. Assim, para um alto valor da velocidade, observar-se-á 

a formação de duas fases distintas: uma fase continua, em 

forma de emulsão, que é conhecida como fase densa. A outra 

fase, descontÍnua, conhecida como fase dilu:Í.da ou fase das 

bolhas. 

Na fluidização agregatlva, para os sisteJTias gás-s~ 

lido, as bolhas de gás se elevam, atravessando o lei to e se 

rompem na superficie superior do leito, projetando uma certa 

quantidade de particulas sÓlidas, que são arremessadas pelo 

incremento da velocidade superficial do gás, observando-se 

as nuvens de particulas até distâncias consideráveis acima 

da superficie do leito, que tardam em retornar ao leito ou 

ficam na corrente gasosa de saida. 

Nos primeiros estudos sobre a fluidização dos so-

lidos pelos fluidos, a preocupação foi em distinguir entre 

os dois tipos de fluidização já mencionados, pelo que surgiu 

o critério do grupo adimensional do nÚmero de Froude 

(u 2 /g.d ) ,sugerido por R.H. Wilhelm e M. Kwnak (4), por vol-
o p 

ta de 1948. Se este for menor que a unidade (NFR> 1), a 

fluidização é do tipo particulada e no caso de NFR~ 1, 

do tipo agregativo, sendo esta análise o objetivo de 

trabalho. 

' ser a 

nosso 



i; 
!' 

-4-

3. ·· RELAÇÃIJ QUALI'fAl!'IVA EmrllE A QmE:IIJA lllA I?RESSÃIJ lE A 'lllEUJCI 

lllAilllE S~lERFICIAL llliJ ·GÁS OOIJ LEITIJ FLUIDIZADO. 

' ' Quando a velocidade superficial do gas e medida em 

relação à secção reta do recipiente vazio, e o gradiente de 

-pressao por unidade de comprimento do leito (fiP/L), surge 

uma relação funcional: log~P/L) versus log da velocidade su 

perficial do gás, semelhante ~ representada na Fig.I-01. 

too (..1P/L) 

L. Fdo 

' TRANSP. 

' -----
log VELOCIDADE 

Fig. I- i 

FIG.I-01: Relação log(AP/L) versus log velocidade superfi-

' cial do gas. 
LFx . . . . . . . . lei to fixo' 
LFdo ....... lei to fluidizado 
TRANSP ..... transporte de sÓlidos 

Nesta figura, se o fluxo for laminar, obtém-se uma 

linha reta de coeficiente angular igual à unidade, para ve12 

cidades baixas. A partir do ponto de mÍnima fluidização, 



-5-

o gradiente de pressao começa a diminuir, ocorrendo o aumen

to da porosidade do leito, devido ao movimento das partícu

las sÓlidas que oferecem menor resistência ao fluxo do gas, 

até que a velocidade superficial do gás seja suficientemente 

alta para se dar o transporte· das partÍculas sÓlidas do lei

to, e começa a aumentar novamente, devido ao valor signifi

cativo das forç~s resistivas nas paredes do recipiente. o 

padrão que comumente é encontrado nos sistemas ' ' . gas-solido 

fluidizados é a presença das bolhas ascendentes através do 

lei to, a qual e fortemente dependente da vazão mini ma do gás, 

necessária para pe obter a fluidização incipiente do leito, 

e seü'cresCimento po~. efeitos de coalescência à medida qúe 

ascendem no leite com uma velocidade aproximadamente propor

cional à-pot-ência de um sexto de seu volUme. 

A distribuição do gás entre as fases e também um 

fato importante que dependerá da velocidade de ascensao das 

bolhas, por exemplo, se for menor que a velocidade do gás na 

fase continua, onde a porosidade é levemente maior que no 

ponto de fluidização incipiente, a bolha se comporta como um 

vazio ascendente, através do qual o gás tenderá a subir pre-

ferencialmente. Se exceder a velocidade na fase continua, 

o gás nas bolhas é recirculado continuamente através de uma 

nuvem que rodeia a bolha, onde o gás entra em contato com 

uma porção limitada de sÓlidos no leito, o que é desejável 

para a conversão do gás reagente no reator catalitico de lei 

to fluidizado. 

O uso da técnica dos sÓlidos fluidizados foi desen 

volvida principalmente pela indÚstria de refino de petrÓleo 



na'ctécada de quarenta, e nas indÚstrias quimicas em 

onde os leitos fluidizados oferecem duas principais 
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geral, 

vanta-

gens, que sao: o alto valor dos coeficientes de transferên

cia de calor, o que facilita o elevado grau de uniformidade 

na temperatura, e a mistura rápida entre o fluido e os sÓli-

dos, o que se aproveita Para o desenvolvimento tecnolÓgico 

das reaçÕes catalizadas ·pelos sÓlidos. As principais 

vantagens dos leitos fluidizados, estão na elevada 

des-

eras ao 

j· · nas paredes do reator e as linhas de transferência dos sÓli

dos, e o pouco tempo de contato entre os sÓlidos e o gás. 

Além da indÚstria de refino de petrÓleo e da indÚs 

tria quimica, encontram.-se outras aplicaçõe-s para a fluidiza 
. ' 

ção dos sÓlidos na metalurgia, na farmacêutica, na indÚstria 

carvoeira, nas indÚ~trias de ciment~, naS indÚstrias quimi

cas de plásticos, nas operações unitárias de evaporação de 

soluçÕes salinas, na adsorção com sÓlidos, nas purificações 

de gases, na remoção de poeiras e nevoeiros nos gases. 

Segue-se uma relação das aplicações técnicas de 

fluidização dos sÓlidos: 

PROCESSO 

Craqueamento catalitico 

Hidroforming 

FUNÇÃO PRIMÁRIA DOS SÓLIDOS 

........................ catalizador 

catalizador 

Cale inação da pirita .............................. reatante 

Adsorção de gases .. o o ••••••••••• o o •••••••••••••• adsorvente 

Évaporação de soluçÕes ........ meio de transporte de calor 

Halogenação de hidrocarbonetos o o •• o o ••••••••• ,_. catalizador 

Secagem de cereais ......... o o o o •••• o ••••••••••• o. o reatante 

Produção de aminas aromáticas ooo••••o•ooo•••o•• catalizador 
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1. IIUIROIJIIÇÃO 

Na representação dos sistemas naturais, onde há ne 

cessidade de sua apresentação, seja esta de forma fÍsica e 

matemática, com a finalidade de sua descrição e melhor uti-

lização, encontra-se a realização das reaçÕes cataliticas. 

Logo, não.é uma exceção dentro deste contexto, isolar os 

sistemas gás-sÓlidos, pois existe um mecanismo fisico-quimi-

co que representará sua transformação, ao menos na parte 

teÓrica descritiva. No caso das reaçÕes heterogêneas, onde 

a formulação de um mecanismo apropriado não existe em forma 

conveniente de seu mecanismo. 

Para contornar esta dificuldade, :~scolhe-se algu-
' 

mas das propriedades médias do sistema, ou são sugeridas al-

gumas hipÓteses que serão comprovadas pelas relaçÕes quanti

tativas que são propostas. Chegaremos, então, à formulação 

de modelos matemáticos na descrição do sistema, a fim de 

aproximarmo-nos de seu comportamento. 

Não existe, até a presente data, uma metodologia 

que seja completamente rigorosa, póis a Arte se confunde com 

a Ciência a tal pont0 de se indicar que é preferível come-

ter erros nos estágios experimentais, para logo serem corri

gidos nos estágio seguinte. Retrocedendo ao passado e enca

rando os fatos que lá se encontram, chegaremos a Wenzel 

(1977), que representa em forma quantitativa a .taxa cinéti-

c a. 
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Passaram-se uns noventa anos para outro fator ter 

ocorrido: a formulação ·teÓrica da lei da ação das massas que 

foi atribuida a Guldberg e Waage (1867), no caso das reações 

homogêneas. Dez anos mais tarde, Van•t Hoff faz a formulação 

da lei da ação das massas as reaçoes heterogêneas. 

·Ao prÓprio Van't Hoff deve-se a introdução do con

ceito da constante da velocidade da reação, o que foi suger~ 

do por volta de 1884 e, cinco anos mais tarde, Arrhenius in

troduz a influência da temperatura pela sua correlação com 

a constante da velocidade da reação. 

O primeiro a usar o conceito de catalizador foi 

Van Narum (1796), ficando assim marcada na histÓria a pala

vra catalizador e as reações Cataliticas, sendo seu conceito 

reformulado em 1902 por Ostwald, da seguinte forma: 11 qual-

quer substância que altera a velocidade da reação, sem inter 

vir no produto final, é uma substância denominada cataliza-

dor. 

Chegamos ao ano de 1923, com Lewis e Ries, onde se 

introduz a cinética das reaçÕes na descrição dos reatores. A 

partir desta data, o que se pode apreciar é uma diversifica

ção de idéias, ou escolas, a fim de ditar regras que se pre~ 

tem à descrição dos reatores. A Escola Americana foi in i-

ciada por O.A. Hougen em 1947; Corigan e Hills (5) em 1956; 

Frantz (6) em 1962; Thomas e Thomas (7) em 1967; Kiterrell 

(8) em 1970; Silenko (9) em 1971; Layben (10) em 1974; Wen 

e' Fon (11) em 1975; Perry e Chilton (12) em 1975; Denn (13) 

em 1975;.Carberry (14) em 1976; Lapidus e Amun-dson (15) em 

1977; Fremente Bischoff (16) em 1979; Holland e Antony (17) 

em 1979; Levenspiel {18) em 1980; outros contemporâneos como 
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Van Kondghem (19); Thoens (20); Butt (21);"e o mais recente, 

Van Deemter (22) em 1982. 

Desta longa e interminável lista de autores, pode-

-se concluir que a metodologia na m~delagem de reatores se

gue duas correntes: 

A. Seqüência de reatores experimentais, desde uma escala de 

laboratÓrio, até chegar a um tamanho industrial. A r~u

nião de dados é carente de qualquer fundamento teÓrico. 

B. Hoje em dia, o procedimento que se e·stá adotando é a reu-

niã,o de _dados experimentais, que, junto com as -equaçoes 

que descrevem os p·rocessos de transferência· de massa, de 

energi~ ~_da quantidade de movimento e da cinética da rea 

ção; se juntam na otimização do reator a uma escala dese-

jacta. 

As figuras reunem em forma simplificada as 

tendências. 

novas 

DADOS EQUAÇÕES OPTIMIZAçÃO C. DESEJADA 

TROCA DE CONDIC.ÓES 

' ENTRADA SAlDA 
REATOR 

~ TROCA DE 
CONDIÇQES 

FIG • .I: 
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.3. SELIEÇÃO 

As aplicações industriais dos reatores em leito 

fluidizado, principalrr!ente o craqueamento catalitico, junto 

com a combustão de carvão e xisto, têm contribuicto fortemen-

te na compreensão das leis que governam as transformações 

das reações heterogêneas. Assim, o problema final e 

importante, consiste na escolha criteriosa do reator 

mais 

para 

determinado processo e, conseqüentemente, no cálculo do tama 

nho do· reator, dimensionando-o e estabelecendo-se as condi

çÕes de operação para se obter o melhor produto e a melhor 

conversão para as condiçÕes cinéticas e termodin~icas esta

belecidas. são, em Última instância, os critérios que sao 

estabelécidos pela ~atáÍise heterog&_nea Que Convergem para a 

formulação dos modelos matemáticos que traduzem o melhor ren 

dimento. 

Evidentemente, devido a complexidade da descrição 

dos fenômenos que ocorrem durante o processo, a seleção de 

um reator é uma tarefa que vem evoluindo desde 1936. Assim, 

a publicação feita neste sentido deve-se a DamhOler, e sua 

sugestão encontra-se resu'mida em três pontos: 

Ponto 1: o tempo de reação deverá ser a mesma; 

Ponto 2: a temperatura de reação deverá ser a mesma; 

Ponto 3: a quantidade de calor perdido deverá ser mantida em 

igual nivel. Este não é um critério quÍmico, mas 

é um fator significativo na reação quÍmica. 

Além dos critérios de DamhOler e das vantagens e 

desvantagens apresentadas pelos reatores em leito fluidizado, 
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tiram-se as seguintes regras de seleção: 

a) a taxa de reaçao deverá ser alta, a fim de que o tempo de 

contato gás-sÓlido seja curto; 

b) quanto à seletividade, nas reações simultâneas e suces-

sivas, o controle rÍgido da temperatura é um fator impor

tante; 

c) a razão geométrica: altura/diâmetro; 

d) a qualidade da fluidização; 

e) a distribui9ão do gas e o tamanho. das bolhas; 

fY o tamanho e a dist!'ibuição das particul2-s do catalizador; 

g) arraste das particulas fora do leito; 

h) dispositivos para melhorar o contato gás-sÓlidos; 

i) fatores cinéticos: 

................ 

4. COMIIEII'll'ÁRIOS 

taxa da reaçao 

queda da pressão 

coeficiente de transporte 

Os fatores quimicos que dizem respeito ao tempo e 

à temperatura, são os mais fáceis de se manter na 

dos reatores continuas, no sentido da similitude. 

seleção 

Quanto 

aos fatores de ordem fÍsica, são em algumas Circunstâncias 

fáceis de serem correspondidos, por exemplo, no caso de sis

temas de gás-sÓlido fluidizados, a qualidade da fluidização 
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depende fortemente das caracteristicas ~isicas das particu-

las, como seu tamanho e sua forma. A velocidade superficial 

do gás é outro parâmetro importante que influi nas caracte

risticas fisicas dos leitos fluidizados. assim, a situação 

em uma escala maior pode ser simulada para que ambos 

sejam maiores obstáculos. 

-na o 

O tamanho, forma e distribuição das partículas no 

leito fluidizado é, de fato, uma preocupação primária e am-

plamente estudada. Maiores detalhes podem ser obtidos nos 

trabalhos de Geldart, desde 1968 na Revista Chemical Indus

trial, vol. 13, p. 41. 

Na descrição feita na parte I, fez-se menção a dis 

tribuição do gás no leito fluidizadQ, o que vem a ser outro 

fator critico na seleção do reator, pois quando as partícu

las sÓlidas tendem a se agrupar, a temperatura no leito flui 

dizado poderá atingir o ponto de fusão das particulas, fato 

que deve ser evitado. 

A razao geométrica da altura ao diâmetro do reator 

é uma regra dificil de se manter, cheia de muita polêmica e 

de muita controvérsia. Dos valores assinalados para a razão 

geométrica da altura do reator a seu diâmetro, que datam de 

1942, pelo surgimento da primeira unidade de craqueamento ca 

talitico, May (23), baseado em dados experimentais com reato 

res de até cinco pés de diâmetro, indicou que a mistura do 

gás e dos sÓlidos aumenta quando a razão geométrica HR/DR)di 

minui, o que dá a entender que esta relação é baixa e -nao 

concorda com as regras. Estes comentários indicam que os co 

nhecimentos sobre os mecanismos das reaçÕes heterogêneas em 

leito fluidizadose transforma em Ciência e não em uma Arte, 
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cedendo mais espaço as soluções analÍticas, como é, até ago

.ra9 o que diz respeito às reaçÕes heterogêneas simples. 
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.1__lliTROD1IJJÇÂO 

Inegavelmente o processo de fluidização dos sÓlidos 

adquire dimensÕes bem amplas, fascinantes e controvertidas. 

Porém, dentro da Ciência e da Engenharia, seu primeiro obje

tivo está dado, isto é, sua compreensão. A satisfação de 

nossa prÓpria curiosidade ao traduzir ordenadamente as expe

riências e as teorias divulgadas na literatura especializada, 

o que justifica futuramente a inclusão dentro deste traba-

lho esta Parte III, que diz respeito à Revisão da Literatura. 

Esta poderosa ferramenta reduz em tempo e dinheiro a comple

xidade.dos fenômenos que ocorrem dentro do processo da flUi

diZação catalitica, s~ tomadas certas atitujes convergentes 
' 

a decisÕes mais racionais. 

Como ponto desta convergência, encontra-se o que 

se conhece como Modelagem Matemática, cujo principal objeti

vo é uma estimativa a priori da conversão da reação no rea

tor, e a influência dos parâmetros fundamentais do leito 

fluidizado. Se fizermos um retrocesso a um passado não mui-

to distante, ao que foi feito na área das Reações Cataliti

cas e desde um ponto de vista da Engenharia de ReaçÕes, en

contraremos os pronunciamentos clássicos de C.N. Hinshelwood 

(1940), os de O. Hougen e K.M. Watson (1947), os de O.Hougen 

(24) em 1951, onde se nota que é a superficie do catalizador 

a suposição básica para a taxa de conversão, mas é feita uma 

restrição: torná-la energeticamente homogênea, o que é conve 

niente mas não justificável, como foi demonstrado por Bou-

dart em 1972, por Carrá e Formi em 1974, ficando esclarecida 

a introdução da taxa de reação na equaçao que representa o 

acoplamento final entre o transporte de massa e os sistemas 
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reativos. mas. infelizmente, o critério simplista enquanto 

uma solução analÍtica da referida equação. falha para rea-

çoes heterogêneas de ordem cinética diferente da primeira or 

dem. 

A transferência de conhecimentos, da engenharia das 

reações cataliticas. para os reatores em leito fluidizado, 

dá-se com o aparecimento da Teoria das Duas Fases, de David

son e Harrison (25) em 1963, assim como as comprovaçoes fei

tas por~Rowe d Partridgé (26) em 1965·. 

Vale a pena citar outras r:evisoes que se destacam 

e que foram publicadas na literatura. Trata-se das seguin

tes revisÕes: J.R. Grace em 1971; Calderbank-Toor (27) em 

1971; Rowe (28) em 1972; Pyle (29) em 1972; as procedentes 

do Symposium de Toulouse em 1973, que foram incluidas como 

referência bibliográfica (30) e as mais recentes de Chava-

rier e Grace (31) em 1975, as de Potter (32) em 1978. 

Pode-se deduzir que os reatores em leito fluidiza

dos são classificados em três categorias: 

A. os que são baseados no comportamento dinâmico do gás em 

torno de uma bolha isolada, tendo como parâmetro Único o 

seu diâmetro equivalente; 

B. o leito fluidizado é subdividido em vários compartimentos 

e o crescimento das bolhas segue uma trajetÓ-ria vertical; 

C. obedece a uma descrição continua das bolhas. 
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O esforço iniciado por Wilhelm e Kwank; por Leva e 

colab.; por Lewis e colab.; por Toomey e Johnstone (33), _que 

em 1952 fizeram uso do primeiro modelo de reator em duas fa-

ses para obter a conversão total da reação de decomposição 

catalitica dos Óxidos nitrosos, até-chegar ao modelo de dis

persão axial para os sÓlidos na fase densa, o que foi publi-

cada em 1959 por May. 

• 

3. liiiÉ'IDOO GIEIWI. [)JE IDIJJAS FASJES 

Os antecessores desta proposição remontam à década 

de 50~ com Toomey e Johnstone (35) e Shen e Johnstone (34), 

ao descrever o reator e:n lei to_ f.luidiz_adg, pelas proprieda

des das duas fases: uma fase de bolhas e outra fase densa ou 

da emulsão. A introdução das duas fases na descrição do lei 

to fluidizado, obedece principalmente ao tratamento clássico 

do comportamento da mistura, encontrando-se os dois casos li 

mites quando se tem reaçÕes homogêneas: o reator com fluxo 

empistonado (PFR) e o reator completametne misturado, conhe

cido como CSTR, onde a conversão está determinada pela ra

zão da concentração do reagente na saicta e a concentração na 

entrada do reator, representadas pelas _seguintes expressões: 

no caso PFR: 

CA -llk 
= e (III-01) 

CAO 

no caso CSTR: 

CA 1 - = 
CAO l+kll 

(III-02) 
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--kZ 
As soluçÕes de conversao total, e ou (1/l+kl), 

.indicam para um determinado par (cr, k), que a conversao no 

caso PFR é maior. Outras considerações prévias, a descrição 

dos modelos de reatores em leito fluidizados, devem-se tomar, 

antes de se fazer a comparação com o modelo simples de duas 

fases, que se encontra representado na Fig. III-01, como por 

exemplo, a representação da constante da velocidade da 

ção, em relação ào aspecto fisico do catalizador, isto 

catalizador pode ser poroso ou ~iso. 

rea-

-e, .. o 

A análise indica que a expressão da taxa de reação 

para uma reação catalizada por um sÓlido, corresponde a uma 

-:. cinética de primeira .ordem, esta representada pela relação: 

dNA 
dt 

= k c 
s A 

Nesta expressão, o volume (VR) é o fator 

(III-03) 

fisico 

mais importante, pois determinará o espaço onde a reação se 

desenvolverá na presença do catalizador num.a quantidade con

venienetemente escolhida; a expressão k terá que ser modifi 

cada segundo a natureza fÍsica do catalizador, pelas seguin

tes expressoes: 

a) para catalizador poroso: 

k = (l-C) k 
p s 

(III-04) 

b) para catalizador nao poroso; 

k = é:k 
np s 

(III-05) 
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F.IG .. .II.I-01.: Repre.sentação gráfica do modelo unidimensional 

de um reator em leito ~luidizado de duas fases. 

FASE 
DENSA 

NOMENCLATURA USADA 

' -

o' c -D--
bz' 

J-~-, 

-F ig.]![- 01 

FASE DE 
BOLHAS 

A ....... area da secçao ·transversal ocupada pela fase 

C A -· ..... concentração do reagente A 

·n ....... coeficiente de difusão 

QM . -· ., . -·. coei'.ic.iente de trans.fe.rência de massa 

-k ..... , • , coeí'-ic.i·ente da constante de velocidade da 

:de pri1neira ordem 

·u ....... velocidade do gás reagente nas fases 

(_x, y, z) sistema de referência 

·t • . • . . . . tempo 

SUBSCRITOS 

' C • • • • • • • gas na -nuvem 

:r -···········-· ;gás .'na ce·mulsão {gás i:nterstícial) 

-reaçao 
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A equação geral do balanço de massa em relação ao 

reagente A, para uma reaçao irreversÍvel de primeira ordem, 

é dada pela equação III-06: 

Acumulação - Difusão reversa + fluxo convetivo + transferên-

cia de massa na interfase + taxa de reação ~ O 

ó' c 
D A 
C)Z' 

(III-06) 

(III-06a) 

A equaçao (III-06a} aplicada a cada fase, ctá as 

-'seguintes equaçoes: 

a) na fase de bolhas- rodeadas pela nuvem: 

. ()CA~ < 

+ Uc~ + QM(CAC-CAI) + kcCk =O 

, .. (III-07) 

b) no gás intersticial na fase densa: 

()CAI 
+ UI~ + QM(CAI-CAC) + kiCAI = O 

(III-08) 

As simplificaçõs mais comumente encontradas na li

teratura dos modelos de reatores em leito fluidizado são: 

a) condições isotérmicas; 

b) reações de primeira ordem; 

c) estado permanente ou estado estável; 

d) a difusão do reagente na fase das bolhas não 

é significante em relação ao termo devido à convecção e à re 

sistência na interfase, isto é, a difusão reversão não é 
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levada em conta (D
0 

= 0). 

4. IIEVIS11.1l DIJS ll!lllllEWS 

A seguir passa-se a uma revisão dos modelos de rea 

tores catalíticos em leito fluidizado, publicados na litera-

tura especializada, desde 1955 até 1981, cuja incorporação 

atende a certas expectativas, tais como a incorporação de n~ 

vas interpretações dos mecanismos da fluidização dos sólidos 

por gases, solução matemática do sistema de equações que des 

crevem o modelo proposto e de ordenamento cronológico. Se

gue-se a lista abaixo: 

a) Modelo de C.Y. Shen "e H.F. Johnstone (34), 1955; 

b) Modelo de W.G. May (23), 1959; 

c) Modelo de J.C. Orcutt e colab. (35), 1962; 

d) Modelo de J.F. Davidson e D. Harrison (25), 1963; 

e) Modelo de B.A. Partridge e P.N. Rowe (36), 1966; 

f) Modelo de Van Deemter (37), 1967; 

g) Modelo de Kunii e Levenspiel (38), 1968/1969; 

h) Modelo de K. Kato e C.Y. Wen (39), 1969; 

i) Modelo de C. Fryer e O.E. Potter (10), 1972~1976; 

j} Modelo de T. Chiba e C. H. Kobayashi (30), 1973; 

k) Modelo de J. Pereira e colab. (40), 1980/1981; 

1) Modelo de J.W. Werther (41, 42, 43), 1978/1980/1981. 

a) Modelo de C.Y. Shen e H.F. Johnstone, "Gas-Solid contact 

in fluidized beds", 1955. 

Este modelo está baseado no comportamento dinâmico 

das bolhas, segundo Toomey e Johnstone (1952). As equaçÕes 
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. 
que descre.,.rem a conversão da reaçao no reator, sao atribui-

das a procedimentos de transferência de massa no contato 

gás-sÓlido, e calculadas por balanços de massa obtidos das 

medidas cinéticas num leito fluidizado do tipo experimental 

e comparadas com as obtidas num leito fixo. A interpretação 

dada por estes autores da circulação do gás reagente entre 

as duas fases é baseada nos reatores CSTR para a fase densa 

e PFR para a fase das bolhas, livres de partículas sÓlidas. 

