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RESUMO

A pesquisa descrita neste trabalho, tem por cbjeti-
vo a descricaoc analitica de um reator catalitico continuc em
leito fluidizado, de forma tal gue possa ser considerado ideal
pela presencga dg fase densa como uma fase homogenea que con-

«

tem o gas reatante e as particulas solidas cataliticas.

Incluiu-se neste estudo, conforme descrito na Par-

tel, a obtengao do estado estavel de uma reagao quimica de
. B

primeira‘ordem, irrevgrsivel, do tibo A— Produto, nao iso-
tépmica, sem desativagao. Nas Conclusoces Gerals, e apresen;
tada a péSsibilidade de‘estendef a présehte metodologia a rea
coes quimicas congsecutivas, do tipo A —% B — Produto, cComo
& 0 caso de reacoes de oxidacao catalitica, onde o produto
desejado e o intermediério, por ekemplo, B, pois, na prética,
egtas liberam cu absorvem guantidades de calor mais ou menos

apreciaveis, o que torna-se dificil de obter em sistemas 1lso-

térmicos.

Desta forma, o presente trabalho justifica a anali-

se do reator em operagsc nac-isotermica.



“-Xi-

ABSTRACT

The work described in the present thesis is an
extension of a continuous_idealizaed fluidized bed chemical

reactor.

v

By "idealized" was meant the presence in the : =sc-
tor of only a homogenecus phase containing both particles and

gas perfectly mixed.

“  In order to remain in the-scope of a M.S5c. thesis,
we will only congider the steady state cases and also only
catalytié'réactions either single_with a'nonidecaying cata-

lyst case, in shich the catalyst circulation is primarily.

Still mention two consecutive catalygst 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 cn this type of
reactor assume an isothermal system. However, since the in-
dustrial reactors grew large and since some chemical 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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1. INTRODUGAO

Embora se conhega ha muitos anos, a descrigao de
leitos fluidizados comeg¢ga com ¢ aparecimento do trabalho de
Darcy em 1856, de Dupuit‘tl) em 1863. Em contraposigao ao
carater teorico dos primeiros trabalhos surgidos na Europa,
na America do Norte e apresentado e patenteado o© primeiro

trabalho pratico de Fluidizacfo de S6lidos. Isto se atribui

a Charles Robinson em 1879. No entanto, a fluidizagao de Sé'

lidos & um processo relativamente jovem, pois & na Alemanha

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

a gaseificagao de carvao pelo processo Winkler (2, 3), que

se- tem como o principal precursor das modernas unidades de
fluidizacao. ~ Seu inferésse académico sufge ém 1940 com a
adogaode Reatores Cataliticos de Leito Fluidizado na indis-
tria de petréleo, para a decomposic¢adc dos hidrocarbonetos pe

sados e a sintese de combustiveis.

2. DEFINTCAD E TIPOS DE FLUTDIZAGAQ

O principio de passar um fluido de baixo para cima
através do leito de so6lidos 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 geométrioo de manéira a oferecer a menor resisténcia ao
fluxo do fluido, & conhecido como a Fluidizagao de Solidos,
ou simplesmente se diz que o leito de solidos esta fluidiza-

do.

A natureza do fluido introduz uma marcada diferen-

ca na forma fisica da fluidizacao, pois um incremento da
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E velocidade do fluido origina um comportamento bem distinto,
entre o leito fluidizado por um liguido (fluidizagao parti-

culada), e a fluidizagao por um gas, ou fluidizacgao agre-

gativa. No primeiro caso, o leito se expande em forma uni-
forme. No segundo, o gas comeg¢a a borbulhar através dos so-
! lidos em forma semelhante ao escoamento de um gas num ligui-
do. Assim, para um alto valor da velocidade, observar-se-a
L a formagzo de duas fases distintas: uma fase continua, em
i forma de emulsado, que € conhecida como Tase densa. A outra
fase, descontinua, conhecida como fase diluida ou fase das

bolhas.

i _ Na fluidizacao agregativa, para os sistemas gés-sé

lido, as bolhas de gés se elevam, atravessando o leito & se
rompem na suﬁerficie superior do leito, projetando uma certa
quantidade de particulas solidas, gue sao arremessadas pelo
incremento da velocidade superficial do gas, observando-se
as nuvens de particulas até distancias consideraveis acima
da superficie do leito, gque tardam em retornar ao leito ou

ficam na corrente gascsa de saida,

Nos primeiros estudos sobre a fluidizagao dos 50—
lidos pelos fluidos, a preocupagéo foi em distinguir entre
os dois tipos de fluidizacao ja menciocnados, pelo que surgiu

-

o critério do grupc adimensional do numero de Froude

'(ug/g.dp),sugerido por R.H. Wilhelm e M. Kwnak (4}, por vol-

é ta de 1948. Se este for menor gue a unidade (N R7 1), a

F

fluidizagio & do tipo particulada e no caso de N_ <& 1, sera

FR
do tipo agregativo, sendo esta analise o cbjetivo de nosso

: trabalho.




© 3.-RELACAC QUALITATIVA ENTRE A QUEDA DA PRESSAO E A VELOCI~—

DADE SUPERFICTAL DO GAS NO LEITO FLUIDIZADO.

Quando a velocidade superficial do gas & medida em
relagao a secgao reta do recipiente vazio, e o gradiente de
pressac por unidade de comprimento do leito (AP/L), surge
uma relacao funcional: log(AP/L) versus log da velocidade su

perficial do gas, semelhante é representada na Fig.I-01.

qu(AP/L)Jl

TRANSP

log VELQCIDADE

Fig. I~ 4

FIG.I-0l: Relacgao log(AP/L) versus log velocidade superfi-

cial do gés.

LFx ........ leito fixo
LFdo ....... leito fluidizado
TRANSP ..... transporte de sélidos

~ Nesta figura, se o fluxo for laminar, obtém-se uma
linha reta de coeficiente angular igual a unidade, para velo

¢idades baixas. A partir do ponto de minima fluidizacgao,



o gradiente de pressaoc comega a diminuir, ocorrendo o .aumen-
to_da porosidade do leito, devido ao movimento das particu-
las solidas que oferecem menor resisténcia ao fluxo do gas,
ate que a velocidade superficial do gas seja suficientemente
alta para se dar o transporte-das pérticulas solidas do lei-
to, e comega a aumentar novamente, devido ao valor signifi-
cativo das forgas resistivas nas paredes do recipiente. 0
padrao que comumente e encontrado nos sistemas  gas-sdlido
fluidizados é a presencga das bolhas ascendentes atraves  do
leito, a qual e fortemente dependente da vazao minimack)gés,
necessaria para se obter a fluidizagao incipiente do 1leito,
éISEQ'cfésbimento por efeitos de coalescéncia a medida  due

ascendem no leite com uma velocidade aproximadamente propor-—

cional a po%@ncia de um sexto de seu volume.’
A distribuicao do gés entre as fases € tambem um

fato importante que dependeré da velocidade de ascensac das

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

- fase continua, onde a porosidade é levemente maior que no

pontc de fluidizagao incipiente, a bolha se comporta como um
vazio ascendente, atraves do qual o gés tendera a subir pre-
ferencialmente. 3Se exceder a velocidade na fase continua,
0 gés nas bolhas e recirculado continuamente através de uma
nuvem que rodeia a bolha, onde o gas entra em contato com
uma porgao limitada de sclidos no leito, © que & desejével
para a conversdo do gas reagente no reator catalitico de lei
to fluidizado.

4. APLICACOES

0 uso da teéecnica dos solidos fluidizados foi desen

volvida principalmente pela industria de refino de -petréleo
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na’ década de quarenta, e nas indistrias quimicas em geral,
onde os leitos fluidizados oferecem duas principais vanta-
gens, que sao: o alto valor dos coeficientes de transferén-
cia de calor, o que facilita o elevado grau de uniformidade
na temperatura, e a mistqra rapida entre o filuido e os s0li-
dos, 0 que se aproveita para o desenvolvimento tecnolégico
das reacgoes catalizadas pelos so0lidos. As principais des-
vantagens dos leitos fluidizados, estao na elevada erosaoc
nas paredes do reator e as linhas de transferéncia dos s0li-

dos, e o pouco tempo de contato entre os solidos e o gas.

Além da indistria de refino de petrdleo e da indas
tria quimica, encontram-se outras ap%icagaes para‘é fluidiza
¢io dos solidos na metalurgia, na farmacéutica, na indistria
carvoeira, nas industrias de cimento, nas industrias quimi-
cas de plasticos, nas operagdes unitarias de evaporagao  de
solucoes salinas, na adsor¢do com s6lidos, nas purificagoes

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

Segue-se uma relagao das aplicagoes técnicas de

fluidizacao dos solidos:

PROCESSO ' FUNGAOQ PRIMARIA DOS SOLIDOS
Craqueamento catalitico ..............ccec....... catalizador
Hidroforming ............c.iiiiiietnnseenaaaa... catalizador
Calcinagao da pirita ..............cceeevvesss..... reatante
AQSOrGa0 de ZASES . verrececencnscseancennnsseas.. adsorvente

Evaporagao de solugoes ........ meio de transporte de calor
Halogenagao de hidrocarbonetos ......ees2e0..... catalizador
Secagem de CcerealsS ..vvrivrrnissnccersrsnasasernsess. reatante

Produgao de aminas aromaticas .................. catalizador
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1. INTRODUCAO

Na representagao dos sistemas naturais, onde ha ne
cessidade de sua apresentagao, seja esta de forma fisica e
matemética, com a finalidade de sua descricaoc e meihor uti-
lizagao, encontra-se a realizagéo das reagaes cataliticas.
Logo, nac € uma excegao dentro deste contexto, isolar os
sistemas gas-so6lidos, pois existe um mecanismo fisico-quimi-
co gue representaré sua transformagao, ao mMenos na parte
teorica descritiva. No caso das reacoes heterogéneas, onde
a formulagﬁo de um mecanismo apropriado nac existe em forma

conveniente de seu mecanismo.

Para contornar esta dificyldade,.escolhe—se algu-
mas das propriedades medias do sistema, ou sac sugeridas al-
gumas hipéteses que serao comprovadas pelas relagaes quanti-
tativas gque sao propostas. Chegaremos, entac, a formulagio
de modelos matematicos na descrigao do sistema, a fim de

aproximarmo-nos de seu comportamento.

2. METODOLOGIA

Nao existe, ate a presente data, uma metodologia
gue seja completamente rigorosa, pois a Arte se confunde com
a Ciéncia a tal ponto de se indicar que é preferivel  come-
ter erros nos estagios experimentais, para logo serem corri-
gidos nos estagio seguinte. Retrocedendo ao passado e enca-
rando os fatos que la se encontram, chegaremos a Wenzel
(1977), gque representa em forma guantitativa a taxa cineti-

ca.



Passaram-se uns noventa anos pafé outro fator ter
ocorrido: a formulaqéo-teérica da lei da acao das massas que
foi atribuida a Guldberg e Waage (1867), no caso das reagdes
homogéneas. Dez anos mais farde, Van't Hoff faz a formulagao

da lei da agao das massas as reagoes heterogeéneas.

-Ao proprio Van't Hoff deve-se a introdugao do con-
ceito da constante da velocidade da_reagéo, 0 que foi sugeri.
do por volta de 1884 e, cinco‘anos mais tarde, Arrhenius in-
troduz a influéencia da temperatﬁra pela sua correlacao com

a constante da velocidade da reacao.

0 primeiro a usar o_conceitb de catalizador foi
Van Narum (1796), ficando assim marcada na histéria a pala-
vra catalizador e as feaéaes batali%icés, sendo seu conceito
reformulado em 1902 porIOStwald, da seguinte forma: ""qual-
quer substancia que altera a velocidade da reagao, sem inter
vir ne produto final, & uma substancia denominada cataliza-

dor.

Chegamos aé ano de 1923, com Lewis e Ries, onde se
introduz a cinética das reagoes na descricao dos reatores. A
partir desta data, o que se pode apreciar & uma diversifica-
gao de idéias, ou escolas, a fim de ditar regras gue se pres
tem a descrigéo dos reatores. A Escola Americana foi ini-
ciada por 0.A. Hougen em 1947; Corigan e Hills (%) 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;JLapidus e Amundson (15) em
19773 Fromente Bischoff (16) em 1979; Holland e Antony {17)

em 1979; Levenspiel {18) em 1980; outros contemporaneos como



Van Kondghem (18); Thoens (20); Butt (21); e o mais recente,

Van Deemter (22) em 1982,

Desta longa e interminavel lista de autores, pode-

-se concluir que a metodologia na modelagem de reatores se-

gue duas correntes:

A.

Sequencia de reatores experimentals, desde uma escala de
laboratorioc, ate chegar a um tamanho industrial. A »rda-

niao de dados é carente de gualquer fundamento teorico.

Hoje em dia, o procedimento que se esta adotando é a reu-
ni§0 de_dados'experimentais, que,. juntc com as equagaes

que descrevem os processos de transferencia de massa, de

energia ¢ da guantidade de mowvimento e da’cinética da rea

¢ac; se Jjuntam na otimizagao do reator a uma escala dese-

jada.

As figuras reunem em forma simplificada as novas

tendencias,

 DADOS ] EQUACOES | OPTIMIZACAD {——B=IESC. DESEJADA

ENTRADA salDA
————

* TROCA DE__ CONDICOES

REATOR -

+ TROCA DE
CONDICOES

FiG. L
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As aplicagoes industriais dos reatores em leito
fluidizado, principalmente o craqueamento catalitico, Junto

com a combustao de carvac e xisto, tém contribuido fortemen-

te na compreensao das leis que governam as transformagoes
das reagoes heterogeneas. Assim, o problema final e mais
importante, consiste na escolha criteriosa do reator para

determinadoc processo e, conseqgiientemente, no calculo do tama
nho do- reator, dimensionandeo-o e estabelecendo-se as condi-
gSes de operacao para se obter o melhor produto e a melhor
thverséo para as condigoes cinéticas'e termodinﬁmicas esta-
belecidas. Sao, em ultima insténcia, os critérios.que 520
estabelécidbs pela 6étéiise heterogénea due éonvergem para a
formulagao dos modelos matematicos que traduzem o melhor ren

dimento.

Evidentemente, devido a complexidade da descrigao
dos fenomenos que ocorrem durante o'processo, a selegao de
um reator e uma tarefa que vem evoluindo desde 1836. Assim,
a publicagao feita neste sentido deve-se a Damhdler, e sua

sugestao encontra-se resumida em trés pontos:

Ponto 1: o tempo de reacac devera ser a mesma;

Ponto 2: a temperatura de reag&o devera ser a mesma;

Ponto 3: a guantidade de calor perdido devera ser mantida em
igual nivel. Este nac ¢ um critério quimico, mas

e um fator significativo na reagao quimica.

Alem dos criterios de Damhdler e das vantagens e

desvantagens apresentadas peloeos reatores em leito fluidizado,
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tiram-se as seguintes regras de selegao:

a) a taxa de reagao devera ser alta, a fim de que o tempo de

contato gés—sélido seja curto;

b) quanto a seletividade, nas reacoes simultfneas e  suces—
sivas, o controle rigido da temperatura € um fator impor-

tante;
¢) a razzao geometrica: altura/diametro;
d) a qualidade da fluidizagao:

e) a distribuigéo do gés ¢ o tamanho das bolhas;

f) 0 tamanho ¢ a distribuigao das particulas do catalizador;

g) arraste das particulas fora do leito;
h) dispositivos para melhorar o contato gés—sélidos;

i} fatores cineticos:
e e taxa da reagao
e rie e e een queda da pressao

coeficiente de transporte

4. COMENTARIOS

0s fatores quimicos gue dizem respeito ao tempo e
a temperatura, sao os mais faceis de se manter na selegao
dos reatores continu05, ne sentido da similitude. Guanto
a0s fatofes de ordem fisica, sa0 em algumas dircunstancias
faceis de serem correspondidos, por exemplo, no caso de sis-

temas de gas-soOlido fluidizados, a qualidade da fluidizacao
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depende fortemente das caracteristicas fisicas das particu-
las, como seu tamanho e sua forma., A velocidade superficial
do gas é outro parametro importante que influi nas caracte-
risticas fisicas dos leitos fluidizados. assim, a situagao
em uma escala maicor pode ser simulada para que ambos nao

sejam maiores obstaculos.

0 tamanho, forma e distribuicgac das particulas no
leito fluidigzado é, de fato, uma preocupagac priméria e am-
plamente estudada. Maiores detélhes pedem ser obtidos nos

trabalhos de Geldart, desde 1968 na Revista Chemical Indus-

3 1

-

Na descricio feita na parte I, fez-se meﬁgao a dis
tribuigao do‘gés no iei%o fluidizado, o© due vem a ser outro
fator critico na selecao do reator, pqis gquando as particu~
las solidas tendem a se agrupar, a temperatura no leito flui
dizado podera atingir o ponto de fusaoc das particulas, fato

gue deve ser evitado. .

A razio geomeétrica da altura ao diametro do reator
e uma regra dificil de se manter, cheia de muita polémica e
de muita controvérsia. Dos valores assinalados para a razzo
geométrica da altura do reator a seu diametro, gue datam de
1942, pelo surgimento da primeira unidade de cragqueamento ca
talitico, May (28}, baseado em dados experimentais com reato
res de até cinco pés de diametro, indicou que a mistura do
gés e dos solidos aumenta guando a razao geométrica HR/DR)di
minui, o que da a entender gue esta relagao € baixa e nao
concorda com as regras. Estes comentarios indicam que os co
nhecimentos sobre os mecanismos das reagoes heterogéneas em

leito fluidizadose transforma em Ciéncia e nao em uma Arte,
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cedendo mais espacgo as solugoes analiticas, como &, ate ago-

ra, o que diz respeito as reagoes heterogeneas simples.
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1. INTRODUCAG

Inegavelmente o processo de fluidizagao dos sélidos
adquire dimensoes bem amplas, fascinantes e controvertidas,
Porem, dentro da Ciencia e da Engenharia, seu primeiro obje-
tivo esta dado, isto e, sua compreensaoc. A satisfagao de
nossa prépria curiosidade ao traduzir ordenadamente as expe-
riéncias e as teorias divulgadas na literatura especializada,
0 que justifica futuramente a iﬂclusao dentro deste traba-
lho esta Parte III, que diz respeito a Reviszo da Literatura.
Esta poderosa ferramenta reduz em tempo e dinheiro a comple-
xidade dos fendmenos que ocorrem dentro do processo da flii-
diéagao cgtalitica, Se tomadas certgs gtitujes._convergentes

a decisoes mais racionais.

Como ponto desta cqnvergéncia, encontra-se o que
se conhece comoc Modelagem Matemética, cujo principal objeti-
vo € uma estimativa a priori da conversao da reagao no rea-—
tor, e a influéncia dos parametros fundamentais do leito
fluidizado. Se fizermos um retrocesso a um passado nao mui-
to distante, ao que feoi feito na area das Reagoes Cataliti-
ras € desde um ponto de vista da Engenharia de Reacoes, en-
contraremos oS pronunciamentos Cléssicos de C.N. Hinshelwood
(1940), os de 0. Hougen e K.M. Watson (1947), os de 0O.Hougen
(24) em 1951, onde se nota gue é a superficie do catalizador
a suposig¢ao basica para a taxa de conversaco, mag e feita uma
restrigao: torna-la energeticamente homogénea, o que € conve
niente mas nao justificavel, como foi demonstradc por Bou-
dart em 1972, por Carra e Formi em 1974, ficando esclarecida
a introdugaoc da taxa de reagao na equagao que representa o©

acoplamento final entre o transporte de massa e os sistemas
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reativos, mas, infelizmente, o criterio simplista enguanto
uma solucgdo analitica da referida equacdo, falha para rea-
¢oes heterogéneas de ordem cinetica diferente da primeira or

dem.

2. ANALTSE DOS MODELOS DE REATORES DE LEITQ FLUIDIZADOS

A transferencia de conhecimentos, da engenharia das
reacoes cataliticas, para os reatores em leito fluidizado,

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

~son e Harrison (25) em 1963, assim como as comprovagoes fei-

1

tas por.Rowe d Partridge (26) em 1965.

- -

Vale a pena citar outras nevisées due se destacam
e que foram publicadas na literatura. Trata-se das seguin-
tes revisoes: 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 comoe
referéncia bibliogréfica (30) e as mais recentes de Chava-

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

Pode-se deduzir que os reatores em leito fluidiza-

dos sz@o classificados em trés categorias:

A. 0s que S3o baseados no comportamento dindmico do gas  em
torno de uma bolha isolada, tendo como parametro unico o

seu diametro equivalente;

B. o leitc fluidizado e subdividido em varios compartimentos

e o crescimento das bolhas segue uma trajetoria vertical:

C. obedece a uma descrigao continua das bolhas.



- -18-

0 esforgo 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 conversao total da reagac de  decomposigao
catalitica dos oxidos nitrosog, até'chegar ao modelo de dis-
persao axial para os solidos na fase densa, o que foi publi-

cado em 1959 por May.

3. METODO GERAL DE DUAS FASES

_ ) Os antecessores desta proposigéo remontam a década
de 50, com Toomey e Johnstone (35) e Shen e Johnstone (345,.
a0 descrever o reator em leito fluidizado, pelas proprieda-

s

des das duas‘fases: uma fase de bolhas e oufra'fase densa ou

da emulsao. A introdugaoc das duas fases na descrigao do lei

to fluidizado, obedece principalmente ao tratamento classico

do comportamento da mistura, encontrando-se os dois casos 1i

mites gquando se tem reagoes homogéneas: o reator com fluxo

empistonado (PFR) e o reator completametne misturado, conhe-
cido como CSTR, onde a conversao esta determinada pela  ra-
z30 da concentracac do reagente na saida e a concentragao na

entrada do reator, representadas pelas seguintes exXpressoes:

no caso PFR:

... (IT1-01)

no caso CSTR:

9]

B 1

c A
CAO 1+k

.o (111-02)




I
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k& (1/1+kZ),

As solucgoes de conversac total, e
indicam para um determinado par (E,IR), que a QOnversao no
caso PFR é maior. Outras consideracoes prévias, a descrigao
dos modelos de reatores em leite fluidizados, devem-se tomar,
antes de se fazer a comparagﬁq cem o modelo simples de duas
fases, que se encontra representado na Fig., ITI-01, como por
exemplo, a representacao da constante da velocidade da rea-

gao, em relagao aoc aspecto fisico do catalizador, isto e,, o

catalizador pode ser poroso ou liso,

A analise indica que a expressao da taxa de reagéo
para uma reagac catalizada por um scolido, corresponde a uma

cinética de primeira -ordem, esta representada pela relagao:

1 dNp S
T “_Adt =k C, , (II1I-03)
R
Nesta expressao, o volume (VR) é o fator fisico

mais importante, pecis determinara o espago onde a reagao se

desenvolvera na presenga do catalizador numa quantidade con-

venienetemente escolhida; a expressao k tera que ser modifi
cada segundo a natureza fisica do catalizador, pelas seguin-

tes expressoes:
a) para catalizador poroso:

k= (1-€) k_ e (ITI-04)

b) para catalizador Nao poroso:

k = & . . I1I-05)
np k . (



FIG.ITII-Cl: Representagao gréfica do modelo mmidimensional

de um reator em leito fluidizado de duas fases.