O modelo apresentado é decorrente da aplicação clássica do 

balanço diferencial de massa, quando uma reação simples se 

produz em uma porção elementar de volume, sem considerar a 

mistura das fases. O res_ultado que foi apr~sentado por Shen 

€ Johnstone (1955) se traduz por um par de equações diferen

ciais ordinárias lineares de primeira ordem, -aplicados a uma 
i j· fase separadamente: 
' I 
' 

' I 
!· 

' I 
' I 
' i· 
I 
I 
I 
I 
I 

' 

!: 

I 
I 

I 

tlC 
c 

tl~ 
~-k c 

c c 

( III-09) 

(III-10) 

A :solução geral do si.st·ema (ITI-09 e 10) é: 

(III-11) 

(TII-12) 

:onde: 

(III-l3) 
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1 tb -J b' 4~1 R2 = -
2 

e: 

v 
k \) ... b = kcttlct(vl + c c . 

c 

. c = kckd l)d ec 

COMENTÁRIOS 

O Cálculo das Constantes de integração das 

çoes' ('IIÍ-11 e 12) são obtidas das relações: 

ctc 
c 

dZ 

c ) 
c 

c ) -
c 

n k c 
"'c c c 

L 
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(Ü:i:=i4) 

(III-15) 

( Iii=16) 

• 

equa~ 

( III-17) 

(III=18) 

e das condiçÕes de contorno, impostas em DamkOhler em 1938: 

CCl: em z = o, cct = c = cl ... ( HI=l9) 
c 

dC kcCl Bc 
CC2: z c c:i:Ii:=zo) em = L, = dZ L 

A conve~sao final da reação é dada pela relação 

existente entre a concentração na saida do reator e a con

centração na entrada do reator, (c
2
;c

1
): 

= 

v 
c 

v 
vct c 

.,. (_2_) 
v cct 

(IIF21) 
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A solução em estado estável é considerada para o 

reator de fluxo continuo do tipo CSTR, interpretada pelo se

guinte balanço de massa: 

dC 
c 

0c ct9 = 0 = V(C1 - c 2)- Q k c ... - c c c (III-22) 

e obtidas as seguintes quantidades no reator: 

c v 
(C1 C2) = 

k v ll c 
c c c 

(III-23) 

1 Cct2 - c 
k' = lld ln ( c) 

d Cct- c 
-1 c 

(III-24) 

Cctz 
1 

(VC -- v c ) = 
vz 2 c c 

(III-25) 

e = 
A(Lf - Lmf) 

d (V-V ) 
c 

(III-26) 

NOMENCLATURA DO MODELO SHEL E JOHNSTONE 

C concentração 

L altura do leito 
-k taxa constante de uma reaçao de primeira ordem 

c 
kd coeficiente de transferência de massa 

k' coeficiente de transferência de massa, no modelo con-
d 

Q 

tinuo 

volume do leito 

volume da fase continua C=v e l c c 
vazão volumétrica do gás reagente 

coordenada (axial) 

tempo 
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i i 
i :SUBSCRITOS 

1 condições de entrada 

2 condiçÕes de saÍda 

c fase continua 

d fase descontinua 

f condiçÕes de fluidização 

mf condiçÕes de mini ma fluidi.zação 

b) Modelo de W.G. May, 1959 . 

. 
Este modelo e considerado como o mais bem sucedido 

dentros os modelos simples que já foram p~bliCactos na litera 

tura especializada. Dentre seus atributos, encontram-se a 

dispersão axial e os projetos para o desenho de reatores em 

lelto fluidizado de tamanho industrial, como foi usado por 

De Vire e Van Swaaij em 1972 no reator de clorinação da 

Shell, para a modificação do processo Deacon de oxidação do 

HCl. Dois anos mais tarde, o modelo foi modificado por Van 

Deemter (1961), ao introduzir um novo critério na mistura 

gás-sÓlidos, o que é descrito em detalhes no modelo (f) de 

Van deemter (1961/1967). 

O modelo de May, baseado em observaçÕes experimen

tais, introduz dois conceitos fundamentais na descrição do 

-~luxo de gas no reator, que sao: 

. . 
a) o gas entra em contato com urna parate dos so-

lidos contidos no leito; 

b) o grau da mistura entre o gas e os sÓlidos na 

~ase ernulsionada é medido pelo coeficiente de dispersão; 
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A descrição matemática do modelo de May é realiza-

-da pela solução simultânea das :seguintes equações dif'-eren-

ciais parciais, resultantes do balanço de massa aplicado ao 

elemento diferencial do volume em cada fase: a de bolhas e a 

emulsão, com as seguintes restriçÕes: a reação somente se dá 

na fase da emulsão e as bolhas de gás estão livres de parti-

culas sÓlidas. Com estas restriçÕes, 

tes do modelo de May são: 

DV (jc 
e e 

W (C 
s e 

0 ozi + 

-as equaçoes resultan-

(III-27) 

~C) .... (III-28) 
e 

( III-29) 

As condições de contorno são as usadas por Danck-

werts em 1953; Wehner e Wilhelm em 1957; que são referidas 

por três CC: ... (III-30) 

para t 70, c ~ 1 

para tL..O, em z ~ o, cb ~ o 
DV "àC 

z c c e 
~ o, w Yõz e e 

õC 
z 1' 

e o ~ = 
oz 

éOMENTARIOS 

Estudos preliminares do contato gás-sólidos flui-

dizados foram realizados por Gilliland e colab. {1953); 

Glass (1956); Shen e Johnstone (1955). 
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A concepção geral do fluxo do gás no reator, pode 

ser interpretada de dua"s formas: uma parte do gás forma as 

bolhas que contêm uma quantidade pequena dos sólidos fluidi-

zados, e a outra se mistura com os sólidos, formando uma 

emulsão. A representação-gráfica deste mecanismo é a seguin-

te: 

l 
Fig. m- 02 

FIG. III-02: Circulação do gas no reator- (i) em bolhas 

(i i) em mistura 

A transferência de massa do gás reagente se consi-

Dera exclusivamente entre as bolhas e circunvizinhanças, que 

é a emulsão. O mecanismo desta transferência é considerado 

em duas formas: devido ao fluxo causado por uma diferença de 

pressão na bolha, e outra pelo seu crescimento. Este tipo 

de transferência é chamada de 11 crossflow 11
• A solução numé-

rica do conjunto de equações (III-27-30), é realizado pela 

introdução dos valores numéricos obtidos de três medidas ex

perimentais: 

a) medida da taxa volumétrica do gás reagente, e 
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,.:os volumes ocupados pelas -duas _f' ases; 

b) medida do coeficiente de difusão; 

c) medida do coeficiente de transferência de massa. 

A representação gráfica do modelo de May é dada pe-

la Fig. III-03: 

I 
c-oEF. TRANSF. 

FASE DE lMULSÃO• MISTURA 'FASE DE BOLHAS 
(SEM MISTURA) 

D GAS- SÓLIDOS, COM DISPERSÃO AXIAL 

Fig.N-0'3 

FIG4 III-03: Modelo de May- (i) dispersão axial; 

(ii) transferência de massa 

A ·solução analítica do sistema de equações -pode 

ser obtida, na forma como foi resolvida por Anzelins em ~926 

e Hougen e Marshall~ em 1947. A solução apresentada por May 

(1959) para os dois casos limites do comportamento do reator 

--em leito fluidizado do tipo PFR e CSTR 1 conduz _aos seguintes 

~omentários finais: 
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..a) a .c.o-nver..B.ão no c.as.o :PFR k maior que a e.sperada i 

b) a conversão (1-e-W1/Wb) não e comprovada expe-

rimentalmente, pois o catalizador não entra 100% em contato 

com' o gás reagente, e deye-se cpnsiderar que uma parte do 

catalizador se encontra nas bolhas. 

' A nomenclatura usada por May e: 

C concentração 

D coeficiente de dispersão 

k constante de velocidade de uma reaçao de primeira or

dem 

L comprimento do Hü to 

t tempo 

V volume do gás; Vb e Ve' das bolhas e da emulsão, res

pectivamente 

w vazão volumétrica do gás; Wb: 

vazões volumétricas do gás na 

W , W , representam 
e s 

fase das bolhas, 

emulsão e do fluxo cruzado, respectivamente 

Z coordenada axial. 

SUBSCRITOS 

1 na entrada do leito 

2 na saicta do leito 

b bolha 

e emulsão 

s fluxo cruzado 

as 

na 
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c) Modelo de J .C. Orcutt e colab., 11 Reacti0n Time Distribu

tion in Fluidized Catalytic Reaction 11 , 1962. 

Este e um modelo teÓrico-prático, que descreve a 

conversao da reação de decomposição catalitica do ozÔnio pe

lo Óxido de ferro em leito fluidizado. A caracterização do 

leito fluidizado está baseada na existência de duas fases 

para a descrição da circulação do gás e dos sÓlidos. A me

dida estatistica do tempo, forn~ce o tempo de contato entre 

o gás e os sÓlidos, técnicas que foram incorporadas a rea-

ções heterogêneas no cálculo do tempo de residência, por 

Gilliland e colab (1949/1953); Fryee e colab. (1958); Romano 

(1960) ;·De Maria e Longfie1d (37), 1962. 
. 

Este ·modelo tem 

em comum com os outros modelos de leito fluidizadó, o trans-

porte do gás reagente pelo gradiente de concentração, como 

foi indicado por Lewis e colab.; Mathis e Watson; May; todos 

eles em 1959, assim como as medidas efetuadas por Davidson 

entre 1959 e 1961; onde é relacionado com o mecanismo de su

bida das bolhas de gás num liquido sem viscosidade. 

O modelo de Orcutt e colab., apresenta os seguin

tes fatores, que descrevem o mecanismo padrão de bolhas no 

leito fluidizado: 

a) uma _bolha sobe com uma velocidade igual a 

0,711 (gDe) 1 12 ; segundo a teoria de Davies e Taylor (38); 

b) O diâmetro equivalente da bolha é igual 

(6V/'ii)2/3; 

c) quando a fluidização dos sÓlidos pelo gas 

estável, correspondente a um valor u; e o valor para se 

t~r uma fluidização incipiente é ur, a diferença {u-uf) 

a 

-e 

ob-

por 
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-unidade de área, é considerada como a quantidade de gás 

fornece a fase das bolhas; 
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que 

d) a velocidade absoluta das bolhas, ub, foi medi

da por Griffith e Wallis (1960), correspondenUo à seguinte 

expressão: 

1/2 
= (u - uf) + 0,711(gDe) 

e) o leito fluidizado.pode ser considerado como um 

reator tipo CSTR ou do tipo PFR; 

f) além das incorporaçÕes dos itens a, b, c, d, e, 

é introduzida a técnica da medida dO t~mpo de residência-no 

reator de lei to fluidizado, pela ref-aç?.o en·tre ·a fração do 

reagente não convertidO_ e o tempo de reação. 

De acordo com o item (e), o reator emleitofluidi-

zado, para uma reaçao simples, pode ser descrito de duas 

formas: um modelo que descreverá a conversão da reação quan-

do o reator segue um-comportamento CSTR e a outra 

quando o reator segue um comportamento PFR. 

CASO A: Reator em leito fluidizado tipo CSTR 

' 

forma, 

Neste modelo, a fase densa e considerada como uma 

mistura gás-sÓlido, perfeita, onde a quantidade do gas neces 

sária para se obter as condiçÕes de mÍnima fluidização dos 

sÓlidos, se encontra em forma de bolhas, que são distribui-

das uniformemente em todo o leito, em uma quantidade n por 

unidade de volume. 
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o-balanço de massa aplicado a -umâ bolha e: 

nvub = u - u:f 

u - u:f 
n = 

u bv 

q(C1 - cb) = 

a integração (III-32); 

... 

dCb dC v 
v dt = ub V dy 

C ) e-qy/ubv 
1 
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(III-31) 

(III-32) 

• 

( III-33) 

O balanço de massa na fase densa, é baseado na se

guinte equaÇao: o reagente em forma de bolha que entra a fa-
: 
!' se densa, mais o reagente que entra pelo fundo do reator, é 

,, 
' 

' ' 
i· 

igual ao reagente que abandona a fase densa em forma de bo

lhas, mais reagente que sai pelo topo do leito, mais o rea

gente consumido. Isto é representado pela seguinte expres-

são; 

... 

u c 
f o = 

(III-34) 

Outras conSiderações são; a concentração da 

tura de gás na saída do reator é dada pela expressão; 

mis-

a) 
u:f 

= (1--) 
u 

u:f 
-c 
u 1 

( III-35) 
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b) a expansão do leito, representada pela diferen

ça de altura (h-hr), é devida às bolhas, ou seja: 

nVh = h-hf 

h f 
nV = 1 - - = 

h 
... ( III-36) 

A comtrinação das equações (III-34), (III-35) e 
• 

(III-36), fornece a fração~ do reagente, não convertido no 

reator: 

onde: 

~ = (J e -uk + 
n -nk 

l-11e 

K +1 
-nk 

·· 1-~e 

~ ~ 1 -

nk 
q h 

ubv 

k chf k PW 
r 

K = 
u F 

( III-37) 

j' CASO B: Reator em lei to fluidizado tipo PFR 

I 

I 

I 
i 
I, 

I 
I 
' i: 
I 

A fase densa é considerada como um reator com flu-

xo PF, o que o balanço de massa no reator, considerando uma 

reação simples, é da forma de uma equação diferencial de se-
. 

gunda ordem, cuja solução fornece a fração do reagente não 

convertido, na seguinte expressão obtida por Orcutt e colab: 



; 

i 
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-m 
m

1
e 2 ( 1- (III-38) 

onde: 

2 
m - m ( nk + K) I ( 1 - (3 ) + Knk/ ( 1 - (.l ) = O ( III-39) 

• 

COMENTÂRIOS 

1. Apresentam-se quatro casos limites, para con-

versão' da reaçao, no ,:reator em leito fluidizado, nos casos ·A 

e B, que são obtidos quando: 

(i) 

(i i) 

(iii) 

a) lim ~ 

K-;. O 

K--70 

K-;. co 

= 1 

b) 
. d 

-1 llm-
dK 

K-">0 

c) lim ~ 13 -nk = e 

K-;> co 

d) lim ~ 
D 

= l+K 

nk--:» oo 

As representações (c) e (d) -sao os casos limites 

ideais para os reatores PFR e CSTR; da transferência de 
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-~assa do gás reagente, entre a fase de bolhas e a ~ase densa 

pela predição asintÓlica da função $(K) versus K no reator 

de leito fluidizado, como foi verificado experimentalmente 

por Orcutt e colab. em 1962; pela obtenção das figuras 

~(K) versus K, para diferentes valores da velocidade super

ficial do gás e para diferentes diâmetros de reatores. As 

formas tÍpicas encontradas, são resumidads na Fig. III-04: 

1.0 

C.S.T.R. 

Flg. ·m- o4 

FIG.III-04: Função 4(K) versus K. 

parâmetros fixos; a) diâmetro do leito 

b) velcodiade superficial 

2. A teoria desenvolvida por Davidson entre 1959 

e 1961, serve para calcular a transferência de massa entre a 

bolha e seu meio, representada pela fase densa, e é forneci

ria pela relação (qh/UbV), conhecida como o número de unida

des de transferência, nk. 

A expressão do nk obtida pelo modelo de Orcutt e 
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colab., co~responde a equaçao: 

• 0,711De(gDe) 1 f 2 ( 111-40) 

3. A teoria de Baird e Davidson, para o cálculo do 

Kg, está baseada na difusão através de uma semi-esfera de 

gás, num liquido ideal, para a porção ABC, desprezando a ~o~ 

ção inferior ADC, da Fig. III-05: 
B 

Fi9. m-os 
FIG. III-05: Bolha semi-esférica. 

-A expressao do K dada pOr Baird e Davidson, serve 
g 

para determinar o valor do diâmetro equivalente da bolha, ao 

substituir o valor do coeficiente de difusão nessa expres-

são, ao medir experimentalmente: D, nk, hf e ur. 

( 111-41) 

4. A medida do diâmetro equivalente da bolha no 

leito ~luidizado, pode ser comparada com o valor obtido no 

ponto 3., ao medir a expansão do leito, fornecido pela ex-

-pressao; 

1/2 u-uf 
0,711(gDe) • (h-h )hf 

f 

(111-42) 
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5a Das equações-Que representam a fração não con

-vertida do gás reagente no reator de leito fluidizadoi com-

parado com os valores experimentais, transformam o modelo 

de Orcutt e colab, em um modelo de reator em leito fluidiza-

do de um parâmetro, nk' que é obtido pelo caso limite 

Este valor limite da conversãO ~. é representado pela 

ção de gás que atravessa o leito em forma de bolhas: 

(c). 

fra-

• 
( III-43) 

6. Dos valores apresentados pelo modelo de Orcutt 

e colab .. • na descrição simples de um reator em lei to fluidi

zado, são deduzidas quatro condições importantes para os fu

turos modelos matemátic0s de r:ea,tores :. 

(i) da quantidade total de gás reagente, uma por-

ção é necessária para provocar a fluidização estável dos 

sólidos presentes. A outra porção irá formar a fase das bo-

lhas: 

(i i) a subida das bolhas através do lei to fluidiza

do, é análoga à fludização particulada de um gás e um líqui

do ideal; 

(iii) a conversão da reação pode ser calculada ao 

considerar as propriedades mecânicas das bolhas; 

(iv) pode-se considerar a fase densa como uma mis

tura perfeita ou como urna fase sem mistura, isto é, como um 

gás empistonado. 

A nomenclatura usada por Orcutt e colab. é: 



C concentração 

De diâmetro equivalente de uma bolha 

F vazão molar 

fb fração do gás em forma de bolhas 

g constante de aceleração da gravidade 

h altura do leito fluidizado 

altura do leito fluidizado nas_condições de 

fluidização 
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mínima 

kc• kt constantes da velocidade de uma reação simples, em r~ 

\) 

v 

lação ao volume e em relação à massa do catalizador, 

respectivamente 

número de unidades de transferência de massa 

pressão 

vazão volumétríca do gás na fase das bolhas 

tempo 

velocidade superficial do gás 

volume ocupado pelas bolhas 

d) Modelo de J.F. Davidson e D. Harrison, 1963 

Este modelo, que aparece descrito no l.ivro-texto 

dos prÓprios autores, faz parte das referências bibliográfi

cas, e foi catalogado na literatura especializada como pio

neiro na descrição teÓrica do comportamento do leito fluidi-

zado para os sistemas reativos gás-sÓlido, baseado, funda-

mentalmente no mecanismo de bolhas. Este modelo é conhecido 

Como modelo de duas fases, e os fatores principais podem-se 

resumir em quatro pontos: 
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(i) as -bolhas se :apresentam -em tamanhos uniformes; 

(ii) não há reação quÍmica no interior da bolha; 

(iii) a transferência do gas reagente entre a bo

lha e seu meio, faz-se pela combinação simultânea de dois 

mecanismos diferentes. Um deles é devido ao fluxo convecti

vo e outro é devido à difusão molecular; 

(iv) a circulação do gás na fase densa pode ser 

considerada como um fluxo empistonado, ou como uma mistura 

perfeita. Este item força uma análise análoga ao caso do mo 

dela de Orcutt e colab., .onde, precisamente .• Davidson e um 

desses éolaboradores. 

CASO A: Modelo de reator em leito fluidizado do tipo CSTR 

Considerando a fase densa como uma mistura perfei

ta entre o gás e os sÓlidos fluidizados, onde a fração total 

do reagente convertido é dada pela expressão: 

onde: 

k' 

(1 -

kH 
o 

u 

u 

--"l u 

+ k'+l-(!Jex 
(III-44) 

(III-45) 

(III-46) 

... (III-47) 

1/2 1/4 
DG g 

+ 5,85( 5/4 ) 
De 

(III-48) 
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CASO~~-~odelo de reator em leito fluidizado do tipo PFR 

Considerando a fase densa como--um f'luxo empistona-

-do, a conversao total deste modelo pode ser calculado pela 

expressao: 

c• = 

onde: 

J..o 
HU 

o 
uX 

(III-50) 

- 2R(1-(!>)m" (X+k'):': ~Ã+k')!..4k'J((1-f->~ 112 
.. (III-51) 

COMENTÁRIOS 

Na equação (III-44) faz-se k' terider ao infinito 

(k'-i)co), logo a conversão c• tende ao valor f3e-x, o que nos 

diz que seu valor está limitado neste valor, o que é devido 

ao fluxo derivativo do gás reagente nas bolhas. Na 

equação fez-se tender ao infinito a quantidade X, isto 

O valor da conversão estará então limitado no 

mesma 
o 

e, 

valor 

(1/l+k'), o que representa o comportamento 

dos reatores CSTR. 

caracteristico 

O mérito da teoria das duas fases está baseada na 

hipÓtese do comportamento da bolha de gás num liquido ideal, 

o que fornece uma descrição simples da fluidização agregati-

va, e as propriedades de cada fase e o fluxo cruzado entre 
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ambas pode-se determinar experimentalmente~ como por --exem-

plo: 

a) pelo RTD do gas; 

b) pelo grau de mistura dos sÓlidos; 

c) pelos estudos dos sistemas reativos, cuja ciné-

' tica e bem conhecida. 

Finalmente, na opinião de muitos autores, os mode-

los de reatores em leito fluidizados baseados na teoria das 

duas fases, a conversão da reação está bem representada, is

to é, não é uma teoria exata, mas é uma ferramenta serniquan

titativa na estimativa do comportamento do leito, como rea-

tor industrial. 

A seguintes nomenclatura foi usada por Davidson e 

Harrison: 

c 

De 

DG 

H 

v 

concentração 

diâmetro equivalente da bolha 

coeficiente de difusão 

altura do leito 

coeficiente de transferência de massa 

velocidade superficial do gás 

volume da bolha 

c) Modelo de B.A. Partridge e P.N. Rowe 11 Analysis of' Gas 

Flow in a bubling f'luidized bed when cloud f'ormation 

occurs", 1966. 

Este modelo fornece uma melhor explicação sobre o 
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mecanismo do movimento das duas fases, devido a técnica em-

pregada por Rowe, na medida do movimento das bolhas. A con

versão da reação é também calculada com base na teoria das 

duas fases, levando em conta o borbulhamento e a formação 

da nuvem. 

A formulação matemática do modelo de reator em 

leito fluidizado, é baseada na hipÓtese de que a fase densa 

se comporta como um fluxo empistonado (PF). A outra 

a fase das bolhas-nuvens, é considerada como uma 

fase, 

mistura 

perfeita, como resultado dos primeiros trabalhos de Rowe. 

O modelo de Partridge e Rowe está relacionado ao 

modelo propos.to pelo i tem c da pg.17, Fig.- III--01 da pg. 20 e 

pela equação geral (III-6a) da pg. 21 , nas seguintes equa-

çoes: 

dCAI A 
c 

- CAC) UI~+ QEA-(CAI + kiCAI = o 
I 

( III-52) 

dC 
u c 

+ QE(CAC - CAI) kcCAC o = + = c dZ 
( III-53) 

No caso de uma reaçao catalitica de primeira ordem 

de partículas sÓlidas de catalizador não poroso, teremos um 

sistema de equaçÕes diferenciais de segunda ordem, linear,em 

CAI ou em CAC' a expressão em relação a CAC e: 

o (III-54) 

onde: 
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~E + k QEAC ~ 
j 

c 
(TII-SS) ~ + + ... u ~UI UI c 

kCQEAC ki 
+ kc) (III-56) K = •uu<Qc ... 

UCUIAI C I 

S2 + js + K = o (III-57) 

A solução geral é da forma: • 

( III-58) 

COMENTÁRIOS 

A equação (III-57) é auxiliar da equação (III-58). 

As constantes de integração y
1 

e y
2 

na equação (III-58), re

presentam valores especificas do sistema, quando são conhe

cidos os valores iniciais e de contorno. 

A complexidade matemática que poderá surgir na ob

tenção das concentrações CAI ou CAC' a fim de se obter a con 

versão no reator, é resumida em dois parâmetT'o-s: o coef'i"cien 

te de transferência de massa, Q ; e a razão de velocidade,r~ 
c 

presentada por d. 

A forma em que Partridge e owe encontraram para 

correlacionar estes dois parâmetros foi: o valor refere-se 

às medidas do diâmetro da bolha, db,. em relação à posição 

ocupada no leito; em relação ao QE, está relacionado ao es

coamento do gás desde a superfície externa da bolha e a nu

vem na fase densa. Este esco-amento e considerado análogo a 
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-uma bolha de gás num líquido ideal. A representação -deste 

"mecanismo é dada pelo número de Sherwood (1924), cuja expre~ 

são é: 

= 2 + O 695N l/3N l/ 2 
' - Se Re 

(III-59) 

onde: 

' Schmidt ~ 

NSc = numero de 
fDg 

pV d 
número de Reynold 

r c 
NR e = = 

~ 

Logo, o ~oeficiente total de transferência de mas-

sa, QE, é relacionado como uma taxa-com base na 

volume ocupado pela nuvem: 

3,9f:DGNShc 

(V )2/3 
c 

unidade de 

(III-60) 

A seguinte nomenclatura foi usada por Partridge e 

Rowe: 

' -A are a da secçao transversal 

c concentração 

DG coeficiente de difusão 

' u velocidade superficial do gas 

y volume 

Grupos adimensionais 

' NRe numero de Reynold 



' numero de Sherwood 
' numero de Schmidt 

Letras Gregas 

parâmetro = 
é:mf'UB 

umf 

~ fração de vazios na fase densa 

(' densidade do gás 

~ viscosidade dinâmica do gás 

f) Modelo de Van Deemeter (1961/1967) 
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• 

ESte modelo, apresentadÓ na literatura especiali

zada, representa o modelo de May (1959), modificado, A mo

dificação proposta por Van Deemeter em relação à circulação 

de gás entre as fases, o que consiste em: as bolhas junto 

com as partÍculas sÓlidas que a rodeiam, são arrastadas pe

las bolhas, e formam uma fase só, que escoa no sentido do 

fluxo. A outra parte do gás e dos sÓlidos formam uma 

que escoa em sentido contrário à primeira. 

fase 

As equaçoes que descrevem a circulação das fases, 

junto com uma reação quÍmica de primeira ordem, são: 

dCAd 
fv---;u- + Qm(CAd- CAu) + fskéAct =O (III-61) 

. dC 

FV d~u + Qm(CAu- CAd) + FskuCAu = O ( III-62) 

A solução analítica do sistema de equações (III-61 

e 62} em relação a CAu' é dada pela seguinte distribuição: 



c = Au ().
2 

+ n 
r 

e -42 (' 
- " + 1 

n 
r 
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(III-63) 

onde À
1 

e Ã
2 

são as raizes da equação caracterÍstica repre-

-sentada pela expressao: 

= o . . . ( III-64) 

onde: 

f' 
f v 

taxa relativa fluxo de gás fase = ao na 
u 

densa 

Qm L 
-n = número de-unidat:ies·cte transferência de 

u 
massa. 

f skdL 
nR = número de unidades de reação 

u 

F kuL 

NR 
s 

número de unidades de reação. = 
u 

COMENTÁRIOS 

Novamente se enfrenta um procedimento matemático a 

fim de calcular a conversão da reação. O modelo prevê o cá! 

culo de dois parâmetros: n e~, na conversão total da reação 

HUe são similares aos parâmetros ~e QE no modelo de Part

ridge e Rowe. Os valores de n e fi podem ser obtidos pela téc 

nica introduzida por De Groot em 1967 na medida do RTD do 

gás. 
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O parâmetro X do modelo de Davidson e Harrison é 

análogo aonde- Van Deemeter e ao QE/tcto modelo de 

ridge e Rowe. 

Part-

A nomenclatura. usada no modelo de Van Deemeter é 

a seguinte: 

c concentração 

f, F fração em volume do gás das duas fases 

L altura do leito 

' de unidades de transferência n numero 

nR, NR núme~o de unidades de reação 

v, v velocidade superficial das fases 

u velocidade superficial 

SUBSCRITOS 

d fluxo para baixo 

u fluxo para cima 

s sólidos 

g) Modelo de D. Kunii e O.Levenspiel, "Bubbling Bed Model", 

1968/1969. 

Este modelo de reator em leito fluidizado foi 

apresentado na literatura especializada entre os anos de 

1968 e 1969, e apresenta uma explicação mais teÓricas dos 

pontos em comum aos modelos de May, Van Deemeter e Davidson 

e Harrison. As caracterÍsticas fundamentais deste modelo 

c'Oincidem com os reatores fluidizados industriais, que estão 



-48-

baseados em três hipÓteses básicas, que sao: 

a) o reagente na fase gasosa é transportado atra-

' ves do reator na forma de bolhas; 

b) a~bolhas são formadas em tamanhos uniformes; 
• 

seu escolamento é do tipo empistonado em ambas as fases; 

c) a transferência de massa do gas reagente entre 

<.iS fases é-represent~da pela superposição de dois mecanisrôos 

diferentes: pelo fluxo convectivo e pela difusão molecular. 
I, , A • ~ 

A equação geral deste mecanismo simultaneo e dada pela ex-

-pressao: 

(III-65) 

onde: 

( III-66) 

C DU 
= 6 , 78 ( m~ b)l/2 

b 
"' ' (III-67) 
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-A conversao calculada pelo modelo de Kunii e 

Levenspiel, é dada pela expressão: 

-kf = e ... (III-68) 

onde: 

... ( III-69) 
(~) 1 

+ 1 Kbc )f' + 
(~ c 1 

+ ll' Kbc e 

COMENTÁRIOS 

-As equaçoes (III-66 e 67) sao obtidas pela teoria 

das duas fases de Davidson e Harrison e pela teoria da pene

tração de Higbie (1935}, respectivamente, A forma geométri

ca da bolha, considerada na teoria de Higbie, foi a bolha 
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semi-esférica de gas num liquido ideal. 

O fator mais importante no modelo de Kunii e Leven 

spiel é sua proposta, pois é considerado como a mais adequa

da para projetos de reatores em escala comercial, o que está 

bem caracterizado pela introdução do valor U , que foi obti cr 
do no trabalho de Stephens e colab. no· ano de 1967. 

Em relação ao conceito U , Stephens e colab. se 
c r 

referem aos valores da velocidade superficial usada nos rea-

tores em leito fluidizado de tamanho comercial, que vem a 

ser diferente do valor usado nos rea.tores de porte expe;ri-

mental. Assim, para valores altos da velocidade superficial 

do gás, oS sÓlidos na- fase densa ap'reséntam uma velocidade 

maior ao gás que percola nessa fase, e o resultado é uma in-

versão do escoamento do gás nessa fase. O critério 

reversão é o seguinte: 

dessa 

(III-70) 

No intervalo apontado por Kunii e Levenspiel do 

valor fw entre 0,2 a 0,4, a relaç-ão fica: 

4 6 - 11 

Desta forma, encontra-se uma explicação, para pre

ver o gás de mistura da fase densa, pois tal critério preva

lece na maioria dos leitos fortemente borbulhantes, como são 
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Conhecidos na literatura, os reatores industriais que empre

gam leitos fluidizados. 

A nomenclatura usada no modelo de Kunii e Leven-
' spiel, e a seguinte: 

C concentração 

D coeficiente de difusão 
• 

dB diâmetro da bolha 
' U velocidade superficial do gas 

t vazão dos volumes em relação à bolha 

km, 0m fc;-ttores de correção em relaçã.o ao leito fixo. 

h) Modelo de K. Kato e C. Y. Wen ''Bubble Assemblage Model", 

1969, 

Kato e Wen introduziram a variação do tamanho das 

bolhas, trabalho que foi publicado na literatura especializ~ 

da por Kolayashi e colab. em 1965 e por Cooke e colab. em 

1968, ao representar a variação do diâmetro da bolha com a 

altura do leito, medida a partir do distribuidor, O nome do 

modelo de Kato e Wen é devido à subdivisão do leito em "n 11 

compartimentos em séries, onde a altura do compartimento cor 

responde ao diâmetro da bolha. 

As suposiçÕes básicas encontradas em cada compartl 

-mento sao: 

a) não há percolação do gas na fase densa; 
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b) a fase das bolhas é considerada formada 

própria bolha e por sua envoltura, que é a nuvem; 

pela 

' c) a espessura da nuvem e calculada pela teoria de 

Davidson (1961); 

d) o reagente encontra-se perfeitamente misturado 

em cada fase, assim como em cada compartimento; ~ 

' e) nao existe mistura de gas nos compartimentos; 

f) o coeflciente de transferência de massa é forne 

cido pela expressao de Kobayashi e colab. (1967): 

(III-71) 

g) o valor do diâmetro da bolha em relação a uma 

placa perfurada, é dada pela correlação de Kobayashi e 

colab. (1965): 

(III-72) 

A conversao, calculada pelo modelo de Kato e Wen, 

é representada pela seguinte expressão: 

c 
Bu F VB +kV +AU (FouVBu)2 

ou u cu kVE +F VB 

C F V 
Bu-ou Bu 

hVE +F VB u ou u 

u ou u 

(III-73) 

(III-74) 
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COMENTÁRIOS 

Observa-se a introdução da. variação do diâmetro 

das bolhas assim como a espessura da nuvem, que foi medida 

por Davidson (1961), assinalando ao sistema bolha-nuvens uma 

configuração esférica correspondendo a uma relação de raízes 

cuja expressão é: 

(III-75) 

A seguinte nomenclatura fo~ usada por Kato e WeQ: 

' A area 

C concentração 

d diâmetro das particulas 
p 

Db diâmetro efetivo da bolha 

DBo diâmetro inicial da bolha 

h altura a partir do distribuidor 

F coeficiente de transferência de massa 

U velocidade 

i) Modelo de C. Fryer e O.E. Potter "Counter current back-

missing Model'', 1972/1976. 

Este modelo está fundamentado nas mesmas bases do 

·modelo apresentado por Kunii e Levenspiel, mas inclui a in

fluência da nuvem-esteira {cloud-wake) no mecanismo da trans 

ferência de massa, desde a superficie da bolha até a fase 

densa, introduzidno três fases para a descrição fÍsica do 
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leito fluidizado. -As referidas fases sao: as bolhas, a nu-

vem-esteira e a fase densa. As equaçÕes que descrevem o mo

delo de Fryer e Potterl quando se processa uma reação de prl 

meira ordem, em condiçÕes isotérmicas, é o resultado da apll 

cação de um balanço diferencial de massa, em relação ao 

reagente num elemento de altura dh, ao reator, dividido 

três fases. 

. 
gas 

em 

Assim, as equaçoes resultantes integram o seguinte 

sistema: 

(III-76) 

' . 
dC k (C -C )E:b + kBC(Cc-Cb) + kC cfwE:G c cp c p 

= dh UGC 

(III-77) 

dC k (C -C c)'lo + KC ~-E1, ( l+fw~ 
_!'_ cp p p 

(III-78) = dh UGp 

COMENTÁRIOS 

A solução analitica do sistema (III-76, 77 e 78) é 

obtida ao considerar um tamanho uniforme de bolhas, e o co

nhecimento das condiçÕes de contorno, e os seguintes parâme

tros: U, Umf' UA' De, DG, cb, fw, H e h. Destas variáveis, 

a velocidade de subida da bolha é calculada pela teoria das 

duas fases de Davidson e Harrison, bem como ~B·-
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Como o mecanismo de transferência de massa depende 

fortemente do diâmetro das bolhas, e no modelo está incluída 

a variação deste diâmetro, sugere-se o emprego de uma corre

lação que represente esta variação. 

Uma revisão consciente nas características da flui 

dização agregat~va, e sobre as condições para se obter uma 

fluidização homogênea, por intermédio dc(~/tg), Umf~' Que 

fixam a condição de minima fluidização dos sÓlidos presentes 

no leito. Com isto, evita-se atingir o ponto de 11 sluggingn, 

e passa-se ao comportamento desejado em reatores de leito 

fluidízado~ que se encontrem dentro dos limites desejadoS, 

isto é, o PFR e o CSTR. Desta maneira é possivel considerar 

o grau de mistura das fases e a transferênciá de massa do 

gás reagetne. Desta forma, o modelo de Kunii e Lovespiel e 

o de Fryer e Potter, reacai na classificação CBM (Counter-

current backmissing model), o que o fator dominante no com

portamento do reator está intimamente ligado à circulação do 

gás e dos sÓlidos, num intervalo de velocidades que depende

rá da interpretação de cada proponente, por exemplo, as ob

servaçÕes de Stephens, Sinclair e do prÓprio Potter (1967), 

sugere o critério: 

"" 1 + 
1 (III-79) 

Um ano mais tarde, em 1968, Woolard e Potter em

pregam o critério representado pela equação (III-79) e indi

cam as condiçÕes da formação da esteira que se observa em 

lei tos borbulhantes, o que está representada pela correlação: 
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W = 654 f> (U-U f) exp(-168,5d) g m (III-80) 

Para completar o critério representado pelas equa-

-çoes (III-79 e 80), Woollard e Potter (1968), sugerem o uso: 

fw = 0,476 exp(-168,5d) (III-81) 

em lugar dos valores empiricos. • 

Além destas três correlações, introduzidas 

Fryer e Potter ao modelo original de Kunii e Levenspiel, 

por 
' e 

incOrporadO o mecanismo de_ transferência dos sÓlidos desde . 
a-esteira que acompanha as bolhas e a fase densa, pela intro 

dução do coé-ficiente Ko, graças aos _estudos realizados nesse 

sentido por Kunii, Yoshida, Levenspiel em 1968, e por Potter 

em 1971. 

A distribuição do gás entre as fases e, por exem

plo, uma simples aplicação da teoria das duas fases, onde o 

fluxo de gás que forma a fase das folhas, é devido ao valor 

(U-Umf}, e a quantidade de gás que percola na fase densa, e 

devida ao valor Umf' Desta maneira, conclui-se 

U = UGB + UGC + UGP' 

que: 

o critério de Fryer e Potter difere da teoria das 

duas fases, enquanto a quantida~e de gás que forma a fase 

das bolhas, pois o valor de UGP será negativo, o que é uma 

contradição evidente. Logo, o crité:io usado no modelo de 

Fryer e Potter está representado pela equaçao: 

= 1 + (III-82) 
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As condições de contorno impostas no modelo CBM 

-sao: 

a) U> U 
c r 

' ' b) a esteira de gas e formada pela mistura de gas 
' proveniente do fundo do reator, com o gas que descende e es-

tá contido na fase densa. Desta maneira, as concentraçÕes 

-serao: 

O balanço de massa indica que no fundo do leito o 

' resultado e: 

ou: 

uc 
co 

c-co = 

(U - UGB)Co - UGPC 0 

UGC 

UGP negativo, se U':>Uc • 

O balanço de massa no topo do leito, 

(III-83) 

(III-83a) 

indica 

C ~ C , se as bolhas e a nuvem-esteira, juntas, formam o 
· ph cfi 
fluxo descendente, o que representa a seguinte conclusão: 

" ' (III-84) 



ou: 

UGBCbH + (U - UGB)CCH 

u 
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(III-84a) 

Finalmente, o modelo considera uma distribuição mé 

dia igual a: 

Pott.ei;': 

c 

f 

H 

K 

k 

u 

u c r 

c 
p 

(III-e5) 

A seguinte nomenclatura foi usada por Fryer e 

c0pcentração 

razão de volumes 

altura do leito 

coeficiente de transferência de massa 

taxa de reação 

velocidade 

velocidade crítica 

j) Modelo de T. Chiba e H. Kobayashi, "Bubble Flow -Modelu, 

1973. 

Este modelo foi apresentado em sua época como o 

mais útil na modelagem de reatores em leito fluidizado. In

'troduz na descrição do modelo os resultados obtidos por 

-Davidson ( 1961), como é a nuvem que "acompanha a bolha, o me-

canismo de transferência de massa, como foi descrito pela 
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teoria das Duas Fases (1963), assim como as explicações qua~ 

titativas de Rowe, Partridge e Lyall (1969), sobre o me c a-

nismo de transferência de massa entre a nuvem e a fase densa. 

Outras contribuições podem ser notadas no modelo de Chiba e 

Kobayashi, como a coalescência das bolhas, como foi descrita 

por Stephens e colab. (1967); Muchi e colab. (1968); Toei e 

colab o ( 1968) o 

A diferença de outros modelos onde o coeficiente 

de transferência de massa é introduzido no modelo sem outra 

explicação, Chiba e Kobayashi mostram no seu modelo o proce

dimento de seu cálculo. As considerações propostas neste mo 

dela, são as seguintes: 

a) a variação do diâmetro da bolha é correlaciona-

da com a altura no leito, com o tipo de distribuidor e com o 

diâmetro inicial da bolha: 

(III-86) 

b) a concentração do gás reagente na bolha -e uni

formemente distribuida; 

' ' c) o escoamento do gas na fase emulsionada e consi 

derado como um fluxo empistonado; 

d) as propriedades que descrevem as condições me-
o -canicas das bolhas, tais como seu volume, sua velocidade de 

subida, sua freqüência, são consideradas invariáveis; 



e) a ror.ma g~ométTica da bolha-nUV€ID é considerada 

esférica. 

A descrição matemática do modelo de reator em lei 

to fluidizado apresentadO por Chiba e Kobayashi, é semelhan

te ao apresentado por Rowe e Partridge (1966). Assim, ore

sultado do balanço de massa, considerando as suposiçÕes bá-

sicas a, b, c, e, e, sao: 

dCB 
u -

B dh 

u 
mf dh 

o (ITI-87) 

... (III-B8) 

Eliminando CE entre as equações III-87 e 88, tere-

mos: 

( III-89) 

As condições de contorno são: 

CB ~ CBo' CE ~ CEo' quando h ~ o 

' 
CB ~ CE ~ !l'cCBO' quando h ~co 

A solução CB/CBo fornece a conversão da reação que 

~stá representada pela seguinte expressão: 

1 ic J u- 1-ó' )h 
mf c 

~ 8 + (1-V )exp (_K (.l_ + 
c C t c UB 

c=-9o) 
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~· ~ 

COMENTÁRIOS 

Foi usada a teoria de Murray (1965) e a comprova

çõa feita por Rowe e Partridge no cálculo da espessura•da nu-

vem. 

Na medida do coeficiente de transferência de mas-
-

sa foi usado o método de Szekely (1962), bem como a te~'ia 

de Davidson e Harrison, Kunii e Levenspiel. 

A seguinte nomenclatura foi usada por Chiba e Ko-

bayashi :· 

c0ncentração 

diâmetro da bolha 

freqüência das bolhas 

altura 

coeficiente de transferência de massa 

fração, em volume ocupado pela nuvem. 

k) Modelo de J. Pereira e colab. "A Revised Model for Pre-

dicting the Performance of Fluidized Catalytic Reactor", 

(1980/1981). 

Este modelo encontra-se fundamentado na teoria das 

Duas Fases, ao considerar a sua existência e dando uma inter 

Pretação em quanto a circulação do gás entre as duas fases: 
. 

a fase densa, se considera como uma mistura, e o gas na fase 

das bolhas como um fluxo empistonado. 
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Este modelo considera a variaçao de tamanhos das 

bolhas, fato que foi introduzido no modelo publicado por 

Toor e Calderbank entre 1968 e 1969. 

Encontram-se duas s~posiçÕes básicas neste modelo: 

a) a existência de duas fases no reator de leito 

fluidizado, e seu comportamento análogo ao CSTR e ao PFR;~ 

b) as propriedades mecânicas das bolhas e sua in

fluência no processo de transferência de massa foi tirado da 

teoria ct·e Davies e Taylor (1952) e da Teoria da 

de Highie (1935), respectivamente. 

Penetração 

As equaçoes que integram o modelo proposto por 

Pereira e colab. são: 

(i) crescimento das bolhas pelo mecanismo de coa-

lescência: 

-2V d = Q Ndh 
b n c 

n NU 
a 

Q =-2V 
c b 

1 dn 
N dh 

= -6V u 
b a 

1 
D 

e 

dDe 
dh 

... 

(ii) balanço de massa, em _condições 

tomando em conta a suposição básica (a) e (b): 

(III-91) 

(III-92) 

(III-93) 

isotérmicas, 



L 

X + f 
o 

~ C.I.: h~ O, y = 1 

, C.C.: h= L glh=L 

COMENTAR! OS 

... 

= 1 ... 

u 
E 

+ x
u 

' o' diâmetro equivalente da bolha. D ·fo1· 
e' 
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(UI-94) 

(III-95) 

(III-96) 

introdu-

zido neste modelo, da correlação de Wertfler (1978), o que 

corresponde à expressão: 

De= a 1 (1 + 
a 

a h) 3 
2 

onde a
1

, a
2 

e a
3

, são constantes. 

( III-97) 

A velocidade de coalescência é representada pela 

relação dE = Q Ndh, e corresponde a uma relação integral pa
c 

ra todo o leito, na seguinte expressão: 

R = u 
E 

u 
mf 

6a.ln(l + a
2
h) ... (III-98) 

expressão dada por Pereira e colab. ao fenômeno de coalescên 

Cia, devido ao fluxo convectivo. Outro termo responsável p~ 

lo mecanismo de transferência de massa é tirado da teoria de 

Higbie (1935), o que corresponde à expressão: 
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(III-99) 

A expressão Ky representa a taxa de transferência 

de massa referente à unidade de volume do reator: 

Ky = (III-100) 

A solução numérica das equações do modelo (III-94-

95 e 96), junto com (III-100) é obtida pelo método de Runge

-Kulta e Mersom e sua comprovação é feita pela equação (III-

95), segundo o procedimento introduzido por. Broyden ( 1968 )_. 

As. soluções numéricas mostram as distribuições de 

concentração (x
1

y) versus h, de uma forma padrão, 

representado pela Fig. III-06: 

(x,y) 
1,0 

\ 
\ 

\ 

' ' ' ' ---------------
fig.III.- 06 h 

FIG. III-06: (x, y) versus h. 

conforme 

Quando y~x, a conversão no reator é análoga à 

conversão no CSTR: 

1 + 

1 
k t> L 

miB X 

UE 

1 ( III-101) = 1 + NTU 



colab. : 

glh=L' X, 

h 

D 
A 

D 
e 

k 
m 

Q 

u 

NTU 

-
A seguinte nomenclatura foi usada por Pereira 

y concentração adimensional 

altura 

coeficiente de difusão 

diâmetro da bolha 

taxa constante de reação de primeira ordem 

vazão volumétrica 

velocidade 

número de unidades de transferência 

e 

1) Modelo de J. Werther, "Mathematical Modeling of' Fluidized 

Bed Reactors 11 , 1980/1981. 

Este modelo está baseado na teoria das duas fases 

proposta no modelo de May (1959), onde a fase das bolhas é 

contornada pela emulsão. Além destas considerações, Wer-

ther propõe o mecanismo descrito pela teoria do filme, que 

foi desenvolvida originalmente por Noyese e colab. (14) em 

1904, a fim de explicar quantitativamente a transferência de 

massa do gás reagente no caso de reações catalíticas 

os sistemas gás/sólidos. Outra sugestão proposta por 

ther é a descrição do comportamento hidrodinâmico do 

para 

Wer-

leito 

fluidizado, que foi publicado por Rech em 1974, a fim de es

colher as condiçÕes dinâmicas que deverão prevalecer no rea

tor. Trata-se de usar o Diagrama de Rech, que foi proposto 

na tese do prÓprio autor em 1961, à semelhança dos diagramas 

dos sistemas fluidos de uma fase. O Diagrama de Rech para 

os sistemas fluidizados, consiste na obtenção do inverso do 
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fator de atrito, por uma limitação do Rep, Ar eM, a 

rentes valores do t. 

' 
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dife-

A proposta de Werther e, no fundo, duas em vez de 

uma, ou seja, um modelo de reator catalitico para 

gás-sÓlidos fluidizados de cinética lenta, e outro 

reações classificadas como rápidas. 

Neste trabalho se apresenta a proposição 

reaçoes 

para as 

• 

de Wer-

ther, classificada como Única, onde as propriedades hidrodi

nâmicas do meio fluidizado que é o gás são consideradas em 

uma ·faixa de baixa velocidade, além de considerar as bolhas 

fo.rmadas, livres de partículas sÓlidas de catalizador, e com 

uma condíçãó· de operaçãO que ,:fus'tifique a hipÓtese 

rior, isto é, para (u- umf))'umr· 

ante-

A transferência da massa do gás reatante é descri

ta pela Teoria do Filme, de Noyese e colab. (1904), como foi 

usada por Kramers e Westerterp (1963), Astarita (1967), 

Danckwerts (1970), J.J. Carberry (1976), entre outros. 

As suposições básicas encontradas no modelo úni-

co de J. Werther, são: 

b) o escoamento da fase de bolhas é considerado co 

mo um fluxo empistonado; 

c) a dispersão axial do gás na fase densa não é 

importante; 
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d) as variáveis que influem no processo de transfe 

rência de massa são consideradas como resultados médios; 

e) o filme é formado pela emulsão, cuja espessura 

é determinada pela razão do coeficiente de difusão (D) e pe

lo coeficiente de transferência convectivo (d), onde se en

contra uma distribuição uniforme de concentração (Cdk), o 

que é explicado pela Fig. III-07. 

I 

c a I SUSPENSÃO 
I 

:""- ; 

BOLHA I 
cdK 

I 
.I I 

I 
I 
I 

---1 h ,r--
FILME 

Fig. m.- 07 

FIG.III-07: Teoria do Filme 

Em condições isotérmicas no caso de uma reação sim 

ples e irreversível, o resultado do balanço de massa aplica-

do a cada fase, no modelo representado graficamente pela Fig. 

III-08, é: 

FASE DENSA 
. I 

I 

F. DE BOLHAS I 

cd 
I 

coK I 
I 

I 
"'' 
l 

(u- Umf) .»umf 

Fig . .n.- 08 
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-(u-u )A dh 
dC

8 ~cct] (III-102) + DdA 
dy Y=D 

= o . -<' o 

mf t dh 

· Ócct 
DdA (iy' - kdACd ='o (III-103) 

[õC~ kAtdh [(1-EB l - aJ'J Cdk . -DdA ~ - = o 
y=s 

(III-104) 

c.c. 

h = o, CB = c (III-105) 
o 

y = o, cct = CB 

y = J'' cct = cdk 

A conversão da reação é dada pela solução integral 

do sistema de equaçÕes (III-102 a 105), descrito pelos nÚme

ros adimencionais Ha, N e ~. na seguinte expressão: 

X = 1 _ exp ( _ [,_,( <i>,_-_
1
-=--=-1 LC) H-"ao__:::+_t."'aO"ru-"-h"-'H"'a) 

A l l(q,-1:. 1)HatanhHa+ 1 
. . . ( III-106) 

onde: 

H a 
. 

~ numero de Halta 

número de unidades de transferên-

cia de massa 

= volume ocupado pelo filme ao volume 

total da fase densa 
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COMENTÁRIOS 

O número de Halta representa uma razão entre a 

quantidade de reagente que reage no filme e a quantidade má

xima que é transportada por difusão, estabelecendo a distri-

buição de.concentração no filme, como foi proposto na Fig. 

III-07. Quando Ha 1, a contribuição da reação no filme, 

em relação à quantidade convertida na fase densa pode ser 

desprezada, o que faz pensar que a distribuição de concen

trações é linear, transformando a expressão da conversão to-

tal no reator, na seguinte expressão: 

. ; 

onde: 

Í ( -1 N.:;1 )-:i\ XA = 1 - exp ~- NR + ~ ) (III-107) 

número de unidades de reação 

No caso de o número de Halta se apresentar com va

lores maiores, o que nos diz respeito a reações rápidas, pe

lo valor da constante da reação k, nos informa que a quanti

dade de gás reagente que entra no filme é convertido rapida

mente. Assim, o coeficiente de transferência de massa na 

interfase é proporcional ao gradiente de concentração e que 

auemnta com o aumento no Ha. 

A equação que representa a conversão (III-107), já 

foi usada por Van Swaoej e Zuiderweg em 1972, 1973, e por ou 

tros, que para fins práticos se despreza a disp.ersão axial 

na fase densa, e foi obtida pelo uso da expressão análoga a 
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III-07, na seguinte forma: 

... (III-108) 

No modelo único de J. Werther, onde a conversão é 

calculada ao considerar Ha(<l, encontra-se nas simplifica-

ções introduzidas no modelo de Van Deemter (1961), que tam

bém foram usados por Van Swaaij e Zuiderweg, de Vries (1972) 

e outros. 

A definição do número de uriidades-de reação intro

d~zido por Van Deemter (1961), NR= KH/U, é obtido na medida 

cinética de k em leitO fixo, da seguinte maneira: 

fv o c 
+ f'Bkc = o 

êlx 
(III-109) 

c fBKL 
(KL) -- = exp (- -= exp c fv Q 

o 
(III-110) 

A solução de Van Deemter (1961) é dada pela equa

ção (III-110), no caso do reator em leito fluidizado, onde 

a reação considerada por Van Deemter na fase densa e a cons

tante de reação são proporcionais à concentração. 