FASE DE
FASE | FASE DE
A
. c
—I », -/
Az '
| / —x\' . .
i W
Fig. oI 04
NOMENCLATURA USADA
A Lol area da secgao transversal ocupada pela fase
Cpowvnne . concentragao do reagente A
D ....... coeficiente de difusaoc
QM ‘e coeficiente de transferéncia de massa

K waeen.. coeficiente da constante de velocidade da  Teagao
de primeira ordem

U eeueua.. velocidade do gas reagente nas fases

(x, ¥y, z) sistema de referéncia

t e tempo

SUBSCRITOS

C ....... gas na nuvem

T wvnnen.. B85S ma emulsao (gas intersticial)
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A equagao geral do balango de massa em relagao ao
-reagente A, para uma reacao irreversivel de primeira ordem,

¢ dada pela equacao III-06:

Acumulagao — Difusao reversa + fluxo convetivo + transferen-

cia de massa na interfase + taxa de reagac = 0 (II1-06)
2 .

bcA’— Db CA +Uésé + Q. BaC + kC, =0 (I11-06a)

ot oz° Dz M A A

A equacdo {III-06a) aplicada a cada fase, da as

“seguintes equagoes:

a) na fase de bolhas rodeadas pela nuvem:

R - «
ac.ﬁ D%‘F—U%_I_Q(C -C )+kc =0
2t Tc ozt cDZ M'VAC TAI c’k

e.. (IT1I-07)
b) no gas intersticial na fase densa:
c = )
aﬁﬁnbcAI—fU%CMjLQ(c -C,.) + k. C, =0
Dt I Dy I3, M'TAI TAC T7AT

... (I11-08)

As simplificacts mais comumente encontradas na li-

teratura dos meodelos de reatores em leito fluidizade szo:

a) condigdes isotérmicas;
b) reacgdes de primeira ordem;
c) estado permanente ou estado estavel;

" @) a difusd3o do reagente na fase das bolhas ndo

& significante em relagdo ao termo devido 4 convecgdco € & re

sisténeia na interfase, isto é, a difusdo reversdo nio €
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levada em conta (DC = 0).

4. REVISED DOS HODELOS

A seguir passaése a uma revisao dos modelos de rea
tores cataliticos em leito fluidizado, publicados na litera-
tura especializada, desde 1955 até 1981, cuja incorporagao
atende a certas expectativas, tais como a incorporagZo de no
vas interpretagles dos mecanismos da fluidizagéo dos sdlidos
por gases, solugBo matematica do sistema de equacgdes que des
crevem o modelo proposto e de ordenamento cronolégico. Se-

gue-se a lista abaixo:

a) Modelo de C.Y. Shen e H.F. Johnstone (34), 1955;
b) Modelo de_w.G. Méy {(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 (38), 1969;

i) Modelo de C. Fryer e Q.E, Potter (10), 197231976;
j) Modelo de T. Chiba e C. H. Kobayashi {30), 1973;
k) Modelo de J. Pereiré 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

. 1in fluidized beds", 1955,

Este modelo esta baseado no comportamento dinamico

das bolhas, segundo Toomey e Johnstone (1952). As equagoes
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que descrevem a CONvVersao da reagao no rea%or, sao atribui-
das a procedimentos de transferencia de massa no contato
gas-solido, e calculadas por balangos de massa obtidos das
medidas cinéticas num leito fluidizado do tipc experimental
e comparadas com as obtiQas num leito fixo. A interpretagﬁo
dada por estes autores da circulagao do gés reagente entre
as duas fases € baseada hos reatores CSTR para a fase densa
e PFR para a fase das bolhas, livres de particulas solidas.
0 modelo apresentado e decorrente da aplicacgao classica do
balango diferencial de massa, quando umé.reagao simples Be

produz em uma porqéo elementar de volume, sem considerar a

- migtura das fases. 0 resultado Gue Tol apresentado por Shen

e'Johnstone“(1955) se traduz por um par de equagoes diferen—

ciais ordinarias lineares de primeira ordem,vapliéados a uma

fase separadamente:

dac 4
a6 = - kd(cd— cc> (II1-09)
dc p.v. dc

C d d d
36 S " jv_ e (111-10)

A solugao geral do sistema (ITI-09 e 10) é:

_ _ 7/L

C. = A‘éRlz/L.+ B éRz / e (IIT-11)
d 1 ‘ 1

¢ = A eR1Z/L g JR2Z/L (ITI-12)
c 2 2

onde

. ‘1

.Rl =3 I—b +\] b2-4c] {(111-13)
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. 1 ; - B
R, = 3 [-b o - 40] (I11=14)

e:
‘b = k.0 (JL).+ k § . (ITI-15)
a a\v cYe T
C
= = 9 P T =
c kc?d dec (II1I=16)
w
COMENTARIOS

0 Calculo das Constantes de integragio das  &qua-

gSes‘(IIi—Il e 12) séq obtidas das relagoes:

— -

Tdac. gk =
d d d -
= - "1 (cd - Cc) e (I1I-17)
dC v gk
c g 04 ¢ e e o
ol Vc T kd(Cd - cc) - T A (ITI-18)

" e das condigoes de contorno, impostas em Damkdhler ém .1938:

CCl: em Z =0, C, =C =C, vu. (11I1=19)
—_ a c 1

ac kK C.8
cce: em Z = L, — ¢ lec

A conversao final da reagao e dada pela relagio
existente entre a concentrag¢aoc na saida do reator e a con-

centragao na entrada do reator, (02/01):

C v ¢ Vv, C

2 c c d- 1 T
wE o S () e (=2) L. (T1I=21)
C1 v C1 v Cd
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A solugao em estado estavel ¢ considerada para o
reator de fluxo continuo do tipo CSTR, interpretada pelo se-

guinte balango de massa:

= = = - - k o+ o= -
Q 0 V(pl C2) QC CCC (I11-22)

e obtidas ag seguintes quantidades no reator:

\ ) _
C. = v 5 (01 - 02) (I11-23)
c C C
, ké = %m in (SEE—;~§9) . - {(I11I-~24)
L d dl C. \ i ’ ) v '
Cq.. = 1 (VC_. -V C ) : © (ITII-25)
d2 -_— VZ ; 2 C C I - -
o A(LE — Lmf) '
Qd— (V_Vc) o (ITI~26)

NOMENCLATURA DO MODELO SHEL E JOHNSTONE

concentragao
altura do leito
taxa constante de uma reagao de primeira ordem

coeficiente de transferencia de massa

L S R o B

coeficiente de transferéncia de massa, no modelo con-
tinuo
volume do leito

volume da fase continua (=VCBC)

(DI >

vazao volumétrica do gés reagente

coordenada (axial)

o N <

tempo
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BUBSCRITOS

1 condigoes de entrada

2 condigoes de saida

¢ fase continua

d fase descontinua

f condigoes de fluidizagao

mf condigoes de minima fluidizagao

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

[

Este modelo & considerado como o mais beﬁ sucedido
dentros os modelos simpies que jé foram phblibados na litera
tura especializada. Dentre seus atributos, encontram-se a
dispersao axial e os projetos para o desenho de reatores em
leite fluidizado de tamanho industrial, como foi usado por
De Vire e Van Swaaij em 1972 no reator de clorinagao da
Shell, para a modificagao do processo Deacon de oxidagao do
HCl. Dois anos mals tarde, o modelo foi moedificado por Van
Deemter (1961), =zo introduzir um novo criterio na mistura
gés—sélidos, 0 gue e descfito em detalhes no modelo (f) de

Van deemter (1961/1967).

O modelc de May, baseado em observagﬁes experimen-~
tais, introduz dois conceitos fundamentais na descrigao do

fluxo de gas no reator, que sao:

a) o gés entra em contatc com uma parate dos S0~

lidos contides no leito;

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

fase emulsionada ¢ medido pelo coeficiente de dispersao;
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A descrigio matematica do modelo de May é realiza-
da pela solugao simultanea das seguintes eguagoes  diferen~
ciais parciais, resultantes do balango de massa aplicado ao

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

emulsaoc, com as seguintes restrigoes: a reagao somente se da
na fase da emulsao e as bolhas de gas estao livres de parti-
; culas solidas. Com estas restrigoes, as equagoes resultan-—

tes do modelo de May sao:

3, %,

Vbﬁﬁ? + wb?ﬁ? = w$(ce - C.) ... (111-27)

b

: _
! bce Dve'xce dC

L C Vome T E ot Yoz = We(Cy = Cp) .. (111-28)
: (wb + we) 02 = wbcb2 + Werg e | (ITT-29)

As condigdes de contorno sdoc as usadas por Danck-

werts em 1953; Wehner e Wilhelm em 1957; que s30 referidas

por trés CC: Cos ' (III-30)

i1
[ o

_ para t 70, C
} para t<«C, emZ =0, C_=20

b
T TeVe I oz
DC
Z.—_—l,—E:O
Oz

COMENTARIOCS

Estudos preliminares do contato gas-sélidos flui-

dizados foram realizados por Gilliland e colab. {(1953):

i Glass {1956); Shen e Johnstone (1855).
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A concepgdo geral do fluxo do gé&s no reator, pbde
ger interpretada de duas formas: uma parte do gés forma as
bolhas que contém uma quantidade pequena dos s6lidos fluidi-
zados, e a outra se mistura com os sdlidos, formando uma
emuls3o. A representaqéogréfica.deste mecanismo é a seguin-

te:

EMULSAO {GAS - SOLIDOS)

" :""-._..--""""—

il BOLHA DE GAS

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

(ii) em mistura

A transferéncia de massa do gas reagente se consi-
dera exclusivamente entre as bolhas e circunvizinhangas, que
é a emuls3o. O mecanismo desta tfansferéncia ¢ considerado
em duas formas: devido ac fluxo causadce por uma diferenca de
pressic na bolha, e ﬁutra pelo seu crescimente. Este tipo
de transferéncia é chamada de "crossflow". A solugio numé-
rica do conjunto de equagdes (I1I-27-30), é realizado pela
introdugdo dos valores numéricos obtidos de tré&s medidas ex-

perimentais:

a) medida da taxa volumétrica do gis reagente, e
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i 08 wolumes ocupados pelas duas .fases;

b) medida do coeficiente de difusZo;

c) medida do coeficiente de transferencia de massa.

A representagdfio grafica do modelo de May € dada pe-

la Fig. III-03: W

l
COEFE TRANSE
et

D ——

FASE DE EMULSAD: MISTURA

FASE DE BOLHAS D E _ .
GAS - SOLIDOS,COM DISPERSAD AXIAL

{SEM MISTURA)

Fig. JJL- 03
FI1G. III-03: Modelo de May — (i) dispersao axialj;

| . (ii) transferéncia de massa

A solugdo analitica do sistema de eguagdes pode
ser obtida, na forma como foi resclvida por Anzelins em 1926

€ Hougen € Marshall, em 1947, A solugfo apresentada por May

{(1959) para os dois casos limites do comportamento do reator
em leito fluidizado do tipo PFR e CSTR, conduz .aos seguintes

comentarios finais:
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a) & conversio no caso PFR € maior gue a esperada;

- ""w w -~ »

b} a conversdo (l-e 1/ Py h3o é comprovada expe-
rimentalmente, pois o catalizador nao entra 100% em contato
com o gés reagente, e deve-se cpnsiderar que uma parte do

catalizador se encontra nas bolhas.'
A nomenclatura usada por May é:

A _ concentragao

coeficiente de dispersao

.k constante de velocidade de uma reagao de b;imeira or-
| dem - -
L comprimento do leito -
tempo
\' volume do gés; Vb e Ve, das bolhas e da emulsao, res-
pectivamente
f W vazao volumétrica do gés; wa We, ws, representam as
vazdes volumétricas do gas na fase das bolhas, na

emulsao e do fluxo cruzado, respectivamente

Z coordenada axial.
: SUBSCRITOS
5 1 na entrada do leito
E v na saida do leito
! b bolha
e emulsao

fluxo cruzado

(0]
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¢) Modelo de J.C. Orcutt e colab., '"Reaction Time Distribu-

tion in Fluidized Catalytic Reaction", 1982.

Este € um modelo teérico-prético, que descreve a
conversac da reagac de decomposigao catalitica do ozonio pe-
lo 6xido de ferro em leito fluidizado. A caracterizagao do
leito fluidizado esta baseada na existéncia de duas fases
para a descrigao da circulagao do gés e dos sOlidos. A me-
dida estatistica do tempo, fornece o tempo de contato entrg
o.gés e os solidos, tecnicas que foram incorporadas a  rea-
¢oes heterogéneas no calculo do tempo de residéncia, por
Gilliland e colab (1949/1953); Fryee e colab. (1958); Romano
(1960) ;- De Maria e Longfield (37), 1962. Este modelo tem -
eﬁ comum cdm_os outros modelos de leito fluidizado, o trans-
porte do gés reagente pelo gradienté de concentragao, 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 mecanismoc de su-

bida das bolhas de gés num liquido sem viscosidade.

0O modelo de Orcutt e colab., apresenta os seguin-
tes fatores, que descrevem o mecanismo padrao de bolhas no

leito fluidizado:

a) uma bolha sobe com uma velocidade igual a

0,711 (gDe)l/E; segundo a teoria de Davies e Taylor (38);

b) O diametro equivalente da bolha e igual a

(6v/f)2/3,

c) guando a fluidizagao dos solidos pelo gas é
estével, correspondente a um valor U; e o valor para se ob-

ter uma fluidizacio incipiente e Uy, a diferenga (u-usy) por
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unidade de area, é considerada como a quantidade de gas que

fornece a fase das bolhas;

d) a velocidade absoluta das bolhas, u,, foi medi-

da por Griffith e Wallis (1960), correspondendo & seguinte

expressdo:

o 1/2
u = (u - uf)_+ 0,711 (gbhe)

e} o leito fluidizado.pode ser considerado como um

reator tipo CSTR ou do tipo PFR;

f) além das incorporagoes dos itens a, b, ¢, d, e,
é introduzida 2 técnica da medida do tempo de residéncia no
reator de_leito fluidizado, pela relagdo entre -a fragdo do

reagente nao convertido e o tempo de reagao.

De acordo com o item (e), o reator emleito fluidi-
zado, para uma reagao simples, pode ser descrito de duas
formas: um modelo que descrevera a conversao da reagiaoc guan—
do o reator segue um comportamento CSTR ¢ a outra forma,

quando © reator segue um comportamento PFR.

CASO A: Reator em leito fluidizado tipo CSTR

Neste modelo, a fase densa & considerada como uma
mistura gés—sélido, perfeita, onde a gquantidade do gés neces
ééria para se obter as condigodes de minima fluidizacgao dos
solidos, se encontra em forma de bolhas, que sac distribui-
das uniformemente em tode o leito, em uma guantidade n = por

unidade de wvolume.
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0 balango de massa aplicado a uma bolha e:

nVub = u - uf
b - uL |
n = ————= - (II1-31)
u ¥V , -
b
dc dcC

(¢, -C ) = T u, V—or (I11-32)

WY = at b dy e |

a integracidc (III-32):

—ay/ugyo (I11-33)

Cb = Cl + (Co - Cl) e

0 balango de massa na fase denga, € baseadc na se-—
guinte equagio: o reagente em forma de bolha que entra a fa-
se densa, mais o reagente que entra pelo fundo do reator, é
igual ao reagente que abandona a fase densa em forma de bo-
lhag, mais reagente que sai pelo t&po do leito, mais o rea-

gente consumido. Isto € representado pela seguinte expres-

s80:
h
nqarﬂ [él + (Co—Ci)e_qy/ubv] dy + quo = nqghC, +
0
+ ufcl + ken(1-nv) C, e (II1-34)

Outras consideragdes s80: a concentragidc da mis—
tura de gés na saida do reator é dada pela eXpressio:
u u

T T
a) ci = (1—Gm) Cby + " cl_... (III-35)
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b) a expansdo do leito, represen%ada pela diferen-

ga de altura (h4hf), ¢ devida &s bolhas, ou seja:

(ITI-36),

reator:

onde:

nV? = h—hf
h u-u1
£ f -
nv = 1 - e ‘e (ITT-36)
u
b
A combrinag8o das equac¢des (III-34), (III-35) e

L

fornece a fragZo ¢ do reagente, ndc convertido no

¢ =fe "+ P ... (II1-37)
-+l | .
"l—ﬁe'n
u

£

f=1- ()

nk = g~%

Up

CAS0O B: Reator em leito flujidizado tipo PFR

A fase densa é considerada como um reator com flu-

xo PF, © que o0 balango de massa no reater, considerando uma

reacido simples, é da forma de uma equagdo diferencial de se-

gunda ordem, cuja solucgio fornece a fragdoc do reagente nao

convertido, na seguinte expressdo obtida por Orcutt e colab:
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¢ = E“:E—mze 1(1-n a ) — m, e 2 { i- - Yy ... (ITI-38)
2 1 k nk

onde:

n’ - m (n, + K)/(1L -B) + Kn /(1 -B) =0 ... (111-39)

COMENTARIOS

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

versao da reagao, no reator em leito fluidizado, nos casos A

e B, que sao obtidos guando:

s

(i) K—=0
(ii) K- o
(iii) n—>co

a) 1lim $ = 1
K—= 0O
. d
b) 1lim K
K=0

!
o
(4]
|
o]
P

¢c) 1lim ¢

K~ oo

d) 1lim ¢

Il

: —>
le (o0}

As representacoes (¢) e (d) sao os casos limites

ideais para os reatores PFR e CSTR; da transferencia de
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‘massa do gas reagente, entre a fase de bolhas e a fase densa

pela predigao asintolica da funcao ¢$(K) versus K no reator
de leito fluidizado, como foi verificado experimentalmente
por Orcutt e colab. em 1962; pela obtencao das figuras
${(K) versus K, para diferentes valores da velocidade super-
ficial do gas e para diferentes diametros de reatores. As

formas tipicas encontradas, sao resumidads na Fig. III-04:

K

Fig. TH- 04

FIG.III-04; Fungao ¢{X) versus K.
parametros fixos: a) diametro do leito

b) velcodiade superficial

2. A fteoria desenvolvida por Davidson entre 1959
e 1961, serve para célcular a transferencia de massa entre a
bolha e seu meio, representada pela fase densa, € e forneci-
da pela relagao (gh/uyV), conhecida como o numero de unida-

des de transferéencia, nk.

A expressao do n, obtida pelo modelo de Orcutt e

k
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colab., corresponde a equagao:

6h
- gh f 3
= = 4 — u LI I Y -
" u,v ~ 0,711De(gbe) 72 Ky + 7 %) (11I-40)
3. A teoria de Baird e Davidson, para o calculo do
Kg, esta baseada na difusdo atraves de uma semi-esfera de

gés, num liquido ideal, para a porgao ABC, desprezando a pgor

gao inferior ADC, da Fig. III-05:
B

" Fig. TIL - 05
FIG. III-05: Bolha semi-esférica.

A expressao do Kg dada por Baird e Davidson, serve
para determinar o valor do dizgmetro equivalente da bolha, ao
substituir o valor do coeficiente de difusao nessa expres-—
sao, ao medir experimentalmente: D, ny, he e Ugp.

—1/4D1/2g1/4

Kg = 0,975De v (III-41)

4, A medida do diametro equivalente da bolha no
leito fluidizado, pode ser comparada com o valor obtido no
ponto 3., ao medir a expansac do leito, fornecido pela ex—

pressac,

El

u-u
1/2 £
0,711(gne) -_(h*hf)hf

» ) (III-42)
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5. Das equagdes que representam a fragdo ndo con-

wertida do gas reagente no reator de leito fluidizado, com-

parado com os valores experimentails, transformam o modelo
de Orcutt e colab, em um modelo de reator em leito fluidiza-

-

do de um parémetro, que é obtido.pelo caso limite (C).

n, .
Este valor limite da conversdo $, & representado pela fra-

¢cdo de gis que atravessa o leito em forma de bolhas:

L3

f =fe 'k ... “ (TI1-43)

6. Dos valores apresentados pelo mondelo de Orcutt
e colab., na descrigfdo simples de um reator em leito fluidi-
zado, s80 deduzidas quatro condigdes importantes para os fu- .

turos modelos mateméticos de reatores: .

s

(i) da quantidade total de gas reagente, uma por-
¢80 €& necegsaria para provocar a fluidizagZoc estéavel dos
sb6lidos pregentes. A outra porgéd ira formar a fase das bo-

lhas:

(ii) a subida das beolhas através do leito fluidiza-
do, é andloga & fludizagdo particulada de um gas e um liqui-

do ideal;

(iii) a conversio da reagdo pode ser calculada ao

considerar as propriedades mecZnicas das bolhas;

(iv) pode-se considerar a fase densa como uma mis-
tura perfeita ou como uma fase sem mistura, isto é, como um

gas empistonado.

A nomenclatura usada por Orcutt e colab, é:
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c cbncentraqéo

De diémetro equivalente de uma bolha

F vazdo molar

f fragdo do gas em forma de bolhas

g constante de aceleragic da gravidade

h altura do leito fluidizado

h alfura do leito fluidizado nas condig¢des de minima
fluidizagao |

k: constantes da velocidade de uma reagdo simples, em re
lac3o ao volume e em relagfo & massa do catalizador,
respectivamente
nimero de unidades de transferéncia de massa
‘presséol |
vazao voluméfrica'do gas na fase das bolhas
tempo _

velocidade superficial do gas

T ol - S L « B |

volume ocupado pelas bolhas

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

Este modelo, gue aparcce descrito no livro-texto
dos proprios autores, faz parte das referéncias_bibliogréfi—
cas, e foi catalogado na literatura especializada como pio-
neiro na descricao teorica do comportamento do leito fluidi-
zado para os Sistemas reativos gés—sélido, baseado, funda-
mentalmente no mecanismo de bolhas. Este modelo & 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) nao ha reagao guimica no interior da bolha;

(iii) a transferéencia do gés reagente entre a bo-
lha e seu meic, faz-se péla combinacac simultanea de dois
mecanismos diferentes. Um deles e devido ao fluxo convecti-

vo e outro é devido a difusado molecular:

(iv) a circulagao do gas na fase densa pode ser
considerada como um fluxo empistonado, ou como uma mistura
perfeita. Este item forga ﬁma analise anéloga a0 caso do.mg
delo de Orcutt e colab., onde, precisamente, Davidson & um

1

desses tolaboradores.

- -

CASO - A: Modelo de reator em leito fiuidizado do tipo CSTR

Considerando a fase densa como uma mistura perfei-
ta entre o gas e os soOlidos fluidizados, onde a fragao total

do reagente convertido é dada pela eXpressac:

C —X .2
A -x (1 +be )
c====0e""+ = = (III-44)
CAo k'+ 1 - pe
onde: a |
o
p= (1 --5) ... (II1-45)
kHO )
Kt o= —2 (III-46)
. 4 H
X = ;T-"-\—f | (III-47)
A
uo DG1/2g1/4

De
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LASO-B:i-Modelo de reator em leito fluidizado do tipo PFR

Considerando a fase densa como-um fluxo empistona-

do, a conversao total deste modelo pode ser calculado pela

expressao:
CA. 1 | moH miH
o' = — = m e (1 —Am_)-m_ e (1-—o<m~)J
CAO m,-m, [1 2 2 1
ea (III-59)
onde: HUO
= e III-50
o o N ( )
s - 2 R 1/2
- 2H(1—@)m = (X+k' )= WX+k' )24k X(1-8) .. (ITI-51)
COMENTARIOS

Na equagéo (III-44) faz-se k' tender ao infinito
(k"0 ), logo a conversao C' tende ao valor ﬂe_x, 0 Que nos
diz que seu valor esta limitado neste valor, o que € devido
ao fluxo derivativo do gas reagente nas bolhas. Na mesma
equacao fez-se tender ao infinito a quantidade X, isto e,
X—w 0 valor da conversao estara entao limitado no valor

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

dos reatores CSTR.

0 mérito da teoria das duas fases esta baseada na
hipotese do comportamento da bolha de gas num liquido ideal,
o que fornece uma descrigao simples da fluidizacgao agregati-

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

plo: .
a) pelo RTD do gas;
b) pelo grau de mistura dos solidos;
c) pelos estudos dos sistemas reativos, cuja ciné-

tica € bem conhecida.

Finalmente, na opiniac de muitos autores, os mode-
los de reatores em leite fluidizados baseados na teoria das
duas fases, a conversao da reacao esta bem representada, is-—
to €, nac & uma teoria exata, mas € uma ferramenta semiquan—
titativa na estimativa do comportamento do }eito; como rea-
tor industrial. '

A seguintes nomenclatura foi usada por Davidson e

Harrison:

C concentragzo

De diametro equivalente da bolha

DG coeficiente de difusac

H altura do leito

Qm coeficiente de transferéncia de massa

u velocidade superficial do gas

v volume da bolha

c) -Modelo de B.A. Partridge e P.N. Rowe "Analysis of Gas
. Flow in a bubling fluidized bed when cloud formation

occurs', 1966,

Este modelo fornece uma melhor explicagdo sobre o
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mecanismo do movimento das duas fases, devido a tecnica em-
pregada por Rowe, na medida do movimento das bolhas. A con-
versao da reacao é tambem calculada com base na teoria das
duas fases, levando em conta ¢ borbulhamento e a formagao

da nuvemn.