Outras inovações introduzidas no modelo de Wer-

ther são: 

a) a coalescência das bolhas; 
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b) o diâmetro máximo estável da bolha, cuja depen

dência com a pressão é a altura, foi obtido por Carvalho e 

Harrison em 1975; 

c) a influência da distribuição de tamanhos das 

partículas sólidas, como foi correlacionada no trabalho de 

Matsen em 1973; 

onde: 

d) a correlação do N~ de Werther em 1978: 

H H 1 
~ lic<. x '{J(dt)F(H, h*) 

(III-111) 

x = 0,055 para catalizadores porosos 

0,64 

1,60 ......... 0,1 dtm ~1m 

F(H, h*) = 

1, 60 . . . . . . . . . . . . . . dt 4 1 m 

H 

( 
· O Bl 

0,18 1-(1+6,84H)- ') 

H 

H!( h* 
" 

... H 7 h* 
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~,._ ··--

A seguinte nomenclatura foi usada por Werther: 

A 
r 

A 

c 

D 

d 
p 

H 

H a 

K, k 

N.._ 

NR 

u 

número de Arquimedes 

área da secção transversal do reator 

concentração 

coeficiente de difusão 

·diâmetro da partícula sólida 

altura do leito expandido 

número de Hal ta 

constante da reação de primeira ordem 

' de unidades de transferência numero 

número de unidades de reação 

veloCidade superficial do gás 

Sem dúvida alguma, os reatores para as reações he

terogêneas, ocupam um lugar proeminente na Indústria Quími-

ca. Sua descrição ségue uma série de escolas que diferem 

muito pouco quanto à aplicação da teoria das duas fases. Por 

exemplo, na análise dos modelos publicados até 1975, C h a-

vourier e Grace (44), mencionam a discrepância existente nos 

valores das áreas ocupadas pelas ~ases e a área total da co-

luna usada nas medidas efetuadas, encontrando-se um valor 

inferior para a última, 

A fim de aumentar a faixa de aplicabilidade dos 

modelos baseados na Teoria das Duas Fases, pode-se chegar a 

um critério semelhante ao de Stephens e colab. (45), modifi

cado por Tomita e Adachi (1973), e outros analistas. 
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Ao :fazer um balanço da massa do gás que flui atra

-vés do re_a-to-r, ·:base_a.do :na _s-eguinte equação: 

fluxo total de gás = flpxo de gás nas bolhas + fluxo de gás 

na nuvem-esteira + fluxo de gás na emulsão, que é traduzida 

na seguinte informação quantitativa: 

(III-112) 

onde: 

u 
mf 

1- u ~ u e_ 
E:mf 

s· (III-113) 

.C.BfwuB 
J u = 

s 1-é: -fw€: · B B 
.. •. (III-114) 

onde ue representa a velocidade com que as bolhas arrastam 

~_s partículas SÓlidas. u é a velocidade dos sólidos dess 
cendentes na emulsão, expressão descrita por Kunii e Leven-

spiel. A solução numérica das equações (III-112-114), foi 

ebtida por Tomita e Adachi (1973), com base na descrição da 

çirculação Oo gás e dos sólidos no modelo publicado por 

Murray (1965), na referência (45) neste trabalho, ao colocar 

o ânguto Gl , igual a 'iÍ/2; a sugestão de Chiba e Kobayashi 

(l969), a fim de justificar a formação da nuvem que acampa-

nha ~ ?~cen~~o das bolhas. A equação de Tomita e 

forn~ce o produto UB~B na seguinte expressão: 

Adachi, 
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... (III-115) 

Assim, pode-se concluir que a nuvem está represen

tada pelas seguintes variáveis no leito: 

( III-116) 

O método empregado por Tomita e Adachi em 1973, é 

análogo ao usado por Zenz e Othemer (46). Em seu lugar, o 

seguinte método algébrico é o mais recomendável: colocam-se 

as equações na forma de (III-117 e 118), respectivamente, e 

se combinaJI). entre si, aO e limar o termo (1-€" · -fwC ) B B entre 

elas: 

fwE:8 ) + fc~ [u 8 (1 - E:8 )E:inf - Umf(1 - E:8 - fwEJJ~ • 

• (u - (1 - E:B - fw€
8

)umJ (1 - E:
8 

- fwc8 ) ••• (III-117) 

f (o - E:B - fw"iJ) + é: (1 - E: - fwE: )U ~ • ( 1--é:B -fwe:B )Umf 
c B B B mf 

(III-118) 

A 

~ " ~ (u - (1 - fwEElum~ (III-119) 

·considerando os modelos CCBM, as bolhas crescem 

por coalescêncía à medidas que elas sobem, e arrastam consi

go as partículas sólidas de catalizador, onde a área ocupada 
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pela nuvem e pela esteira, é dada pela relação: 

Do cone e i to de "Stephens e colab. ( 1967), em rela-

ção a um valor crítico da velocidade superficial do gás, 

onde U > U~r para que A
1 

> At, o que se está propondo é uma 
• forma para calcular Ucr, e eliminar a discrepância das áreas 

reveladas nos trabalhos já mencionados, onde persiste tal 

incompatibilidade fisica (A
1
)At). A seguir tira-se o valor 

da equação (III-119), usando a equação de Davidson e Harri-

son (19!)3), que representa o valor d_e uB' para que 

s~bstituídos simultaneamente em (III-116) e daí na 

se_jam 

equação 

(III-120), obtendo-se-um critério fiais· representativo nas 

condições de circulação do gás entre as fases: 

u - u 
mf 

u - u mf' 
(III-121) 

{equação de D.H.) (III-122) 

(III-123) 

U E f'(U -U ff'w)(1+f'w)-U f'f'w(UB -Uf'w) 
B m Bro m m m 

. • .. {III-124) 

• 
Nesta equação, quando U~Ucr; A 1 ~ At' obtém-se a 
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seguinte desigualdade: 

(U-Umf) (u 8 cmf(u800 -Umffw) (1+fw)-Umffw(u800 -Ufw~ ::? 

:, (UB-Umffw) CUBEmf(UBoo -Umffw)-Umf(UBoo -Ufw)) (III-125) 

* Quando persiste a igualdade U = Ucr, obtém-se uma 

equação quadrática em U, que fornecerá dois resultados de 

• 
Ucr: 

x U(1-fw)-U f+U (III-126) 
· m Bco 

Os valores são: 

* (Ucr) 1 = (III-127) 

• (Ucr) 2 
(III-127a) 

• 
Efetuando-se a substituição de (Ucr) 2 , fornecido 

pela equação (III-127a) na equaçõa (III-121), obtém-se: 

u 
B 

• 
Quando prevalece a igualdade U = Ucr, a 

de Murray (1965), estabelece u f 
Boo mf ') 1 

urnf 

(III-128) 

condição 

para a 



rormação da nuvem, sendo que EB na equação. (III-128) repre

sentará um valo-r negativo, o que é fisicamente incompat:i-vel, 

logo o valor que prevalece e fornecido pela equação III~127, 

ou seja, (U~r) 
1

. 

Quando as nuvens não sao observáveis, a 

(III-128) toma a seguinte forma: 

• 
(Ucr)lfc=o = 

-expressao 

(III-129) 

que se obtém da equação (III-116), ao anular fc. Conclu_indo, 

''quando o valor U~r for maior ao relacionad9 pelo cri té_r;io 

de Stephen e colab. , a formação das nuvens não pode ser _ign~ 

rada. 

Lembrando a teoria de Murray(47), que prediz, com 

muito acerto, a formação das nuvens nos leitos borbulhantes, 

como o meio que rodeia as bolhas, quando estas atravessam o 

leito, é dada pela seguinte relação: 

1 
:f c = --,--"-.,-

<>(.- 1 
, onde 

• • 
chega-se facilmente a expressao de Ucr para valores de p(.? ). , 

expressão representada pela relação: 

• 
Ucr = ) 

Nos modelos onde o tamanho das bolhas e consi9era-

do constante, o valor critico é representado pela fÓ:rmy.).~ 



de Murray: 

• 
Ucr = Umf 1+<>1.-1 
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eliminando-se, assim, a ·escolha do valor da velocidade supe~ 

ficial do gás em uma forma empÍrica, com o fim de fazer os 

sÓlidos fisicamente divididos a fluir em forma análoga aos 

Liquidas. Para o intervalo O<.E:B <1, o critério de 

Bukur (1977), representado por: 

• 
Ucr = Umf 

(1 + o((o<.- 1) ) 

E:mf 

D.B. 

permite uma maior faixa- de aplicação do modelo de Partridge 

e Rowe, que usa o critério de Murray. 

Para reforçar nossa afirmação, basta comparar os 

critérios de Murray e Bukur, para a razao • Ucr 

umf 

TABELA III 01: c'Ic'n.cfc_l=-"uê'ê'.'.n~co'clec· a"'--"d'C'e,__n~oc:s'-v~a""l-"o~r~e'-'s"--"d"'a'---.::vê'e'-'l'éoo'.c"-"i-"d'éaõ'dc""e 

l~:; }1 

~~::1 = 

.!'L 

2 
3 
5 
7 

critica para uma fluidização uniforme. 

~1 + ~_::_1_ l 
E:mf 

[1 + 
o((o\- 1~ €:mf 

critério 

3 
5 
9 

13 

1 

critério 1 

critério 2 

critério 2 

5 
13 
41 
85 
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A natureza matemática dos valoreS da equação III

-126, levaram possivelmente a Kunii e Levenspiel (1968/1969) 

a Fryer e Potter (1972), à eliminação nos seus modelos da 

resistência ao mecanismo de transferência de massa da nuvem, 

subtraindo, definitivamente, a incompatibilidade de ordem 

fisica de que a área ocupada pela fases seja maior do que 

a área total do leito, no simples fato de não levar em conta 

a formação das mesmas. 

Apesar de o processo de fluidização dos sÓlidos 

ter obtido um sucesso inegável em numerosas indÚstrias quim~ 

cas, a modelagem e otimização das condiçÕes_ nos reatores de 

leito fluidizado, apresentam dificuldades devido à sua natu 

reza complexa do sistema gás-~Ólido, principalmente as consi 

deraçÕes que dizem respeito à transferência de massa 

as fases e da dispersão axial na fase densa. 

entre 

Embora muitos modelos possuirem informaçÕes con

traditÓrias e que não foram incluÍdas neste trabalho, a esco 

lha de um dos modelos já mencionados pode significar uma pr~ 

ferência pessoal, o que não está ao alcance deste trabalho, 

pois, em geral, estes modelos se encontram entre os casos 

limites, além de não introduzirem o termo de dispersão ra

dial como uma medida simplificativa da resolução das equa-

çoes resultantes do balanço de massa. 

A tendência de estudos mais amplos no influência 

da distribuição de tamanhos de particulas sugerida em uma 

forma qualitativa por Molerus (1967}, prevista por outros, 

como ja foi dito, a fim de usar as qualidades da fluidização 
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~nomogênea, pois nestas circunstâncias se e-spera o apareci

~ento de baixo valores .das resistências oferecidas à trans

ferência de massa do gás reagente e os sÓlidos presentes. 

A tendência moderna no cálculo das areas interfa

ciais e das fraçÕes em volume ocupadas pelas fases, pela 

integraçãO através do leito e pela introdução de valores mé

dios, por exemplo, a introdução de nÚmeros de unidades de 

trasnferência, de unidades reativas, não providencia meios 

universais para modelagem de reatores a uma escala maior, 

mas sim como medidas de comparação com outros resultados. 

Podemos concluir que na modelagem de reatores em 

leito fluidizado existe um n~mero mão-muito grande de fato

res essenciais, não obstante existir um nÚmero muito grande 

de procedimentos matemáticos na obtenção e descrição do fenô 

meno. 

Entre os fatores essenciais, encontram-se 

guintes: 

a) circulação de gás entre as fases, onde 

lecem os dois casos limites: CSTR e PFR; 

os se-

preva-

b) descrição das propriedades das fases. A teoria 

das Duas Fases, descrita no modelo de Davidson e Harrison, 

contudo suas restriçÕes são as mais generalizadas, junto com 

à tendência de introduzir o processo de crescimento das bo

lhas peló método de coalescência; 
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c) os coeficientes de transferência entre as fases. 

Duas são as tendências generalizadas: a primeira, amplamente 

usada, é o uso da teoria da penetração de Higbie (1935), e a 

outra é o uso da teoria do Filme de Nouyem (1904), recente

mente em evidência por J. werther, onde emprega o mecanismo 

de absorção do sistema gás-liquido do reagente na fase das 

bolhas, seguido de um mecanismo pseudo homogêneo de catálise 

na fase densa e sua descrição é feita por três nÚmeros aâi

mensionais: o número de Hatta, o número de unidades de rea

ção e a fração ocupada pelo Filme. 

Esta aproximação introduzida por Werther,interpre

ta.com uma relativa eficiência, as anomalias encontradas no 

caso de reações rápidas que não fÕram descritas pelo uso da 

teoria da Penetração. As reaçÕes tratadas no modelo de J. 

Werther são: 

(i) decomposição catalitica dos Óxidos 

Shen e Johnstone, 1955; 

nitrosos 

(ii) hidrogenação catalitica do etileno, 

colab., 1959; 

(iii) oxidação catalitica da amÔnia a baixa 

peratura, Kassimilla e Johnstone, 1961; 

Lewis e 

tem-

(iv) hidrogenação catalitica do etileno, com exces 

so de hidrogenação, Heidel e colab, 1965, 
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1 .' Illll'RillillllfÇÃO 

Reatores cataliticos em leito fluidizado têm tido 

uma ampla utilização nas Últimas seis décadas. Hoje em dia, 

eles são utilizados em uma faixa mais extensa de reaçÕes ca

taliticas de interesse industrial. 

A descrição destes reatores teve inicio na década 

de 50 e hoje conta-se com novos conceitos, além dos já men

cionados no cálculo da conversão da reação, como já foi 

apontado na Parte III. Uma extensa lista bibliográfica está 

anexada a este trabalho, desde os primeiros livros que cola

boraram_ com- a formação de nossa bagagem sobre a fiuidização, 

se.ndo mencionados ~1.as r.eferências bibliográficas. 

No passado, Westerp (1962); Nakashio (1963); Luss 

e Amundson, El Nashaie e Yates (48), em 1973, e outros men

cionados na lista bibliográfica, realizaram estudos da esta

bilidade do leito fluidizado em relãção ao reagente, ao pro

cedimento matemático de linearização do sistema de equaçoes 

que descrevem o reator. 

A investigação bibliográfica prova que os modelos 

de reatores em leito fluidizado, em condiçÕes isotérmicas, a 

participação das particulas sÓlidas do catalizador, não ' e 

um fator importante, pois se ignora a capacidade calorifica 

dos mesmos, e usam uma das principais vantagens dos sÓlidos 

com o gás e em conseqüência, uma rápida uniformização da te:!! 

peratura. No caso das reações de interesse industrial, onde 

seu grau de exotermicidade é necessário, a fim de regenerar 
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o catalizador e de extrair uma quantidade de calor que per

mita o exato controle da temperatura, quando o produto da 

-reaçao assim o exigir. 

Este novo fato, como é a capacidade calorÍfica das 

partÍculas, não pode ser ignorado, e deverá ser incluÍdo nas 

equações do balanço de energia do reator. Nosso objetivo, 

portanto, é apresentar um procedimento no estudo da estabili 

dade associada a um modelo de reator para reaçÕes catali-

cas em leito fluidizado, onde o reagente entra pelo fundo 

do reator e provoca a fluidização das partículas sÓlidas que 

são introduzidas e removidas em forma continua do reator em 

co~diçÕes não i-sotérmicas. 
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A representação gráfica do modelo do reator catal:Í.

tico em leito fluidizado é feita pela Fig. IV-01: 

I 
I ALIMENTAÇÃO DO 

I CATALIZADOR <cp=o>., TP 
DILUÍDA - FASE DA. 

FASE EMULSÃO ~ 

I - ' -
' , I - -

I 'REMOÇÃO DO CATALIZADOR 

I QUE CONTEM O REAGENTE A 

I 
I 

' 

' GAS REAGENTE(Co,Tol 

=Fig.N-Oi 

FIV IV-01: Modelo Fisico do Reator Catalitico e 

continuo em Leito Fluidizado de Duas 

Fases. 
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--As duas fases sao: 

a) a fase diluÍda, onde há uma reduzida quantidade 

de partículas sÓlidas; 

b) a fase de emulsão, que constitui a principal fa 

se do leito fluidizado e contém uma elevada quantidade de 

partÍculas sÓlidas. 
• 

A fase diluÍda é formada por duas sub-fases: as bQ 

lhas, que são cavidades ocas, livres de partículas sÓlidas, 

e a nuvem, que é o meio que rodeia a bolha onde circulam os 

sÓlicto's que se encontram nesta fase. Sua representação gr:ã:

fiCa é feita pela Fig. IV-02: 

NUVEM 

BOLHA 

Fig. JY.- 02 

FIG. IV-02: Fase Diluida. 
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A fase da emulsão -é formada pelas partículas sÓli

das, redeadas pelo gás, onde os espaços vazios entre as par

tículas sÓlidas é considerado como constante. Sua represen

tação fÍsica é demonstrada na Fig. IV-03: 

• 

•• ·~GAS 

•' • • 

INTERSTlCIAL 

. 
PARTICULAS SÓLIDAS 

Flg. nz:- 03 

FIG. IV-03: Fase da Emulsão 



3. EQUAÇÕES PARA A FASE DILUÍDA 

Considerando um elemento diferencial de volume, 

onde se encontra confinada a fase diluÍda, segundo a Fig. 

IV-04: 

GÁS INTERSTICIAL 

An-----

• 
Fig.:TIZ:- 04 

FIG. IV-04: Elemento diferencial de volume para a 

Fase Dilu:Í.da. 

o balanço de massa no elemento de volume ocupado pela 

diluÍda, é portanto: 

fase 

(IV-01) 

ao se dividir pelo elemento de volume An~Z; e tomando o limi 

te AZ-?0, teremos; 

(IV-02) 
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tem-se ainda: 

faremos as devidas substituiçÕes e obteremos, finalmente: ., 

(IV-03) 

com a C.I. de: 

(IV-03a) 

Num balanço de- energia térmica, no mesmo elemento 

de volume, e aplicando o mesmo procedimentO, obteremos: 

com c.-:r. de: 

~ T 
o 

(IV-04) 

(IV-04a) 
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As variáveis que definem o estado do gás inters

ticial, depende de (; no. seu estado transitÓrio, sendo cons

tante no estado estável, além de suas fases adjacentes, que 

são a fase diluida e das partículas sÓlidas do catalizador. 

Esta influência é representada por seus valores médios êD(G) 

e TD (~), como segue: 

(IV-05) 

(IV-06) 

Na outra fase, a das part~culas sÓlidas de catali-

zador' o número p ( e 'iS' ) ' representa a idade entre e 

<e + 

-çao 

dS), para 

C (9,(;) se 
p 

um tempo entre ?; e ( l'5 + d9) , A concentra

sentir e está definida pelo seu valor médio 

CP, relação dada por Hatfield (56) na seguinte expressão: 

CP= fcp(S,7i> )!}(9,7E )dS 

o 

Analogamente, teremos para o valor T 
p 

T (9, iS )~(9, (; )dS 
p 

(IV-07) 

(IV-08) 
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Os valores médios que definem o estado estável para 

as partículas, c e T ; na ictacte e . inctica que cacta parti-
P P 

aula tem a mesma probabilidade de ser removida do reator, o 

que está definido pela função probabilitstica ~ dada pela 

expressao: 

(IV-09) 

A Fig. IV-05, representa o elemento de volume, on

de se confirmará a fase d.o gás intersticial.-
Tw· 

AI/€ 

FIG. IV-05: Elemento de volume ocupado pelo Gás 

Intersticial. 
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Os coeficientes de transferência de massa (Qpi) e 

de calor (qp
1

), são calculados com base na superfÍcie exter

na de cada partícula, pela relações: 

k s 
pi pext 

(IV-10) 

q ~.h s 
pi pi pext 

(IV-11) ... 
• 

A Fig. IV-06 serve para definir o meio que rodeia 

a partícula, sua superfÍcie externa e seu volume V . 
p 

SUPEXT. 

Fig.N..- 06 

a representa a relação entre a superfÍcie ex-
p 

terna da particula e seu volume: 

s 
pext 
v 

p 

~ 

• s 
~ pext 

~ vP 

considerando que todas as partículas sejam de igual 

tem-se: 

a 
p 

s 
pext-
V 

p 

(IV-12) 

forma, 

(IV-12a) 

o .balanço de massa em relação a toda a fase do 
. . 

gas intersticial e: 



r 
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.Como v
1 

= A
1

Lf ... , ao se dividir pelo volume ocu

pado pela fase do gás intersticial, teremos: 

k s 
pi pext 

VI 

(IV-13a) 

Mas, o volume total ocupado pelas particulas sóli

das do catalizador, e o volume total do gás intersticial es

tão relacionados entre si, pela porosidade ~: 

teremos: 

~v 

_P_ 
1-E: • (IV-14) 

Considerando que este volume permanece constante, 

s 
pext = 

VI 
(IV-15) 

Nestas condiçÕes, o balanço de massa e de calor fi 

cam representados pelas equações IV-16 e 17, da seguinte ma-

neira: 
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O balanço de massa e de calor em relação a idade 

de uma partÍcula, entre e. e (e +b8), é representado como se

gue: 

Q 

VP(Cpe- CP
9

+1l9) + pi c.8(c -C )-r V llS 
n I p A p (IV-18) 

Nesta equaçao, faremos a divisão por V ~e , e 
p to-

maremos o limite quandoAB tende para zero, o que dará: 

Qpi 

v 
p 

(IV-19) 

considerando que uma reação catalitica de primeira ordem, 

A~Produto tenha lugar na superficie dos sitias ativos. Re

presentando sua taxa de reação na unidade de volume como: 

onde: 

a• = 
p 

a'k 11 C 
p p 

s . 
ptot 
v 

p 

{.s 
ptot 

v 
Z.v 

p 

C é a concentração do reagente na partÍcula; p 

k" e a constante de velocidade de Arrhenius que 

e dada pela expressão: 
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Fazendo um balanço dos fluxos molares em relação a 

Fig. IV-01, vem 5.1. fluxo molares que saem: 

u v 

ND = C.P(Lf)uDAD = C (L )__!l__!l. 
D f Lf 

(IV-22) 

• 

ui VI 
NI = C I-L-

f 
(IV-23) 

y 
N = cPcePl: p 

p, 
(IV-24) 

5.2. fluxo molar que entra 

(IV-25) 

onde: 

5.3. a conversao é'-ctada pela expressao resultante do balan

ço dos fluxo molares: 

' 
X 1 

C At tu o o o 

v 
+CCBleP 

p p p 
(IV-26) 
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7. I!ESIIlliO D.W EOOilÇÕIES I)IJE :lli!SCilnlliJ!I O J!llilllroR Ell!l LJEH'IJ n.m:
DIZJIJOO 

-As equaçoes qu.e resultam do modelo descri to na 

Fig. IV-01, para uma reação catalitica de primeira ordem que 

tenha lugar nos sitias ativos e com um fator de atividade de 

um, o que justifica que o tamanho das partÍculas do cataliza 

dor são pequenas e de que a concentração do reagente e sua 

temperatura são uniformente distribui.das. 

Outras considerações feitas na presente análise 

sao: 

(i) as variáveis que definem o estado das parti-

culas C e T , são dependentes do tempo em que elas permane-
P p 

cem no reator, isto é, da função idade e, e do tempo<& de sua 

transição; 

(ii) o comportamento ' do gas na fase densa e con-

siderado como uma mistura perfeita. Suas variaveis que de

finem seu comportamento, CI e TI' dependem exclusivamente do 

tempo~ no estado instável; 

(iii) a fase diluida é considerada em fluxo empis-

tonado, ao considerar que as bolhas seguem uma trajetÓria 

linear. As variáveis que definem o estudo do gás na 

àiluida, CD e TD, dependem da altura Z e do tempo(;" 

fase 

' (iv) o fluxo cruzado e considerado exclusivamente 

entre a fase dilulda e o gás intersticial; 



~~ 
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(v) as partículas sÓlidas são consideradas rodea

das pelo gás intersticial e não há partículas na fase dilui-

da. 

7.1. Equações da fase diluÍda 

a c 
o 
~+ 

7.2. EquaçÕes do gás intersticial 

~ 

~ c 
o 

- T 
o 

1-€: -
k 

1
a (-)(C -C

1
) 

p p E: p 



·743. Equações para as partÍculas isoladas 

é) c 
p 

ê% 

ê)T 
p 

ôlõ 

êlC 
__!)_ = 

+ ôe k a (C -C )-a'k'' 
pi p I p _ p o 

(-AH)a'k" 
p o 

tJê 
ls s 

b.E 
-~c"'-)c . 
R T p' 

g p 

7.4. EquaçÕes para todas as partículas 

CD 

cP<<;J = j jlce. cs JcPce. cs J ctEl 
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7.5. EquaçÕes para toda a fase diluÍda 

L r 

en 1 1 CD(Z)dZ • --
L f o . 

1 
L f 

1' • 1. Tp(Z)dZ p !.f 
• 

A'descrição da inf'lUên'cia do termo· 11 r 11 de uma rea 
A 

ção qu.imica, não é matéria deste trabalho, mas desde o ponto 

de vista dos sistemas reativos heterogêneos, sua participa

ção na descrição das trocas que oc'orrem nas taxas de trans

ferência na quantidade de movimento de massa e de energia, 

o que pode ser descrito por uma Única equaçao, isto é, pelo 

Teorema geral do transporte, não está bem caracterizado pois 

nao transportará por si mesma as referidas taxas ou as for-

ças diretoras que caracterizam cada termo dentro do teorema 

geral do transporte. 

De um modo· geral, o fator de efetividade foi in-

troduzido por Jüthner em 1909, é aplicado sucessivamente por 

DamkOhler (1937); Zeldovich (1939). Thiele {1939), hoje gen~ 

ralizado como modelo de Thiele. Este fator traduz a influên 

cia entre os gradientes das quantidades a serem transporta

das e a taxa de reação. Nos sistemas catalíticos gás-sóli-

àos ele é interpretado como uma atividade catalítica 



• 

I 
) 

I 

-1oo-

·residual, sendo definida como a razão entre a taxa real da 

Teação e a tax~ da reação ao nível dos sítios ativos~ de tal 

maneira que sua escolha de ser igual à unidade, traduz o fa

to de que não é considerada a influência da desativação e 

seletividade do catalizador. 

Outro comentário que deverá ser feito, é a parti

cipação das partículas do catalizador na conversão da reação, 

na estabilidade da reação, o que foi introduzido por Luss e 

Amundson (47), em 1968, na descrição de um modelo de reator 

em leito fluidizado, operando em lotes, modelo que foi esten 

dido ao processo contínuo por Hatfield e Amundson (50) 

1971, sem a participação da fase dilUída. 

em 

A verificação experimentai da residência e distri

buição das partículas de catalizador no leito fluidizado foi 

dada por Yagi e Kunii (51) em 1961. A função f(9), foi cons 

tatada ao considerar que a temperatura e a concentração do 

reagente em cada partícula dependera da idade e· ' que repr~ 

senta a sua permanência no reator. A função f(Q) é calcula-

da pela expressão: 

1 - 9*/1'1* 
~ (6) = €G e ~. 

que representa o caso em qeu as partÍculas sÓlidas se encon

tram perfeitamente misturadas na fase densa. 

O termo que descreve a transferência de massa en

tre o gas intersticial e .as partículas sÓlidas,_ :foi original 

mente introduzido por Kasteri e Amundson em 1950. 
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- -na conversao da reaçao, foi es-

tudada por Bukur e colab. no ano de 1974, o que está dernons 

trado nos resultados apresentados na função conversao versus 

9*. No caso de um reator em leito fluidizado não adiabáti-p 
co, uma diminuição da permanência dà partícula, traz um in-

cremento da conversão no caso adiabático, e para elevados va 

lares de B*, sua dimimuição pode provocar uma extinção da 
p • 

reaçao. Outra influência das partículas também foi estud~da 

por Bukur e colab. (1974), a tal ponto de encontrar uma in

fluência negativa da temperatura com que se introduzem as 

particulas do catalizador, T
0

, pequenas variações em seu va-
p 

lor fa,z com que o reator passe de urri estado estável a outro. 
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1. Dl'rillllliiJÇÃO 

Nesta parte serão comentados os parâmetros que in

tervêm nas equaçÕes de conservação da massa e da energia, b~ 

seado no modelo de Kunii e Levenspiel (3) e de outras fon

tes que serão apropriadamente citadas. 

Em vista de estarmos somente considerando reaçoes 

cataliticas, as particulas serão o catalizador da 

Nas aplicações práticas em leito fluidizado, atuando 

reator, os tamanhos das particulas que formam o leito 

reaçao. 

como 

-sao 

considerados pequenos. O que faremos será uma citação das 

recomendações de vários autores especializados, e faremos a 

nossa e·scolha. 

Othemer (ed), ref. 46, indica dp=60 microns para o 

craqueamento de hidrocarbonetos. 

Zenz e Othemer, ref. 52, indica lO<dp microns<150 

para a oxidação catalitica do naftaleno. 

J.E. Eliis e colab., ref. 53, indica dp=220 - 340 

microns para a oxidação de butenos. 
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D. Geldart, ref. 54, indica~300 microns para a 

maior parte das sinteses orgânicas em leitos fluidizados co-

merciais. 

D. Geldart, ref. 30, p. 263, indica a classifica-

-çao A e B. 

• 
Neste trabalho se indica dp 100)l (microns), 

3. 1/JEJLOC][][]JIDJE IWIÚJDWA ·][]JE FJ:.IJI][]:IZAÇÂ!J) 

A velocidade superficial do gas, no que e baseada 

na coluna vazia, é maior que a velqcidade necessária para 

provocar as condiçÕes minimas de fludização dos sÓlidos no 

lei to. Seu valor é representado como umf' .é obtido do mode

lo de Kunii e Levenspiel (3), ao considerar que as particu

las de catalizador usadas na prática são pequenas. 

~, d' 
=~ 

150 

<-' 
( mf) 

g 1-E: 
mf 

(V-01) 

Os valores dos parâmetros que figuram na equação 
' V-01, são tirados do trabalho e Luss e Amundson (49), que 

correspondem aos seguintes valores numéricos: 



~~ 

' 

d ~ 10-4m 
p 

~s ~ 1 

f's 
~ 103 kg/m3 

?g ~ 1,6 kg/m 3 

€_ 
mf 

~ 0,7 

~g 
~ 2 X 10-5pl (do ar a 350°K) 

g ~ 9,81 m/s 2 

Fazendo os cálculos, .obteremos pela 

u = 0,03 m/s 
mf 
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• 

relação V-01: 

A correlação usada neste trabalho foi tirada da 

referência (3) de Kunii e Levenspiel, considerando a seguin-

te igualdade: uD ~ uB. 

(V-02) 

onde: 



r 
I 

u ~ 0,7ll(gd
8

)
1

/
2 

o r 

pela relação VI-02. 

~ (u - u f) + 2,22 
o m 

com todos os pa~âmetros em unidades S.I. 

.. 
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(V-03) 

(V-04) 

• 

Cónsicterando que a fração de vazios na emulsão pe~ 

manece constante e igual, a fração de vazios nas condiçÕes 

de minima fluidização, isto é, ~ = ~mf' e mantendo o crité

rio u ~ u f' o que é certo se todo o gás em excesso manti-o m 
ver as condições de minima fluidização, e a quantidade 

(u - u ) passa a formar as bolhas. o mf 

(V-05) 

6. C0111111HÇiiJES PJIJ!lA l!.S OOJLHAS lllÁP:U:JIJI!.S 

De acordo com Kunii e Levenspiel (3}, a formação 

das bolhas rápidas se observa na maioria dos léitos fluidiza 

dos de tamanho industrial, com uma caracteristica: a espes-

sura da nuvem é muito fina, ou que sua resistência à 
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transferência de massa pode ser ignorada. Nestas condiçÕes, 

"bolhas rápidas sem nuvem 11 , a velocidade da fase diluÍda é 

a mesma que a das bolhas no lei to, isto é, a condição u
0 

= uB 

como foi ressaltado no ponto 5 desta Parte V, segundo o ra

ciocinio de Kunii e Leve0spiel, e de outros, o gás circula 

através das bolhas, mas a maior parte deste fluxo permanece 

dentro da bolha, como pode ser verificado graficamente na 

Fig. V-01. 

-FIG. V-01: Bolhas em ascençao. 

R' 
B 

RT= 
c 

seja: RC ~ RB + 0,1 dB ou seu equivalente 

RC 4 1, 2 RB, obteremos: 

R' 
B 

R' c 
:;;.. 0,578 

MOVIMENTO RELATIVO 

AO GÁS lNTERSTICIAL 

(V-06) 

(V-07) 
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ou: 

ubr - ui ::;,. 0,578 
ubr + 2ui 

ainda: 

ubr 
?- 5 (V-08) 

UI 

ou: 
1/2 

u 

0,711(gd
8

) ::;,. 5 
mf 

(V-09) 
"'mf 

Neste trabalho, consideraremos u
0

· e dB 'variáveis. 

A·variação no diâmetro das bolhas que serão estudadas é: 

dB = (0,5; 3; 10; 25 em) 

como foi publicado na referência (42) por Luss e Amundson, na 

coluna de 0 = 1,20 m. 

7. ll:"'lAÇÃ!l OCIIIll'ADA ll'lEJLA IFASJE IJ]:J[.IJÍIJA 

Definindo como S esta fração, obteremos a seguin-

-te expressao: 

(V-lO) 



p = 
1) 

u 
o 
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(V-U) 

Considerando o volume da emulsão como sendo cons

tante, e o volume da fase diluida com a propriedade de se p~ 
-

der expandir quando u e ct
8 

variarem, teremos uma expansao o . 

do leitó na seguinte forma gráfica, de acordo com a Fig. 

V-02, a e b; na condição u ~ u f" o m 

o l 

~. 1 Vmf 

t .... 

~= = 

.r= 1 -

Lt 

(Lf - Lmf) Atot 

LfAtot 

b) 

v o Vmt 

t 
..a.&n-> Um f 

(V-12) 

(V-13) 
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(V-14) 

(V-15) 

(V-16) 

• 

(V-17) 

Não se trata de escrever· novamente as equaçoes da 

-conservaçao da massa e da energia, que descrevem quantita-

tivamente o leito fluidizado. Trata-se de definir a relaçao 

da área/volume que foi usada na Parte IV. 

Na fase diluida teremos: 

bolhas 
:E_ SD 

bolhas V 
á D 

onde se considera que todas as bolhas são esféricas, para as 

quais: 
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No caso das partÍculas, considera-se que elas se

jam esféricas, pois retoma ~ = 1. Assim, teremos: 

... (V-18) 

• 

O trab~lho desenvolvido por Kunii e Levenspiel (3) 

juntO 'com õs de Richa~dson e Szekely (55), são considerados 

em linha geral como apropriados na descrição destes 

cientes. 

coe fi-

10.1. O coeficiente de transferência de massa en-

tre a bolha e a emulsão, é dado pela correlação de 

Levenspiel, nesta forma correspondente: 

1 1 
(K )b c e 

Kunii e 

(V-19) 

Ao lado esquerdo da equação V-19, também se conhe

ce como coeficiente global de transferência de massa, em vis 

ta de ·sua analogia com o coeficiente global de transferência 

de calor. Nossa definição é: 

... (V-20) 
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10.2. Entre a bolha e sua nuvem: 

(V-21) 

O cálculo do coeficiente de difusão (D) do reagen

te A em relação a um gás inerte {x), foi correlacionado por 

Richardson e Szekely, ao modificar a fÓrmula de 

Seu cálculo foi indicado por Lurs e Amundson (61): 

' 
O 0043 T

1
' 
5 ~- 1 -

1 ""\ 
+ --

M ' M A X 

D ... - (Vl/3 vl/3)' ' 

+ P A X 

Maxwell. 

(V-22) 

. . 
O gas inerte e M = 29 g/ gmol 

X 
As condiçÕes 

-sao: 

T = 

p == 1 atm 

MA = 40 g/gmol 

V = 22,4 dm3 /gmol 
X 

Pela relação (V-22): 

D = 0,216 cm:!/s 



Neste trabalho se considera: 

D = 2 x 10-5 m'/s 

com o que teremos: 

10.3. Entre a nuvem e a emulsão: 

( K ) =6,78 
ce b 
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(V-23) 

(V-24) 

10.4. Entre o gas intersticial e as partÍculas: 

A correlação de Richardson e Szekely é a usada nes 

te trab_alho, nas seguintes condiçÕes: 

para: 
d u f p o g 

~g 
< 15, ... NShp = 0,374 

N1,18 
Rep 

(V-25) 

logo teremos que tanto Kunii e Levenspiel, assim como Ri

chardson e Szekely, sugerem que não seja usado u e recomeno 

dam para o coeficiente de transferência entre o gás e as pa~ 

tículas em relação a a , a expressão: p 



: 

1IT D 
_Shp 

d 
p 

11. COEFIC~ES DE T~FEREHCIA DE CALOR 
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(V-26) 

Novamente tomou-se por base o trabalho de Kunii 

e Levenspiel (3), Richardson e Ayers (56) e os assinalados 
r 

na referência (3), como são os de Wen e Leva na descrição 

do coeficiente de calor transmitido pelas paredes do reator. 

sendo: 

11.1. Entre a bolha e a nuvem; 

4,5 

(Ãg é )1/2g1/4 
g g 

+ 5 ' 8 5 --"-"'-"'--;-:--
d 5/4 

B 

-2 o 
~ = 3 x 10 joules/m s K 

g 

teremos a seguinte expressao, em unidades S. I.: 

: - 1-(4, 5 
aD 

u t>ê 
mf'g g 

dB 
+ 10,4 

(),. fê )1/2 
g g g ) 

d 5/4 
B 

(V-27) 

como 

(V-28) 

11.2. Entre o gás intersticial e as particulas: 

N 
nup 

: O 3N
1

'
3 

t Rep 
... (V-29) 



~~ 

I 

N À nup g 
hpl = d 

p 

11.3. Entre o leito fluidizado e as paredes: 

N = 0,16 N0,4 N0,76 
nuw pr Rep 

h w = 
Nnuw Àg 

d 
p 

(-1-)0, 2 
N R 

-l.15-

(IT-30) 

(V-31) 
• 

(V-32) 

Estes valores f'oram obti.dos do trabalho de Luss e 

Amundson (49), e convertidos ao sistema de unidades S.I. são 

eles: 

Lmf 3 m 

= 1.,20 m 

Atot = 
'li r/J' = 1,13 m' 
4 

s = 'llí'l Lmf = 11,3 m2 

ex 

fg = 1,6 kg/m' 

êg = 1.,05 X 10' j/kg . OK 



D = 2 X 10-5 
m

2 /s 

~g = 2,1 X 10-5 
kg/m . s 

Àg = 3 X 10-2 
j/m. ·S . OK 

·rs = lO' . kg/m' 

d = 10-4 m 
p 

E: = 0,7 
mf 

( .• AH) = 1, 8 X 10
8 

j/kgmol 

k 11 a' k" ""0,32 exp (28,4) ... 1/s 
o p o 

-3 ' C
0 

:= 3,5 x 10 kgmol/m 

u = 0,03 m/s 
mf 
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• 
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"13. COIPIEllli'ÁRIIJS 

Em primeiro lugar estabeleceu-se um ~ontato mais 

intimo com o modelo de Kunii e Levenspiel, na descrição fÍ

sica do leito fluidizado. Em segundo lugar, estabeleceu-se, 

sugestivamente, o tamanho médio das partículas 

fator decisivo na boa qualidade das condiçÕes 

çao. 

(d ), como um 
p 

de fluidiza-

A partir desta segunda consideração, a teoria das 

duas fa~es, através de suas considerações e_suas modifica

ções, São todas elas justificáveis, com exceção da suges

tão de Kunii e LevenSpiél na recomendação da correlação de 

Richardson e Szekely para o cálculo do coeficiente de trans

ferência de massa entre o gás intersticial e as particulas, 

pois nas condiçÕes criadas neste trabalho, o NRep - 4, o que 
' conduz a um valor para NShp < 2. O valor do numero de 

Sherwood menor a 2, é comum nos reatores em leito fluidiza

do, o que é substituido por uma série de trabalhos experi

mentais, como informado na referência (3). 

A relação (V-09), fornece o valor dB? 1 em. Nes

te trabalho, o diâmetro da bolha pode variar até valores me

nores deste limite, ou que as condiçÕes para não levar em con 

sideração a formação da nuvem, não são preenchidas em sua to 

talidade. O diâmetro da bolha foi indicado para variar en

tre os limites já assinalados, sendo que o limite máximo e o 

diâmetro. da coluna, o que foi tirado do trabalho de Luss 

e Amundson (49), como 0 = 1,20 m, porém, este caso não ' ser a 

tratado neste trabalho. 
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A formação de bolhas gigantes, conhecidas na lite

ratura como 11 sluggs 11
, não favorece a conversão quimica. Por 

isto, considera-se que o leito fluidizado esteja formado por 

bolhas uniformes, o que se obtém na prática pela instalação 

de dispositivos que mantenham as bolhas dentro dos limites 

previstos. 

A justificação feita com relação a manter a igual

dade u
0 

~ uB, é possÍvel no caso de bolhas rápidas sem nuvem, 

o que é equivalente a considerar o escoamento da fase dilui

da semelhante ao fluxo empistonado. Outra condição para ma!_! 

ter as bolhas rápidas, foi tirada do modelo· de Kunni e Leven 

spiel, ou seja·, a condição u
0 

:;;... 2umf" 

No lugar da condição prescrita por Kunii e Leven

spiel de manter um fluxo cruzado no leito fluidizado, neste 

trabalho a condição 

guintes valores: 

u 
o 

(m/s) u 
o 

(m/s) 

u /u f o m 

·-u /u f~6-11, o m 

0,005 

1,66 

é substituÍda pelos se-

o, 15 0,30 0,50 

5 10 16,66 

-Somente os casos extremos nao satisfazem as condi-

çÕes observadas nas relações impostas por Kunii e Levenspiel 

(1968/1969); 

uo ? 2umf 

u 
o 
~ 6-11 

um f 
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Na relação (V-11), quando ocorre· u
0 

= umf' J' = O, 

o que indica que nao há fase dilu.ida, o reator se comporta 

identicamente a um C.S.T.R. 

---------
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1. DITRODIIÇÃO 

Foi visto na Parte IV que o reator em lei to fluidi

zado como instrumento de processo dE! uma reação simples, e 

descrito por um sistema de seis equaçÕes diferenciais de prl 

meira ordem. das quais quatro são equaçÕes diferenciais par-

ciais, Neste trabalho, limitamo-nos às análises do est~do 

estável, pelo qual nosso sistema se reduz a quatro equaçoes 

diferenciais ordinárias de primeira ordem, e duas equaçoes 

algébricas. Para facilitar nossa tarefa, o mencionado sist~ 

ma que reproduzirá o estado estável é analisado pela intro

dução dos parâmetros de referência a uma medida, isto é, pe

los parâmetros adimensibnais Pel'a- asso'ciáção -de variáveis e 

a formação de grupos adimensionais, até chegar às 

adimensionais que governam o estado estável nas 

que foram fixadas com a finalidade· de integrar a 

-equaçoes 

condiçÕes 

participa-

ção das particulas e obter uma solução para todos os parâme

tros que descrevem o sistema, introduz-se o método empregado 

por Hatfield (56) em 1970, que não é outra coisa que um pro

cedimento matemático para resolver integrais 

Os parâmetros que não servem de referência sao: 

altura do leito fluidizado; o tempo médio de residência do 

gas no leito fluidizado; a concentração inicial do gas 
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reagente; a temperatura inicial do gas reagente; e o fator 

de freqüência de Arrhenius, que é referente à unidade de vo

lume. 

2.1. Altura de· referência: 

Z = Z*L 
f 

2.2. Tempo médio de residência do gas no 

fluidizado: 

\··e f 
volume do reator 
vazao total do gás 

u 
o 

2.3. Concentração inicial do gas reagente: 

' 2.4. Temperatura inicial do gas reagente: 

T*T 
j o 

leito 

2.5. Fator de freqüência de Arrhenius referente a 

unidade de volume·: 

k"'== kna• 
o o p 



-123-

A 
uD tref 

= 
L f 

B 
ui tref 

= 
~f 

~D 

hiDaDtref 

fég. 

Kpi = k a t 
pi P ref 

h a t 

Hpi 
pi p ref 

= 
fses 

h s t 
H 

w ex ref 
= 

(gêgvi w 

lt>H I c k"'t o o ref 
F = r e T o 

s s o 

M = lnF 
o 

l>E 
N = 

R T 
g o 

SD VD 
...(.= = 

"nvi VI 



-124-

' 
~ = (1 

f 
"l 

f 
fses 

= 
l'gêg 

f's ê T 

(3 
s o 

= 
I!IHICO 

• 
c 1 - exotérmica = + ... reaçao R 

fR = - 1 - endotérmica ... reaçao 

4. Cllmi!ERSÃIIJ ll'lllll'M. 

A expressao obtida na Parte IV para calcular a con 

versão da reação, é reescrita em função dos parâmetros de re 

ferência, logo omitiremos a denominação super estrela, a fim 

de introduzir os grupos adimensionais A e B, que têm como re 

sultado final a seguinte expressão: 

X = 1 - A u t 
tot o ref 



~' 
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5. lEQUIJIÇÕJES JWIIMIDISJ[OJMIJUS 

-As equaçoes obtidas na Parte IV sao transformadas 

pela introdução dos parâmetros de referência e pelos grupos 

adimensionais nas seguintes expressÕes equivalentes: 

+ A 

dT 

' 
(VI-01) 

(VI-02) . 

~Kpi(CP-CI) 

(VI-03) 

d~ = B(l-TI) +o\HID(TD-TI) + f~Hpi(Tp-TI)+Hw(Tw-TI) 

óc ·p 
+ ae 

ClT 
p 

+ oe 

(VI-04) 

N o 
K (c 1-cp)-(3F C exp(--T ); C I =C 
pi o P P P G=O P 

N 
€R.F C exp ( ---); 

o p T 
p 

(VI-05) 

( VI-06) 
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"' 
c = lfi!ce.~ )c ce,<: )de p o p 

00 

T = 1 fiJce, c;; )TP ce, cs )de p 

00 

CD = 1 CD(Z,"6)dZ 
• 

-
6. ll~ÇÃO DO JES'I"JWO JES'I"Á 'fiEL 

Ao anular o termo da derivada em relação ao tempo 

de partida, teremos encontrado a formulação das equaçÕes do 

reator em relação aos parâmetros que descrevem seu comporta

mento. são elas: 

(VI-07) 

(VI-08) 



dC 
__E = K (C -C ) -
d9 pl I p 

dT 
cte = 

onde: 

- 1 
c = --

p eP 

T 
1 

= --
p eP 

N 
(3 C exp(M- -T ) , 

p . 
p 

c (o) 
p 

T (O) 
p 

ro J · c- 616Pc (e)cte 
o p 

ro i e- 6/Sp T (9)d9 
p 
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... (VI-10) 

. . . (VI-11) 

. (VI-12) 

6.1. Integração das equaçoes da fase diluida 

Visto que a concentração do gás intersticial não é 

função da posição I, podemos integrar a equação (VI-07) e ob 

teremos os seguintes resultados: 

KID 
=--c 

dZ A D 
+ 

m exp(-

ON!CAMP 
lllHIOHCA CfNTVl 

(VI-07) 



-128-

~ara a condição inicial Z = O 

logo: 

(VI-13) 

Aplicando o operador médio em Z, obteremos da equ~ 

çao anterior: 

Integrando: 

- A I KID 11 C ~ -~(1-C )exp -~z 
DKID I AO 

-Efetuando a operaçao indicada, obtermeos: 

(Vl-14) 

De forma análoga, faz-se com a equação (VI-08), i~ 

to e, substituindo nas equaçoes (VI-13) e (VI-14) CD por TD, 

c
1 

por T
1 

e KID por H
1

D. Desta forma, obteremos o seguinte 

I?ar de equaçoes: 

(VI-15) 



como: 

+. T 
I 
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(VI-16) 

Introduzindo dois novos grupos adimensionais, tais 

a fim de se obter as expressÕes de·êD e TD de uma forma mais 

simples.: 

(VI-17) 

(VI-18) 

6.2. EquaçÕes para definir as variaçoes da fase do 
. 

gas intersticial 

Pela substituição simultânea das equaçÕes (VI-17) 

em (VI-09), e de (VI-18} em (VI-10), teremos o seguinte 

par de expressoes: 



~' 
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-Destas expressoes obteremos, sem nenhuma dificulda 

de as equações que definem as variaçÕes da gase do gás in

tersticial. são elas: 

~KP 1 cP 
+ o(P + B 

CI = (VI-19) 
~Kpl + o(.P + B 

f~HpiTp +~Q + B + H T 
w w (VI-20) TI = 

f~Hpi + C\Q + B + H 
w 

6 .. 3. TransformaçÕes das equaçÕes da part:icula 

Aplicando o operador médi
1
o sobre 

(VI-11), obteremos: 

na 

00 00 

1 I dCD -S/& cte Kpi(C1-Cp) - (3 t~p J {lp ct!l e P = 

ctSJ 
N JL) --
T ep p 

definindo os seguintes termos: 

00 

l 
dC 

e -9/Bp 
I 

1 _!' ctS = 
ep cte 

00 

1 l C (S)exp(M 
N _(L)d6 J = --

9p 
p T eP p 

-equaçao 

C (S)exp(M-
p 

Integrando por partes a expressao I. teremos: 
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I 
1 [leAifSp cPI: 1 J~e-9!\d~ = -- + --

ti eP p 

1 ~O-C~) + cp) = --
sP 

logo: 
• 

(VI-21) 

Analogamente procederemos com a equaçao (VI-12), e 

obteremo.§ a, equação (VJ; 22): _ . 

= T ) 
p 

+ l: . 
rJ 

-Ao multiplicar a equaçao (VI-21).por 

mando à equação (VI-22), obteremos: 

K 
te pi(C -C ) 

R ~ I p 

(VI-22) 

€ 
·R 

(/3), e so-

(VI-23) 

Substituindo o par (CI e T
1

) por seus respectivos 

valores, dados pelas equaçÕes (VI-19) e (VI-20), obteremos: 



ou: 

ou: 

T - T 
I p = 

(o(P + B) ( 1 - C ) 
p 

- T 
p 

n~HIT +0\Q+B+HT 
I p - p W W 

f~Hpi +o(Q + B +H 
w 

o(Q + B + H T o<Q+BH 
T - T 

I p 
ww 

= ( f~H I + 0\Q + B H ) 
p w 

- ( w ) T 
/'~H.+<><Q+B+H p 

p:;t. w 

teremos: 

Definindo três novos grupos: 

R = 

s 

Kpi(-<P + B) 

JJ.Kpi+..t.P + B 

H 
1

(ot.Q + B +H ) 
p w 

f~Hpi +<><Q + B + Hw 

Hpi(o(Q + _B + HwTw) 

f~Hpi + o<,Q + B + Hw 

c -c = 
I p 

(1 - c ) 
p 

S - ST 
tw p 

Hpi 
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(VI-24) 

(VI-25) 
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Substituindo as equações (VI-24)' e (VI-25) em 

(VI-23), obteremos: 

.,;R 
R 
~ ( 1-C ) + St - ST 
foJ p w p 

Fazendo um reagrupamento e, tendo em vista que: 

teremos: 

(C 
p 

<:: = R 

s"T ) 
p 

C (1 + R8-)+F (JT (1 +se) 
p p " p p 

= 9 (R+ <C ~S ) - C
0 

+€R(3T
0 

p ~ tw p p 

(VI-26) 

Finalmente, obteremos uma forma mais Útil da equa

ção (VI-26): 

T 
p 

= 

- o o 
-(1 + R9 )C + 9 (R+ <;:R~St ) +C + t.R(>T 

p p p w p p 
(VI-27) 

A fim de integrar a equaçao relativa à particula e 

obter a solução para todos os parâmetros do sistema, usa-se 

neste trabalho, o procedimento indicado por W.B. Hatfield 

(56), que consiste em, primeiramente, assumir o valor da con 

centração média C . No valor C logo é 
p pass 

calculada a 
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temperatura média T pela equaçao (VI-27). A seguir, os va
p 

da temperatura T
1 

pelas equa-lares das concentrações· c
1 

e 

ções (VI-19 e VI-20). Desta forma, podemos integrar a equa-

ção da partÍcula, que é uma equação diferencial não linear, 

cuja solução é obtida por· cálculo numérico em função de um 

só parâmetro: a concentração média do gás reagente na parti-

cula, C 
pass 

Tal 

idade c (9) 
p 

e 

' distribuiçÕes procedimento conduz as 

TP (e), sendo que a primeira terá que 

grada novamente pela fÓrmula: 

" (X) 

c 1 1 e-e/~ CP(/))dll = --
- p eP 

da função 

ser in te-

Isto é feito pelo método numérico quadrático, e o 

valor da concentração média C é obtido e, em seguida, 
p 

comp~ 

rado com o valor C 
pass 

O procedimento é repetido até se ob 

ter uma solução estável: C ~C . 
pass p 

Com o valor C poderemos calcular os valores das 
p 

concentraçÕes e da temperatura (CI, T
1

) e as funções Cd(Z) 

e T
0

(z) pela equaçÕes (VI-13) e VI-·15), bem como a conversão 

total no reator. 
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Nesta sexta parte, a análise das equaçoes do rea

tor, o comportamento do gás intersticial é semelhante ao com 

portamento de uma mistura reagente homogênea, onde a concen

tração e a temperatura (CI e TI) do gás intersticial não de

pende da posição (Z). Dai se conclui que as equaçoes podem 

ser integradas nas condiçÕes iniciais de temperatura e de 

concentração. 

O.J)rocedimento matemático desenvolvido por Hat-

field (57} e por Hatfield e Amundson (50) na solução das e-. - / - . 

quações que descrevem o estado estável, nos reatores catali-

ticos em leito fluidizado, permitem estudar as influências 

do diâmetro das bolhas, da velocidade superficial do gas, 

do conteÚdo de calor da reação, da temperatura da particula 

T
0

• Por exemplo, no trabalho apresentado por Hatfield e 
p 

Amundson (52), conclui-se que um aumento do diâmetro equiva-

lente das bolhas a partir de 25 em. a conversao total no rea 

tor diminui, o que justif'.ica o fato de manter dispesitivos 

internos no reator para manter o diâmetro das bolhas dentro 

de uma faixa Ótima de variação. 
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1. IIWI'JROIJI!JTÇÂO 

Nesta Parte VII serão analisadas as variaçÕes da 

concentração do reagente na partÍcula C e 
p 

sua temperatura T 
p 

pela função idade, e a determinação dos estados estáveis 

suas características, pois, de fato, estabeleceu-se que 

concentração e a temperatura no interior do catalizador 

e 

a 

-sao 

diferentes daqulas na sua superfÍcie. Estes gradientes nor

malmente existem, pois os componentes da reação e o calor da 

reação devem ser transferidos através e fora do catalizador 

pelo pr:ócesso da difusão. Deve-se a ·orcutt e colab. (35), a 

introdução da função i_dade na modelagem_ de reatores c a tal i t~ 

cos em leito fluidizados, mas sua definição e aplicação deve 

-se a Zwietering (1959). 