A formulagao métemética do modelo de reator em
leite fluidizado, & baseada na hipétese de que a fase densa
se comporta como um fluxo empistonado (PF). A outra  fase,
a fase das bolhas-nuvens, & considerada comc uma mistura
perfeita, como resultado dos primeiros trabalhos de Rowe.

) 0 modelo de Partridge ¢ ﬁowé esta reléciSnado ao
modelo proposto peleo item ¢ da pg 17, Fig.  I1I-01 da pg. 20 e

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

coes:
ac
Al c o
UI 3z * QMI(C'M - CAC) + kICAI =0 (I311-52)
ac,
- —¢ - Kk - I11-53
Uo =gz * Op(Cue = Cpp) + KLy =0 ( )

No caso de uma reagao catalitica de primeira ordem
de particulas solidas de catalizador nao poroso, teremos um

sistema de equagoes diferenciais de segunda ordem, linear,em

-

QAI_OU em CAC' a expressac em relagao a CAC e
. d*c dc
AC AC
j K = oo ITI-54
azz t9Taz t K = O o )

onde:
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' Qg+ X, Ay K . .
J = * a0 tTT. - (IT1-55)
c AI I I
K. QA k
CYEC I
Ka—— + —/ (Q. + K.} ... (ITI-56)
ULUA; ~UULTC c’
S + js + K=0 ... (111-57)

-~

A solugdo geral é da forma:

CAC = ylexp(slz) + y2exp(s2z) . (I11-58)

COMENTARIOS

s

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

As constantes de integraci@o y, eV na equacio (III-%8), re-

2
presentam valores especificos do sistema, aquande sio conhe-

cidogs os valores iniciais e de contorno.

A complexidade matemética que poderéa surgir na ob-
tengédo das concentragdes CAI cu CAC’ a fim de se obter a con
vers8o no reator, é resumida em dois par@metros: o coeficien
te de transferéncia de massa, Q. e a razio de velocidade,re

presentada por d.

A Tforma em que Partridge € oOwe encontraram para
correlacionar estes deis par@metros foli: o valor refere-se

Aas medidas do difmetro da beolha, d., em relagédo a posigao

b’.
peupada no leiteo; em relagdo ao QE’ estd relacionado aoc es-—
coamento do gids desde a superficie externa da bolha e a nu-

vem na fase densa. Este escoamento e considerado analogo a
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-uma bolha de géas num liquido ideal. A representaco deste

‘mecanismo é dada pelo nimero de Sherwood (1924), cuja expres

sdo0 é:
1/3.1/2
NShc = 2 + O,GQSNSC NRe e (ITI-59)
onde:
- : B
NSC = numero de Schmidt ?PDg
PV d_
NRe = numero de Reynold =

1

Logo, o coeficiente total de transferéncia de mas-
sa, QE, é relacionado como uma taxa-com base na unidade de

volume ocupado pela nuvem:

3,9€D N,

Q. = .o
E - )2/3 |
C

(ITI-60)

‘A seguinte nomenclatura foli usada por Partridge e

Rowe:

A area da secgao transversal

C concentracao

D, coeficiente de difusio

U  velocidade superficial do gas
v volume

Grupos adimensionais

NRe numere de Reynold
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[

N numero de Sherwood -
She

NSC nimero de Schmidt

Letras Gregas

&
" meB
of, parametro =
U
mf
€ fragao de vazios na fase densa
P densidade do gas *

viscosidade dinémica do géas

=

f) Modelo de Van Deemeter (1961/1967)

T Este mddéld, épresen%aad ﬁa iiferaﬁhfa especiali-
zada, representa o modelo de May (1959), modificado. A mo-
dificacio proposta por Van Deemeter em relagao a circulagao
de gés entre as fases, o gue consiéte em: as bolhas junto
com as particulas solidas que a rodeiam, sao arrastadas pe-
1as bolhas, e formam uma fase s0, que escoa.no sentido do

fluxc. A outra parte do gés e dos solidos formam uma fase

que escoa em sentido contrario a primeira.

As egquagdes que descrevem a circulagao das fases,

junto com uma reagao quimica de primeira ordem, sao:

Vv

dCra
£ * Q(Chu ~Cp ) * T XCrg=0 - (I1I-61)
L] dc
Au o (c. -C )+ FkC =0 . (TII-62)
dz m Au Ad 5 u Au -

A solugBio analitica do sistema de equagBes {(III-61

e 62) em relagio a CAu' é dada pela seguinte distribuigdo:
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' A -11 -
C = - R A - —A7C (IT11-63)
Au (32 +n o+ N_) e | - (l1+ n, o+ NR) e

onde )1 e 22 sao as raizes da equagao caracteristica repre-

sentada pela expressao:

» Ine(148 )np—jﬁ'Np] nn,. +NNg — Npr] B
n [ A1) A G apy =0 ... (III-64)
onde:
fv . ,
ﬁ = - taxa relativa ao fluxo de gés na fase
densa
Qm L . , _
m = — numero de.unidades-de transferéncia de
massa.
f kx.L
s d . ' . =
ng = 3 namero de unidades de reacao
FskuL
NR = P numeroc de unidades de reagdo.

COMENTARIOS

Novamente se enfrenta um procedimento matemético a
fim de calcular a conversZio da reagfo. 0O mocdelo prevé o cil
culo de dois parametros: n e/@, na convergio total da reagdo
que s3o similares aos par@imetros Xe Qg no modelo de  Part-
ridge e Rowe. Os valores de n e fApodem ser obtidos pela téc

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

F

gas.
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0 parémetro X do modelo de Davidson e Harrison é
andlogo ao n de Van Deemeter e ao QE/X‘do modelo de Part-

ridge e Rowe.

A nomenclatura.usada no modelc de Van Deemeter é

a sepguinte:

C concentragéao
f, F frag8o em volume do gas das duas fases
L altura do leito
n namero de unidades de transferéncia
' nR, NR'nﬁmero de unidades de reagao - ‘
v, V velocidade superficial das fases
u velocidade Suﬁerficiall ; i
SUBSCRITOS
'e] fluxo para baixo
u fluxec para cima
s sb6lidos

g) Modelo de D. Kunii e 0.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 unma explicagéo mais teoricas dos

pontos em comum acs modelos de May, Van Deemeter € Davidson
e Harrison. As caracteristicas fundamentais deste modelo

coincidem com os reatores fluidizados industriais, que estao
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baseados em tres hipoteses basicas, que sao:

a) o reagente na fase gasosa e transportado atra-

vés do reator na forma de bolhas;

b) as bolhas szo formadas em tamanhos uniforges;

seu esgscolamento e do tipo empistonado em ambas as fases;

c¢) a transferencia de massa do gas reagente entre
as fadses ¢ representada pela superposigac de dois mecanismos

diferentes: pelc fluxo convectivo e pela difusao molecular.

A equagao ééral deste mecanismo simulténeo & dada pela ex-

pressac:
1 1 1
= - .. (III_GS)
Kbc (Kbe)b (Kce)b
onde:
: U 1/2 1/4
mf D
(Kbe)b = 4,5(d ) +5,85( 5/% ) ve. (III-66)
b d
b
e DU ' :
(K ), = 6,78(%—1:')1/2 (III-67)

ce.b b
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A conversao calculada pelo modelo de Kunii e
Levenspiel, e dada pela expressao:
C f
A -k | |
T =e £ ve.  {(I11-68)
Ao '
onde;’
-y U ]
- o
K_ = mf © (II1-69)
f k 1 .. -
(E"—) + T
bo ?f‘c + : K . ks
Kbc Fe
COMENTARIOS

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

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

tragao de Higbie (1935), respectivamente, A forma geométri—
ca da bolha, considerada na teoria de Higbie, fei a bolha



-50-

semi-esferica de gas num liguideo ideal.

0 fator mais importante no modelo de Kunii e Leven
spiel e sua proposta, pois e considerado como a mais adegua-
da para projetos de reatores em escala comercial, o que esta
bem caracterizado pela introdugac do valor Ucr’ que foi obti

do no trabalho de Stephens e colab, no ano de 1867,

Em relagao ao conceito Ucr’ Stephens e colab. se
referem aos valores da velocidade superficial usada nos rea-
tores em leito fluidizado de tamanho comercial, que vem a
ser diferenfe do valor usado nos réatbres de porte experi-
mental: Assim, para valores éltos da velocidade superficial
do gés, o0& solidos na_faée densa ap}eséntam umé vélocidade
major aoc gés gue percola nessa fase, e o resultado e uma in-
versao do escoamento do gas nessa fase. O critério dessa

reversao e o seguinte:

U

cr 1

r— - — 1 - € R III-70
U 3[1 e fw] p(1+w) ( )
mf mf

No intervalo apontado por Kunii e Levenspiel do

valor fw entre 0,2 a 0,4, a relagac fica:

<

> 6 ~ 11

o

o

mf

Desta forma, encontra-se uma explicagao, para pre-
ver o gés de mistura da fase densa, peois tal eritério preva-

lece na maioria dos leitos fortemente borbuilhantes, como sao
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-conhecidos na literatura, os reatores industriais que empre-

gam leitos fluidizados.

A nomenclatura usada ne modelo de Kunii e Leven-

spiel, e a seguinte:

C concentracaoc

D coeficiente de difusao .
dp diametro da bolha

U velocidade superficial do gas

¥ vazao dos volumes em relacdo a bolha

km, ém fatores de corregao em relagao ao leito fixo.

s

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

1969,

Kato e Wen introduziram a variagao do tamanho das
‘bolhas, trabalho gque foi publicado na literatura especializa
~ da por Kolayashi e colab. em 1965 e por Cocoke e colab. em
1968, ao representar a variagao do diametro da bolha com a
altura do leito, medida a partir do distribuider., © nome do
modelo de Kato e Wen e devido a subdi&isao do leito em “nt
compartimentos em séries, onde a altura do compartimento cor

responde ao diametro da bolha.

As suposigdes basicas encontradas em cada comparti

mento sac:

a) nao ha percolagao do gas na fase densa;
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b) a fase das bolhas e considerada formada pela

propria bolha e por sua envoliura, que € a nuvem;

c) a espessura da nuvem é calculada pela teoria de

Davidson (1961);

d) o reagente encontra-se perfeitamente misturado

em cada fase, assim ccmoe em cada compartimento; “
e) nao existe mistura de gas nos compartimentos;

.~ ) o coeficiente de transferencia de massa e forne

cido ﬁela expressac de Kobayashi e colab. (1967):

2

Fo = 11/DB cee _ (III-71)

g) o valor do diametro da bolha em relagio a uma
placa perfurada, ¢ dada pela correlacgao de Kobayashi e
‘colab. (1965):
D.=D_ + 1 4/°dp(—9—)h - (I1I1-72)
B Bo TP Umf

A conversao, calculada pelo modelo de Kato e Wen,

e representada pela seguinte exXpressao:

C UA
Cp, = Bl AT (TII-73)
Y OF v 4KV +AU- ou-Bu
ou Bu cu kV_ +F V
Eu " ou Bu
C.F V :
c 3 Bu ou Bu . (ITI-74)

Bu hVEu+F0uVBu
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COMENTARIOS

Observa-se a introdug¢do da. variagdo do diametro
das bolhas assim como a espessura da nuvem, que foi medida
por Davidson {(1961), assinalando ac sistema bolha-nuvens uma
configuracdo esférica correspondendo a uma relagdo de raizes

cuja expressio é:

Rc ub + zumf/ mf

(=—=)? = ; para U —{u /& ) c. (III-75)
- ‘2

Rb ub_ “mffémf b mf’ Tmf

A seguinte nomenclatura foi'usada_por Kato e Wen:

, _ oot .
area ) -

>

concentragao

digametro das particulas

ol

diametro efetivo da bolha

ol

diametro inicial da bolha

we!
(o]

.altura a partir do distribuidor

coeficiente de transferencia de massa

o L= = D o N = A

velocidade

i) Modelo de C. Fryer e 0.E. Potter "Counter current back-

missing Model", 1072/1976.

Este modelo esta fundamentado nas mesmas bases do

‘modelo apresentado por Kunii e Levenspiel, mas inclui a in-

fluencia da nuvem-esteira {cloud-wake) no mecanismo da trans
feréncia de massa, desde a superficie da bolha atée a fase

densa, introduzidno trés fases para a descrigao fisica do
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leito fluidizado. As referidas fases séo:_as bolhas, a nu-
vem-esteira e a fase densa. As equagoes que descrevem o mo-
delo de Fryer e Pottert'quando se processa uma reagao de pri
meira ordem, em condigoes isotérmicas, € o resultado da apli
cagao de um balango diferencial de massa, em relagio ao gas
reagente num elemento de altura dh, ao reator, dividido em

trés fases.

Assim, as equagoes resultantes integram o seguinte

sistema:
k - C )i
dCb bc(cb cc)e:b
- = e (III-76)
. dh U . _
GB
i dc i kcp(Cc—Cp)éb + kBC(CC—Cb) + kC _fwe,
dh '
UGC
e {(ITI-77)
dc_ k__(C -C )& + KC {}— (1+fwﬂ
- —R__€P P C P “ (1III-78)
dh U
Gp
COMENTARIOS

A solugao analitica do éistema (ITI-786, 77 & 78) e
obtida ac considerar um tamanhce uniforme de bolhas, ¢ o c¢co-
nhecimento das condiéaes de contorno, e os seguintes parame-
tros: U, Umf’ UA’ De’ DG’ €%, fw, H e h. Destas wvariaveis,
a velocidade de subida da bolha € calculada pela teoria das

duas fases de Davidson e Harrison, bem como 63.
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Como o mecanismo de transferéncia de massa depende
fortemente do diametro das bolhas, e no modelo-esta incluida
a variag8o deste didmetro, sugere~se o emprego de uma corre-

lagdo que represente esta variagéo.

Uma revis#o conscilente nas caracteristicas da flui
dizagdo agregativa, e sobre as condigBes para se obter uma
fluidizag3o homogénea, por intermédio dc(/%f/ﬂ), Umfgl, Jue
fixam a condigac de minima fluidizagao dos solidos presentes
no leito. Com isto, evita-se atingir o ponteo de '"slugging",
e passa-se ao comportamento desejado em reatores de leito
f;uidizado“ gue se encontrem dentro dos limites . desejados,
isto é, 0o PFR e o CSTR. Desta maneira é.possivel considerar
o grau dé'misturé.das féses eﬂa‘tfahsferéncié.de massa do
gas reagetne. Desta forma, o modelo de Kunii e Lovespiel e
o de Fryer e Potter, reacai na classificagzo CBM (Counter-
current backmissing model), © qué o fator dominante no com-

portamento do reator esta intimamente ligado a circulagao do

"gas e dos solidos, num intervalo de velocidades que depende-

ra da interpretagao de cada proponente, por exemplo, as ob-
servacoes de Stephens, Sinclair e do propric Potter (1967),

sugere o criterio:

P {(II11-79)

Um ano mais tarde, em 1968, Woolard e Potter em-
pregam o critério representado pela equagao (III-79) e indi-
cam as condicodes da formacgao da esteira que se observa em

leitos berbulhantes, © que esta representada pela correlagao:
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W = 654 Pg(U—Umf) exp(-168,5d) ... (I1I-80)

Para completar o critério representado pelas equa-

coes (III—79.e 80), Woollard e Potter (1968), sugerem o uso:

fw = 0,476 exp(-168,5d) ... (II11-81)

-

em lugar dos valores empiricos,

Além destas tres correlagoes, introduzidas por
Fryer e Potter ao medelo original Qe'Kunii e Levenspiel, e
incdrporﬁdb 0 mecanismo de_transferéncia dos solidos deSde‘
a -esteira que acompanha as bolhas e a fése densa, pela intro
dugao doﬁcoéficiénte Ko; gragésrabs_eétudos féalizados nesse

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

em 1971.

A distribuicdo do gas entre as fases &, por exem-

" plo, uma simples aplicagzo da teoria das duas fases, onde o

fluxo de gas que forma a fase das folhas, ¢ devido ao valor

f), ¢ a quantidade de gés gque percola na fase densa, e

devida ac valor Um

(U-—Um
g+ Desta maneira, conclui-se que:
U = UGB + UGC + UGP'

0O critério de Fryer e Potter difere da teoria das
duas fases, enquanto a quantidade de gas que forma a fase

dags bolhas, peis o valor de U sera negativo, o que e uma

GP
contradigao evidente. Logo, o critépio usado no modelo de

Fryer e Potter esta representado pela equaqéo:'

U

s

=1 + ( ) E,— €5(1_+ fwﬂ ‘e .(III—82)

c

mf éﬁffw
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As condigoes de contorno impostas no modelo . CBM

a) U> UCP

b) a esteira de gas & formada pela mistura de gas
proveniente do fundo do reator, com o gés gue descende e es-
ta contido na fase densa. Desta maneira, as concentragaes

seraso:

0 balango de massa indica que no fundo do leifo o

resultado e:

UCCO = UGBCO + UGCCO + UGPCp e (III-83)

ou:
(U - U. )Co - U__C
Copy = ™ GBU GF o .- (I11-83a)
- GC

UGP negative, se UD UC

0 balango de massa no topo do leito, - indica
pph = Ccﬁ’ se as bolhas e a nuvem—-esteira, Jjuntas, formam o

fluxo descendente, o que representa a seguinte conclusgo:

UCH = UGBCbH + (U - UGB)CCH cae (IT11-84)



4. mEy

L]

58—

ou:

YerCom * Y- UeplCoy L. (I1I-84a)

Finalmente, o modelo congidera uma distribuigao mé

dia igual a:
Cm = €be+€EwaC+ [}h€£(1+fw)] Cp - (IT1I-85)

A seguinte nomenclatura foi usada por Fryer e

Potter: -

- gconcentracio -
razio de volumes
altura do leito

coeficiente de transferéncia de massa

AR D HBoa

taxa de reagao
velocidade

- velocidade critica

j) Modelo de T. Chiba e H. Kobayashi, '"Bubble Flow Model",

1973.

Este modelo foi apresentado em sua época como ol
mais 0til na modelagem de reatores em leite fluidizado. In-
‘troduz na descricio do modelo os resultados obtidos por
Davidson {1961), como é a nuvem que acompanha a bolha, o me-

canismo de transferéncia de massa, como fol descrito pela
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teoria das Duas Fases (1963), assim como-és explica¢des quan
titativas de Rowe, Partridge e Lyall (1969), sobre o meca-—
nismo de transferéncia de massa entre a nuvem e a fase densa.
OQutras contribuig¢fes podem ser notadas no modelo de Chiba e
Kobayashi, come a coalescéncia das bolhas, como foi descrita

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

A diferencga de outros modelos onde © coeficiente
de transferdncia de massa é introduzido no modelo sem outra
explicagio, Chiba e Kobayashi mostram no seu medelo o proce-
dimento_de seu calculo. As consideragBes propostas nestg mo

delo, sZo as seguintes:

- 1 -

a) a variagdo do diametro da bolha é correlaciona-
da com a altura no leito, com o tipo de distribuidor e com o
digmetro inicial da bolha:

h - hbo 2/7
Dbc = Dbo + [}+1,245(—~B;;ﬁ~) . (ITII-86)

b) a concentracao do gés reagente na beclha -& uni-

formemente distribuida;

¢) o escoamento do gas na fase emulsionada € consi

derado como um fluxo empistonado;

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

subida, sua fregiiéncia, sao consideradas invariaveis;



e) a forma geometrica da bolha-nuvem e considerada

egferica.

A descrigao matematica do modelo de reator em lei
to fluidizado apresentado por Chiba e Kobayashi, & semelhan-
te ao apresentado por Rowe e Partridge (1966)., Assim, © re-
sultado do balang¢o de massa, considerando as suposigaes ba-

sicas a, b, ¢, e, €, sao:

dC

B | |
up—= + K_(C = C) =0 ... (III-87)
dc '
—= 4 K_(C - Cp) e (111-88)

mf dh B) 1-§

Eliminando C_ entre as equacBes I11I-87 e 88, tere-

E
mos:

d? C dac
B 1 1 de \%“B
preall Kc(a;-+ T, L—Q:}dh =0 ... (I11-89)

As condig¢des de contorno sdo:

C_,=20C C.=20C guando h = O

1
quando h =00

B = g = §:Cp0
A solugdo CB/CBO fornece a conversao da reagac que
esta representada pela seguinie exXpressao:
1 1 6E :
80 + (1—Vc)exp E—KC(UB + 3 -0 )h) (III-30)

mf c

Bo
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COMENTARIOS

Foi usada a teoria de Murray {(1965) e a comprova-
¢6a feita por Rowe e Partridge no calculo da espessurada nu-

vem.,

Na medida do coeficiente de transferéncia de mas-
sa foi usado o método de Szekely (1962), bem como a teceria

de Davidson € Harrison, Kunii e Levenspiel.

A sepuinte nomenclatura feoi usada por Chiba e Ko-

bayashi

C ~ concentragio ’ - B

DB difmetro da bolha

fB freqiéncia das bolhas

h altura

K coeficiente de transferéncia de massa
'Sc fragdo, em volume ocupado pela nuvem.

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

diecting the Performance of Fluidized Catalytic Reactor",

_(1980/1981).

Este meodelo encontra-se fundamentado na teoria das
Duas Fases, ao congiderar a sua existéneia e dando uma inter
pretacio em quanto a circulagdo do gas entre as duas fases:
a fase densa, se considera como uma ﬁistura, e o gas na fase

das bolhas como um fluxo empistonado.
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Este modelo considera a variacao de tamanhos das
bolhas, fato que foi introduzide no modelo publicado por

Toor e Calderbank entre 1968 e 1969,

Encontram-se duas suposigoes basicas neste modelo:

a) a existéncia de duas fases no reator de leito

fluidizado, e seu comportamento analogo ao CSTR e ao PFR;«

b) as propriedades mecanicas das bolhas e sua in-
fluéncia no processo de transferencia de massa foi tirado da
teoria de Davies e Tayler (1952) e da Teoria da Penetracac

de Highie (1935), respectivamente.

As equagoes que integram o modelo proposto por

Pereira e colab. sao:

(i) erescimento das bolhas pelo mecanismo de coa-

" lescencia:
-2v, d_ = Q_ Ndh . (I11-91)
- Nu B8 ~ Ve (III-92)
n— a— rﬁDa -
e
o,y lan 1 ap,
QC--zvb N an - 6Vbua b gl (ITI-93)

(ii) balanco de massa, em condigles isotérmicas,

tomando em conta a suposigio basica (a) e (b):
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(y - x} cos (I1I-94)

" FE

u u

kK PL

) b

‘x4 ’f" BY (x = yyan + -B-BX _ 4 . (111-9%)
Q < E

£+ C.I.: h=0,y =1 u -
- b E
o, C.C.: h=1 g her, = Vpor &Y w0 o (111-96)

COMENTARTOS

0 difmetro equivalente éa bolha, De,'foi' introdu-

zido neste modelo, da correlacdo de Werther (1978), o gue
corresponde a expressfo: )
%3
D, = a1(1 + aeh) - (111-97)

a,. € a sao constantes.

onde a,, a, € ag,

A velocidade de coalescéncia & representada pela
relagéo dE = QCNdh, e corresponde a uma relacdo integral pa—

ra todo o leito, na seguinte expressdo:

u - u

R =5 =6aln(l +ah) ... (111-98)
mf :

expressaoc dada por Pereira e colab. ao fendmeno de coalegcén
cia, devido ao fluxo convectivo. Outro termo responsavel pe
lo mecanismo de transferéncia de massa é tirado da teoria de

Higbie {1935), © que corresponde & expressio:
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. Auc’:l )
L 2
Qg = 2\ w— 5. Wole (I11-99)

A expresséo Ky representa a taxa de transferéncia

de massa referente a unidade de volume do reator:
+ u
(Q_ +Qp) ug

=
vb a

Ky = cen (I111-100)

A solugdo numérica das equacgles do modelo (III-94~-
95 e 96), Jjunto com (III-100) é obtida pelc método de Runge-
-Kulta e Mersom e sua comprovagado & feita pela equagdo (I1I-

95), segundo © procedimento introduzido por Broyden (1968).