No estudo de Zwietering, encontram-se informaçÕes 

valiosas sobre as trocas sofridas na concentração, na tempe

ratura, no grau de mistura da emulsão e de outras interpre

taçÕes que Zwietering confere à função idade. Já Amundson e 

colab. , na década de 50 relataram que a natureza dos siste

mas reagentes se aproximam de seus estados estáveis de con

centração e de temPeratura, por meio de uma função que ele 

define o tempo de permanência das partículas sÓlidas do cata 

lizador. Vinte anos depois apareceram os primeiros crité-

rios da análise da função idade na obtenção dos estados es-

táveis. 



-138-

~- D~ÇÃO DOS ESTADOS PSEliDO-ESTÁVEJrS 

Os estados pseudo-estáveis, em relação à particu-

- -la, sao definidos pelas equaçoes (VII-01) e (VII-02): 

dC 
_____!'_ = 
d9 

dT 
_____!'_ 
cte = 

N 
K 

1
(c

1
- C ) -{jC exp(M- -) 

p p p T 
p 

(VII-01) 

(VI-02) 

Os-valoreS doS estados pseudo-êstáveis correspon

dem a (C , T ), que são as soluçÕes simultâneas das rela
ps ps 

çoes: 

e obteremos: 

T 
ps 

= o; 

N 
H I (TI - T ) + E:RC exp (M- -T ) 

p ps ps ps 

= o 

(VII-03) 

o (VII-04) 
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Ao multiplicarmos a equaçao (VII-04) por ({3/tR) e 

adicionarmos à equação (VII-03), chegaremos a uma relação li 

near entre C e T , o que está indicado na equação (VII-5), ps ps 

que pode ser combinada com a equação (VII-03) e assim ser 

obtida a concentração e a'temperatura (C , T ) no 
ps ps 

pseudo-estável: 

estado 

H I (TI - T ) ~ O P ps 
(VII-o'S) 

N 
K I(CI- C ) -{JC exp(M- -) ~ O (VII-03) 

p ps ps .T 
ps 

-
-A Solução gráfica do sistema de equaçÕes (VII-05) 

e (VII-03), é representado pela intersecção das curvas ).. e 

if que são dadas pelas expressÕes (VII-06) e (VII-07), nas 

Fig. VII-01 e VII-02, nos casos em que ~R = +1 e €R = -1. 

c 
ps 

c 
ps 

1 + _fi_ 
K 
pi 

(TI - T ) 
ps 

N 
exp(M- T) 

ps 

(VII-06) 

(VII-07) 
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FIG. VII-01: Intersecção da linha À dada pela equ~ 

ção (VII-06 Y, com a curva cl dada pe

'la equaçao (VII-07). Caso em que 

E:R = + 1. 

Cp • 
~H 

À INCLINAÇÃO+ _E!. 
Kpi 

u 

4-------------~~~===-----Tp • 

~FIG. VII-02: Intersecção da linha À dada pela equ~ 

ção (VII-06), com a curva d dada pela 

equação (VII-07). Caso em que f::'R=- 1. 



-141-

Conseqüentemente, o sistema de equaçoes (VII-05) e 

(VII-03), pode ter uma ou 

ou menos terá uma solução 

sempre terá uma solução do 

ção do tipo endotérmico. 

três soluções em (C , T ), mais 
ps ps 

em que O<C < CI < 1. O sistema 
ps 

tipo (Fig. VII-02) para uma rea-

As sol~çÕes dependem dos parâmetros c
1 

e T
1

, 

ja foram apresentados pelas equaçÕes (VI-19, 20 e 27), 

seguem as seguintes dependências lineares: 

que 

que 

C = C (C 
I I pass) 

T 
p 

T (c Co To)· 
' ' p pass p p 

(VI-19) 

... (VI-20) 

(VI-27) 

de tal maneira que os parâmetros (C1 e T1 ) sao relacionados 

pela função: 

f(C , C
0

, 
pass p 

Logo, os valores dos estados pseudo-estáveis 

obtidos pela relação funcional: 

-sao_ 

(C , T ) = f(C , C
0

, T
0

) 
ps ps pass p p 

No cálculo numérico, o procedimento e o 

para_ um valor 

os valores de 

C e as condiçÕes iniciais do par 
pass 

c
1 

e T
1 

são calculados pelo sistema 

seguinte: 

(Co To) 
p' p ' 

de equa-

çÕes (VII-03 e 05), que podem ser reduzidas a uma unica equ~ 

ção 11 transcendental 11 , pela eliminação do valor T 
ps 

I 



T - TI + ps 

t K 
R pi 

flHpi 
(CI - C ) ps 

-e substituindo na equ2çao (VII-07), com o valor ~R = 

go obteremos: 

c 
ps te 

1 +--exp 
Kpi 
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lo 

(VII-OS) 

A equação (VII-08) é do tipo transcendental em 

C e póde ser resorvidá. pelo método de Newtón-Raphson, onde 
ps 

a função a ser anulada é: 

onde: 

e, 

f(C ) 
ps 

~(C 
ps 

) 

v(C ) 
ps 

f' (C ) 
ps 

o 

-

~(C ) 
ps 

1 + 
(d 

Kpi 

- c 
ps 

v(C ) 
ps 

lM + 

€ PNH I 
exp 

R p 
K C - (E PH T 
pi ps R pi I 

t:R (3
2

NH Civ pi 

+ KP 1c;} 

K C )]'~' pi I 
- 1 

fK C -l.. pi ps 

A solução gráfica.da equação (VII-08) pode ter uma 

ou três soluções. No caso de ter três soluções, uma é obtida 
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pelo valor do C , que é o ponto de partida do método de 
ps 

Newton-Raphson. 

tal que 

c (9) 
p 

Por esta razão, poderemos obter a solução do 
4 

C #C (oo). Por exemplo, o valor pelo 
ps p 

não varia, porém 9 tende ao infinito. Mas, 

c 
ps' 

qual 

na 

maioria dos casos, CP (co) é mui to prÓximo de c
1 

e, conseqüen-

temente, a C 
pass 

Logo, o método numérico de Newton-Raphson 

pode ser iniciado com o valor C = C , 
ps _pass 

ser estendido a todos os valores de C 
pass 

O &C _... 1 
.....::: pass ~ • 

e o método pode 

no ·intervalo 

A expansão em série de Taylor até o primeiro ter

mo nas equações (VII-01 e 02). fornece como resultado as se

guintes expressões: 

dC 
_E a

11
(c -C )+a

12
(T- T ) (VII-09) 

d9 p ps p ps 

dT 
_E 

= a
21

(C -C )+a
22

(T -T ) (VII-10) 
ctG p ps p ps 

onde: 

all = -t I + ~ exp ( M - T N )] 
P ps 

-
' 



"' c=::R exp (M- __!'!_) 
T ps 

= -H +"' C pl R ps 
N 

rexp 
ps 
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A representação do sistema (VII-09 e 10) é dada em 

sua forma matricial: 

C' c c 
p p ps 

= 
A - A 

T' .T. T 
·P p ps 

onde: 

A = 

Os valores prÓprios Àl e À 2 , correspondem 

raizes da equação (VII-11): 

' as 

O , . (VII-11) 

O descriminante dessa equação é: 

ou: 



I 
I 
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• 
Substituindo os valores dos a teremos: ij' 

( N N ~ ' 1!. = l Kpi- Hpi + ((3 + ~épsT') exp (M- T) 
ps ps 

(VII-12) 

3.1. Foco 

No caso de uma-reação endotérmica onde ~R =-1, 
o 

. . . 
valor dé À , é maior do que zero. 

Então, os valores próprios 

pseudo-estável 
deÃ

1 
e-À

2 
são reais. Neste caso, o estado 

não pode ser um foco. No caso de uma reação exotérmica, on

de ~R= +1, teremos o descriminante na seguinte forma: 

f!,= (K 
1

-H 
1
)' +2(K 

1
-H 1 l<f+C sT~ )exp 

p p P P P ps 

(M-_!:1_) 
T 

ps 

L exp(M- T:s)1' 

ou: 

N l N 1' +(r-c 
5
;rr-l' exp (M-Tl 

p ps ps 



.... 
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Por razões físicas, Kpr>> Hpi' logo teremos .ó. /O 

e, pelos valores próprios, onde ft.
1 

e Ã.
2 

serão reais, o pse~ 

do-estado não pode ser um foco. 

3. 2. Nó 

• 

quando Àl <O e À2 /O; o nó é estável. 

quando À.
1 

f.. O e À. 
2 

) O; o nó é instável. 

Para distinguir entre o nó- estável e o nó instável 

teremos que calcular a expressao Àl + )...
2 

= a
11 

+ a
22

• 

3.3. Ponto de sela 

Substituindo os elementos a
1

j para obter À
1
)l

2
: 

" r K I + fexp (M-/ )l L P ps) [
. E N H - C --ex 
pi R ps T 2 P 

ps 



Reagrupando convenientemente: 

(M-~) 
T 
ps 
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(VII-13) 

No caso de uma reação endotérmica ~R = -1, teremos 

na equação (VII-13) que -Àl }..
2 
/'O, o que indica que há um ,só 

pseudo-estado estável, que é sempre um nó. Porém, no caso 

de uma reação exotérmica~ = +1, teremos que o produto 

dos valores próprios podem ser positivos ( À 
1 

À 
2 
') O) , ou ne-

Logo, os pseudo-estados estáveis podem 

ser o nó ou ponto de Bela. 

A estabilidade dos nós é estudada pela relação: 

Pela substituição dos valores dos.elementos aij 

teremos: 

ção 

(M N ) -T. 

Para uma reação endotérmica €R = -1 

(VII-14), teremos À,
1 

À.z (O e a condição 

ps 

e pela 

(VII-14) 

equa-

que se conclui que o único nó é sempre estável. No caso de 

ter uma reação exotérmica €R = +1, considera-se a existência 

de um nó. Logo, Àl À..
2

) O. Assim, pela equação (VIII-13), 

teremos: 



KpiHpi + (AH - K C r pl pi ps 
N rl 
ps 

Ao dividir por Hpi 

N 
+ fl exp (M - T) / 

ps 

K 
-.I'.! c 
H ps 
pl 

exp (M - ~) 
T 
ps 

exp (M -
N 

r 
ps 
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o 

• 

esta desigualdade continua sendo verdadeira se o lado esque~ 

do for substituido por uma quantidade maior, e o lado direi-

to por uma quantidade bem menor, por exemplo: 

K 
-1'.!), 1 
H· '/ 
pl 

Teremos então: 

Kpl + Hpi + (Jexp (M -

ou: 

~) 7 
T 
ps 

c 
ps 

N 

r 
ps 

exp (M -

(K +H
1
)+(fl.-pl p ,- . c 

ps 
exp (M - ~) 

T 
ps 

7 o 

~) 
T 
ps 

Comparando com a equação (VII-14), para ~R=+l, ob

teremos: Àl + À
2 

( O. Logo, quando se tem um nó, ele é está 

vel. 
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A linearização do sistema de equações (VII-09 e 

10), pode.ser integrada. A solução é de Amundson (98): 

c - c 
P ps 

T - T 
P ps 

onde m
1 

e m
2 

são constantes arbitr~rias, e os X(~ 1 ) são os 

vetores próprios que correspondem aos valores próprios )..1 . 

Este sistema pode ser escrito em duas equações, na 

seguinte forma: 

( T - T ) + k
1 

(C - C ) 
p ps p ps 

( T - T ) + k
2 

(c - c ) ~ n
2 

eÀ2e 
p ps p ps 

'~--se fizermos com que os À. sejam diferentes 
l 

outro, À
1 

# 1
2

, teremos nós estáveis, pois: 

Assim, quando 8 ~ co , o lado direi to da 

(VII-15) 

(VII-16) 

um do 

-equaçao 

(VII-15) tenderá rapidamente ao valor zero, em relação à e

quação (VII-16) e muito prÓximo ao nÓ na trajetÓria do plano 



dã fãse 1 representada por (C , T ) e ~erá t~ngente à 11nha: 
p p 

( T - T ) + k
1 

(CP - C ) = O 
p ps ps 

A inclinação desta linha no plano (T' 
p' 

c,) 
p 

foi ob-

-tida por Davies e James em 1966, cuja expressao e: 

s = • 

-Da equaçao (VII-11), o menor valor correspondente 

ao valor' pfoprio é: 

Logo a inclinação é: 

s • 

-Substituindo os valores 00$ ª~j nª ~xp~e~sªo actma 

asSinalada, têremos: 

N (M 
N 

~2 pc r exp - ~) 
ps .T 

s ps 
s = . 

N 
( ~ + 

N 
+ llLr (K . ~ H . ) + t_ c rl e;x:.p (M - 'r--) 

pi pi R ps 
ps ps 
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No caso de uma reação exotérmica ~R ~ +1, teremos 

Kp
1
// Hpi' e o denominador da expressão que representa a in

clinação da tangente à trajetória é sempre positiva. Conse

qüentemente, o valor da inclinação é negativo. 

As trajetórias da função. idade podem ter as formas 

apresentadas pelas Figs. VII-03 e VII-04. 

Para T0 < T , teremos um máximo , com a distribui-
p ps 

ção C (9) correspondente às Fig. VII-04 c e d, ou na distri
p 

buição T (e) como na Fig. VII-03b. 
p 

Além disto, têm-se demonstrado que a natureza dos 

estados pseudo-estáveis são do tipo de nós estáveis ou pon-

tos de sela. Quando a reação é endotérmica, teremos nós es-

táveis como única solução. No caso de uma reação exotérmica 

os nós estáveis evoluiram com inclinação negativa no 

da função idade (C , T ). 
p p 

plano 



'------------=T~o~-----;.TP 
p 
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Fig.W.- 03a 

Cp 

~-------------------e 

Fiç. m- o3b 



c 
D 

"-~Tto-----------------.-Tp 
p 

c_ ____ ~T~o------------~r, 

p 
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r,[----------------------

Fig. E- 04c 

r, [-----------------------~e 

L-------------------e 

Fíg. :2II.- 04d 
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Devido à importância das reaçoes exotérmicas, con-

dera-se nesta oitava parte, este tipo de reação que neste 

trabalho representa-se por CR = +1. 

Na presente análise, as seguintes condiçÕes -·serao 

consideradas: 

c = c 
P ps 

T = T 
p ps 

c (w) 
p 

T (w) 
p 

(VIII-01) 

(VIII-02) 

Conseqüentemente, se substituirmos C e T no ps ps 

sistema (VII-04 e 05) por CP e Tp' obtém-se o seguinte par 

de equações: 

(M _ __ti_) 

T 
p 

o 

( __ti_) + C exp M - ----- - = O 
p 

No entanto, a relação exata entre a 

... (VIII-03) 

•.. (VIII-04) 

concentração 

média C e a temperatura média T foi obtida através da equ~ 
p p 

-çao VI-26: 



-
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em vista de que, teremos um sistema de três equaçoes para 

duas incÓgnitas, Porém, a equação (VI-26) é uma relação ex~ 

ta para o cálculo da concentração média do reagente quando 

atinge seu valor estável, C , o qual usaremos para combiná
P 

-lo com qualquer dos outros dois, pois se empregarmos (VIII-

03) ou (VIII-04), estaremos resolvendo o caso em que a oper~ 

çao do reator é em lote, o que não é uma boa aproximação. 

2. ll!É"It'Ollllll A 

2.1. Emprego das equações (VI~26) e (VIII-05) 

A equação (VIII-03) pode ser escrita de uma forma 

mais conveniente, se a equação (VI-24) for empregada, a fim 

de ser obtido: 

R(1 - C ) 
p 

donde se obtém: 

f'C exp (M - _N ) " O 
p 

1 

T 
p 

c " p 1 + ~ exp (M - ~) 
R 

T 
p 

Pela equação (VI-26) temos: 

c 
p 

S 9 )T 
p p 

1 + RB 
p 

(VIII-05) 

(VIII-06) 
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A solução do sistema de duas equações e duas in-

cÓgnitas: C 
p 

e .T , é se me lhan te 
p 

ao resolvido na sétima parte 

para C 
ps 

e T 
ps 

Logo a solução pode ser representada grafi-

carnente pela intersecção da curva ~que é dada pela -equaçao 

(VIII-05) e a linha A, que é dada pela equação (VIII-06), 

tal 

A Fig. VIII-01 ilustra esta solução gráfica: 

Cp RBP + C~ + f3 (STWeP + T~) 

--- <+ 

FIG. VIII-01: Solução gráfica das equaçÕes (VIII-

05) e VIII-06) . 

Em geral ~ (Stwep + 

Ainda que se tenha C0 

p 

R e + co + (3 < st e 
p p w p 

1 + RS 
p 

T0 ) )/ 1. Conseqüentemente, 
p 

= O, teremos: 

> 1 

Neste caso, teremos ao menos uma solução para c ' p 
que o < c < 1, e três soluçÕes entre O e 1, mas 

p 
também 

há condições em que o método aproximado não tem solução. 

.-
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Logo, para estes casos, a solução aproximada não é válida. 

2.2. CondiçÕes de obtenção de Estados MÚltiplos Estáveis 

No ponto de inflexão da Curva ~na Fig. (VIII-01), 

a inclinação deve ser menor que a da linha 1\ e estará repr~ 

sentada -pela expressao: 

_p_ N N 
dC R r exp (M - T ) 
___ll_ p p 

= 

N r dT (1 + .é exp (M - -=-) p R 
T p 

O valor T no· ponto de inflexão da curva 
p 

é re-

presentado por T . , que é obtido pela derivada da expres
pl.nf 

são (ctC /dT ), e fazendo seu numerador igual a zero: 
p p 

(2 ~ N 
exp (M -

N 
) P. N' 

exp (M - N 1 R T4 T' T . f Tpinf pinf p>n pinf 

~ + 
~ exp (M - N 1' (J N exp (M -

N 

T./ 
+ 2 

R R T' T 
p>n pinf pinf 

t ~ exp (M -

Tp:nJ 

(}_ N exp (M -
N ) + = 

R R T2 T 
pinf pinf 

A solução desta equação dá: 

) 

o 
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1 - I! -exp (M -
N )-

R 
T 

N pinf 
T = (VIII-07) 
pinf 2 

1 + I! (M -
N ) 

R 
exp 

T 
pinf 

Esta equação transcendental em Tpinf' pode ser 

colocada em uma forma mais útil, definindo o grupo W como: 

de aqui: 

W = 1n 
13 
R 

T = 
pinf 

1 -
N 
2 

1 + 

(M + W-
N 

exp 
T 

in f 

exp (M + w - N 

T 
pinf 

N 1 (-~N!.-- ) = 
2 

tanh 
2 

- w - M 

Tpinf 

) 

) 

(VIII-08) 

A solução gráfica desta equação é dada pela Fig. 

VIII-02, que representa a intersecção das curvas: 

2 
= N Tpinf 

1 (-~N"-= tanh 
2 

Tpinf 

- W- M) 

onde há sempre uma, e somente uma, solução, tal que: 

T_ f)>O p>n 
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w+M 
-tanh --2 ~----------~==~· 

· FIG VIII-02: Solução gráfi'ca da equaçao 

dental (VIII-OS). 

transcen-

A solução numerica pode ser obtida pelo método de 

Newton-Raphson, onde 

respectivamente: 

f' c1' . f> = p1n 

a função f(T . f) e sua derivada 
pw 

N 1 N t anh (' ........'"--- - W - M) - Tpinf 
T . f 

2 2 
pln 

N 

Mr -
t2T 1 N 

Cosh - - w -
pinf 2 

T 
pinf 

No ponto de inflexão teremos: 

2T 
pinf 

1 -
~ (M -

N ) 
N 

R 
exp 2T 

T pinf 
pinf 1 + N 

-sao, 

- 1 



-

A inclinação no ponto de inflexã~ é: 

2T 
pinf 

1 -
N N 

T' 2T 
dC 

pinf 
1 + 

pinf 

( _____2) • 
N 

= 
dT wf . 2Tpinf 

2 

p 
1 - N 

1 + 
2T 

pinf 
1 + N 

Esta expressão é reduzida a: 

dC 
( _____2 )

- T dT pinf 
p 

= 1 (1 -
N 

N' ----"'--) -
4T . f pw 

N 

-, 
4Tpinf 
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(VIII-09) 

A condição necessária para se obter estados múl-

tiplos estáveis por este método aproximado, é a seguinte: 

N' 
-, ) 

4Tpinf 

<-f3 
1 + se p 

1 + RS 
p 

(VIII-lO) 
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2. 3. -condições suplementares para se obter estados estáveis 

A condição dada pela desigualdade (VIII-10), mais 

a ordenada na origem da linha 1\ , representa um valor ótimo, 

fiO = 
+ c0 

+ ~ <st e p w p 

1 + RB 
p. 

Dado um par de valores para o reator (u , 
o 

desigualdade (VIII-lO) é satisfeita e para um dado 

temper:atura das paredes, onde Stw pode ~er Obtido, por exem-

plo, seja tw = 

que defin~m 1\ 
o 

1, logo st = s, então 
w ' 

são conhecidos-, exceto 

todos os parâmetros 

o valor inicial que 

define as condições das partículas, daí escolhermos para to

dos os casos C
0 

= O. 
p 

Conseqüentemente, teremos escolhido T
0

, de tal 
p 

for 

ma a obter três estados estáveis, a ponto de satisfazer a 

condição representada pela desigualdade (VIII-lO). 

lor é obtido fazendo com que a linha ~ intercepte a 

Este va

curva ~ 

no ponto de inflexão, de maneira que a inclinação da linha À 

é também fixada pela sua equação, e satisfazendo a seguinte 

relação: 

c 
p 

(J ( 1 + se ) 
p 

1 + Re 
p 

(T 



-1{;3-

O valor de c 
pinf 

é obtido pelas equações (VIII-05) 

e (VIII-07); 

1 
T 
pinf c = + pinf 2 N 

A ordenada na origem terá, então, a seguinte for 

ma: 
• 

{!>T . f(1 + se ) + (1 + R9 ) pln p p 

.. 

1 + ne 
p 

Comparando as expressões em A , têm-se o 
. " valor . 

ótimo para a· temperatura das partículas na 

To 
pcrit 

~To 
+ pcrit 

.para: 

obtém-se 

' o C = O, Tw = 1, 
p 

To 
pcrit 

alimentação 

9 (R + Agt ) + p , ... w 

(VIII-ll) 
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2.4. Influência dos parâmetros da fase diluída 

Os parâmetros variáveis da fase diluída são a 

velocidade superficial do gás, u , e o diâmetro 
o 

da bolha, dB, que intervêm nos grupos R e S. 

equivalente 

Considera-se R e S variáveis; fo , M, N e 9 como 

constantes, e tomando a equação (VIII-OS) pela relação fun

cional: 

Tpinf = Tpinf (R) 

Considera-se também as bolhas, para bolhas não mui 

to grandes, por exemplo, ctB< 10 em, chegar-se-á à conclusão 

que o diâmetro da bolha não influi em R. 

Pela definição de R: 

R = 

teremos que: 

então: 

R 

Kpi(o(, P + B) 

IJ.K +o(.P+B 
pi 

= 
oi.P + B 

~ 



e para: 

logo: 

Pela definição de P: 

( ( - KAID)J P "' A 1 - exp -

dB < 10 em, 

K 
exp .(- ~D) o e P :: A. 
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Em vista desta análise, e para bolhas pequenas, o 

coeficiente de transferência de massa entre a bolha e o gás 

intersticial, não influi no cálculo dos estados 

rios para a distribuição da concentração C . 
p 

Teremos então, que: 

R 
,),A + B 

~ 

estacioná-

Ao substituirmos os grupos A e B pelas suas expre~ 

sões, teremos: 

R = 

Pela definição de o( (pelas equações (V-12 e 13): 
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logo: 

o( = é(1-J') 

Teremos pela equação (V-05): 

R = 

' Finalmente, 

finições_ de d e IL : 

teremos pela equação (V-10) e pelas de 

u t 
o ref R = (VIII-12) 

(1-é)Lmf 

A equação (VIII-12) nos informa que R não depende 

de dB, mas é diretamente proporcional a u
0 

Conseqüenteme.nte, teremos que variar u para pequeo 
nas bolhas, a fim de trocar a inclinação da curva ~ no pon-

to de inflexão que está representado pela equação (VIII-09), 

e que satisfaça a relação (VIII-lO). 

Quando se variar u entre limites fisicamente pra
o 

ticáveis, por exemplo: 

O, 05 -' u 
0 
~ O, 30 em/ s 
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Até elevadas velocidades, por exemplo, 50 cm/s, as 

variações de R afetam suavemente 

clinação da curva ~ no ponto de 

o valor T . f' 
p1n 

inflexão. 

Para se obter os três estados estáveis, 

logo a in-

ter-se-á 

que aumentar o lado direito da expressão (VIII-10), isto e, 

diminuir, em valor absoluto, a inclinação da linha: 

1 + se 
I SI\ I = f3 1 + R eP 

p 
(VIII-13) 

Como IS/\1 deperide do parâme_tro s,·que e, definido 

pela expressao: 

s = 

H I (.(.Q + B + H ) 
p w 

f"H I +<><.Q + B + H p w 

teremos: 

então: 

H (o{Q + B +H ) 
pi w 

o.<.Q + B + H 
w 

Comparando as seguintes quantidades em suas ordens 

de grandeza, teremos: 



logo: 

p - Q 

H - 10 
w 

f - 500 
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• 

Porém, a variação de S em u
0 

e dB não é tão sim

ples como a de R. Para comprovar se a deseigualdade (VIII

lO) é ou não satisfeita, se apresentam os seguintes cálcu

los. Nestes cálculos, os parâmetros diferentes a u
0 

e dB, 

são tomados da quainta parte, _qu_e serão j.ados no fim. 

2.5. Influência de outros parâmetros 

Em primeiro lugar, surge a questão do tamanho das 

bolhas. Especificamente, já foi tratada a influência das bo 

lhas de tamanhos iguais ou menores a lO em, mas a relação 

(VIII-12) não é válida para bolhas "grandes". Neste traba

lho, porém, esta questão não é considerada. 

Entre outros parâmetros, considerar-se-ão 

mais importantes, os seguintes: 

a) tempo de residência de partículas grandes; 

b) operação adiabática; 

como 
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c) reação fortemente exotérmica. 

a) no caso do tempo de residência da partícula 

este terá uma grande influência na inclinação ~a 

pelo seu valor absoluto, dado na equação (VIII-13) 

equação tE!remos: 

quando e -7 o i 
p 

quando BP--7 cn, 

Conclusão: 

S << R 

linha 

desta 

Logo um incremento em 8 , é favorável a satisfazer 
p 

(VIII-10), o que conduz à obtenção de três estados estáveis. 

b) neste caso, H = O, e o grupo S decrescerá em 
w 

um valor considerável. Conseqüentemente, o valor absoluto 

de I S 1\ I, é uma condição favorável à relação (VIII-lO). 

Teremos· que: 

s d' a 1a 

e para bolhas não muito grandes: 

HID l 
Q = A [1 - exp (- ~)J - A 



logo: 

Mas, 

>> 1 

- .A'-'+--"'B s - -
adia p ~ 
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Comparando com a expressão obtida para R, conclui-

-se que: 

R 
I' (VIII-14) 

8
adia 

o que representa o caso de ter bolhas peQuenas, e também de 

que R e S não dependem do diâmetro equivalente da bolha. Por 

outro lado, se o valor d_e u não for mui to alto, 
o -R8p)fl, e pela equaçao (VIII-11), teremos o valor de 

teremos 
o 

Tpcrit' 

representado pela equação (VIII-15): 

(VIII-15) 

Nesta equaçao, o segundo termo e pequeno. Logo p~ 

de-se concluir que: 



-171-

Os resultados numéricos da Tabela (VIII-02), que 

-serão comentados no final desta Parte, demonstrarão a conclu 

são, se empregamos a relação exata (VIII-11). 

c) no caso de ~ma reação fortemente exotérmica 

ISI\1 é diretamente proporcional a (J. Por esta razão, 
" -1 

I-6HI aumenta em seu valor absoluto lôHI, e teremos um e-

feito favorável na relação (VIII-lO). 

2.6. Solução estável pelo método A 

Este método é usado na determinação da concentra-

ção média do reagenté C para os casos: 
p 

a) reator em operação não adiabática, que representa 

nosso caso de referência; 

b) reator em operação adiabática. 

Os valores numéricos em ambos os casos estão re-

sumidos nas Tabelas VIII-01 e VIII-02, apresentadas no final 

desta parte. Os resultados são apresentados em forma esque-

matizada pelas Fig. VIII-03 e VIII-04, respectivamente. 



.... , 

-1.72-

parâmetros operacionais 

eP = 20 s 

uo = 0,15 m/s • 

dB = 0,03 m 

To = 2 
p 

A 

01560 

FIG. VIII-03: Reator em operação não-adiabática 
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-Parâmetros operacionais 

sP = 20 s 

u = 0,30 m/s 
o 

dB = 0,03 m 

To = 1,375 
p 

1 L::=-::=-=~,._ 
0.943 ---------

I 
I 
I 
I 
I 

0.562 

0.070 

--- --_I_-----
I I 

I 
I 
I 

I I 

~-~-~-~~~-~-~-~~~-~-=--~-~-~~~-~-~-=--~-~~~:======-.:Tp 
·L283 1.395 i.553 

FIG. VIII-04: Reator em operação adiabática 
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,:3. ~llll ll 

Com a equação (VII-04) e (VI-25), obteremos a equ~ 

ção (VIII-16): 

logo: 

S - ST tw p 
+ C exp ( M - _!!__) = O 

p 

c = 
p 

ST - S 
p tw 

N 
exp(M-~) 

T 
p 

T 
p 

(VIII-16) 

-escolhendo tw = 1, teremos stw = s. Logo teremos· que: 

c 
p 

S (T - 1) 
p 

exp(M - N ) 
T 

p 

(VIII-17) 

As equações (VIII-17) e (VI-26) constituem um sis-

tema de duas incógnitas que são C e T . p p 

A solução gráfica demonstra que a intersecção da 

linha~ com a curva~, que são representadas pelas equa-

ções (VIII-06) e (VII-17), respectivamente, como se 

na Fig. VIII-05. 

mostra 



l:' 

T ig.JZIII.- 05 

Assim, conclui-se que este método fornece uma sol~ 

ção fisicamente absurda, pois C / 1, isto é, pela aproxima
p 

ção que se fez, pelo uso da segunda equação da partícula, ou 

seja; 

dT dK - o, no intervalo o4 e<.... co 
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4. "!'AJIELAS VIU -01 E VIII -02 

4.1. TABELA VIII-01 

Valores calculados no caso de uma operação não 

adiabática pelo método A de: R, S, T . f' inclinação da cur
p>n 

va no ponto cte 1Dt1exão, inclinação cta linha quancto e = ~o. 

e -7' ro , T0 
pcrit" 

Os cálculos foram feitos tendo em conta os dois p~ 

râme~~os· que determinam as condições dinâmicas da fase diluí 

da, nas seguintes coridições: 

3 em fixo 

variável: 0,03; 0,05; 0,15; 0,30; 

0,50 m/s 

b) u = o 
0,30 m/s ... fixo 

dB = ............ variável: 0,005; 0,03; 0,10; 

0,25 m 

4.2. TABELA VIII-02 

Repetem-se as mesmas condiçÕes (a) e (b), as mes

mas quantidades, mas no caso de ·operação adiabática. 



l'Al!IEI!.A VHI-01: CASO lWÃO 'AJ!liJIJRÃTICO 

a) u é variável; ct8 = 3 em --o 

u o R s 
(m/s) 

0,03 0,999957 0,057744 

fase diluida 

0,05 1,666660 0,069020 

o, 15 4,999840 0,099584 

0,30 9,999720 0,124145 

o, 50_____!_6,666:?00 0,14651l.§_. 

-
T 
pinf' 

1,29904 

1,32086 

1,37035 

1,40352 

1,42900 

Inclinação inclinação da 
da curva no linha tangente 

p9 de inflexão 
~ 

quando 9 - 20 

-5,90088 -47,88820 

-5,7067~ -32,35630 

-5,30021 -13,82330 

-5,05149 -8,08658 

-4,87203 -5,48809 

Inclinação da 
linh~ tangente 
quando e~oo 

-26,94840 

-19,32640 

-9,29478 

-5,79361 

-4, 104E2 

o T .. 
pcrit 

1,62555 

1,73157 

2,00931 . 
2,20732 

2,35625 

.. 

I 
!j 

" I 

e 



liJWJ!:LA UH-01: CASO JmÃO 'JillllúUIÁTICO 

b) u = 0,03 m/s; dB é variável 

dB 
Inclinação Inclinação da 

- da curva no linha tangente 
R s T 

(m) pinf' pg de inflexão quando- e = 20 

' 0,005 9,99972 o, 104720 1,40352 -5·' 05149 -7,18453 

0,030 9,99972 0,124145 1,40352 -5,051149 -8,08658 

0,100 9,24501 0,133068 1,39968 -5,07934 -9,19116 

0,250 4,41737 ___ o' 135674 1,36459 _c5 ,345?8 -19,39570 

• 

-Incl~ão da 

linha ~angente 
quando e ... ro 

-4,88706 

-5,79361 

-6,71699 

-14,33310 

To 
pcrit 

2,05055 

2,02732 

2,28029 

2,26683 

I ,_. ..., 
a> 
I 

.. 

! 



a) u é variável; ct
8 

= 3 em --o 

u o 
R s (m/s) 

0,03 0,999957 0,001999 

fase diluida 

0,05 1,666600 0,003330 

0,15 0,999840 0,009990 

0,30 9,999720 0,019998 

W<BEJL.A v.u::n:-o2: CASo AlnABÃ'nco 

- Inclinação Inclinação da Inclinação da 
T 
pinf 

da curva no linha tangente linha t~ente 
Pº de inflexão quando' e = 20 "quando e~ ro 

1,29904 -5,90089 -23,11200 -0,9333357 
-

. 1, 32086 -5,70672 -14,49890 -0,9333470 

1,37035 -5,30040 '-5' 54468 -0,9333170 

1,40352 -5,05149 -3,25043 -0,9332860 

0,50 16,666200 0,033329 __ 1, 42900 -4 87203 -2,32631 -0,9332540 

• 

To 
pcrit 

1,29211 

1,31004 

1,34576 

1,36682 

1,38451 

I ...., 
<D 
I 

! 

.. 
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b) u = 0,30 (m/s); dB é variável -o 

dB 

( m) 
R s 

0,005 9,99972 0,019998 

0,030 9,99972 0,015998 

o, 100 9,24501 0,019996 

0,250 4,41737 0,017840 

-
T 
pinf 

1,40352 

1,40352 

1,39968 

1,36459 

Inclinação Inclina.ÇM da Inclinação da 
da curva no liP.ha tangente linha tangente 

_ p2 de inflexão auando e= 20 quando e...,. OJ 

-5,05149 -3,25043 -0,933286 

-5 '05149 -3,25043 -0,933286 

-5,07934 -3,51426 -1,00938 

-~5, 34528 -7,08667 -1,88471 

To 
pcrit 

1,36682 

1,36682 

1,37643 

1,_40762 

r 
~ 

CD 
o 
r 

! 
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5. COIPIDITÁIUOS 

Na análise da estabilidade e a multiplicidade dos 

estados estáveis, não é o modelo que determina a sua existên 

cia ou não, isto é, não é um ponto critico no sentido de f~ 

carmos presos sem saber o que fazer. Melhor dizendo, é o e-

lemento humano o essencial fator no estabelecimento das con

diçÕes para encontrar as condiçÕes que permitam calcular os 

pontos de estados estáveis, na sua disposição de reduzir as 

equações diferenciais a simples relações algébricas de uma 

variável, o que também representa, em matéria, os esforços 

desprendidos por um reduzido número de- investigadores, que 
-

se iniciou com Van Heerden (1953); com Luss e Amundson (49) 

em 1968, no caso especifico de reatores cataliticos em leito 

fluidizado. 

As mais recentes publicaçÕes sobre a linearização 

-das equaçoes diferenciais que descrevem o reator CSTR, datam 

de 1970 e 1980, onde se obtém uma relação linear entre a con 

centração e a temperatura. partindo de uma primÍcia: a taxa 

da reação é do tipo geral. isto é, serve para qualquer ordem. 

Na resoluç~o numérica do sistema de equaçoes no 

método A, para se obter as condiçÕes de multiplicidade dos 

estados estáveis, o método de Newton e Raphson pode conduzir 

á obtenção de raizes negativas. Tal situação deve ser evita 

da. 

A influência da fase diluida e dada pelos valores 

de u
0 

e dB, junto com os outros parâmetros e grupos ja 
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definidos. A aproximação do valor de R foi considerado em 

relação às bolhas pequenas, pois no caso em que dB-~ 10 em, o 

critério falha. 

Nas Tabelas VIII-01 e VIII-02, os parâmetros di

ferentes de u
0 

e ct8 foram tomados da parte V. Destes resul-

tados, quando não se tem três estados estáveis, a condição 

(VIII-lO) não é satisfeita. Teremos maior oportunidade de 

satisfazê-la, se incrementarmos u
0 

e diminuirmos dB, simulta 

neamente, o que é fisicamente dificil. 

'· No caso em que 6 """'? ro , que e o caso em que o rea-
' tor e do tipo de bate-lada, in.clui-se nas Tabelas VIII-01 e 

VIII-02, sÓ para fins de comparação. Destes resultados, on

de inclui o caso do reator não adiabático em grupos, para os 

parâmetros do reator que foram tomados da quinta parte, é di 

ficil obter-se três estados estáveis, exceto no casos extre-

mos: 

u
0 

== 30 cm/s; 

u
0 

50 cm/s; 

dB :: 0,5 em 

dB "" 3,0 em 

Na Tabela VIII-02, eompróva-se 
o 

que Tperit ~ T 
pinf' 

se empregarmos a rel~ção VIII-11. Nesta Tabela pode-se tam

bém apreciar a condição da inclinação da tangente: VIII-lO é 

satisfeita para os valores altos da velocidade superficial do 

gás, e para pequenas bolhas, por exemplo: 

30 cm/s 
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e no caso ( 9.....,. ro ) a condição é satisfeita. 

No método A foi usada a seguinte aproximação: 

= O; 

• 

que é melhor que o método B. Esta aproximação pode ser com

provada ao comparada com métodos mais rigorosos, pois se de

monstra que c ce) se aproxima a c mais depressa do que p . ps 
T (8') ,· e- qUe esta continua variando, donde se conclui que na 

p 
maior parte do intervalo de e ' teremos que: 

dC 
__!'_ - o 
ctS 

e 
dT 
__!'_ 

'\, 
# o 
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1 - Dl'lt'RillliJÇÃIJ 

O que foi descrito na Parte VI, inclui a necessida-

de de integrar as equações do reator por métodos numéric'os. 

Neste trabalho serao apresentados resultados obtidos de ou

tros, a fim de comparar com os métodos aproximados da Parte 

VIII. 

Como já foi mencionado, o procedimento de Hatfield, 

na integração numérica, 

conduz às distribuiçÕes 

é reduzido a um parâmetro C 
. pass 

C (S) e T (e), e às·soluçÕes p p . 

que 

e_stá-

ve.is. Com as soluções estáveis, podereffios obter os valores 

exatos da-- concentração_ e da temperdturã. do gás na fase inters 

ticial e as funçÕes da variaçao da temperatura e da fase den-
~ 

Admitindo que quatro parâmetros poderão variar na 

solução numérica do sistema de equaçÕes que descreve o estado 

transitÓrio das particulas, e o H da reação em alguns casos 

especiais. São eles os seguintes: 

1) 9p ... tempo médiO de residência das particulaSj 

' 2) u ... velocidade superficial do gas no reator; 
o 
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3) dB ••. diâmetro médio das particulas; 

4) To t ••• emperatura com. que se introduzem as par
P 

ticulas sÓlidas do catalizador. 

Os outros parâmetros e correlações são apresentados 

na Parte V. 

3. GlliWOS Jillll!IEWl'H011UU5 

- são calculados pelas expfesSÕes dadas na 

São eles: A; B; K10 ; HID; Kpi; 

P; Q; R; S; Stw" 

4. Sllll'llSIÇÍÕES DI "li'Omllll llO C 
I' 

H 
1

; H ; 
p w 

F·M·N·"' 
o' ' ''"" 

O valor do C e assumido e denotado pelo 
p 

Parte V. 

~;p;(l; 

simbolo 

c 
pass 

Com este valor, são calculados os parâmetros c1 e T1 , 

€ a equação da particula transformar-se-á em um sistema nao 

linear de equaçÕes diferenciais ordinárias: 

dC 
___!!_ = f(C , T ) 
ctS p p 

dT 
___!!_ = g(C • T ) 
dS p p 
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5. Im'EGI!lAÇÃO DAS EQIJJAÇÕJES DA PAJRTÍCIJLA 

Os primeiros testes se fazem com as variáveis de 

referência, por exemplo, com os seguintes valores: 

eP = 6oo s 

u = 0,15 m/s 
o 

dB = 0,03 m 

c = 0,5 
pass 

No emprego do método de Harnming, recomenda-se a mo-

dificação introduzida por 

tamanho de iteraçÕes (H = 

Ralston, para se obter um melhor 
-6 ' 1 x 10 ), e assim o metodo de Run-

ge e Kulta dará melhores valores iniciais. 

' A fim de poupar tempo de computador, e preciso sa-

:ber quando se pode parar o processo de integração, o que se 

faz pelo seguinte procedimento: 

Para cada valor do 

do pseudo estado estável; C 
ps 

C , sao calculados os valores 
pass 
e T , e no caso de três esta

ps 
dos pseudo-estáveis, ter-se-á o valor do C prÓximo do C 

... ps _
7 

pass 

Logo definiremos e = b, tal aue lc (G)-C I <.10 ' e fa~emos 
- c p ps 

â. seguinte aproximação: para e <.. b; c (S) = c , pois no método 
p p 

de Hamming tem-se 9 ~ b; C (9) = C Então, quando 9 ~ b, o 
P ps 

processo se detém. 
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A interpretação gráfica deste procedimento é dada 

pela Fig. IX-01: 

----- --:.;::;--=-,--------

• 

o !--------------i.---------------o-9 

Fjg . .lX- 01 

.. 

Fl9. IX-01: Interpretação gráflca para deter o pr~ 

cesso de integração numérica. 

Quando existe um máximo ·na distribuição das concen-
' 

traçÕes, dado pela função Cp(9), como no caso da Fig. IX-02. 

o 

-Fig. JX- 02 

--~---

1 
I 

b 
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A integração deverá ser parada no ponto e = a, e, 

impondo o critério da inclinação da linha tangente, como sen

do a parte final do processo final de integração, isto é: 

-expressao: 

A distribuição obtida, é novamente integrada 

c 
p 

.pela 

(IX-01) 

- A, _expressão ('IX-01) -·pode ser integrada por partes: 

c 
p 

. ou: 

onde: 

c " p 

Il " 

I2 = 

(IX-02) 

Il + I2 (IX-03) 

b i CP (8) 
e - 919 P d9 ... (IX-03a) 

100 c e -O/ep dEl (IX-3b) 
ps 



A interpretação geométrica é: 

Fig.IX:- 0"3 

FIG .. IX-03: C ~ I + 1
2 p 1. 
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. ' . 

A integral r
1 

pode ser calculada pela regra de Sim-

pson, onde os pontos são fornecidos pelo método de Hamming: 

c = p 

·r 
2 

••• + 2h 2 + 4h 1 + h ) n- n- n 
(IX-04) 

Esta regra· é comprovada pela regra do trapézio: 

H 
(h + 2hl + ••• + 2h 1 +h ) 

2 o n- n 

. 
A integral r

2 
e calculadà como se segue: 

c 
ps 

c 
ps 

-b/S e P 

(IX-05) 

(IX-06) 
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6. CIIIIIEI!IlrÁru:OS 

Os métodos de Hamming e de Hermi te já foram introdu

zidos por outros na solução do sistema de equações em relação 

à partÍcula. Ambos métodos são do tipo Predição-Correção; am 

bos precisam de pontos de partida, mas o procedimento 

Witmann (59) indica o uso do método de Runge e Kuta 

d H 1 10-6' passo pequeno, e = x como ponto de partida 

mencionado método. 

de 

com 

pelo 

A fim de se obter sOluçÕes estáveis, e conveniente 

-incrementar o valor da velociPade superficial do gas, o que 

provocará um incremento no coeficiente Kpi Estas soluções 

estáveis no valor C , estão ligadas à diminuição do passo H. 
p 

Os valores escolhidos para o C , são 
pass 

em geral seis: 

O; 0,2; 0,4; 0,6; 0,8; 10. 

Para cada valor do C , calcula-se C ,. que e bas-
pass p 

tante prÓximo ao C Os resultados obtidos foram coloca-
pass 

dos em gráficos. 

c 
p 

C = f(C ) e os "zeros" desta 
pass pass 

função, 

são as soluçÕes estáveis que serão analisadas na Parte X. 
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PMI'I!E X 
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1. Im"ROIJIIÇÃIJ 

Para os casos contemplados neste trabalho, como sao: 

reator em operação não adiabática e adiabática, e para um gr~ 

po de condiçÕes onde serão especificados cinco parâmetros, 
/ 

como , u , ct
8

, T
0 e o resfriamento, serão interpretados por 

p o p 
meio de gráficos de (C - C ) versus C ; as influências 

p pass pass 
do diâmetro médio das bolhas; dps coeficientes de transferên-

cia de massa e de calor, entre a fase diluÍda e a emulsão; a 

influência da velocidade superfici?-1 do gás reagente; a influ 

ência do te~IlPO de residêricia das part,iculas·; do cq.lor da rea

çao; da temperatura de alimentação das particulas do cataliza 

dor, e do reSfriamento do reator adiabático, Estas inflUên-

cias são em relação a uma reação irreversivel de primeira 

ordem, que sem sido amplamente estudada em reatores de leito 

fluidizado, desde a década de 60. Nos comentários finais, são 

apresentadas as comparaçÕes entre os resultados obtidos pelo 

método aproximado e pelo método numérico da referência biblio 

gráfica (59). 

Para os casos apresentados, o valor tomado e 

que representa 
o 

o valor do T .t pcr1 
método aproximado de referência. 

que foi encontrado 

T
0 

= 2 p • 

pelo 



~.1 Influência do diâmetro médio das bolhas 

(Fig. X-01; 02; 03) 
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Quando o diâmetro médio das bolhas e incrementado, 

o C também sofre um incremento, até um valor correspondente a 
p -dB = 10 em, para logo decrescer, mas a conversao decresce com 

o incremento do diâmetro médio das bolhas. 

A variação do C pode ser explicado pelo fato do in 
p 

cremento do diâmetro das bolhas, já que os coeficientes de 

transferência entre a fase diluÍda e a fase do gás intersti

cial d~Crescem. Logo teremos concentraçÕes· mais baixas ·nas 

partículas, onde o re~gente e consumido, e ~ogasintersticial , 
do que na fase diluida, pois ~ a maior quantidade que circu-

la na reator como gás reagente, o que resultará em uma baixa 

-conversao, como se demonstra na· Fig. X-03. 

2.2. Influência dos coeficientes de transferência entre a fa

se diluida e o gás intersticial. 

(Fig. X-02 e 03) 

Em alguns modelos de reatores cataliticos de leito 

fluidizado, a resistência entre a fase diluÍda e a emulsão 
. 
e 

ignorada. Logo, deveremos anular os coeficientes K
10 

e H
10

, 

de forma arbitrária, se desejarmos fazer comparações entre os 

modelos e seus resultados. Mas, a fase diluida se faz prese~ 

te na maioria dos reatores cataliticos de leito fluidizado p~ 

ra u
0 

= Sumf' e as bolhas apresentam um valor finito e variá

vel para seu diâmetro médio. 



-195-

-
Da Fig. X-02 teremos um valor mais baixo do que o 

da Fig. X-01, para CP. no -~asD em que KID e HID forem nulos, 

odiâmetro médio das bolhas não tem influência sobre eles, e 

quando seu valor for incrementado, o valor C no estado está-
P 

vel também é incrementado. 

·A influência dos coeficientes de transferência e 

sentida pelo coeficiente "B", e dos coeficientes na fase di-

luicta, como são A; K1D; H
1

D; P e Q, que se opoem na obtenção 

do valor máximo do C • 
p 

A Fig. X-03 representa uma .situação não realista, 

pois foi ignor-ada a influência dos c'oeficientes KID e HID pa-

ra tamanhos de bolhas.dentros dos ~imites reais, na 

dos reatores cataliticbs de leito fluidizado. 

maioria 

2.3. Influência da velocidade superficial do gás reagente 

(Fig. X-04 e 05) 

Este tipo de comportamento já foi obtido experimen-

talmente por Lewis e colab., e por Kramers e Westrerterp. Tr~ 

ta-se da influência da velocidade superficial do gás reagente 

desde seu valor umf até um valor empregado na maioria dos rea 

teres cataliticos de leito fluidizado, por exemplo, 30 cm/s, 

onde a conversão é seriamente afetada. 
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2.4. Influência do tempo de residência das particulas 

(Fig. X-06 e 07) 

Nos estudos realizados por Kunii e Levenspiel (3); 

Othmer (46); Zenz (52}, indicam que o tempo de residência das 

partículas decresce em forma uniforme para valores baixos, por 

exemplo, 300 s. A influência do tempo de residência das par

tículas é comparada com os valores indicados nas Figs. X-06 e 

07, o que e ex~licado através do incremento da taxa de rea

çao, em relação à conversão do reagente A, e do arrasto para 

fora do reator da porção do reagente A sem converter pelas 

partículas sÓlidas do catalizador, c.omo foi· salientado na. ex-

pressao IV-26 da Parte IV. 

2.5. Influência do calor de reaçao 

(Fig. X-08) 

O dado utilizado na parte V representa um valor ge-

ral para o calor da reação exotérmica, mas em alguns casos. 

este valor é inferior ao valor de reação, em aproximadamente, 

10 vezes. por exemplo, na oxidação do naftaleno, c· orno foi me-

dido por Kramers e Westerterp. 

Nestes casos, a circulação do catalizador e usada 

como um agente de resfriamento. No caso apresentado na Fig. 

X-08, 

= 1,8 

para lâHI entre 5 a 10 vezes, isto é, do valor laHI = 

9 -1 o ' 
x 10 Jkgmol e com T = 1, onde se obtem três estados 

p 

estáveis: um com um valor muito baixo para o C , mas com uma 
p 

conversão muito alta. Quando o lâHI é cir.co vezes o valor 



normalf obtém-se um estado estável. 

Foram escolhidos dois valores do T
0

, muito 
p 
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prÓX"'imos 

ao valor To 
pcrit' 

que foi obtido pelo método aproximado da pa~ 

te 

3.1. Influência da velocidade superficial do,- gas reagente 

para o'-easo de (T~ll =' 1;315-

(Fig. X-09 e 10) 

-1 
Quando u

0 
é incrementadO desde umf até 50 cms te 

mos um estado estável para o C na zona de elevada conversão, 
p 

que decresce quando u 
-1 o 

superior a 15 cms , e 

se encontra em um valor ligeiramente 
-1 

quando u for superior a 30 cms , ob
o 

teremos os outros dois valores estáveis, mas a baixa conver-

sao. 

3.2. Influência do diâmetro médio das bolhas para 

(Fig. X-11 e 12) 

O diâmetro médio das bolhas cresce no intervalo de 

0,5 até 3 em. Dai para frente, não se observa mudanças. São 

observados três estados estáveis, como no caso do reator não-



_.llll 

-198-

-adiabático. Quando o tamanho das bolhas ultrapassa os 25 em, 

os estados estáveis médio e vaixo, deixam de existir. 

= 1,375 

(Fig; X-13 e 14) 

Para uma circulação rápida, por exemplo, 120 s, o 

máximo valor do S decresce para 400 sm e encontram-se três 
p 

estados estáveis, Quando se tem baixa conversão, no caso do 

maior valor· estável para C, este aumenta uniformemente com a 
p 

diminuição do 9. 
p 

3~4. Influência do T0 

p 

(Fig. X-15) 

• o . 
Quando o decrescimo do T e suave, entre 1,375 a 

p 
1,325, encontrando-se nas proximidades do T

0 
·t• o reator pcrl 

sai fora de controle, isto é, quando as partÍculas são intro
o 

duzidas no reator com um T = 1,375, o reator se encontra em 
p 

seu estado estável mais baixo, porém, a uma lata conversao, e 

a diminuição do valor do T
0

, faz com que o reator passe a um 
p 

estado estável mais alto, porém a baixa conversão. 