1

As. solucgBes numéricas mostram as distribuicdes de

concentracéo (xly) versus h, de uma forma padréo, conforme

representade pela Fig. III-06:
A
(X!Y)

1,0‘1 *

Y

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

avl]

) Quando y—x, a conversfo no reator & aniloga
conversdo no CSTR:
i 1
gl = T = T cos (I11~101)
— h=L 14 kmf% . 1 + NTU

Ug
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A seguinte nomenclatura foi usada por Pereira e

colab.:

4 hel’ X, y concentragdo adimensional

h altura )

DA coeficiente de difusdo

De didmetro dé bolha

km taxa constante de reagio de primeira ordem
Q vazdo volumétrica

1 velocidade

NTU nimeroc. de unidédes de transferéncia

1

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

Bed Reactors', 13980/19081,

Este modelo esta baseado na teoria das duas fases

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

contornada pela emuls3o. Além destas consideragdes, Wer—
ther propfe o mecanismo descrito pela teoria do filme, que
foi desenvolvida originalmente por Noyese e colab. (14) em

1904, a fim de explicar quantitativamente a transferéncia de
massa do gas reagente no caso de reagdes cataliticas para
0s sistemas gés/séiidos. Qutra sugestao proposta por Wer-
ther é a descricac do comportamento hidrodinamico do leito
fluidizade, que fei publicade por Rech em 1974, a fim de es-
colher as condicoes dinamicas que deverao prevalecer no rea-
tor. Trata-se de usar o Diagrama de Rech, que foli proposto
na tese do proprio autor em 1961, a semelhanca dos diagramas
dos sgistemas fluidos de uma fase. O Diagrama de Rech para

0s sistemas fluidizados, consiste na obtengao deo inverso do
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L]
-

fator de atrito, por uma limitagao do Rep, Ar e M, a dife-

rentes valeores do t.

A proposta de Werther e, no fundo, duas em vez de
uma, ou seja, um modelo de reator catalitico para reagoes
géswsélidos fluidizados de cinetica lenta, e outro para as

-

reagoes classificadas como rapidas.
. 1]

Neste trabalho se apresenta a proposigso de Wer-
ther, classificada como ﬁnica, onde as propriedades hidrodi-
namicas do meio fluidizado que e o gés sao consideradas em
uma faixa de baixa velocidade, além de considerar as bolhas
ermadas, livres de ﬁarticulas solidas de catalizador, e com
uma condi¢as  de operagio que jhétifiqde 2 hipotese ante—

rior, isto e, para {(u - umf):’umf'

A transferéncia da massa do gis reatante é descri-~
ta pela Teoria do Filme, de Noyese e colab. (1904), como foi
‘usada por Kramers e Westerterp (1963), Astarita (1987),
Danckwerts (1970), J.J. Carberry (1976), entre ocutros.

As suposigdes basicas encontradas no modelo (ni-

co de J. Werther, s&o:

a) (u - umf)y u e

-

b) o escoamento da fase de bolhas & considerado co

mo um fluxo empistonado;

[}

t) a dispersdo axial do gids na fase densa &0

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

réncia de massa sdo consideradas como resultados médios;

e} o filme é formado pela emulsfo, cuja espessura
é determinada pela razdo do coeficiente de difusdo (D) e pe-
lo coeficiente de transferéncia convective (d), onde se en-
contra uma distribuigﬁo.uniforme de concentragdo (Cdk), o]

que é explicado peila Fig. III-07.

|
Cg

: o
BOLHA { % .
-
!

| -
SUSPENSAD

|

l .

I

* P 1

|
— &
, X

FILME

Fig. IIL- O7

|
FIG.III-07: Teoria dc Filme

Em condig@es isotérmicas no caso de uma reagfio sim
ples e irreversivel, o resultado do balangce de massa aplica—
do a cada fase, no modelo representado graficamente pela Fig.

IT1-08, &:

FASE DENSA

. DE BOLHAS [== —
Cg

0

=3
= :
>
ft—— —

(u—ums ) Dumf
Fig.IL- 08
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: - dc 3C :

B d

-(u—umf)Atdh preall’ DdA S =0 ,.. (III-102)
_ y=0
' Efcd
DdA~?E§“ - decd =0 e - (I11-103)
o5 '
_-DdA 3 - kAtdh [}1-63) - a;] Cdk = O A
y=§
(II1-104)

c.C.
h‘= 0, Cgp=2°C, s | (I11-105)
y - -0’ cd = CB
Y =l'S\a c,=2¢C

d dk

¥

A conversao da reagao ¢ dada pela solugao integral
do sistema de equagoes (III-102 a 105), descrito pelos nume-

ros adimencionais Ha, N e ¢, na seguinte exXpressaoc:

-1

- hH

X, = 1 - exp {—[(é_l L)He x tamfla) .\ ... (II1-106)
(¢ ~~ 1)HatanhHa + 1

onde:

)

Ha = “= = numero de Halta
aH . . o

N& = T—E&*—T = nimerc de unidades de transferén-

u-uo. _ _

cia de massa

af ' .

$ = —2— = volume ocupado pelc filme ao volume
(1—€B)

total da fase densa
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COMENTARIOS

0 nimeroc de Halta representa uma razdc entre a
quantidade de reagente que reage no filme e a yuantidade ma-
xima que é transportada pbr difusdo, estabelecendo a distri-
buigdo de concentragfo no filme, comoc foi proposto na Fig.
ITi-07. @Quando Ha 1, & ceontribuigio da reaci3o no filme,
em relagdo & quantidade convertida na fase densa pode ser
desprezada, © que faz pensar que a distribuigdo de concen—
tragdes é linear, transformando a expressido da conversao to-

tal no reator, na seguinte expressao:

F ) 1 -1 _‘1‘) _ '
Xy =1 - exp [5(NR + Ny )} e ' (II1-107)
onde:
+ k(i—éB)H
N_ = ~—— = numero de unidades de reacgio

R (u--—umf)

No caso de o numero de Halta se apresentar com va-
lores maiores, ¢ que nos diz respeito a reag¢Bes rapidas, pe-
lo valeor da constante da reagéb k, nos informa que a quanti-
dade de gas reagente que entra no filme é& convertido rapida-
mente. Assim, 0 cceficiente de transferéncia de massa na
interfase & proporcional ao gradiente de concentragdo e que

auemnta com o aumento no Ha,

A equacdo que representa a conversdo (III-107), ja
foi ugada por Van Swaoe] e Zuiderweg em 1972, 1973, e por ou
tros, que para fins praticos se despreza a dispersio axial

na fase densa, e foi obtida pelo uso da expressZo aniloga a
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I11-07, na seguinte forma:
N, N
R
C = exp(- ;‘+N ) cen (I1I-108)
C, A""R

No modelo UGnico de J. Werther, onde a conversio é
calculada.ao considerar Ha&l, encontra-se nas simplifica-
¢des introduzidas no modelo de Van Deemter (1961), gue tam-
bém foram usados por Van Swaaij e Zuiderweg, de Vries (1972)

e outros.

A'definigéo do nGmero de'unidades.de reagio intro-

duzido‘por Van Deemter (1961); N_ = KH/u, é obtido na medida

_ R
cinética de k em leito fixo, da seguinte maneira:

oc -
£V ax Pk =0 e (I11-109)

KL

= exp (- ?v = exXp - (%%) cen (I11-110)

_C
C
C

A solugZo de Van Deemter (1961) é dada pela equa-
¢cdo (III-110), no caso do feator em leito fluidizado, ende
a reagdc considerada por Van Deemter na fase densa e a cons-

tante de reagfo s#@o proporcionails a concentragio.

Outras inovacdes introduzidas no modelo de Wer-

ther s3o:

L3

a) a coalescéneia das bolhas;
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b) o dif@metrc miximo estavel da bolha, cuja depen-
déncia com a pressz@o & a altura, foi obtido por Carvalho e

Harriscon em 1975;

¢) a influéncia da distribui¢fc de tamanhos das
particulas sdlidas, como foi correlacionada no trabalho de

Matsen em 1973;

d) a correlagdo do Ny de Werther em 1978:

H 1 .. (T11-111)
X

H
M= T T x @lab)F(H, o) .

onde:
_ - - . )

X = 0,055 para catalizadores porosos

(0,64 oo, d, & 0,1 m
0,4
l?(dt) = 1,60 d -7 ..., 0,1 dm&1m
1,60 onviiiiin. d, 7 1m
f
H .

0.8 @ “&W
0,18[1—(1+6,84H) ’]

H
0,18 Ll-(1+6,84h* )_O'8+(1 , 684nh* )_1’ B(H—h*_))

\

e H < h*
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A seguinte nomenclatura foi usada por Werther:

Ar nimero de Arquimedes

A 4rea da sec¢3o transversal do reator
C concentracgio

D coeficiente de difusZo

dp ‘diédmetro da particula sb6lida

H altura do leito expandido

Ha numero de Halta

X, k constante da reacgio de primeira ordem
Ny nimero de unidades de transferéncia
NR nimerc de unidades de reagio

u . velocidade superficial do gis

5. COMENTARIOS GERAIS

Sem davida alguma, os reatores para as reagdes he-
terogéneas, ocupam um lugar p;oeminente na Indistria Quimi-
ca. Sua descricido segue uma série de escolas que diferem
muito pouco gquanto a aplicagBoc da teoria das duas fases. Por
exemplo, na anAlise dos modelos publicados até 1975, Cha-
vourier e Grace (44), mencionam a discrepfnecia existente nos
valofes das &reas ocupadas pelas fases e a area total da co-
luna usada nas medidas efetuadas, encontrando-se um valor

inferior para a (ltima,

, A Tim de aumentar a faixa de aplicabilidade dos
meodelos baseados na Teoria das Duas Fases, pode-se chegar a
um critério semelhante ac de Stephens e colab. (45), modifi-

cado por Tomita e Adachi (1973), e outros analistas.
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Ao fazer um balango da massa do éés gue flui atra=-

vés do reator, baseado na seguinte equacfo:

fluxo total de gas = fluxo de gas nas bolhas + fluxo de géas
na nuvem-esteira + fluxo de gés na emulsdo, que & traduzida

na seguinte informagao quantitativa:

U = + EF E , e — - ;
: ubEB + qu meB + QbfwéafuB + {1 EE fc 6ﬁ fweg)ehfue

PR (III-112)

onde:

Fu o= 2Ly . - (ITI-113)
e, € =3
mf
€ fwu
BB
1 us = e Ttwe (ITI-114)

B B

onde ue representa a veleocidade com qQue as bolhas arrastam
as particulas Séliﬁas. Y é a velocidade dos sbélidos des—
cendentes na emulsio, expressio descrita por Kunii e Leven-
spiel. A sdlugio numérjica das equagles (III-112-114), foi
obtida por Temita e Adachi (1973), com base na descrigdo da
eirculacio do gas e dos sdélidos no modelo publicado por
Murray (1965), na referéncia (45) neste trabalho, ac colocar
o &ngulec B , igual a- ﬂ/2; a sugestdo de Chiba e Kobayashi
(1969), a fim de justificar a formagZc da nuvem gque acompa-

nha & ascens#o das bolhas. A equacio de Tomita e Adachi,

fornece o produto UBGB na seguinte expressio:
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' U-U [} € {1+ f +f ']
b . mf 5 ¢ * W) R (III-115)
BB 1+ €mf'fc(1 - €50/ (1 ~ €~ €.Tw)

Assim, pode-se concluir que a nuvem esta represen-

tada pelas seguintes variaveis no leito:

P (1 - €p - fwéﬁ)Umf

(1 - €B)€ﬁfuB - {1 - €B - fWEB)Um

LI ) (III"‘"llG)
f

0 método empregadc por Tomita e Adachi em 1973, é
anédlogo ao.usado por Zenz e Othemer (46). Em seu lugar, o
seguinte método algébrico é o mais'recomendévelf ‘dolocam—se
aé equaéSes‘na forma de (III-117 é 118), respeétivémente, e
se combinam entre si, ao elimar o} t@rmo-(l—éé—fW€%) entre

elas:

UBCB(l - CB - fwéB) + fC€B [uB(l - EB)emf - Umf(l - €B ~ fwﬁéﬁ =

= [P - {1 - CB - fwéE)Umél (1 - EB - fwé%) oo (III-117)

fC [(1 - e:B - waE} + e:B(1 - €4 - fweB)Um;}f (1-—€B—fw€B)Umf

v (I1r-11i8)
S 1 _ -
Ay = —E-;[U - (1 - fweE)Um;) (IT1-119)

‘Considerandoc os mocdelos CCBM, as bolhas crescem
por coalescéneia a medidas que elas sobem, e arrastam consi-

go as particulas sb6lidas de catalizador, onde a &rea ocupada
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pela nuvem e pela esteira, & dada pela relacio:

Ap = Ag + A +A = A£A3(1 + £+ fw) ... (II1-120)

Do conceito de Stephens e colab. (1967), em rela-
gdo a um valor critico da velocidade superficial do gas,
onde U>Uér para que A->A , o que se esta propondo é uma
forma para calcular Ugr, e eliminar a discrepéncia das areas
reveladas nos trabalhos jé mencionados, onde persiste tal
incompatib'i_lidade fisica (AI> At)' A seguir tira-se o valor
da equacdo (III-119), usando a equagac de Davidson e Harri-
son (19‘63),‘ que representa o valor de ug, para que sejam
substituidos simultaneamente em (III-116) e dai na equacgao
(I11-120);, obtendo—.s'e'um'cr'itério mais represeﬁtativo nas

condi¢Bes de circulagdo do gas entre as fases:

U - Umf
€. = e (ITI-121)
B (uB - wamf) _
o= - ac de D.H. IT1-122
uy (U Umf) + UBOO (equagdo de ) { )
Ung(Up oo = UEW) ve. {(ITI-123)

c uBemf(UBOO - Umffw) - Umf(UBoo' - Ufw)

. Uu-1 . . UBemf(UBOO
I t (ug-Up pTW) "%%ﬁ“@w“%ﬁﬁ”"qﬁﬂﬁm'mm)

-—UmffW) (1+fw)—Umffw(UBOO -Ufw)

e (I11-124)

*

Nesta equag@o, quando UzUcr; A 7 A, obtém-se a
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seguinte desigualdade:

- u - - - 2
(u Umf) [Bé:mf(UBOO Umffw)(1+f‘w) Umffw(UBoo Ufwﬂ 7

U_- U ~ - - -
7 (Ug-U_ W) [ 5€me YBeo ~Cnef™ ) Yns (Vpgy Ufw)] (IIr-i25)

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

equacdo quadratica em U, que fornecerid dois resultados de
*
Ucr:
- - - € = -
U@mlﬁmﬁ%wI%HWMUqﬁH%m)mf Umﬂ%a)mw)x
X U{1-fw)~ . ' -
U(1-fw) Umf+UB03 | | .(III 126)

- - : t

Os valores sdo:

U .
*
(Uer), = ?f (III-127)

(g, "V [Umf"(UBoo _UmffW)cmf.}

. IiI-127a
fw)-U _(1-fw) ( )
mf

*
(Uer),. =
€ _
2 'mf(UBoo Umf

- *
Efetuando-se a substituigao de (Ucr)2, fornecido
pela equagdo (IIT-127a) na equagda (III-121), obtém-se:
_ Umf - €meBa)
? fw(l_Ehf)Umf

AW (III""‘128)

* . -
Quando prevalece a igualdade U = Ucr, a condigao

de Murray (1965%), estabelece _UBaJEmf para a

1
Umf



=77~

*

formacao da nuvem, sendo que EB na equagéo‘(III-lzs) repre-

sentara um valor negativo, o que & fisicamente incompativel,

logo o valor que prevalece e fornecido pela equagao III-127,

ou seja, (Ugr)l.

Quando as nuvens nao sao observaveis, a expressao

(I11-128) toma a seguinte forma:

(Uor) B~ me (III-129)
|fc=o - fw T ' - :

que se obtem da equacgao (III-116), ao anular fc. Concluindo,

* . : . S Ca s
- "guando ¢ valor Ucr for maior ao relacionade pelo criterio

1

de Stephen e colab., a formagao das nuvens nao pode ser igno

- . -

rada.

ILembrando a teoria de Murray(47), que prediz, com
muito acerto, a formagao das nuvens nos leitos borbulhantes,
como o meio que rodeia as belhas, quando estas atravessam o
leito, € dada pela seguinte relagao:

U €
B mf
L onde o = ——

ol—- 1 . Umf

- — ¥
chega—-se facilmente a expressao de Ucr para valores des( 91,

expressao representada pela relagao:

*
Ucr = Umf (1-+ 1 )

emffo

Nos modelos onde o tamanho das bolhas ¢ considera-

do constante, o valor critico ¢ representado pela férmy}a



~78-

de Murray:

* -1
Ucr = U 1 + A
mf &
mf
eliminando-se, assim, a escolha do valor da velocidade super
ficial do gas em uma forma empirica, com 0 fim de fazer ©s
solidos fisicamente divididos a fluir em forma analoga  aos

liquidos. Para o intervalo 0L€ <1, o criterio de D.B.

Bukur (1977), representado por:

Uor = U (1 + 3K=1)

mf . €ﬁf

permite. uma maior faixa de aplicacac do modelo de Partridge

e Rowe, que usa © criteric de Murra&.

Para reforgar nossa afirmagao, basta comparar os
PR - -~ #*
criterics de Murray e Bukur, para a razao ucr .

' U

TABELA III-01: Influéncia de nos valores da velocidade

critica para uma fluidizagiao uniforme.

/
gcr] = |1 + jé -1 ... critério 1
| "mf mf
1
; E
U
_cr = 1 + R(A-1) ... criterio 2
u £
' mf mL
2
o critério 1 critério 2
2 3 5
3 5 13
5 9 41
7 13 85



~79-

A natureza matematica dos valores da equacao III-
-126, levaram possivelmente a Kunii e Levenspiel (1968/1969)
a Fryer e Potter (1972), a eliminagao nos seus modelos da
resisténcia ao mecanismo de transferéncia de massa da nuvem,
subtraindo, definitivamente, a incompatibilidade de ordem
fisica de que a area ocupada pela fases seja maior do que
a area tofal do leito, no simples fato de nao levar em conta

a formagao das mesmas.

Apesar de o processo de fluidizagao dos ~ solidos
ter obtido um sucesso inegavel em numerosas industrias quimi
cas, a modelagem e otimizagao das condigdes nos reatores de
leito fluidizado, apresentam'dificﬁldades devido a sua natu
reza complexa do sistema gas—-solido, principalmente as consi
deracgoes que dizem resﬁeito a transferéncia de massa entre

as fases e da dispersao axial na fase densa.

Embora muitos modelos possuirem informagaes con-—
traditérias e que nao foram incluidas neste trabalho, a esco
lha de um dos modelos ja mencionados pode significar uma pre
feréncia pessoal, o que nao esta ao alcance deste trabalho,
pois, em geral, estes modelos se encontram entre gs casos
limites, além de nao introduzirem o termo de dispersao ra-
dial como uma medida simplificativa da resolugac das equa—

¢oes resultantes do balango de massa.

A tendéncia de estudos mais amplos no influéncia
da distribuigao de tamanhos de particulas sugerida em uma
forma gualitativa por Molerus (1967), prevista por outros,

como ja foi dito, a fim de usar as qualidades da fluidizacgao



shomogénea, pois nestas circunstincias se espera o  apareci-
mento de baixo valores das resistencias oferecidas a trans—

ferencia de massa do gas reagente e os sdlidos presentes.

A tendéncia moderna no calculo das areas interfa-
ciais e das fragoes em volume ocupadas pelas fases, pela
integragao atraves do leito e pela introducao de valores me-
dios, por exemplo, a introdugao de numeros de unidades de
trasnferéncia, de unidades reativas, nao providencia meios
universais para modelagem de reatores a uma escala maior,

mas sim como medidas de comparacao com outros resultados.

- Podemos concluir gue na mddelagem de reatores em
léito fluidizado existe um nﬁmero nao. muito grande de fato-
res essenciais, nao obstante existir um nUmero muito grande
de procedimentos matematicos na obtengao e descrigao do fené

menc.

Entre os fatores essenciais, encontram-—se o8 se-

guintes:

a) circulacao de gés entre as fases, onde preva-

Jecem 05 dois casos limites: CSTR e PFR;

b) descrigéo das preopriedades das fases. A teoria
das Duas Fases, descrita no modelo de Davidson e Harrison,
contudo sﬁas restricoes sao as mais generalizadas, junto com
4 tendéncia de introduzir o processo de crescimento das bo-

.lhas pelo método ge coalescéncia;
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c) os coeficientes de transferencia enfre as fases.
Duas sao as tendéncias generalizadas: a primeira, amplamente
usada, € o uso da teoria da penetracao de Higbie (1935), e a
outra € o uso da teoria do Filme de Nouyem (1904), recente-
mente em evidéncia por J. Werther, dnde emprega o mecanismo
de absorgao do sistema gas-liquido do reagente na fase das
bolhas, seguido de um mecanismo pseudo homogeéneo de catalise
na fase densa e sua descrigao ¢ feita por trés numeros adi-
mensionais: o numero de Hatta, o numero de unidades de rea-

gao e a fragao ocupada pelo Filme.

*  Esta aproximagio introduzida por Werther,interpre-
ta. com uma relativa eficiéncia, as anomalias encontradas no
caso de reagdes rapidas que nao foram descritas pelo uso da
teoria da Penetragao. As reagoes tratadas no modelo de J.

Werther saoc:

(i) decomposigao catalitica dos oxidos nitrosos

Shen e Johnstone, 1955;

(ii) hidrogenagao catalitica do etileno, Lewis e

colab., 1959;

(iii) oxidagdo catalitica da amonia a baixa tem-

peratura, Kassimilla e Johnstone, 1861;

(iv) hidrogenagzao catalitica do etileno, com exces

so de hidrogenagao, Heidel e colab, 1965,
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PARTE IV

EQUAGOES BASICAS NO ESTUDO DE UMA REACAQO CATALITICA SIMPLES

A—>PRODUTO
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1. INTRODUGAGC -

Reatores cataliticos em leito fluidizado tém tido
una ampla utilizagao nas ultimas seis decadas. Hoje em dia,
eles sdo utilizados em uma faixa mais extensa de reagoes ca-

taliticas de interesse industrial.

A descrigao destes reatores teve inicio na década
de 50 e hoje conta-se com novos conceitos, alem dos ja men—
cionades no calculo da conversao da reagao, como ja foi
apontado na Parte III. Uma extensa lista bibliografica esta
anexada a este trabalho, desde os primeiros livros : que cola—
boraram,com~a formagao dé nossa bagagem sobfe a fluidizagao,
sendo mencionados nas referencias bibliograficas.

No passado, Westerp (1962); Nakashio (1963); Luss
e Amundson, E1 Nashaie e Yates (48), em 1973, & outros men-
cionados na lista bibliografica, realizaram estudos da esta-
bilidade do leito fluidizado em relagao ao reagente, ao pro-
cedimento matematico de linearizagao do sistema de equagaes

que descrevem o reator.

A investigagao bibliografica prova que os modelos
de reatores em leito fluidizado, em condicOes isotermicas, a
participagado das particulas solidas do catalizador, ndao &
um fator importante,-pois se ignora a capacidade calorifica
dos mesmos, € usam uma dag principais vantagens dos solidos
com o gas € em conseqgliéncia, uma rapida uniformizagac da tem

peratura. No caso das reagoes de interesse industrial, onde

seu grau de exotermicidade & necessario, a fim de regenerar
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0 catalizador e de extrair uma quantidade de calor gque per-
mita o exato controle da temperatura, quando o produto da

reagao assim o exigir.

Este novo fato, como é a capacidade calorifica das
particulas, nao pode ser ignorado, e devera ser incluido nas
equagoes do balango de energia do reator. Nosso objetivo,
pertanto, e apresentar um procedimento no estudo da estabili
dade associada a um modelo de reator para reagoes catali-
cas em leito fluidizado, onde o reagente entra pelo fundo
do reator e provoca a fluidizagao das particulas solidas que
S20 introduzidas e removidas em forma continua do reator em

condigoes nao isotermicas.
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2. BODELD FISICO -

A representagaoc grafica do modelo do reator catali-

tico em leito fluidizado e feita pela Fig. IV-0i:

| . _ALIMENTACAO DO
CATALIZADOR (C$=0).,T%

) —  FASE DA"
FASE DILUIDA . Ewuisfo

3

|

| ,

| { REMOCAO DO CATALIZADOR
|

!

QUE CONTEM O REAGENTE A

BAS REABENTE(Co,To)

Fig. IV - 04

FIV IV-01: Modelo Fisico do Reator Catalitico e

continuo em Leito Fluidizado de Duas

Fases.
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As duas fases s20: .

a) a fase diluida, onde ha uma reduzida quantidade

de particulas solidas;

b) a fase de emulsao, que constitui a principal fa
se do leito fluidizado e contem uma elevada quantidade de

particulas solidas.

A fase diluida e formada por duas sub-fases: as bo
lhas, que sao cavidades ocas, livres de particulas solidas,
e a nuvem, que é 0 meio que rodeia a bolha onde circulam os

solidos que se encontram nesta fase. Sua representagao gra-

fica é feita pela Fig. IV-02:

Fig. IV~ O2

FIG. IV-02: Fase Diluida.
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A fase da emulsao € formada pelas particulas soli-
das, redeadas pelo gés, onde os espagos vazios entre as par-
ticulas sblidas é considerado como constante. Sua represen-

tagao fisica é demonstrada na Fig. IV-03:

o 8
2

L e pARTICULAS SOLIDAS

Flg. J¥ - 03

< -

FIG. IV-03: Fase da Emulsio



3. EQUACDES PARA A FASE DILUIDA

Considerandoe um elemento diferencial de volume,

onde se encontra confinada a fase diluida, segundo a Fig.
IV-04: '
|
Q
*“n ; )
2 +AZ = . _i*
{Cp Tpl2+ Az//// GAS INTERSTICIAL
z /// b,’® /T
_ 4 l“m
(cﬁ;%)z. |
5 |
- N — . AD - N
’ Fig. W - 04

FIG. 1IV-04: Elemento diferencial de volume para a

Fase Diluida.

o balango de massa no elemento de volume ocupado pela fase

diluida, & portanto:

QC, . Oip .
A2 =7 = Ay~ Cpp ) + 5 2 (cp - Cpp)  (Iv-01)

f

ao se dividir peleo elemento de velume ADAZ; e tomando o limi

te HZ-20, teremos:

et = -uD’aCD + “10° (C_ - C_) (TV-02)
s Ph tar, G % - -
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tem-se ainda:

o

v. ° %

-

<

faremos as devidas substituigoes e obteremos, finalmente:

>z + Uy 5o = kIDAD(CI__ CD) (IV-03)

t

c o .. (1V-03a)

Num balango de energia térmica, no mesmo elemento

- de veolume, e aplicando ¢ mesmo procedimento, obteremos:

o +u 2y _ "mwfp (T — 7)) (TV-04)
NG DDz pd I~ “p’ " -
o a"g
com C.I. de:
T = T i (IV-04a)
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4. EQUACOES PARA O GAS INTERSTICIAL

As variaveis gque definem o estado do gés intérs—
ticial, depende de & no seu estado transitdrio,sendo cons-
tante no estado estével{ além de suas fases adjacentes, que
ga0 a fase diluida e das particulas solidas do catalizador.
Esta influéncia ¢ representada por seus valores médios @D(G)

e TD(G), como segue:

L . _
" £ :
& =) =LI c (z,8)dZz ... (IV-05)
D L D _ ,
f \ :
‘-- g - + . ) . ’

. " ‘ Lf . ' - '
- 1 ) _
TD(E) = L—*f TD(Z,G)dZ . e (IV—OB)
f
< .

Na outra fase, a das particulas solidas de catali-
zador, o numerc P( 8,8 ), representa a idade entre 8 e
(@+ dB), para um tempo entre & e (& + dB). A concentra-
gao Cp(B,G ) se sentir e esta definida pelo seu valor médio

Cp, relacao dada por Hatfield {56) na seguinte expressao:

Ep = fcp(e,a)f(e,a)de (IV-07)

O

Analogamente, teremcs para o valor Tp

oo

Tp:f frp(e,a)c@(e,z;)de ‘ (IV-08)
[e]
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Os valores medios que definem o estado estavel para

as particulas, C e Ep; na idade O , indica gue cada parti—
cula tem a mesma probabilidade de ser remecvida do reator, o
que esta definido pela fungao probabilitstica,éq dada pela

exXpressao:

cﬂe) S e"emp (IV-09)
ep

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

- de se confirmara a fase do gas intersticial.
| - L : : B . N '
_ ) Tw :

A
Q1p
L —— -
£ o R
91D
Y ™~
AIk _
FIG. IV-05: Elemento de volume ocupado pelo Gas

Intersticial.
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0s coeficientes de transferéncia de massa (QpI) e
de calor (qu), sao calculados com base na superficie exter-

na de cada particula, pela relagoes:

Q = Kk

qu = ‘hpISpext LA (Iv*‘ll)

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

a particula, sua superficie externa e seu volume Vp

SUPexT.

- CONTORNO

Fig. IL.- 06

ap representa a relagao entre a superficie ex—

terna da particula e seu veolume:

o
Spext ﬁgsgext
a = = - - (Tv-12}
D \ £V

| b

considerando que todas as particulas'sejam de iguazl forma,

tem-se:
S ext
a = 22X e (IV-12a)
jo Vv
P
, 0 balango de massa em relagao a toda a fase do

gas intersticial e:

ac
I — E—
VI?E— = AIUI(CO - cI) + QID(CD - GI) + QpI(Cp + CI) (IV-13)




—93-

Lomo VI = AILf e-ay A0 se dividir pele volume ocu-

pado pela fase do gas intersticial, teremos:

dc “_I(C o) K1pp .
d o

—

|

=L AT

o
+h
H
-

s a e (Iv“lSa)
Mas, o volume total ocupado pelas particulas soli-
das do catalizador, e o volume total do gas intersticial es-

tao relacionados entre si, pela porosidade €:

o vp Voo | ‘
e = " Vor e - (IV-14)

Considerando que este volume permanece constante,

teremos:

S s '
| psxt _ peét _ ap(l%e) (IV-15)
I Vo ig)

Nestas condigoes, o balango de massa e de calor i

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

neira:
ac u k__85_. .
I I ID°D' , . 1-€, =
5E - 'ﬂ; (co_cl) + v, (CD*CI) +kaap( = )(cppcl)...(vale)
dT;p v h1pSp

1

h _a
o pl p 1€, = .
oz T (TO—TI)+/,H“—g€gVI(TD TI)+ (’gég (¢ )(Tp TI)..(IV 17)
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5. EQUAGOES PARA UMA PARTICULA .

O balango de massa e de calor em relacho &  idade
de uma particula, entre 8 e (8+88), é representado como se—
gue:

oC Q
P _ N
vpae@—g— = vp(cpg cpeme) + fay (cI cp) rAvp 08 (IV-18)

Nesta equagao, faremos a divisSao por VpAS , e to-

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

aC_ - oC Q :

_p__ . p, 6 pt .

5% © 5% +-Vp (Cl"cp]) T4 coe (IV—;e)
considerando que uma reacgao catalitica de primeira ordem,

A-»Produto tenha lugar na superficie dos sitios ativos. Re-

presentando sua taxa de reagac na unidade de volume como:

r = a'k"C
& p

A
onde;
S £ S
. ptot é-ptot
a' = 7 = %;
v
P p
Cp e a concentragao do reagente na particula;
k" e a constante de velocidade de Arrhenius que

¢ dada pela expressao:
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Fazendo um balango dos fluxos molares em relacgao a

Fig, IV-01, Vem 5.1, fluxo molares éue saem:

u Vv

DD
N, = qD(Lf)uDAD = CD(Lf) L e (IV-22)
u v
T 1T
NI = CI T o (Tv-23)
f
' ,vp _ : : |
N = C e LI . ) IV-—24
5.2. fluxo meolar gue entra
Nf = CoAtotuo ces | (IVv-25)
onde:
Aor = Bp + A/E

5.3. a conversac e dada pela expressac resultante do balan-

¢o dos fluxe molares:

UDVD UIVI . ¢ (o )E
PP %)

) + C
I
£ Lf Lf

X =1 - e
coAtotuo -

CD(L

{(Iv-28)
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7. RESUMO DAS EQUACDES QUE DESCREVEM O REATOR EM LETTO FLUI-
DIZADO

As equagoes que resultam do modelc descrito na
Fig. IV-01, para uma reagaoc catalitica de primeira ordem que
tenha lugar nos sitios ativos e com um fator de atividade de
um, o gque Jjustifica que o tamanhe das particulas do cataliza
dor sao pequenas e de que a concentragao do reagente e sua

temperatura sao uniformente distribuidas.

Outras consideracoes feitas na presente  analise

s5a0:

(i) as variaveis que definem o estado das parti~
culas Cp e Tp, sao dependentes do tempo em que elas permane-
cem no reator, isto é, da fungéo idade 9, e do tempo® de sua

transigao;

(1i) o comportamento do gas na fase densa & con-
siderado como uma mistura perfeita. Suas variaveis gue de-

finem seu comportamento, C_ e T dependem exclusivamente do

I I’
tempo ® no estado instavel;

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

tonado, ao c¢onsiderar que as belhas seguem uma trajetoria
linear. As variaveis que definem o estudo do gas na fase
diluida, C, e T, dependem da altura Z e do tempo & ;

(iv) o fluxo cruzado e considerado exclusivamente

entre a fase diluida e o gas intersticial;
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(v) as particulas sOlidas s3o consideradas rodea-

da.

7.1. Equagdes da fase diluida

dC ¢
> Dk _a (Co-C);
26 Y Y 2 T *1p%p'v1vp’’

7.2. Equagoes do gas intersticial

I I iD°D
—= = == (C -C.) +
a& Lf o I VI
dTI_f;(T T)+'hID,SD (% _1) + PID
dd ~ L o "I Ev.''D I G
£ 51 fg
+ h S
w ext
(TW~TI)

& v
AT

das pelo gas intersticial e nao ha particulas na fase dilui-



'7.3. Equacdes para as particulas isoladas

oc C
P LE )C

P _ _ SRR T -
55 * 58 - kaap(CI Cp)-apk0 exp ( Rng .

T 37 h _a ~AH)a'k"
ap+ap_plp+( po(AE)C,
G B~ pé G - ’
- L o ._{JSC’S (Jsps Rng p

-

7.4. Eguagbes para todas as particulas

lea)
= _ 0
cp(c‘i) = cf J(e,a)cp(e,G) ae
Ep(zs) = f-@(e,C)Tp(e,G)de

—9B—
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7.5, Equagoes para toda a fase diluida

Le
e
f o .
- T Le
T = - T {Z)dZ
D £ P
O &

B. COMENTARTIOS

~ A’descricao da infld@ﬂcia'dd térmO'"rA” de uma rea
cao quimica, naoc € matéria deste trabalho, mas desde o ponto
de vista dos sistemas reativos heterogéneos, sua participa-
gao na descricac das trocas que ocorrem nas taxas de trans-—
feréncia na quantidade de movimento de massa e de energia,
0 gue pode ser descrito por uma unica equacaoc, isto €, pelo
Teorema geral do transporte, nao esta bem caracterizado peis
nao transportaré por s5i mesma as referidas taxas ou as for-
¢cas diretoras gque caracterizam cada termo dentro do  teorema

geral do transporte,

De um medo.geral, o fator de efetividade foi in-
troduzido por Jiithner em 1909, é aplicado sucessivamente por
Damkthler (1937); Zeldovich (19.?;9). Thiele {(1939), hoje gene
r"alizado como modelo de Thiele. Este fator traduz a influén
cia entre cos gradientes das quantidaaes a serem transporta-—
das e a taxa de reagdo. Nos sistemas cataliticos gas-sdéli-

dos ele é interpretado como uma atividade " catalitica
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=reéidual, sendo definida como a razao entre a taxa real da
Teagdo € a taxa da reacdo ao nivel dos sitios ativos, de tal
maneira gue sua escolha de ser igual A unidade, traduz o fa-
to de que nd3o é considerada a influéncia da desativagdo e

seletividade do catalizador,

Outro comentArio que deverd ser feito, & a parti-
cipagdo das particulas do catalizador na conversao da reagao,
na estabilidade da reagdc, ¢ que foi introduzido por iuss e
Amundson (47), em 1968, na descrigdo de um modelo de reatof
emn leito fluidizado, operande em lotes, modelo que foi esteg
dido ao processo continuq por Hatfield e Amundscn (50) em
1971, sem o participag®o da fase diluida. ‘

A verificacdio experimental da residéncia e distri-
buig8o das particulas de catalizador no leito fluidizado foi
dada por Yagi e Kunii (51) em 1961. A fungdo £(8), foi cons
tatada ac considerar que a temperatura e a concentragéo do
reagente em cada particula dependera da idade Q , que repre

senta a sua permanéncia no reator. A funcéo £{B) & calcula-~

da pela expressio:

1 _u—/*
f<e>=e;e9 %,
que representa 0 caso em geu as particulas solidas se encon-

tram perfeitamente misturadas na fase densa.

' D termo gue descreve a transferéncia de massa en-
tre © gés intersticial e as particulas solidas, foi original

mente introduzido por Kasteri e Amundson em 1950.
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A influencia de GE na conversao da reagao, foi es-
tudada por Bukur e colab. no ano de 1974, o que esta demons
trado nos resultados apresentados na fungao conversio versus
8*. No caso de um reator em leito fluidizado nao adiabati-
co, uma diminui¢do da permanéncia da particula, traz um in-
cremento da conversac no caso adiabético, e para elevados va
lores de 9;, sua dimimuigao pode provocar uma extingao da
reagdo. Outra infludnciz das particulas também foi estudeda
por Bukur e colab. (1974}, a tal ponto de encontrar uma in-—
fluencia negativa da temperatura com gque se introduzem as

7 . O . ~
particulas do catalizador, Tp’ pequenas variagoes em seu va-

lor faz com que o reator passe de um estado estével a outro.

.
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1. INTRODUGAO

Nesta parte serao comentados os parametros gue in-
tervem nas equacoes de conservacio da massa e da energia, ba
seade no modelo de Kunii e Levenspiel (3) e de outras fon-

tes que serao apropriadamente citadas.

2. TAMANGO MEDTO DAS PARTICULAS

1

Em vista de estarmos somente considerando reacoes

cataliticas, as particulas ser&o o catalizador da - reagao.
Nas aplicagdes praticas em leito fluidizado, atuando como
reator, os tamanhos das particulas gue formam o leito Sa0

considerados pequenos. O que faremos sera uma citagéo das
recomendacoes de varios autores especializados, e faremos a

nossa escolha.

Othemer (ed), ref. 46, indica dp=60 mic¢rons para o

craqueamento de hidrocarbonetos.

Zeniz e Othemer, ref, 52, indica 10<dp microns<is50Q

para a oxidagao catalitica do naftaleno.

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

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

malor parte das sinteses organicas em leitcs fluidizados co-

merciais.

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

gao A e B.

Neste trabalho se indica dp = 100p {(microns).

3. VELOCIDADE MINIMA -DE FLUIDIZAGAO

A velocidade superfiéial do gés, no que ¢ baseada
na coluna vazia, é maior que a velocidade necessaria para
provocar as condigoes minimas de fludizagao dos sélidos  no
_leito. Seu valor & representado como U e e obtide do mode-
1o de Kunii e Levenspiel (3), ao considerar que as particu-

las de catalizador usadas na pralica sao peguenas.

u = s p (f% fé) ( mf)

mf (V-01)
150 ug eﬁf

0Os valores dos parémetros que figuram na equagio
£
V-01, sZo tirados do trabalho e Luss e Amundson (49), que

correspondem aos seguintes valores numéricos:
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4 = 10"%m
p

= 1
dJS

. = 1 3 £ 3

fg 0’ kg/m

= 1,6 kg/m®
/E - g
[ =
. 0,7

-5 o)

ug = 2 x 10 "pl {(do ar a 350°K)
g = 9,81 m/g?

Fazendo os calculos, .obteremos pela relagao V-01:

uoe = 0,03 m/s

4. VELOCIDADE DAS BOLHAS

A correlagac usada neste trabalho foi tirada da
referéncia (3) de Kunii e Levenspiel, considerando a seguin-—

te igualdade: u_. = u

oo (V-02)

onde:
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1/2 .
= 0,711(gd
Yor (gdp) ... (V-03)
pela relagao VI-02.
u -= u. =(u -u )+ 2?2 22 cll/2 {V-04)
B D ¢] mf ’ B -

com todos os parametros em unidades S.I.

5. VELOCIDADE DO GAS INTERSTICIAL NA EMULSAQ

Cénsiderando que a fragao_de vazios na emulsao per
manece constante e igual, a fracgac de vazios nas  condigoces
de minima filuidizacio, isto é, € = € ¢» € mantendo o crite-

o que e certo se todo o gas em excesso manti-

rio u_» u_.,
ver as condigdes de minima fluidizacao, e a quantidade
(u0 - umf) passa a formar as bolhas.
u
u, = 2L ... (V-05)
I
mf

6. CONDICOES PARA AS BOLHAS RAPIDAS

De acordoc com Kunii e Levenspiel (3), a formagao
das bolhas rapidas se observa na maioria dos leitos fluidiza
dos de tamanhc industrial, com uma caracteristica: a espes—

- 3 I} . . .Y ™
sura da nuvem e muito fina, ou que sua resistencia a
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transferencia de massa pode ser ignorada. -Nestas condigoes,
"bolhas rapidas- sem nuvem', a velocidade da fase diluida e
a mesma que a das bolhas no leito, isto e, a condigao up = ug
como foi ressaltado ne ponto - desta Parte V, segundo ¢ ra-
ciocinio de Kunii e Levenspiel, e de outros, o gas circula
atraves das bolhas, mas a maior parte deste fluxo permanece

dentro da bolha, como pode ser verificado graficamente na

"Fig. V-01.

MOVIMENTO DA
FASE DILUIDA

deMENTo RELATIVO
AO GAS INTERSTICIAL

FIG. V-0l: Bolhas em ascengao.

=}

3 u - u _
B _ubr " gul (V-06)
C br T

=)

ou seu equivalente

seja: RC & RB + Q,l dB

RC £ 1,2 RB’ obteremos:

. r3
—?- 2 0,578 - (V-07)
C .

2]
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ou;

u - 1u
—95——531 > 0,578
ubr+ I
ainda:
1
br o5 5 e (vV-08)
ik
o
1/2 Ymnf -
0,711 (gdy) ;.52;; . (V-09)

Neste trabalho, consideraremos uo'e dB gvariéveisr

A variagio no diametro das bolhas que serao estudadas é:

dB = {(0,5; 3; 10; 25 cm)

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

coluna de © = 1,20 m. .

7. FRACAD OCUPADA PELA FASE DILUIDA

Definindo como é‘ esta fragao, obteremos a seguin-

te expressao:

(V=-10)
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Uy = YUnr )
4 = — v (v-11)
D mf

8. ALTURA E VOLUNE DO LEITQ FLUIDIZADD

Considerando ¢ volume da emulsao como sendoc cons-—
tante, e o volume da fase diluida com a propriedade de se po
der expandir gquando uo e dB variargm,_teremos uma expanséo
do leito na seguinte forma grafica, de acordo com a Fig.

v-02, a e_b; na cond;gao.uo'7 wop o

a) ' b}
lmf “mf
'u‘ll‘tf ’“D?‘”’mf
Fig.3ir- 02
VD (Lf B me) Arot
S: V = L A L (V—-la)
' tot f tot
L
$-1- _"'":f wee (V-13)




V. =L _A ( 1)

D~ “mf tot 1-§

_ -
VD - me(l— )

I éﬁfvmf

9. EQUACDES ‘DO LEITO EM RELACAD A RAZAD AREA/VOLUME

Naoc se trata de escrever novamente as

conservagao da massa e da energia, que descrevem

—=110-

(V-14)

(V-15)

(V-16)

(V-17)

equacgoes da

guantita-

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

da area/volume que foi usada na Parte IV.

Na fase diluida teremos:

bolhas
%_i_jii
- " bolhas
D EVD

I

guais:

5
95

onde se considera gue todas as bolhas sao esfericas, para as
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No caso das particulas, considera-se que elas se-

Jam esfericas, pois retoma ¢ = 1. Assim, teremos:

6
apﬂ d v o (V_18)
P
10. COEFICIENTE DE TRANSFERENCIA DE MNASSA e

O trabalho desenveolvido por Kunii e Levenspiel (3)
jpntb'coh os de Richardson e Szekely (55), sBo considerados

em linha geral comc apropriados na descrigao destes  coefi-

cientes,

10.1. O coeficiente de transferéncia de massa en-
tre a bolha e a emulsac, e dado pela correlagao de  Kunii e

Levenspiel, nesta forma correspondente:

1 _ 1 N 1
(Kbe)b (Kbc)b (Kce)b'

e (v-19)

Ao lado esquerdo da equagao V-19, tambem se conhe-
ce como coeficiente global de transferéncia de massa, em vis
ta de 'sua analogia com o coeficiente global de transferencia

de calor. Nossa definicao é:

' (K. )
¥k . —Peb . ce. (V-20)
N3] aD )



I ]

-112-
10.2. Entre a beolha e sua nuvem:
u e D1/2 1/4
(Kbc)b = 4,5(7;—)+5,85( 5/a ) ce (V-21)
B dB

0 calculo do coeficiente de difusac (D) do reagen-
te A em relagac a um gés inerte {x), foi correlacionado por
Richardson ¢ Szekely, ao modificar a formula de Maxwell.

Seu calculc foi indicado por Lurs e Amundson (61):

£ . -
1
00,0043 ']:'1’5 — + “l—
T -
= . . s s V-2
P WEVERREVENSE Ceae (Ve22)
A X
0 gas inerte & M, = 29 g/egmol  As condigoes
S0
7 - 1 = 350°K
p = 1 atm
M = 40 g/gmol
A
v, = v, = 22,4 dm®/gmol

Pela relagao (V-22):

D = 0,216 cm’ /s

o
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Neste trabalho se considera:
-5
D=2 x 10 m°/s
com o gue teremos:
um'f 1/2
(K gdp = 455 (g ) + 10,4 3577 oo (v=23)
B B
10.3. Entre a nuvem e a emulsao:
: € Du . . X
m D.1/2 .
(K ), =6,78 (—=—) / (V-24)

ce'b d?
B

- ' ) ¥

10.4. Entre o gas intersticial e as particulas:

A correlagio de Richardson e Szekely € a usada nes

te trabalho, nas seguintes condigoes:

para:

d u f
p o'g 1,18
=z ——= ... N = 0,3 N
Neep ' £ 15, Shp 0,374 Npl.
. (V-25)
logo teremos que tanto Kunii e Levenspiel, assim como Ri-

chardson e Szekely, sugerem gue ndo seja usado ug e recomen-—

dam para o coeficiente de transferéncia entre ¢ gs e as par

ticulas em relagédo a ap, a expressio:
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NSh D .
Kk _ = =20P eee {V-26)
pl d
. P
11. COEFICIENTES DE TRANSFERENCIA DE CALOR
Novamente tomou-se por base ¢ trabalho de Kunii

e Levenspiel (3), Richardson e Ayers (56) e os assinalados
1

na referdncia (3), como s8o os de Wen e Leva mna  descrigio

do cceficiente de calor transmitido pelas paredes do reator.