3.5. Influência da velocidade superficial do gás 
o 

quando (T )
2 

= 1,325 
p 

(Fig. X-16) 

Quando u 
o 

• -1 . 
e inCrementado de 5 cms ate 30 

contra-se um valor estável para C • 
p 

-
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reagente, 

-1 
cms ,e!2 

-1 
Quando se atinge o valor de 50 cms sao observa-

dos dois estados estáveis, mas quando seu valor continua au

mentarido progressivamente, obtém-se o valor mais alto para o 

C , mas a baixa conversão, ou sejai é o caso contrário quando 
p o 

se tem T =. 1,375. • p 

3. 6. Influência do· resfriamento 

(Fig. X-17) 

Ao se manter todos os parâmetros fixos, exceto H ' w 

o reator em regime adiabático apresenta três estados 

veis para o C , isto é; baixo, intermediário e alto. 
p 

está-

Quando 

se resfria o reator, encontra-se um sÓ estado estável para o 

C(C"1). 
p p 

Os resultados obtidos pela integração numérica das 

equaçÕes em relação às partÍculas, são apresentadas em duas 
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tabelas: X-01 e X-02. A interpretação dos resultados foram 

analisados nas páginas anteriores e nas Fig. X-01 a X-17. 

Na influência dos coeficientes de transferência de 

massa (KID) e de calor (HID)' entre a fase diluÍda e 0 gas 

intersticial, que foram representados pelas Fig. X-02 e 03 ve 

rificou-se na literatura que, apesar de constar com a fase 

diluida, os mecanismos que descrevem a transferência de massa 

e de calor, não são levados em consideração nas equaçÕes que 

descrevem seu comportamento .. 

Em outra forma:· há uma minqria de' modelos de lei to 

fluidizado em que se ignora o mecanismo de transferência de 

Eassa e de calor entre a fase diluÍda e a fase densa (emul

são), o que equivale, em nosso trabalho, a anular, de forma 

arbitrária, os coeficientes adimensionais KID e HID'respecti

vamente. No nosso caso, porém, ele existe desde que u seja 
o 

Como a concentração do gás reagente numa fase di

luÍda é uma função da al~ura do leito, CD(Z) = 11 V Z; a con

versão total será menor que aquela conversão se a transferên-

cia for incluÍda. Isto é devido ao fato de que o diâmetro 

médio das bolhas foi incrementado, e se observa que deveremos 

obter o mesmo estado estável para C e a conversão total será 
p 

a mesma, quando se produz a transferência. Logo, ter-se-á u-
' 

ma diminuição nas quantidades transferidas, como é observa 

do na Fig. X-02.e 03. 

No caso em que KID e H10 foram cancelados, o valor 

do C do estado estável aumenta. Isto pode ser 
p 

explicado 

TI"---
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pelo fato de, durante o incremento no diâmetro médio das 

bolhas, o volume ocupado pela fase diluida dimihui, como está 

representado nas equaçÕes (V-11) e (V-15), para um valor fixo 

da velocidade superficial do gás reagente. Por exemplo, ter

-se-á maior quantidade de bolhas grandes, porém em menor pro-

porção (aqui é quantidade), e a reação transversal da are a 

ocupada pela fasa diluida é diminuicta e da emulsão é incremen 
• 

tada. Em vista da velocidade do gás intersticial ser conside 

rada constante, u 1 = umf' ter-se-á maior 

emulsão, onde o diâmetro médio de bolhas 

fluxo de gas ate a 

aumenta e, portanto, 

leva a uma maior concentração C . Isto é representado 
p 

coeficiente B, 

pelo 

Os resultados obtidos pelo método aproximado podem 

ser comparados com os obtidos pOr procedimentos numericos. 

Sua apresentação é feita para ambos os casos: de um reator 

não-adiabático e de um reator adiabático, denominando-se méto 

do rigoroso ao método numérico. 

a) reator não-adiabático, com To 
" 2. 

p 

método rigoroso ........... c " 0,440 
_P 

método aproximado ......... c " 0,560 
p 

Neste caso,. o método aproximado nao é preciso. 

b) reator adiabático com 1,375 

"" 600 s; u 
p o 

método rigoroso 

30 cm/s; dB 

c 
p 

........ 0,070 

método aproximado ...... 0,070 

3 em 

0,595 

0,582 

0,935 

0,943 
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--·--- -----

Neste caso, o método aproximado é mais preciso. Is 

to vem do fato de usar Uma melhor aproximação, onde se toma 

a temperatura méctia cto gás reagente na part.icula cT ), igual 
p 

à temperatura do gás reagente no estado estável (Tp
5

). 

(T ) = (T ) 
. p ps 

A aproximação feita no caso (b), prova que e melhor 

do que aquela usada no caso (a), qual seja, T
0 

= 2 > T 
P ps 

A função idade não é, necessariamente, continua, e 

sua ver~ficação escapa ao alcance deste trabalho. Além do 

ma.is, têm-se variações simul t~neas de I à H I e de AE aumentan

do o grau-de liberdade do sistema, tornando-se mais complexa 

a sua análise. No entanto, cabe-nos assinalar que as discon

tinuidades da função idade são: 

a) T 0 .._ 2· para P / , 

b) u t( 5 cm/s; 
o-

c) e ~ 30 s p ~ 

d) para reaçÕes altamente exotérmicas, por exemplo, 

para lliH I 7 3lliH I inicial. 

·As soluçÕes continuas para o problema da 

idade, e para prever ao menos três soluçÕes estáveis, 

função 

-sao 

aquelas onde a inclinação da tangente da curva 6 (Fig.VII-02) 

no ponto de inflexão seja pequeno, isto é, mais 

que a da linha A 
negativo 
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~ = 600 s 
p 

u = 15 cm/s o 

dB = 3 em, 

To = 2 
p 

~ 

cpass - c T b J1 c (C -C s ) ié ps ps p P pas 

o,o 0,000031719 1,40569360 0,004120 0,000000006 o' 000031719 3' i 719 

0,2 0,200016803 1,39124481 0,030600 0,000303739 0,200014750 1,475!J 

0,4 0,400006353 1,37678944 0,032620 0,000647643 o' 400002118 0,21Hi 

0,6 o' 599998716 1,3623993 0,033360 0,000993384 0,599992137 -0,7863 

0,8 0,799992749 1,34786797 0,033550 0,001331732 0,799983619 -1 1638i 

i,o 0,999987683 1,33340468 0,033440 0,001658633 0,999975734 -2,4266 

~ 
o 
w 
I 
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eP " 600 s 

u • 30 cm/s 
o 

dB = 3 em 

To = 1,375 p 

- cc -e . JitJ5 c T b I1 c ps ps p P pass 

0,000027986 1,57395652 0,000028 0,000000000 0,000027986 2,7986 

0,199984487 1,51248052 o. 012076 0,000120691 0,199984464 -1,55313 

0,399992103 1,45093528 0,010408 .. 0,000208048 0,39992049 -0,795i 

0,600000276 1, 38938928 0,006164 0,000184808 0,600000192 0,0192 

0,800001764 1,32785233 0,006602 0,000263925 0,800001652 o 1 i652 

0,999998890 1,26632130 0,006102 0,000304913 0,999998750 -0,1250 

• I 
1\) 

o ... 
I 
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Sendo o objetivo da presente tese~ o estudo de Rea-

tores Cataliticos em Leito Fluidizado, iniciamos o trabalho 

pela análise dos diversos modelos indicados na literatura. Es 

tes modelos foram descritos, comentados, comparados entre si 

e contra um modelo unidimensional. Verifica-se que existem 

algumas diferenças básicas, assim como algumas semelhanças. 

As diferenças básicas serão apresentadas da seguin-

te forma: 

a) circulação e distribuição do gás reagente entre 

as diferentes fases. Isto é um es~oamento do gás reagente na 

forma lle um fluxo empistonado (PFR) ou escoamento homogê.neo, 

ou na forma de uma mistura perfei t~ (C_STR); 

b) grau de mistura entre o gas reagente e as parti

aulas sÓlidas; 

c) tamanho e distribuição das bolhas do gás reagen-

te; 

d) teoria da penetração de Higbie (1935), ou sua 

versao modificada por Danckwerts em 1951, na descrição dos 

coeficientes individuais de transferência de massa nas inter-

-fases. A teoria mais recente e a teoria do filme, anunciada 

por Noyes (1904) e modificada por Kramers e Westertep em 1963, 

para a descrição dos coeficientes de transferência de massa. 

e) na descrição dos coeficientes de transferência 

de calor, não existe até a presente data, uma teoria para a 

qual se possa descrever essa transferência duma maneira gene

Talizada como no caso (d). 
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As semelhanças apresentadas pelos modelos descritos 

na literatura são: 

a) a fase densa ou da emulsão, possui a mesma quan

tidade de espaços vazios~ como no caso da fluidização incipi-

ente. A porosidade permanece constante na fase densa; 

b) as bolhas se comportam como em liquidas 

em ebulição. 

ideais 

Sem dÚvida que dentre os.modelos que descrevem as 

propriedade? mecânicas e aparênc.ia fisica dàs l.ei tos borbu-

lhantes, é o mOdelo de Kunii e Levenspiel (03-). Este modelo, 

foi apresentado em 1968, e continua ~s idéias de: May (1959); 

Van Deemter (1961 e 1967) e Davidson e Harrison (1963). O mo 
' 

dela de Kunii e Levenspiel (03) se apresenta com uma descri

çao mais realista do leito fluidizado, pelo que este modelo 

foi utilizado na descrição matemática do reator catalitico, 

conjuntamente com outras correlações, como a correlação de 

Richardson e Szekely (55), que descreve a transferência de 

massa entre o gás intersticial e as particulas; a correlação 

de Richardson e Ayres (56), para a descrição da transferência 

de calor entre o gás intersticial e as particulas; a correla-
~ 

ção de Wen e Leva (1959)para a descrição da transferência de 

calor entre o lei to f'luidizado e as paredes do reator. 

A maior parte dos modelos propostos na literatura 

sao isotérmicos. Com isto, elimina-se uma equação por fase 

relativa ao balanço térmico. Conseqüentemente, não satisfazem 
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as expectativas reais de aplicação do reator catalitico de 

leito fluidizado, como se discutiu neste trabalho de tese. 

A necessidade de regenerar o catalizador, seja pela 

sua desagregação mecânica ou térmica, que, neste caso, a apll 

cabilidade deste tipo de reator encontra-se nas reaçÕes de al 
ta exotermicidad~, formam dois fatores que obrigam ao seu es-

tudo. Neste trabalho, colocou-se numa forma analÍtica, • pela 

introdução da função idade. Este importante fato foi introdu 

zido na modelagem de reatores cataliticos de leito fluidizado 

por Yagi e Kunii ( 1961) e por Orcutt e colab. ( 35 ) , a fim 

de representar o gra~.de mistura das particula~ sÓlidas e sua 

in-fluência na conversão da reação. Além desta primeira apli

cação neste'tipo de reatores, da função ictadé das particulas 

no reator, foram atribuidas outras aplicaçÕes cujos pioneiros 

foram: van Heerden (1951) e Bilous e Amundson (1955), sendo a 

idéia básica a seguinte:·a temperatura e a concentração do 

gás reagente em cada particula, são dependentes do tempo de 

permanência da particula no reator, o que corresponde a fun

ção idade. 

Estas idéias foram desenvolvidas a partir dos es

tudos dos sistemas homogêneos, sendo estendidos aos sistemas 

com reação heterogênea e estabelecendo paralelismo, como por 

exemplo, a estabilidade entre estes sistemas. Pode-se enca

rar pela não dependência linear entre a taxa constante da rea 

ção e a temperatura, ou com a concentração. Logo, a existên

cia de perturbaçÕes devido à concentração ou na temperatura, 

também deverão ocorrer nos reatores cata! i ticos de lei to flui-

dizado, onde se processa uma reação irreversivel de alta 
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exotermicidade, e sua solução deverá encontrar-se pela reso

lução simultânea das equaçÕes resultantes dos balanços de mas 

sa e calor. Verifica-se que nos reatores não isotérmicos, e-

xistem também estados mÚltiplos estáveis e que há necessidade 

prática de sua determina-ção e estudar suas influências. Foi 

adotado o método de estabilidade asintÓtica, desenvolvido por 

' Luss e Amundson (1968), no presente trabalho, mediante o con-

ceito da estabilidade das trajetÓrias no plano da -reaçao, 

obtendo-se as distribuiçÕes 

anal.:[ t'ico descri to no texto. 

c <e ) 
p p 

e T <e), 
p p 

pelo método 

Em virtude dos restulados obtidos por este procedi-

menta, serão resumi. dos como conclusões finais, na seguinte 

forma: 

a) comprova-se a existência de estados mÚltiplis es 

táveis, para o reator em operação adiabática, na 

de uma reação e de alta exotermicidade; 

existência 

b) os valores obtidos para a concentração média-- do 

reagente no reator, é satisfatÓria quando o reator se modela 

para uma operação exotérmica. No caso de um reator adiabáti-

co, a correspondência dos resultados obtidos entre o método 

analitico e o método numérico é satisfatória, devido ao fato 

de ter-se considerado a seguinte aproximação:. 

T T 
P ps 

c) no caso de um reator isotérmico, o incremento 

no diâmetro médio das bolhas, traz uma diminuição na conversão 
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:da reação, de maneira que se obtém uma van-tagem no 

do tamanho das bolhas. No caso adiabático, há três 

controle 

estáveis, e um incremento no diâmetro médio das bolhas 

causar a extinção da reação; 

d) a influência da velocidade superficial do 

no caso de um reator isotérmico, é negativa, pois seu 

estados 

pode 

. 
gas, 

incre-

menta traz uma diminuição da conversão. Este fato foi publi-

cada na literatura por Lewis e colab. (1959). Quando o rea

tor é adiabático, há três estados estáveis; 

e) a influência da temperatura com que se introduz 

o- catalizador foi estudada por Luss e Amundson· ( 1968) , para 

reatores em batelada. ro pre~e~te trabalho, verifica-se que 

a influência desta temperatura no reator adiabático com um de 

terminado intervalo pode fazer com que haja transição repen-

tina de um estado estável a outro;. 

f) o tempo médio de residência das partículas in

flui no reator da seguinte maneira: quando o reator é isotér

mico, uma diminuição no seu valor ocasiona um aumento na con-

versao. No caso adiabático, existem três estados estáveis, 

sendo que uma diminuição no seu valor abaixo do tempo de refe 

rência, traz uma possÍvel extinção da reaçao; 

g) as consideraçÕes futuras, que aqui foram introd~ 

zidas a fim de simplificar a resolução das equaçÕes em rela

ção às particuals, São de que as distribuiçÕes das concentra

çoes e da temp~ratura na fase do gás. intersticial, sejam li

neares, o que está de acordo na hipÓtese ássumida de as parti 

culas sé encontrarem uniforme e completamente misturadas. e 
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justifica a aproximação feita no caso do reator adiabático: a 

temperatura das particulas na fase do gás intersticial é apr~ 

ximadamente igual à sua temperatura média. 

• 
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Em relação a parte anterior, Análise e Conclusões, 

observa-se que na descrição do leito fluidizado nos sistemas 

gás-sÓlidos, as bolhas na injeção do gás reagente, e as parti 

culas sÓlidas, são os responsáveis diretos na conversao da 

reação, e que se tem intensif~cado os estudos da participação 

das part:iculas na conversão. 

Surge, assim, uma primeira sugestão, qual seja.~ de 

que se intensifiquem os estudos nestes três fatores. Concre

tamente, neste sentido, o presente trabalho apresenta quatro 

sugestões para se melhorar a descrição mecânica do leito flui 

dizado .. são elas: 

- a). uma anális'e mais -complexa em relação às intera-

-çoes entre o fluxo difusivo e o fluxo cruzado; 

b) uma melhor descrição ·da circulação do gás rea-

gente na região da nuvem, sem recorrer à hipÓtese clássica de 

que 0 gás reagente na emulsão encontra-se perfeitamente mistu 

rado; 

c) comprovar, no caso das reaçoes rápidas, se a 

- ( <mf ) ' aproximaçao = 1, e procedente; 
1+" mf 

d) considerar os efeitos das interaçÕes entre as bo 

lhas, ou seja, proceder uma descrição do fenômeno de coales

cência das bolhas. Por exemplo, propor um modelo da coales

cência das bolhas como o modelo de Pereira e colab., descrito 

na Parte III. 
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Outra sugestão é a introdução da desativação do ca

talizador, quer· seja por envenenamento, ou por fatores mecâni 

cos, como por exemplo, o atrito. A pesquisa deste fatores de 

ve ser incrementada, conforme os estudos efetuados por Tigre! 

e Pyle em 1970, em reatores similares ao apresentado no pre

sente trabalho. 

Com relação ao tipo de reação, isto e, com relação 

às reações reversíveis simples, como A~ B, pode ser estud~ 

do neste tipo de reator, bem corno a aplicação do método apro-
-ximado no plano da função idade. No caso das reaçoes irrever 

siveis consecutivas, como A~~~ C, onde· as ta~as 

representadas ·como: 

exp (Ml -

exp (M2 -

-ser ao 

e utilizando o mesmo modelos, porem, com um incremento no 

número de equaçÕes para descrever o comportamento da espécie 

B nas fases do reator. 

-A transformação das equaçoes no modelo apresentado 

neste trabalho, para uma circulação PFR, a fim de verificar 

se os dois modelos de circulação do gás entre as fases dariam 

resultados semelhantes, e para qual faixa na variação do diâ

metro das bolhas e da velocidade superficial do gás se encon

tram, para que os dois modelos reproduzam conversÕes simila-

res. 
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O modelo apresentado pelas equaçoes da Parte n, 
pode ~er discretizado através de um modelo matemático de ele

mentos finitos, Pode-se discretizar as coordenadas (T, C, Z) 

chegando-se a uma solução final discretizada por um sistema 

de equações algébricas 
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IIOIPIIENCLA'II'IIRA 

grupo adimensional 

matriz do sistema linearizado 

área da secçao transversal ocupada pela fase dilui-

da do reator. 

área da secção transversal ocupada pela fase 

gás intersticiãl do reator 

área total da secção transveral do reator 

elementos da matriz 

L' 

do 

L' 

L' 

área por unidade de volume da fase diluída ... 
-1 

L 

área total externa por unidade de volume da 

cula 

área total ativa por unidade de volume da 

cula. 

grupo adimensional 

partí
-1 

L 

partí
-1 

L 

limite de integração da distribuição da concentra

ção, C (9) e da temperatura T (9). 
p p 

nr 



CD 

CD 

CI 

c 
p 

co 
p' 

c 
p 

CAO 
p 

c 
pass 

c 
ps 

c . f psJ.n 

e 
s 

concentração do reagente A no gas de entrada 

·reator 

concentração do reagente A na fase dj.luída 

concentração média da fase diluída 

concnetração do gás reagente intersticial 

concentração do gás reagente nas partículas 

concentrações nas partícUlas que entram no 

concentração média em relação à idade 

valor assumido para C 
p 

... 

do C 
p 

valor do CP no ponto de inflexão da curva~ 

valor no estado pseudo-estável do C p 
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do 

mol/L3 

reator 

valor do C no ponto de inflexão da curva <f 
ps 

capacidade .calorÍfica do gás reagente no reator 

W/T.mol 

capacidade calorÍfica das partículas sÓlidas de ca-

ializador. W/T.mol 

nr----
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f 
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g 
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h 
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coeficiente de difusão do reagente A em relação a 

um componente inerte X L'/t 

diâmetro médio da bolha L 

diâmetro médio das particulas L 

grupo adimensional do calor gerado 

. 
numero de Fraude 

função a ser ánulada pelO método de Newt'on e Raphson 

primeira função do sistema não linear de 

diferenciais ordinárias 

aceleração da gravidade 

segunda função do sistema não linear de 

diferenciais 

tamanho da etapa na integração numérica 

função integrada pela regra de Simpson 

-equaçoes 

L/t' 

-equaçoes 

coeficiente de transferência de calor entre a bolha 

e sua nuvem, em relação à unidade de volume da bo-

lha W/t.L'.T 

m 
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coeficiente de trasnferência de calor entre a fase 

diluÍda e o gás intersticial • o • W/L2 otoT 

coeficiente de transferência de calor entre o 
o 

gas 

intersticial e as particulas W/L2 otoT 

h w 
coeficiente de transferência de calor entre o leito 

-e as paredes do reator 

HID grupo adimensional 

Hpi grupo adimensional 

H - gr_upo adimens·ional 
w 

j, j' integrais 

KID grupo adimensional 

Kpi grupo adimensional 

k" taxa constante da reaçao em relação à 

de área 

W/L2 .toT 

unidade 

o o o L/t 

k" 
o 

fator de Arrhenius em relação à unidade de área 

k 111 

o 

L/t 

rator de Arrhenius em relação à unidade de volume 

1/t 

nr 
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M 

m, mi 

N 
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coeficiente de transferência de massa entre a bolha 

e a nuvem, em relação à unidade volume da bolha 

1/t 

coeficiente de transferência de: massa entre a nu-

vem e a emulsão, em relação à unidade de volume da 

bolha 1/t 
• 

coeficiente de transferência de massa entre a bolha 

e a emulsão, em relação à unidade de volume da bo-

lha 1/t 

coeficiente de transferência de massa entre a fase 

di:luida e a fase do gás inters'ticÜ:ü 

coeficiente de transferência de massa entre o 

intersticial e as parti~ulas 

altura do leito fluidizado 

altura do leito fluidizado quando u
0

=umf 

grupo adimensional 

massas molares de A e de X, respectivamente 

constantes de integração 

grupo adimensional 

L/t 

' gas 

L/c 

L 

L 

M/mol 

m 
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p 

N 
Nup 

N 
Nuw 

n 

p 

p 
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fluxo molar do reagente A na sai da da fase diluida. 

... moles/t 

fluxo molar do reagente A na sai da da fase do 
. 

gas 

intersticial ... moles/t 

fluxo molar do reagente A e partlculas moles/t 

número de Nusselt relativo as particulas 

. numero de Nusselt relativo ao calor transferido pe-

las paredes do ·reator 

nÚmero total de particula~ no reatOr 

constantes de integração 

grupo adimensional 

. . 
numero de Prandlt relativo ao gas no reator 

representa a função probabilistica em relação 
. 
as 

partÍculas de uma certa idade, num dado tempo, no 

reator._ 

-pressao total no reator M/L. t' 

grupo adimensional 

vazão volumétrica total, relativa ao fluxo cruzado 

na fase diluida L' /t 
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vazao volumétrica relativa ao gás intersticial e 

todas as partículas ... L3 /t 

taxa total do calor cruzado da fase diluicta W/t.T 

. 
taxa total do calor entre o gas intersticial e to-

das as partÍculas, por unidade de diferença de tem-

peratura 

taxa total de calor através da parede do 

por unidade de diferença de temperatura 

grupo adimensional 

w./t.T 

reator, 

W/t.T 

constante universal dos gases perfeitos ... W/mol.T 

raio das bolhas L 

raio da nuvem L 

número de Reynold relativo as particulas 

taxa de reaçao em relação ao reagente A. moles/L 3
• t 

grupo adim~nsional 

superficie externa do reator disponivel para a tran~ 

ferência de calor L' 

área de interfase entre a fase diluÍda e a fase do 

gás intersticial L' 
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s 
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área total externa das partÍculas L2 

área total dos sitias ativos do catalizador ... L2 

número de Sherwbod 

grupo adimensional 

• 

inclinação da linha tangente às trajetórias no es

tado pseudo-estável 

SA · inclinação da linha A 

stg - inclinação da' linha -tangente" 

s pext 

s ptot 

TD 

TI 

T 
p 

superfície de uma bolha 

superfície externa de uma partícula 

superfície total do sítio ativo de uma partícula 

temperatura do gás reagente na entrada ao reator 

temperatura do gás na _fase diluída 

temperatura do gás intersticial 

temperatura das partículas 

L' 

L' 

L' 

T 

T 

T 

T 



T 
p 

'!'o 
pcrit 

T 
pinf 

'!' 
ps 

'Tpsinf 

T 
w 

t 
re:f 

u 

u 
o 
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~emperatura das partículas na entrada do reator 

T 

temperatura média das partículas em relação à fun-

ção idade T 
p 

T 

valor ótimo do T0 para obter três estados estáveis 
p 

valor do Tp no ponto de inflexão da curva ~ 

valor do T no pseudo estado estável 
p 

valor do T no ponto de infléxão da curva ~ 
ps 

temperatura das paredes do reator 

tempo de referência 

expressão da Parte V e VII 

velocidade de ascensão da bolha 

velocidade absoluta do .gas na fase diluÍda 

T 

t 

L/t 

L/t 

velocidade de ascensao do gás intersticial ... L/t 

' velocidade superficial do gas " . L/t 

umf velocidade do gás que provoca as condiçÕes mÍnimas 

:de f'luidização L/t 



v 
p 

v 

X 
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volume ocupado pela fase diluicta ... L' 

volume ocupãdo pela fase do gás intersticial .•• L
3 

volume total ocupad~ pelaS partículas no reator 

L' 

volume ocupado pela fase da emulsão 

volume total do leito fluidizado L' 

volumes molares do reagente A e do inerte .. L
3

/rool 

expressao da Parte v- e' VII· 

volume de uma bolha L' 

volume ocupado por uma partícula L' 

valor próprio 

altura do reator a partir do fundo L 

LETRAS GREGAS 

grupo adimensional 

grupo adimensional 

descriminação da equação quadrática -à C 
p 

m 



IIL 

-<fiE 

:à H 

ó 

e 

Ao 

-energia de ativação w 

-entalpia da reação kl/mol 

" 

' 

fração em volume ocupado pela fase dtluida 

espaço vazio na fase diluÍda 

valor do ~ na condi-ção de umf CR + 1, descriminação 

entre reações do tipo exotérmicas (+1) e endotérmi-

cas (-1) 

par~etro na transferênciq de calor entre o leito 

fluidizado e as paredes 

idade da particula ou o tempo que a particula per-

manece no reator t 

tempo médio de residência das particulas no reator 

t 

ordenada na origem da linha 

' condutividade do gas no reator W/L.t.L 

valores prÓprios do sistema linearizado 

grupo adimensional 

viscosidade dinâmica do gás no reator M/L.t 

m 
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grupo adimensional 

. 
densidade do gas "M/ L' 

fs densidade das Partículas M/L' 

expressão da Parte 

tempo nas equações transcendentais ... t 

diâmetro do reator cilíndrico ... L 

~s fator de forma das partículas· 

w expressão da ·Parte VII I 

UNIDADES BASICAS 

M massa em quilogramas ou em gramas 

L comprimento em metros ou centímetros 

t tempo, em segundos 

']' temperatura, em graus Kelvin 

mol em quilomole ou gramamole 
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de energia, em joule (j) 

Sendo o joule uma unidade que não pertence ao Siste

ma de Unidades Internacionais (SI), usa-se, por co~ 

veniência o símbolo W, que representa a seguinte 

expressão de unidades básicas: 

W = ML 2 ;e 