]

11.1. Entre a bolha e a nuvem:

- -

£ 1/2 1/4
Ume (g g ) et |
= B —— . V-27
(Hbc)b 4,5 ( dB ) + 5,85 . 5/4 ( )
: B
Considerando (Hbc)b/aD = h_ ., e tomando lg como

sendo:

Ry =3 1072 joules/m s °K

teremos a seguinte expressao, em unidades S.I.:

YL
u _p8 P8 )
h =2 (4,5 BEEBE 454 BE8E . (v28)
ID a d 5/4
_ D B dg

11.2. Entre o gas intersticial e as particulas:

N = O,SNl’8 ‘e {(v-29)
nup Rep
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_ _nup Ag )
hpI = a S {(V=30)
p .
11.3, Entre o leito fluidizado e as paredes:
0,4 0,76 Psls 0.4 1 0,2 , nf.0,36
N = 036 Mo Mpep Gz T (v
(Jg g R il
= . & n (V‘"gl)
nuw lg
hw =g e (V—32)
b
12. VALORES DOS PARAMETROS FIXDS EMPREGADOS NOS CALCULOS
NUMERICOS '

Estes valores foram obtidos do trabalho de Luss ¢
Amundson (49), e convertidos ao sistema de unidades S.I. sSao

eles:

me =3 m
@ = 1,20 m

R )
Atot = 2 m, = 1,13 m
s =N@¢ L _.=11,3
ax mf

1,6 kg/m’

-~
1.0}
Il

- 1,05 x 10° j/kg - °K

L]
I



-

5

D=2x 10" m/s

b= 2,1 x 1072 kg/m . s

Ag = 3 x 10"2 j/m. s . °k
po = 10° kg/m’

d, = 107% m

€ = 0,7

mf
[ : 8 .
(-AH) = 1,8 x 10~ j/kgmol
k" = a' k" = 0,32 exp (28,4)
o p ©
BE/R = 14.000°K

¢ = 3,5 x 10_3 kgmol/m®

r = 3509

Q
umf = 0,03 m/s
c® =0

1/s

=116~
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I3. COMENTARIOS

Em primeiro lugar estabeleceu-se um contato mais
intimo com o modelo de Kunii e Levenspiel, na descricao fi-
sica do leito fluidizado. Em segundo lugar, estabeleceu-se,
sugestivaﬁente, o0 tamanho médio das particulas (dp), como um
fator decisivo na boa qualidade das condigoes de fluidiza-

¢ao.

A partir desta segunda consideracao, a teoria das
duas faaes,'através de suas consideragoes e.suas modifica-
gaes; sao todas elas justificéveis, com excegao da SUges-
t30 de Kunii e Levenspiél na recomendagao da correlagao de
Richardson e Szekely péra o calculo do coeficiente de trans-
feréncia de massa entre o gas intersticial e as particulas,
pois nas condigoes criadas neste trabalho, o NRep Z 4, o que
conduz a um valor para NShp<‘2' 0 valor do numero de
Sherwood menor a 2, & comum nos reatores em leito fluidiza-

do, o que e substituido por uma série de trabalhos  experi-

mentais, como informado na referéncia (3).

A relagac (V-09), fornece o valor dB;; 1 cm. Nesg-
te trabalho, o diametro da bolha pdde variar ate valores me-—
nores deste limite, ou que as condigoes para nao levar em con
sideracac a formagao da nuvem, nao sao preenchidas em sua to
talidade. O diametro da bolha foi indicado para variar en-
tre os limites jé assinalados, sendoc que o limite maximo € o
diﬁmetrd da coluna, o que foi tirado do trabalho de :Luss
e Amundson (49), como ¢ = 1,20 m, porém, este caso nao sera

tratade neste trabalho.
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A formagao de bolhas gigantes, conhecidas na lite-
ratura como "sluggs'", nao favorece a conversao quimica. Por
isto, considera-se que o0 ieitoc fluidizado esteja formado por
bolhas uniformes, © que Se obtém na prética pela instalagao
de dispositivos que mantenham as bolhas dentro dos  limites

previstos,

A justificagao feita com relagao a manter a igual-
dade Uy = Ug, € pessivel no caso de bolhas rapidas sem nuvem
o que & equivalente a considerar o escoamento da fase dilui-

da semelhante ao fluxo empistonadot Outra condigéo para man

" ter as bolhas répidas, foi tirada do modelo  de Kunni e Leven
- - - .‘(_\ . . -
- - . I} o~ 2 .

gpiel, qu sgga, a c??dl?ao u, P uoe _

No lugar da condigao prescrita por Kunii e Leven-

spiel de manter um fluxo cruzado no leito fluidizado, neste
A

trabalho a condigao uo/um £ 6~11, e substituida pelos se—

b
guintes valores:

u_ (m/s) u,  (m/s) 0,005 0,15 0,30 0,50

1,66 10 1
uo/umf ' 5 6,66
Somente. oS casos extremos nao satisfazem as condi-

goes observadas nas relacoes impostas por Kunii e Levenspiel

(1968/1969):
uo :; 2umf
u0
— ~1
: & 6~ 11

mf
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Na relagao (V-11}, quando ocorre u_ = U ., d =0,

o que indica que nao ha fase diluida, o reator se

identicamente & um C.S.T.R,

comporta




PARTE VI

ANALISE DAS EQUACOES DO REATOR
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1. INTRODUGCAO

Foi visto na Parte IV que o reator emleito fluidi-
zado como instrumento de processo de uma reagao simples, e
descrito por um sistema de seis equagoes diferenciais de pri
meira ordem, das quais guatro 520 equagaes diferenciais par-
ciais., Neste tr;balho, limitamo-nos as analises do  estado
estével, pelo qual nosso sistema se reduz a quatro eguagodes
diferenciais ordinarias de primeira ordem, e duas equagoes
algébricas. Para facilitar nossa tarefa, ¢ mencionado siste

ma que réproduziré o estado estavel € analisado pela intro-

dugao dos parametros de referéncia a uma medida, isto &, pe—

los parametros adimensionais pela associagao -de variaveis e
a formagac de grupos adimensionais, ateé chegar as  equagoes
adimensionais que governam o estado estavel nas condigSes
que foram fixadas com a finalidade de integrar a particlpa-

¢ao das particulas e obter uma solugao para todos os parame-

“tros que descrevem o sistema, introduz-se o metodo empregado

por Hatfield (56) em 1970, que nao €& outra coisa que um pro-

cedimento matematico para resolver integrais

?. PARAMETROS DE REFERENCIA

Os parémetros que nao servem de referencia s20:
altura do leito fluidizado; o tempo medio de residencia do

gés noe leito fluidizade; a concentragéo inicial do gés
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reagente; a temperatura inicial do gas reagente; e o fator

de freqliencia de Arrhenius, qgue e referente a unidade de vo-

lume, -
2.1. Altura de referéncia:
- #*
Z Z Lf
2.2. Tempo médio de residéncia do gés no leito
fluidizado:
' Vv
. volume do reator tot - L
- ref a ' ras T
' vazao tota}:ﬂogas Atotuo UO

- - -

2.3. Concentracao inicial do gés reagente:

2.4, Temperatura inicial do gés reagente;

T, = T*T
J Jd 0

2.5. Fator dé freqiiencia de Arrhenius referente a

unidade de wvolume:

kl‘l = klla|
o o p



3. GRUPDS ADITNENSTIONATS

thref

A=—L
f

Urtier

B=—"7"
~f

KID = kIDaDtr.ef

h..a_ t
“ID D il
. H _ =Y D rel

o ID féCg'

KpI - kaaPtref

u _ hpIaptr‘ef
T gy
hsS ¢t
y o W ex ref
w pCV
(et
n
Foo l‘M_”Cokot}:‘ef
o] fECsTo
M = lny
o
AFE
, N = RT
£ 0
D
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1 -~ € -
= (—g)
_ Fées
f=2¢
B E
B PstsTo
‘AH|CO
QR =+ 1 ... reagcaoc exotérmica
éR = -1 ... reagido endotérmica

4. CONVERSAQ TOTAL

A expressao obtida na Parte IV para calcular a con
versao da reag¢aoc, e reescrita em fungao dos parametros de re
feréncia, logo omitiremos a denominag¢aoc super estrela, a fim

de introduzir os grupos adimensionais A e B, que tem como re

sultado final a seguinte expressac:

\
P
CD(i)AVd + CBV, + Cp(eb)§;

Atotuotref
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5. FQUACOES ADIMENSIONATS

As equagoes obtidas na Parte IV sao transformadas
pela introducao dos parametros de referéncia e pelos grupos

adimensionals nas seguintes expressdes equivalentes:

-~

acD 2¢, . ”
YA + A oy = KID(CI - CD), CDI =1 .., (VI-01)
Z=0
.o 9T, aTy, - y
: 2z * A 57" HID(TI - TD); TDI =1 (VI-02)
: Z=0

dac X
I - —
B ° B(1 - CI) +°<KID(CD - CI) + quI(CP—CI)

ar
P _ _ mo W _
Tz - B(1 TI) +°(HID(TD TI) +—ﬁpHpI(Tp TI)+HW(TW TI)
(VI-04)
¢ ¢
P B _ _ N .. _ ~°
NG t 5 - KpI(CI CP) pFOCpexp( T ) Cp = Cp
P 6=0

- (VI-05)
an BTD N
—.a*—g + “a—-e‘*“ = HpI(TI—Tp) + QR'FOCpexP(_?p—);
T = p° ee.  (VI-06)
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[e o]
C f@(e,c‘s)c ©,% )de
o p

=l
[

(o8]
] 5"(9,6>Tp(9, G )de
/, ,

oo

D L CD(Z,B)dZ

: o0
foo= [ T,(2,%)dz
O

o
Il

6. DETERMINAGAO DO ESTADO ESTAVEL

Ao anular o termo da derivada em relagac ac tempo
de partida, teremos encontrado a formulagao das equagoes do
: £ sl

reator em relacac aos parametros gue descrevem seu comporta-—

mento. bsao elas:

1

dac
1z Km(cI - cD); cD(o) =1 (VI-07)

cen (VI-08)

It
=3
t
—3
=3
o]
1]
-

0 = B(1-Cp) +&K_(E -C.) + quI(cp-cI) v, {VI-09)
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0 = B(l—TI) + -{HID(TD-TI) + qupI(Tp—TI) +‘Hw(Tw—TI)

‘o (VI-10)

dc
P N (o]
— - K - - - —— e -
a8 pI(cI Cp) p Cpegp(M Tp), Cp(O) Cp ve. (VI-11)
dT N o}
T HpI(TI - Tp) + ERCpexp(M-— Tp ), Tp(O) = Tp . (Vi-12)
onde:
. 0 '
-1 - =8/8 '
- C = — C PC (B)de
p %] .I; P( )

oo

).
N N

6.1. Integracao das equagoes da fase diluida

|

Y% 1 (o)ce

Visto que a concentragio do gas intersticial ndo &
fungao da posigao I, podemos integrar a equagao {(VI-07) e ob

teremos os seguintes resultados:

D It ID
—_ = —_ : .. VI-07
az a o * A 1 (VI-07)
K
. 1D
CD(Z) = m exp(- 4 Z) + CI

ONICAMP
BIBLIOTECY C(ENTERL
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para a condigao inicial 2 = 0 :

1= m+ C_ =1

CD(O) I

logo:

. K
: ID
(1—CI)exp(— n Z) + C

It

CD(Z) I ‘e (VI-13)

Aplicando o operador médio em Z, obteremos da equa

gao anterior:

1

: : K .

a : ID o
- CD = (1—CI) ;I:.exp(— A Z)3Z + CI’ :

Integrando: )

K
~ A ID_J|1
CD=..KID(1—CI)exp!— " Z|0 + C

Efetuando a operagao indicada, obtermeos:

D K

, K
¢, = —i;(l—cl)[l—exp(-%)] +Cp e (VI-14)

De forma anéloga, faz-se com a equacgao (VI-08), is
to &, substituindo nas equagoes (VI-13) e (VI-14) G, por T,

C. por TI e KID por HI Desta forma, obteremos o seguinte

I
par de equagodes:

D

H

ID
TD(Z) = (l—TI)exp(————Z) + T

n I {(VI-15)
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H

A 1D )
ﬁ;; (1~TI) [}-exp(—*X—;) + TI ceo (VI-16)

Introduzindo dois novos grupos adimensionais, tais

como

d
]

>
[

~a fim de se ob

simples:

6.2,

K
A [1 - exp(——%gg}

H
A [1 - exp (—%)}

ter as expressoes de C. e T. de uma forma mais

D D
P . )
X (l—CI) + € cee (VI-17)
1D
__..HQ (l_TI) + TI s (VI—IB)
ID

Equagoes para definir asg variagoes da fase do

gas intersticial

Pela substituicio simultanea das equagoes (VI-17)

em (VI-09), e

de (VI-18) em {(VI~-10), teremos o seguinte

par de expressoes:

o
i

O
]

B(l—CI) +a(P(1—CI) + “sz(cp“cx)

B(l—TI) +o(Q(l—TI) +fu.HpI(Tp-TI) + HW(TW—TI)
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Destas expressSes obteremos, sem nenhuma dificulda

de as equagoes que definem as variagoes da gase do gés in-
tersticial. Sao elas:
pK [ +o{P + B
__plp
CI = UK T XP + B | - (VI-19)
pl
ﬂm E +«,Q + B+ HT
pl p W oW
T = ... (VI-20)
B
I qupI-fﬂQ + + Hw
6.3. Transformagoes das equacoes da particula
_Aplicando o. operador médio sobre na equagao
(VI-11), obteremos:
ke oo
dcC
1 D -8/8 : - 1
L 2 P db = K _(C.-C ) -3 -5 C (8)exp(M-
Bp Ldge pI(I P ﬁepﬁ pe b
s I
p P |
definindo os seguintes termos:
o9
dac
-9
I = —B ¢ /8o dae
0 o @b ‘
p
e o)
1 N
J = — C (®)exp(M - T " —g*)de
8% Jo P p P

Integrando por partes a eXpressao I,'teremos:
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_ Y 0
I = -‘ﬁl— Ie.:B/Qp c o * -91— C e B/QDdG
P P P
1 [ o]
= — [O-C ) + C -]
Bp P
logo: .
i = 0 -
A~ - = K - - 43 . -
5 (c - c) 51y =€) Bj (VI-21)

Analogamente procederemos com a equacgao (VI-12), e
obteremos a equagac (VI 22): _ . . . -

L&

1 = o ‘ -
—— (T -7 ) =H _(T. =T + € VI-22
Bp ( p p) pI( I p) rj ( )

€
Ao multiplicar a equagdo (VI-21) por (-}35), e 80—

mando a equacaoc (VI-22), obteremos:

WE K
o) pl - -

—_ -7 € C -C H T -T
/39 (€ -C2) + Gp (T -T0) = € B(Cp=C ) + H (T -T)

.o (Vi-23)

Substituinde o par (Ci e TI) por seus respectivos

valores, dados pelas equagoes (VI-19) e (VI-20), obteremos:

. s . quICp‘+ﬂP + B _ Eb
I P quI-+«P-+ B




ous

teremos:

(P +B) (1 —Cp)

c, - C_ = -T
I P p'Kp'I +«P+DB p.

_ I_?l‘-' +Q + B +HwTw

I p PM%I+4Q+B+HW

pu

AQ + B + HWT“r
fu.HpI + G+ B Hw

ok
Q+BHW

) =
pqui +4Q + B + Hw

Definindo trés novos grupos:

. KpI(e(P + B}
B B
p.KpI+e{P +
] HpI(acQ + B+ H) )
- o
f'p,HpI+ Q+B+Hw
T
; i HpI(eLQ + B + HW w).

tw f'quI + AQ + B+ Hw

_ R —
C_.-C = —— (1 -2C)
I p KDI

)

-

T
p

. .

-
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(VI-24)

(VI-25)
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) Substituindoc as equagdes (VI-24) e (VI-25) em
(VI-23), obteremos:
3 (C -c®) s (T -1°) = B (1-C )+s, -sT
o P P 8 P P R 8 p tw p
p p ;
Fazendo um reagrupamento e, tendo em vista que:
. 1
€ = —
R CR

teremos:

S o = o o o
o (c.p - Cb) + Ch(Tp—-Tp) Re%(l cp)+-€Rﬁ9p(stw STp)

- I -

-~ = o o
Cp(l + Rﬁp)4-€RﬁTp(l + sep) = Qb(R + €hﬁ5tw)-cp-+€RﬁTp

-

ce.  (VI-28)

Finalmente, obteremos uma forma mais Gtil da egua-
gao (VI-26):

- o] o
__(14-Rep)cp+-ep(Rg.€Rﬁstw)~+Cp-+eR@Tp

F = cen (VI-27)
p IeRﬁ(l-pSGb)

A fim de integrar a equagao relativa a particula e
obter a solugao para todos os parametros do sistema, usa-se
néste trabalho, o procedimento indicado por W.B. Hatfield
(56), gue consiste em, primeiramente, assumir o-valor da con

centragao média C_. No valor C , logo e calculada a
P pass
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temperatura média Ep pela equagao (VI-27). A seguir, os va-

lores das concentragoes C. e da temperatura T pelas equa-

I I
goes (VI-19 e VI-20). Desta forma, podemos integrar a equa-
gao da particula, que € uma equagao diferencial nao linear,
cuja solugao e obtida por calculo numérico em funcao de um
sO parametro: a concentragdo média do gas reagente na parti-

cula, C .
pass
Tal procedimento conduz as distribuigoes da fungac
idade Cp(B) e'Tp(B), sendo que a primeira ftera que ser inte-

grada novamente pela formula:

=
oo .

-~ 1 -e/gp '
c o =—— ] . C_{$)ad
P B, _J; ¢ T

Isto e feito pelo método numérico quadratico, e o
valor da concentracgac media Ep e obtido e, em seguida, compa
radc com ¢© valor Epass' C procedimento e repetide ate se ob
ter uma solugao estavel: Epass - Eﬁ.

Com o valor Ep poderemos calcular os valores das

concentragoes e da temperatura (C TI) e as fungoes Cd(Z)

.I’
e TD(Z) pela equagoes (VI-13) e VI-15), bem como a conversao

total no reator.
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Nestad sexta parte, a analise das equactes do rea-
tor, o comportamento do gés intersticial & semelhante ao com
pertamento de uma mistura reagente homogénea; onde a concen-
tragcao e a temperatura (CI e TI) do gas intersticial nao de-

pende da posigao (Z). Dai se conclui que as equagdes podem

ser integradas nas condigoes iniciais de temperatura e de
concentragao.
0.procedimento matematico desenvolvido por Hat-

field (57) e por Hatfield e Amundson (50) na solugao das e-
guacoes que descrevem o estado estével, nos reatores catali-
ticos em leito fluidizade, permitem estudar as influéncias
do diametro das bolhas, da velocidade superficial do gés,
do conteudo de calor da reacgao, da temperatura da particula
Tg_ Por exemplo, no trabalho apresentado por Hatfield e
Amundson (52), conclui-se que um aumento do diametroc eguiva-
lente das bolhas a partir de 25 cm. a conversdo total no rea
tor diminui, o gque justifica o fato de manter dispesitivos
interncs no reator para manter o diametro das bolhas dentro

de uma faixa otima de variagao.



PARTE VII

ANALISE DA FUNGAQ IDADE EM RELAGCAO A PARTICULA

=136~
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1. INTRODUCAQ

Nesta Parte VII serao analisadas as variagdes da

concentragéo do reagente na particula Cp e sua temperatura T
- p

pela fungac idade, e a determinacao dos estados estaveis e
suas caracteristicas, pois, de fato, estabeleceu-se que a
concentragaoc e a temperatura ﬂo interior do catalizador sao
diferentes daqulas na sua superficie. Estes gradientes nor-
malmente existem, pois os componentes da reagao e o calor da

reacac devem ser transferidos atraves e fora do catalizador
pelo processo da difusao. Deve-se a'Orcutt'e colab. (35); a
introdugao da fungao idade na modelagem de reatores cataliti

cos em leito fluidizados, mas sua defini¢ao e aplicagac deve

-se a Zwietering (1959).

No estudo de Zwietering, encontram-se informagdes
valiosas sobre as trdcas sofridas na concentragac, na tempe-
ratura, no grau de mistura da emulsac e de outras interpre-
tagdes que Zwietering confere & fungao idade. Ja Amundson e
colab. , na decada de 50 relataram que a natureza dos siste-
mas reagentes se aprcoximam de seus estados estaveis de cone
centracao e de temperatura, por meio de uma funcac que ele
define o tempo de permanéncia das particulas solidas do cata
lizador. Vinte anos depois apareceram o0S primeiros crité-
rios da analise da funcaoc idade na obtencgao dos esﬁados es—

rd
taveis.
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2. DETERMINACAC DOS ESTADOS PSEUDO-ESTAVETS

0s estados pseudo-estaveis, em relagao a particu-

la, sac definidos pelas equagoes (VII-01) e (VII-02):

ac

P _ _ B N
a6 - KpI(CI Cp) ﬂcpexp(m ——-Tp ) e (VII-01)
dTp N _
— = — & - —_
a8 HPI(TI Tp) + RCp e;cp(M Tp ) - (VI-02)

T - "

Os-valores dos estados pseudo—éstéveis correspon-
dem a (Cps’ Tps)’ que s3o as solugdes simultaneas das rela-

goes:

e obteremos:

N
KpI(cI“Cps) ﬂp,cps exp(M=5—) =0 ... (ViI-03)
. ps
l H _(T.-T )Y+€_C exp(M-——E—) =0 ... (VII-04)
pI I ps R ps T )

ol
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Ao multiplicarmos a equagao (VII-04) por (ﬁ/€R) e
adicionarmos a equagdo (VII-03), chegaremos a uma relagio 11
near entre Cps e Tbs,'o que esta indicado na equagdo (VII-5),
que pode ser combinada com a equagao (VII-03) e assim  ser
obtida a concéntragéo e'a”temperatufé (Cps, Tps) no estado
pseudo-estavel:

2 €
KpI(CI-—CpS)-+——— H _(T_-T ) =0 ... (VII-GS)

eR pI I ps
K _(Cc_.-¢C__)-pcC exp(M——H*-) =0 ... {(VII-03)
pl I - ps ps 'Tps

“A solugao grafica doﬂsisfema-de'equagaes (VII-05)
e (VII-03), e representado pela interseccdo  das curvas A e

¢ ., que sao dadas pelas expressoes (VII-06) e (VII-07), nas

Fig. VII-01 e VII-02, nos casos em‘que €R = +1 e éﬁ = -1,
C o =Cp+ ;—;P—L(TI-T S) (VII-06)
p R pI p
- CI
¢ = (VII-07)
N
Pe 4. EQ— exp(M-—Er—d
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4 . 1 T c
Ces . =T 1> G
C1
L Mer
A INCLINACAO K
pI
(vl
Cr
Fy T Tpg
1+
Ko

FIG. VII-01: Interséogao da linha A dada pela equa
" ¢3o (VII-06), com a curva ¢ dada pe-
la equacac (VII-07). Caso em que

ER = Ti-l.

)
c
Ps )
d = ’GHpI
CI A INCLINACAD +
Kpx
P
BH
pL
C_>»C.~ T -
I 1 KpI I
=rT%
At

' *FIG. VII-02: Intersecgao da linha A dada pela equa
gao (VII-06), com a curvad dada pela

equacao (VII-07). Caso em gue €= 1.
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Conseqglientemente, o0 sistema de equagoes (VII-05) e
(VII-03), pode ter uma ou trés solucdes em (Cpé’ Tps)’ mais
ou mencs tera uma solugao em que O*QCpS‘< CI-< 1. O sistema
sempre tera uma sclugao do tipo (Fig. VII-02) para uma rea-

gao do tipo endotérmico.

As solugoes dependem dos parametros Cp e T, que
ja foram apresentados pelas equacgoes (VI-19, 20 e 27), que

seguem as seguintes dependencias lineares:

S A - co. (VI-19)
=TT o (VI-20)
T - T (C , ¢2, 1% cee (VI-27)

de tal maneira que os parametros (CI e TI) sao relacionados
pela fungao:

T ) = £(C , T
b

(CI’ I pass’ p

‘Logo, o0s valores dos estados pseudo-estaveis 5320,
obtidos pela relagao funcional:
' p o o
(C ,T)zf(c sC:T)
ps’ "ps pass’ p’ 'p
No calculo numeérico, o procedimento e o seguinte:
para um valor C e as condigdes iniciais do par (C°, TV),
- ass - o p
0os valores de CI e TI saoc calculades pelo sistema de equa—
goes (VII-03 e 05), que podem ser reduzidas a uma Unica equa

_ gao "transcendental®", pela eliminagao do valcer TpS
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€ K
R pl
T =T_ + (C_ - C_)
ps I ﬂHpI I ps
e substituindoe na equegao (VII-07), com o valor €R = 2%_’ lo
go obteremos: R
CI
¢ s /3 N
b l+—-—exp | M-
KpI KpI
T + =5-—— (C_-C_)
I
I €RﬁHpI ps
(VII-08)
A equacdo (VII-08) & do tipo transcendental em

C o e pode ser resolvida pelo métodd de Newtén—Raphson, onde

a fungao a ser anulada e:

C

I
f(C_ )= —7"—5v-2C
ps u(Cps) ps
onde:
A
w(C S) =1+ v(C S)
p oI D
_ € ANH
v(C_ ) = exp M o+ Rﬁ DL
- (€ T
ps Ko1Cps = (EgPH T + K Gy
e, '
® NH _C
Pic ) - € PNH Cpv .
= - 2.2
ps E<plcps - (CR;sHpITI + KpICI_)j b

A solugdio grafica.da equagido (VII-08) pode ter uma

ou trés soclugdes. No caso de ter trés solugdes, uma é obtida
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pelo valor do Cps, que & o ponto de partidé do método  de

Newton-Raphson.

Por esta raziZo, poderemos obter a solug@oc do C

- - ps’
tal que Cps # Cp (c0). Por exemplo, o valor pelo qual
Cp(B) nao varia, porém 8 tende ao infinito. Mas, na
maioria dos casos, Cp(GJ) € muito proximo de CI e,conseqilen-
temente, a Epass‘ Logo, o método numéerico de Newton-Raphson
pode ser iniciado com o valor ¢ = C , € o método  pode

ps “pass '
gser estendido a todos os valores de C no intervalo

pass

0£C o £ 1

- -

3. CARACTERISTICAS DO ESTADO PSEUDO-ESTAVEL

A expansao em série de Taylor até o primeiro fer-
mo nas equagoes (VII-01 e 02), fornece como resultado as se-

guintes expressodes:

ac

P _ _ _ -

38 - all(Cp_ Cps)4-312(Tp Tps) - (VII-09)

dTp

56 - ael(Cp-Cps)-ra22(Tp-Tps) e (VII-10)
onde :

N
a,, = - KpI+(5exp(M—T )

ke

W i
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N
a5, = €gexp (M-5—)
_ ps
- - N N
8y, = "HpI*P“RCps 7 exp(M-—T )
- ps : ps

A representacao do sistema (VII-09 e 10) é dada em

sua forma matricial:

o c | C
p _ p _ ps
] = A - A .
' T T T .
. P . P B > : "
onde: -
. 11 P2
A =
o1 B
Os valores préprios ll e .AQ, correspondem as

raizes da equagao (VII-11):

2 - _
* - (all-ragg)k.+ (a11a22-a12a21) =0 .. (VII-11)

0 descriminante dessa equacdo é:

a= (a . +a,. ) ~4( )

11 7 222 811800 7 #1580

ou:

A =1f(a.. -a ) +4a

22 7?11 12921
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L}

Substituindo os valores dos a.j, teremos:
i

2
A=\K _-H € N N
[ o1 " Hpr* (P+ €L o72 )exp (M-7—)| -
ps ps
N N 2 |
- 4€Rp CpS“TZ [exp (M—-r) _ e (VII-12)
ps ps
3.1. Foco
No caso de uma .reag¢io endotérmica ondé 6ﬁ =1, . O

valor de X & maior do que Ze€ro. Entao, 08 valores proéprios
de 7\1 e‘)tz s3o reais. Neste caso, o estado - pseudo—estével
nio pode ser um foco. No caso de uma reagao exotérmica, on-

de éR = +1, teremos O descriminante na seguinte forma:

B 2 N N
A= (KpI - le) + 2(Kp1 - HpI) (/3 + Cps '——Tgps) exp (M- __Tps)

N N N 2
+ {(pec ) —afc__ == exp(M- =)
[ pSTpS F ps .Tps Tps

ou:

A= (K -H )? N N
pl pl’ + 2(KpI - le) (ﬁ + CpS o S) exp (M- -———Tps)

N RN
+ (P—Cps;fr) {exp M -3 )]

pSs ps
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Por razdes fisicas, KpI>> H logo teremos A 3 O

L)
pl
e, pelos valores préprios, onde )Ll e 12 serdo reais, opseu

do-estado ndo pode ser um foco.

AA, 70

quando }\1 0 e ).2 > 0; o nb é estéavel.

guando l17~0 e ,\2 > 0; o nd é instavel.

.

Para distinguir entre o nd estivel e o nd instével

teremos que calcular a expressio ll + )\2 =8y * By,

3.3. Ponto de sela
Gy h, L0

A Xy = B850 — a5,8,

Substituindo os elementos a;; para obter )\l )‘-2:

. N . N N ]
= — — H _-€_C -
)‘1)\-2 [KpI * fexp (M T )] [ pI RpsT? exp (M T )
ps ps ps

RI{ “psT

N N :
+ € (.’-C 3 exp (M - - )]
ps ps
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Reagrupando convenientemente:

) exp (MHEN—) eo. (VII-13)

= K H N
)112 pI pI+(pH _ -€ K L —5—
pl .

R pl P2
pl ps ps

No caso de uma reagdo endotérmica €_ = -1, teremos

R
na equagdo (VII-13) que 11)\'2>O’ o que indica gue ha um ﬂsc')
pseudo-estado estavel, que &€ sempre um né. Porém, no caso
de uma reagdo exotérmica éR = +1, teremos que o produto
dos valores prdprios podem ser positivos ( ).112> 0), ou ne-
gativos (_ )\11240).- Logo, os pseudo-estados .estéveis podgm

ser o nd ou ponto de sela. -

s

A estabilidade dos nbs é estudada pela . relag8o:

ll *hp = ey + 8o

Pela substituigdo dos valores dos.elementos aij
teremos:
A )\ = — (K + H )+(ﬂ—€-f3 ?)exp(Mw—N—-).(VII-—l4)
1 A2 pl pl R ps T° T
ps ps
Para uma reagZo endotérmica €R = ~1 e pela equa-—

¢do (VITI-14), teremos )\1 X, { 0 e a condigéo ll)‘-z £ 0, do
que se conclui que o Unico nd & sempre estavel. No caso de
ter uma reacfio exotérmica G:R = +1, considera-se a existéncia
de um né. Logo, ll XQ > 0. Assim, pela equagdo (VIII-13),

teremos:
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N N
Ky + (BH - K __C =) exp (M - =—) > 0
Ipl I I T
pL p p Pl ps ps Tps '
dividi H _:
Ao dividir por Hor
N KpI N N
fpr *Pexp 01 = 3 0% 5~ Cog r— ox0 (1 - 77,
ps pl ps ps

esta desigualdade continua sendo verdadeira se o lado esquer
do for substituido por uma guantidade maior, e o lado direi-
to por uma quantidade bem menor, por exemplo:

v

pl
Ho20, Fowil.
p{l T HpI

Teremos entao:

N N
K + H +-pexp (M -« —) > C = exp (M - ~—)
s T , T
pI pl Tps p D ps
ou:
N N
(K +H)+({5—_C ) exp (M - =—) > O
rI pl ps Tps Tps

Comparando com a equagio (VII-14), para ER:+1, ob-

teremos; ll + 12 < 0. Logo, quando se tem um nd, ele é esté

vel.
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4. ESTUDO DA ESTABILIDADE DOS NOS PELA LIKNHA TANGENTE A
TRAJETORIA
A linearizacZo do sistema de equagdes (VII~09 e

10), pode.ser integrada. A solug3o & de Amundson (98):

= m X(\,) RS m,X(X,) e

onde m, e m, s8o constantes arbitréarias, e os X(Ll) sdo 05

vetores préprios que correspondem aos valores préprios 11;

. _ : ]
Este sistema. pode ser escrito em duas equagbes, na

seguinte forma:

- _ ?L:LB . -
(Tp—TpS) +k1(cp-cps) = n,e (VII-15)
‘ A0
(Tp—Tps} +k2(Cp—Cps) =n, ¢ (VIT-16)

*Se fizermos com que oS Ai sejam diferentes  um do

outro,'ll # 12, teremos nos estaveis, pois:

A LA, KO

Assim, quando B~ o , o lado direito da  equagaoc
(VII-15) tenderad rapidamente ao valor zero, em relagdo a e-

quagdo (VII-16) e muito prdéximo ao nod na trajetoria do plano
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da fase, representada por (Cp, Tp) e sera tangente a linha:

(T -T + k. (C ~-¢C =0
P ps) 1(p ps)

A inclinag3o desta linha no plano (Eé’ E;) foi ob-

tida por Davies e James em 1966, cuja expressao e:

! 822 .

s = - -
k) azz-l

Da equagao (VII-11), o menor valor correspondente

ao valor proprio e:

Logo a inclinagao e:

2312

8 =
| 8y = 2 ¥V

Substituindo os valores dos a, ; na expressao acima

assinalada, téremos:

N N
=2 ﬁcps m2  ©XP (M - —T*---)

ps PS

. T =
(Kpi = Hpi) + (ﬂﬂ-éRCps Ez;) exp (M - T;;) + §x
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No caso de uma reaglo exotérmica €g = *1, teremos
KDI77'HpI, e 0 dencminador da expressio gue representa a in-
clinagfc da tangente & trajetdria é sempre positiva. Conse-

glientemente, o valor da inclinagdo é negativo.

5. COMENTARIOS

As trajetoérias da fung&o. idade podem ter as formas
apresentadas pelas Figs. VII-03 e VII-04.

- i )

Para Tg < Tpé’ teremos um maxime , comadistribui-
go Cp(@) correspondente as Fig. VII-04 ¢ e d, ou na distri-

buigdo Tp(B) como na Fig. VII-03b.

Além disto, tém-se demonstrado que a natureza dos
estados pseudo-estéveis sdo do tipo de ndés estéveis ou pon-
tos de sela. Quando a reagdio é endotérmica, teremos nbdés es-
taveis como unica solugdo. No caso de uma reagfo exotérmica
0s nés estaveis evoluiram com inclinagfo negativa no plano

da funcdo idade (C T ).
G p’ p

o -



ek
To o
-G
Fig. ¥YIL— 03a
cp“
. Tp i -0
-0

Fig. YIL- 03b
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Chk
T fou-
Pa
Fig.MJL - 04¢
coh
o
il

Fig. YIT - 04d
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PARTE VIIT

METODOS APROXIMADOS PARA SE OBTER CONCENTRAGOES ESTAVEILS
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1. INTRODUGAQ

Devido a importincia das reagdes exotérmicas, con-
dera-se nesta oitava parte, este tipo de reagao que neste

trabalho representa-se por ER = +1.

Na presente analise, as seguintes condicoes - serao

consideradas:
_ E-4
cC =2¢C = C (00) e (VIII-o1)
b ps p
T =T =T (co) .e.  (VIII-02)

P 'Ps . P

Conseqﬁentemehte, se substituirmos Cps e TpS no
sistema. (VII-04 e 05) por Ep_e Ep, obtém-se o seguinte  par

de equagoes:

— — N

K (C. -C.}Y =pBC exp (M ——) =0 ... (VIII-03)
pI( I p P p 7P T
p
. B B N

H (T. - T )+ ¢C exp (M ~—) =0 ... (VIII-04)
pi I P p T
P

No entanto, a relagao exata entre a concentragao
media Ep e a temperatura média Ep foi obtida através da equa

gao VI-26:

- - ] O
Cp(l + Rep} +,9Tp(1 + sep) = ep(R +!38tw) + cp + pr
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em vista de que, teremos um sistema de trés equagoes para
duas incognitas. Porém, a equagao (VI-26) € uma relagdo exa
ta para o calculo da concentracao media do reagente guando
atinge seu valor estével, Ep, 0 qual ugaremos para combina-
-lo com qualquer dos outros dois, pois se empregarmos (VIII-

03) ou (VIII-04), estaremos resolvendo o caso em que a opera

¢ao do reator e em lote, © que nao e uma boa aproximagao.

2. METODO A

: 1

2.1. Emprego das equagoes (VI-26) e (VIII-05)

A equagao (VIII-03) pode ser escrita de uma forma
mais conveniente, se a equagac (VI-24) for empregada, a fim

de ser ocbtido:

- — N
- - - —Y) = 0
R(1 cp) pcp exp (M . )
p

donde se obtem:

N

Py v 8 exp (- —)
R —
T
D

Pela equagao (VI-28) temos:

= (o] O
'6 ) —'{5(1 + SGP)TP + ep(R -i-pstw)..i. Cp+f5Tp

o] 1 + RA
P (VIIT-06)
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A solugio do sistema de duas equagoes e duas  in-

e,Tp, ¢ semelhante ao resolvido na setima parte

e Tps' Logo a solugao pode ser representada grafi-

camente pela interseccac da curva € que & dada pela equagaoc

(VIII-05) e a linha A, que €& dada pela equagac (VIII-06).

B,

A Fig. VIII-O1 ilustra esta solugdo grafica:

Cy A o
P RO, + CF + B (S0, + Tp)
— 1+ Rap

. 1 +86p
A |NCL|NA§110= - ﬁ W
P

.l

Fo :
{4-ﬁR _ <

¥
=

FIG. VIIT-01: Solugio grafica das eguagoes (VIII-
05) e VITI-06).

Em geral P(Stwgp + Tg) 77 1. Conseqiientemente,

Ainda que se tenha Cg = 0, teremos:

O O
R ¢+ (8, 6 + T )
Bp " ¢ P( tw'p p

> 1
1 + RO
&

Neste caso, teremos ao menos uma solugao para Cp’

tal que O <‘Ep £1l, e tres solugoes entre 0 e 1, mas tambem

ha condigdes em que o metodo aproximadeo nao tem solugao.
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Logo, para estes casos, a solugao aproximada nao e valida,

2.2. Condigoes de obtencao de Estados Multiplos Estaveis

No ponto de inflexao da Curva £ na Fig. (VIII-O1),
a inclinagao deve ser menor que a da linha A e estara repre

sentada pela expressao:

_ - _ N
ac g oxp (M- )
D _ D 13
— - i 2
daT [1 s £ exp (M - —E—)}
D . R — 7
. T
p
. : ) ) -
0 valor Ep no ponto de inflexdo da curva é re-

presentadoc por T que é obtide pela derivada da expres-

B - pinf’
580 (de/dTp), e fazendo seu numerador igual a zero:

N N? N
2 p_N exp (M - )y - £ exp (M - )
R —5 T R';i“ll T
pinf pinf pinf pinf
. 2 N
1 + e exp (M - N ) + 2 L4 exp (M - — )
R P R =2
T, T .
pinf pinf pinf
' N N
%+£exp(M—_N )] %_ exp (M - ————) =0
2
Tpinf Tpinf Tpinf

A solucglio desta equacgdo da:
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'_ 1 - & exp (M - ——)
- ‘N T inf
inf = E é pN v o ow (VIII-OV)
P 1 + R SXP (M — - )
'Tpinf
Esta equacdo transcendental em ?p, pode ser

inf’
colocada em uma forma mais (til, definindo o grupo W como:

i
W =1n R
N
1 - exp (M+ W - — )
—_ N : T
. = - . inf
Tpinf 2 P )
i+ exp (M +W-— )
} R . ! Tpinf'
de aqui:
T - Y tann 1 ( N -W-M) (VIII-08)
pinf 2 2 T
pinf

A solugBo grafica desta equagdo & dada pela  Fig.

VIII-02, que representa a intersecgdo das curvas: .

c,)

"
=in
|

It
ot
b
o}
g
I

(C,)

onde hi sempre uma, e somente uma, solugdo, tal gue:

—

Tpinf >0
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- fanh

. * FIG VIII-02: Solugao grafica da equagao transcen-

dental (VIII-08).

A solugao numerica pode ser obtida pelo metodo de

Newton-Raphson, onde a fungao f(Epinf) e sua derivada  sao,

respectivamente:
— N 1 N =
= = = - - M) - T
(Ting) = 2 tanh 3 - W ) pinf
T .
pinf
2
- N
(T ) = - : -1
i - — 1 N
pint °F . _ Cosh = (—— - W = M
pinf 2 =
T |
pinf

No ponto de inflexdo teremos:

1 2Tpinf
n 3 N _ N
r exp (M- = ) oT |
pinf

Tpinf 14 N
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A inclinac3o no ponto de inflexdo 6:

, 1 - ?Tpinf
_ N N
2 2_
dc pinf 1 pinf
( P ) _ L N /
ar 0t 27 2
p pinf
1= N
1 +

Esta expressdo é reduzida a:
St o

dac | 2
N
( _p)E _ % (1 - Ny =. —— (VIII-09)
. m 2
dTp pinf 4Tpinf 4Tpinf

A condicdo necessaria para se obter estados mGl-

tiplos estaveis por este método aproximado, € a seguinte:

1 + 50
1 N° : D
G(L - ——) < - f TTRe e, e,  (VIII-10)

pinf
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2.3. Condigdes suplementares para se obter estados estiveis

A condig3o dada pela desigualdade (VITI-10), mais

& ordenada na origem da linha N , representa um valor &timo,

\ o o
RO + C  + S T
D D Al twep N p)

‘Ao _
1 + RSB
p.

Dado um par de valores para o reator (uo, dB), a
desigualdade (VIII-10) é satisfeita e para um dado wvalor da
temperatura das paredes, onde_Stw pode ser obtido, por exem-
plo, seja’tw = 1, logo Stw = 8, enﬁéolfédos s parametros
que definem Ab sdo conhecidos, exceto o valor inicial que

define as condigdes das particulas, dai escolhermos para to-

s}
dos os casos Cp = 0.

_ Conseqlientemente, teremos escolhido TS, de tal for
ma a obter trés estados estaveis, a ponto de satisfazer a
condigéo representada pela desigualdade (VIII-10). Este va-
lor é obtido fazendo com que a linha A intercepte a curva £
no ponto de inflexfo, de maneira que a inclinacdo da linha A
¢ também fixada pela sua equagio, e satisfagzendo a seguinte

relagao:

. ﬁ(l + 58 )
. P (r_T7
r pinf 1 +-RBp pinf

al
t
|

——

~—
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0 valor de Cpinf é obtido pelas equagdes (VIII-05)
(VIII-07);
5 .1, lpinf
pinf = 2 N

A ordenada na origem tera, ent3o, a seguinte for

ma: -
- i Eﬁinf
A ﬁTpinf(l + sep) + (1 + RBp) 5+ =)
© 1 + R®
P.

Comparando as expressdes enf‘Ae, tém-se o valor

6timo para é‘temperatura das particulas ﬁa . alimentagao
0
Tpcrit'
- 1 Epinf
| 'prinf(l + Sep) + (1 + Rep)(‘g T) = QD(R + Pstw) +
e} o
T

* Cp * P perit
para:

c® =0, Tw = 1,

P

obtém-se TO L

pcrit
_ 1-rRBﬁ] 1 )

= S ——(1-R8® )-8

Tpcrit plnf [Fl * 9 ) + AN 29( D) ep

- (VIII-11)
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2.4, Influéncia dos para@metros da fase diluida

Os parametros variiveis da fase diluida sio a
velocidade superficial do gas, uo, e o0 diametro equivalente
da bolha, dB’ que intervém nos grupos R e 8.

Considera-se R ¢ § variédveis; 8, M, N e @ como

constantes, e tomando a equag8o (VIII-08) pela relacido fun-

cional:

Tpinf - Tpinf

(R)

Considera—-se também as bolhas, paré bolhas ndo mui
to grandes, por exemplo, dB‘< 10 cm, chegar-se-a 4 conclusdo

que o dig@metro da bolha n&o influi em R.

Pela definigdo de R: .

Kpl(ok P + B)

quI +o P + B

R =

teremos que:

B

.
WK 107 XF + B,

entao:

XK (4P + B)
pl
pK

_ AP + B
&

R:
pIl
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Pela definicgédo de P:
. K
ID
P =A 1 - —-wv—]
[ exp ( A )

e para:

: K
ID
— 1
dg £ 10 cm, " P4

logo:

‘ Dy ~ o, o
exp,(m*%—) 20 e P T A,

Em vista desta andlise, e para bolhas pequenas, o©
coeficiente de transferéncia de massa entre a bolha e o gés
intersticial, nfo influi neo calculo dos estados estaciona-

rios para a distribuigsio da concentragio Eb

Teremos entzdo, que:

B AA + B
B

R

‘Ao substituirmos os grupos A € B pelas suas expres
sBes, teremos:
t
ref

R = L, (4uD + uI)

Pela definicgdo de o (pelas equagdes (V-12 e 13):
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4
o = _\_fg _ me(l-é‘) -
VI meé
logo:
__ &
A=)

Teremos pela eqguacgidoc (V-05):

t u

ref J‘uD . mf
pL le-8) €

R =
i

- Fiﬁélmente, teremos pela equacdo (V-10) e pelas de

finigdes, de fen: . . ' : .

uotref

R =-—FT—7F7
(1~€)me

LI (VIII—lZ)

A equagdo (VIII-12) nos informa que R nd8c depende

de d mas é diretamente proporcional a uo.

B’

Conseqgilentemente, teremos que variar uoyxn%ipeque—
nas bolhas, a fim de trocar a inclinagéo da curva £ no pon;
to de inflex3o qué esti representado pela equagdo (VIII-0%},

e que satisfaga a relagio (VIII-10).

Quando se variar U entre limites fisicamente pra-

ticlveis, por exemplo:

0,05 £ U, £ 0,30 cm/s
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Ate elevadas velocidades, por exemplo, 50 cm/s, as

logo a in-

variagoes de R afetam suavemente o valor Tpinf’

clinagao da curva % no ponto de inflexao.

Para se obter os trés estados estéveis, ter-se-a
que aumentar o lado direito da expressac (VIII-10), isto e,
diminuir, em valor absoluto, a inclinagao da linha:

1+ Sf

ISA| 43???(52 ce.  (VITI-13)
p

Como |SA| depende do parametro S, que é._ definido

-

pela expressao:

teremos:

/"U'HpI ‘77 AQ + B + Hw

entio:

. - HpIG%QTFB-+Hw) ) «©Q + B + Hw

PrH re

Comparando as seguintes quantidades em suas ordens

de grandeza, teremos:
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f ~ 50O
logo:
R 77 =

_ Porém, a variagdo de S em u, e dB nio & t3o0 sim-
ples como a de R. Para comprovar se a deseigualdade (VIII-
10) é ou‘néo satisfeita, se apresentam os seguintes calcu-
los. Nestes cdlculos, os parémetros diferentes a u e dé,,
sdo tomados da quainta parte, que serﬁo dados no fim.

-

2.5. Influénecia de outros parémetros

Em primeiro lugar, surge a guestido do tamanho das
.bolhas. Especificamente, ja fol tratada a infiuéncia das bo
lhas de tamanhog iguais ou menores a 10 cm, mas a relagéo
(VIII-12) nd3oc é vAlida para bolhas "grandes". Neste traba-

lho, porém, esta questZc nio é considerada.

Entre outros parimetros, considerar-se-zo Ccomo

mals importantes, os seguintes:

a) tempo de residéncia de particulas grandes;

b) operagfo adiabatica;
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¢} reagio fortemente exotérmica.

a) no caso do tempo de residéncia da particula Gp,
- este terd uma grande influéncia na inclinagic da linha A\,
pelo seu valor absoluto, dado na equagfo (VIII-13) desta

equagéo teremos:
quando ep—’? 0; |ISAN—= 72

quando @p—-s’ o, IS]\!—-?ﬁ% << B

Conclusiao:

S << R

Logo um incremento em ep’ é favorével a satisfazer

(VIII-10), o que conduz & obtengdo de trés estados estaveis.

b) neste caso, Hw = 0, e o grupo S decrescera em
um valor consideravel. Consegientemente, o valor absoluto

de |SA |, é uma condig3o favordvel & relag&o (VIII-10).

Teremos que:

g A0+ B
adia  pfu

¢ para bolhas ndo muito grandes:

Q=A[1—exp (~H—i—g)] = A
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Mas,

ID ?> 3

g

logo:

~ A + B
S - -
adia AU

Comparando com a expressdo obtida para R, conclui-

-se que:

-p : ©L.. (vIII-14)

0 que representa o caso de ter bolhas peguenas, € tambem de
que R e S nao dependem do diametro equivalente da bolha. Por
outro lado, se o valor de U, nao for muito alto, teremos

1 equaczo (VIII-11), t 1 de T°
RBp}) , € pela equagao ( ) eremos © valor de porit’
representado pela equacao (VIII-15):

perit pinf BN pinf

Rep
o = - P
P . T [(1+———)T.. _(1+2(°)]

(VITI-15)

Nesta equagac, o segundo termo e pequeno. Logo po

de-se concluir que:

H|

T
pcrit pinf
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Os resultados numéricos da Tabela (VIII-02), que
‘serdo comentados no final desta Parte, demonstrardo a conclu

830, se empregamos a relacdo exata (VIII-11).

c) no caso de uma reagdo fortemente exotérmica
ISA| é diretamente proporcional a B . Por esta razdo,
L :
-1
| -8H | aumenta em seu valor absolute |AH|, e teremos um e-

feito favorével na relagdo (VIII-10).

2.6, Solugdo estavel pelo método A

1

Este método usado na determinagfo da concentra-

-

é
c - §

cAomédia do reagente , para os casos:
a) reator em operagfo ndo adiabidtica, que representa

nossc caso de referéncia;

b) reator em operacdo adiabltica.

Os valores numéricos em ambos 0s cascs estio re-
sumidos nas Tabelas VIII-01 e VIII-02, apresentadas no final
desta parte. Os resultados sZo apresentados em forma esgue-

matizada pelas Fig. VIII-03 e VIII-04, respectivamente.
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- parémetros operaciocnais

g = 20 s

P

u = 0,1% m/s o
fal

dB = 0,03 m

™ = 2

41,3653 \ p

FIQ. VIII-03: Reator em operagac nao-adiabatica
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-

parametros operacionais

24 ] 20 s

p

u = 0,30 m/s

. o)
dB = 0,083 m
o]
i Tp = 1,375
9 ;
0.943
0.662
0.070 —

1.283 1395 4553

FIG., VIII-04: Reator em operagao adiabatica
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3. METODO B

Com a equagdo (VII-04) e (VI-25), obteremos a equa
gfio (VIII-16):

= N
Stw STp + Cpexp(M -—) =0
: T
p
logo:
_ ST -8,
c = —2 . .o. (VIII-18)
P exp(M-—) |
' T
D
escolhendo tw = 1, teremos Stw = 5. Logo teremos que:
s (T_-1)
c = S ee.  (VIII-17)
P exp(M - :—)
T
P

As equagBes (VIII-17) e (VI-26) constituem um sis-

tema de duas incdégnitas que sio Ep e Ep'

A solugdo grafica demonstra que a intersecgao da

1inna N\ com a curva £, que s3o representadas pelas equa-— .

cdes (VIII-06) e (VII-17), respectivamente, como se mostra

na Fig. VIII-05.
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Assim, conclui-se que este método fornece uma solu
¢do fisicamente absu?da, pois'ED‘7 1, isto &, pela aproxima-
gdo que se fez, pelo uso da segunda equagdo da particula, ou
seja:

aT
“&T? = 0, no intervalo 0L @4 @
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A4, TABELAS VITI-01 E VIII-02 )
4,1, TABELA VIII-O1
Valores calculados no caso de uma operacgio néo

adiapatica pelo método A de: R, 8, T in¢clinagzo da cur-

pinf’
va no ponto de inflexdo, inclinagdo da linha quando ©® = 20,

0> «, 7° e
pcrit

-

Os calculos foram feitos tendo em conta os dois pa
rametros- que determinam as condigdés dindmicas da fase diluil
da, nas seguintes condig¢des:

a) dg = 3 em ... fixo
U= eeeaeen .. variavel: 0,03; 0,05; 0,15; 0,30;
0,50 m/s
b) u, = 0,30 m/s ... fixo
dB P vsesn.. variavel: 0,005; 0,03; 0,10;
0,25 m

4.2, TABELA VIII-0Z

Repetem-se as mesmas condigoes (a) e (b), as mes-—

mas quantidades, mas ng caso de'operagéo adiabatica.



a) u_é variavel; d_ = 3 cm
L=

o]

TABELA VIII-Ol: CASO NAQ ADIABATICO

Inclinagao

u _ Inclinagao da  Inclinagao da o
o _ R s T . da curva no linha tangente 1linha tangente T :

{m/s) pint p® de inflexao quando 6 = 20 quando ©-9 perit
0,03 0,999957 0,057744 1,29904 -5, 90088 ~47,88820 -26,94840 1,62555
fase diluida -

0,05 1,666660 0,068020 1,32086 -5,70672 -32,35630 -19,32640 1,73157
0,15 4,8999840 0,009584 1,37035 ~-5,30021 -13,82330 -9,29478 2,00931
0,30 9,999720 0,124145 1,40352 -5,05149 -8,08658 -5,79361 2,207é2
0,50 16,666200 0,146586 1,42900 -4,87203 -5,48809 -4,104F2 2,35625

—LLT—

o



b) u_= 0,03 m/s; d_ & variavel

-

TABELA VIII-01: CASO NAO ADIABATICO

Inclinagao

N Inclinagao da Inclinagao da o
B R 3 T da curva no linha tangente linha gangente T it
(m) pinf p? de inflexao quando © = 20 quando B=>0 per
0,005 9,99972 0,104720 1,40352 ~5,05149 -7,18453 _4,88706 2,05055
0,030 9,99972 0,124145  1,40352 -5,051149 _8,088658 -5,79361 2,02732
0,100  9,24501 0,133068 1,39968 u5,079$4 -9,19116 -6,71699 2,28029
0,250 4,41737 0,135674 1,36459 ~5,34528 . ~19,39570 -14,33310 2,26683

~8L1-



a) u_ € variavel; d_ = 3 cm

o)

L=

TABELA VIII-02: CASQ ADTABATICO

u, _ Inclinagéo Inclinagao da Inclinagao da o
(m/s) R S Tpinf .fa mgwa ngllinhatgugxme }hﬁmﬂ@mgyme Tpcrit
p2 de inflexac quando 6 = 20 ‘quando 86—

0,03 0,999957 0,001999 1,29904  -5,90089 ~23,11200 -0,9333357 1,29211
fase diluida | ' .

0,05 1,666600 0,003330 .1,32086 —-5,7067:’2 -14,49890 -0,9333470 1,31004
0,15 0,999840 0,009990 1,37035 -5, 30040 - -5,54468 -0,9333170 1,34576
0,30 . 9,999720 0,015998 1,40352 -5,05149 ~3,25043 -0,9332860 1,36682
0,50 16,666200 0,033329 _ 1,42900 —4,87203 -2,32631 -(0,9332540 1,38451

=6L1-

R



TABELA VITI-02: CASO ADTABATICO

b) u_ = 0,30 (m/s); dB é variavel

g Inclinagao  Inclinagac da Inclinagao da o
= 5 T da curva no linhatangente linha tangente orit
(m) pinf  p? de inflexao quando ©® = 20 guando 8-> @ pert
0,005 $,99972 G,019998 1,40352 -5,05149 -3,25043 -0,933286 1,36682
0,030 9,99972 0,015988 1,40352 -5,05149 1 =3,25043 -0, 933286 2 1,36682
0,100 9,24501 0,019986 1,3%9568 -5,07934 T =3,51426 -1,00938 1,37643
0,250 4,41737 0,017840 1,36459 -5,34528 -7,08667 -1,88471 1,40762

=081~
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5. COMENTARIOS

Na analise da estabilidade e a multipliéidade dos
estados estaveis, ndo & o modelo que determina a sua existén
cia ou ndo, isto é, nao é um ponto critico no sentido de fi-
carmos presos sem saber o gue fazer. Melhor dizendo, € o e-
lemento humano o essencial fator no estabelecimento das con-
di¢coes para encontrar as condigdes que permitam calcular os
pontcs de estados estéveis, na sua disposigao de reduzir as
equagoes diferenciais a simples relagoes algébricas de  uma
variavel, o que também representa, em matéfia, os esforéos
desprendidos por um reduzido numero de-invéstigadofes, que
se iniciou com Van Heerden (1953); com Lué; e Amundson (49)
em 1968, no caso especifico de reatores cataliticos em leito

fluidizado,

As mais recentes publicagoes sobre a linearizagao
das equacoes diferenéiais que descrevem © reator C3TR, datam
de 1970 e 1980, onde se obteém uma relagao linear entre a con
centracao e a temperatura, partindo de uma primicia: a taxa

da reagéo é do tipo geral, isto é, serve para gualguer ordemn,

Na resolugaoc numérica do sistema de equagoes no
método A, para se obter as condicoes de multiplicidade dos
estados estéveis, o méetodo de Newton e Raphson pode conduzir
4 obtengao de raizes negativas. Tal situagao deve ser evita

da.

A influéncia da fase diluida e dada pelos valores

-

de uo e dB, Junto com os outres parametros e grupos ja



-
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definidos. A aproximagao do valor de R foil considerado em

relagao as bolhas pequenas, pois no caso em que d_ > 10 cm, ©

B
criterio falha.

Nas Tabelas VIII-O1l e VIII-02, os parametros  di-
ferentes de u e dB foram tomados da parte V. Destes resul-
tados, quando nao se tem trés estados estaveis, a  condigao
(VIII-10) nao e satisfeita. Teremos maior oportunidade de
satisfazé-la, se incrementarmos u, e diminuirmos dB, simulta
neamente, o que é fisicamente dificil.

*. - o, . )

No caso em que 86— @ , que e 0 caso em que © rea-
tér e do tipo de batelada, inclui-se nas Tabelas VIII-01 e
VIII-02, S0 para fins de comparagao. Destes resultados, on-
de inclui o caso do reator nao adiabatico em grupes, para o©s
parametros do reator gque foram tomados da quinta parte, e di

ficil obter-se trés estados estaveis, exceto no casos extre-

mos:

o 30 em/s; dB = 0,5 ecm

u 50 em/s; | dB

It

11

I
I

3,0 em

~

- o
Na Tabela VIII-02, comprdéva-se que Tpcrit = Tpinf’

se empregarmos a relagdo VIII-1l. Nesta Tabela pode-se tam-
bém apreciar a condigZio da inclinag@o da tangente: VIII-10 é
satisfeita para os valores altos da velocidade superficial do

gas, € para pegquenas bolhas, por exemplo:

u_ :} 30 cm/s

dB 4; 10 em
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3
.

e no caso (8-> @) a condigao e satisfeita.

No método A foi usada a seguinte aproximagao:

de
"'&'E'—O; 0 £64

-
L4

que & melhor gque o método B. Esta aproximagfo pode ser com-
provada ac comparada com métodos mais rigorosos, pois se de-

monstra que C_(8) se aproxima a CpS mais depressa do que

T (8), e gque esta continua_variando; donde se conclui gque na

maior parte do intervalo de‘e, teremos Que:

-

dC dT

P ~ D
— 20 e —= £ 0
aé b



PARTE IX

METODOS NUMERTCOS
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1. INTRODUCAQ

0 que foi descrito na Parte VI, inclui a necessida-
de de integrar as equagoes do reator por métodos numéricos.
Neste trapalho serao apresentados resultados obtidos de ou-
tros, a fim de comparar com os métodos aproxXimados da Parte

VIiii.

Como ja foi mencionado, o procedimentc de Hatfield,
na integragao numéerica, e reduzido’a um parametro Efass’ que
conduz as distribuigoes cp(e) e Tp(e); e as-solugoes esta—
veis, -Com as solugoes estéveis, poderemos obter os valores
exatos da"concentragéb_e'da temperatura do gés-na fase inters
ticial e as fungoes da variagao da temperatura e da fase den-

sa, isto e TD(Z) e CD(Z).

?2. PARAMETROS DO LEITO

Admitindo que quatro parametros poderao variar na
solucao numerica do sistema de equagoes que descreve o estado
transitério das particulas, e o H da reacac em alguns casos
especiais. Sao eles os seguintes:

1) Bp ... tempo medio de residéncia das particulas;

2) LIRRE velocidade superficial do gas no reator;
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-

3) dy ... diametro médio das particulas;

O .
4) 'I‘p + e+« temperatura com que se introduzem as par-

ticulas so6lidas do catalizador.

Os outros parametros e correlagoes sao apresentados

na Parte V.

3. GRUPOS ADIMENSIONAILS

- 830 calculados pelas expressoes dadas na  Parte V.

Sao eles: A; Bj KID; HID; KpI; HpI; Hw; Fo; M; Nyl u;p ;p;

P; Q; R; S; Stw'

4. SUPOSICOES EM TORNO DO C
P

0 valor do Eb ¢ assumido e denotado pelo simbolo

C . Com este valor, sao calculados os parametros C. e T_,
pass I I
e a equacgao da particula transformar-se-a em um sistema nRao

linear de equagoes diferenciais ordinarias:

de
=8 - f{Cp, Tp)
dTp
a8 = g(Cp, Tp)
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5. INTEGRACAC DAS EQUACOES DA PARTICULA

Os primeiros testes se fazem com as variaveis de

referéncia, por exemplo, com os seguintes valores: -

o
1l

600 s
p .
u = 0,15 m/s
)
dB = 0,03 m
C = 0,5
pass _

- - ' . } -

No emprego do método de Hamming, recomenda-se a mo-

dificagao introduzida por Ralston, para se obter um melhor
— ’ _— 6 -

tamanho de iteragoes (H = 1 x 10 ), e assim o metodo de Run-

ge e Kulta dara melhores valores iniciais.

A fim de poupar tempo de computador, & preciso sa-—
ber guando se pode parar © processo de integracgao, o que se

faz peloc seguinte procedimento:

Para cada valor do cpass’ sao calculados os valores

do pseudo estado estavel: Cps e Tps’ e no caso de treés esta-

dos pseudo-estaveis, ter-se-a o valor do C__ préximo do C X

. ps = pass

Logo definiremos © = b, tal que |Cp(9)~CpS|1<10 , e faremos
L

a seguinte aproximagac: para © <b; Cp(G) = Cp, pois no metodo

de Hamming tem-se 6 3 b; Cp(Q) = Cps' Entao, quando § = b, o

proecesso se detem.
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A interpretacao grafica deste procedimento é dada

pela Fig. IX-01:

l— o = i e . ————

- FIG. IX-01: Interpretacaoc gréfica para deter o pro

cesso de integracgao numérica.

QRuando existe um méximo-na distribuicgao das concen-
-

tragoes, dado pela fungao Cp(e), como no caso da Fig. IX-02.

Cp )

e e e e = -

Cps

i
I
I
|
I
|
b

Fig. IX- 02
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A integragao devera ser parada no ponto ¢ = a, e,
impondo o critério da inclinagaoc da linha tangénte, COmo Sen-
do a parte final do processo final de integracao, isto é:

'dcp : _ ] ] -3
—_— = f(cC, T 10
| ( 3 )bl | [ ( o p) b| 4

A distribuicioc obtida, & novamente integrada pela

expressao:

“o0

- 1 | /9
- 1 o D 4o IX-0
Cp ep jo Cp( Je . ( 1)

- A.expressac (IX-01) pode ser integrada por partes:

b | o
c_ = —91 f c (8)e””%p ag . —91,_ I C se'e/epds (IX-02)
D b o P 5 D
ou:
cp = I, + I, (IX-03)
onde:
b
I, - fc ) ¢ ~¥®p 40 er (IX-03a)
1 p
Q
0
I = C e—Bfep ae - (IX~3Db)
2 ps .
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c -8,6
ngr=Le P
P
4
!
(
Iy 1 Ip
1
i
l o
0 b a7

. Fig. IX ~ 03

FIG. IX-03: C_ = I, + I,

A integral il pode ser calculada pela

pson, onde os pontos saoc fornecidos pelo metodo

regra de Sim-

de Hamming:

— H i
Cp = 3(h0+4h1+2h2+ vee+2h  +4h +hn) (1X-04)
Esta regra'é comprovada pela regra do trapézio:
c =§'(h +2h, + ...+ 2h +h_} (I1X-05)
P 2 o} 1 n-1 n
A integral I, e calculada como se segue:
00]
®ps ~6/6y - 8/g_ o /6
12 = —— e = C s |e p| =C < © D
ep b p b p

(IX-06)
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6. COMENTARIOS

Os métodos de Hamming e de Hermite ja foram introdu-
zidos por outros na solugao do sistema de equagdes em relagao

a particula. Ambos métodos sdo do tipo Predigao-Correcdo; am

boes precisam de pontos de partida, mas o procedimento de

Witmann (59) indica o uso do metodo de Runge e Xuta com
-6

passo pequenc, de H =1 x 10 ', como ponto de partida pelo

mencionado metodo.

A fim de se obter solugoes estaveis, € conveniente
incrementar o valor da velocidade superficial do gas, o que
. Estas solugoes
i Pl ;
estaveis no valor Cp, estao ligadas a diminuigao do passo H.

provocara um incremente no coeficiente K

Qs valores escolhidos para o ¢, sac em geral seis:
ass

0; 0,2; 0,4; 0,6; 0,8; 10.

Para cada valor do c , calcula-se c 5, Que e bas-
pass p

tante proximo ao Epass' Os resultados obtidos foram coloca-

dos em graficos.

C -2¢C = £(C ) e os "zeros" desta fungao,
D pass pass

sao as solucgoes estaveis que serao analisadas na Parte X.
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‘1. INTRODUCAO

Para os cascs contemplados neste trabalho, como s30:
reator em operagdo nao adiabatica e adiabatica, e para um gru
po de condigoes onde serac especificados cinco parametros,

}

Como p’ u,s dB,

meio de graficos de (C_ - C
D pas

‘do diametro médio das bolhas; dps coeficientes de transferen-

o] . ~ .
Tp e o resfriamento, serao interpretados por

) versus C ; as influéncias
s pass

cia de massa e de calor, entre a fase diluida e a emulsio; a
infiluéncia da velocidade superficiai do gés reagente; a inflg
éﬁcia do tempo de residéricia das particulas; do caior da rea-
¢do; da temperatura de alimentagdo das particulas do cataliza
dor, e do resfriamento do reator adiabatico. Estas infludn-
cias saoc em relacao a uma reagao irreversivel de = primeira
ordem, gue sem sido amplamentc estudada em reatores de 1leito
fluidizado, desde a década de 60. Nos comentarios finais, sao
apresentadas as comparagoes entre os resultados obtidos pelo
método aproximado e pelo método numerico da referéencia biblio

grafica (59).

2. REATOR NAQ ADIABATICO

' - O
Para ogs casos apresentados, o valor tomado e Tp= 2,

’ o]
que representa ¢ valor do Tpcrit’

metodo aproximado de referéncia.

que foi encontrado pelo
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2.1 Influencia do dismetro medio das bolhas

(Fig. X-01; 02; 03)

Quando o diametro medio das bolhas e incrementado,
o C tambem sofre um incremento, ate um valor correspondente a
d_ = 10 cm, para logo decrescer, mas a conversao decresce com

B
o incremento do diametro medio das bolhas.

A variagao do Eﬁ pode ser explicado pelo fato do in
cremento do diametro das bolhas, ja que os coeficientes de
transferéncia entre a fase diluida e a fase do gas intersti-
¢ial decrescem. Logo teremos_concentragaesfmais baixas = nas
particulas, onde o reagente e consupido, e ﬂogQSintersticial
do que na fase diluida, pois ¢ a maior quantidade gque circu-
la na reator comoc gas reagente, o que resultara em uma baixa

conversao, como se demonstra na Fig. X-03.

2.2. Influencia dos coeficientes de transferencia entre a fa-

se diluida e o gas intersticial.

(Fig. X-02 e 03)

Em alguns modelos de reatores cataliticos de 1leito

-

fluidizade, 2 resisténcia entre a fase diluida e a emulszo e

ignorada. Logo, deveremos anular os coeficientes KID e HID’

de forma arbitraria, se desejarmos fazer comparagoes entre os
modelos e seus resultados. Mas, a fase diluida se faz presen
te na maioria dos reatores cataliticos de leitc fluidizado pa

rau =5 e as bolhas apresentam um valor finito e varia-

u
o mf’
vel para seu diametro medio.
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Da Fig. X-02 teremos um valor mais baixo do que o

1D
odiametro medio das bolhas nao tem influéncia sobre eles, e

da Fig. X-01, para Eb. _no caso em que K e HID forem nulos,

quando seu valor for incrementado, o valor Cp no estado esta-

vel também e incrementado.

"A influéncia dos coeficientes de transferéncia e
sentida pelo coeficiente "B", e dos coeficientes na fase di-

H_ 3 P e Q, que se opoem na obtengio

luida, como sao A; K .

“1p’
do valor maximo do Cp'

A Fig. X-03 repfesenta uma situacgao nao realista,
pois foi ignorada a infludncia dos coeficientes Kip © HID‘pa-
ra tamanhos de bolhas. dentros dos limites reais, na  maioria

dos reatores cataliticos de leito fluidizado.

2.3. Influéncia da velocidade superficial do gas reagente

(Fig. X-04 e 05)

Este tipo de comportamento ja foi obtido experimen-—
talmente por Lewis e colab., e por Kramers e Westrerterp. Tra
ta-se da influéncia da velocidade superficial do gés reagente
desde seu valor u e até um valor -empregado na maioria dos rea
tores cataliticos de leito fluidizado, por exemplo, 30 cm/s,

onde a conversao e seriamente afetada.
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2.4. Influencia do tempo de residencia das particulas

(Fig, X-06 e 07)

Nos estudces realizados por Kunii e Levenspiel (3);
Othmer (46); Zenz (52), indicam que o tempo de residéncia das
particulas decresce em forma uniforme para valores baixos, por
exemplo, 300 s. A influéncia do tempo de residéncia das par-
ticulas é comparada com os valores indicados nas Figs. X-06 e
07, o que € exnlicado atraves do incremente da taxa de rea-
¢ao, em relagdo a conversao do reagente A, e do arrasto para
fora do reator da porgéo do reagente A sem converter pelas
particulas solidas do catalizador,_como foi salientado na ex-

pressac IV-26 da Parte IV,

- ¥

2.5, Influencia do calor de reagao

(Fig. X-08)

0 dado utilizade na parte V representa um valor ge-
ral para o calor da reagao exotérmica, mas em alguns casos,
este valor & inferior ac valor de reacao, em aproximadamente,
10 vezes, por exemplo, na oxidagao do naftaleno, como foi me-

dido por Kramers e Westerterp.

Nestes casos, a circulagac do catalizador e usada
como um agente de resfriamento. No caso apresentado na Fig.

X-08, para |AH| entre 5 a 10 vezes, isto e, do valor |aH] =

' p— e} - ~
= 1,8 x 109 Jkgmol 1 e com Tp = 1, onde se obtem tres estados

estaveis: um com um valcr muito baixe para o CD, mas com uma

conversao muito alta. Quando o [AH]| & cinco vezes o valor
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normal, obtem-se um estado estavel.

3. REATOR ADIABATICO

-

. . o R o
Foram escolhidos dois valores do Tp, muito proxsimos

ac valor Tgc que foi obtido pelc metodo aproximado da par

rit’
te

3.1. Influéncia da velocidade superficial do  gas reagenté

pari o‘caso de (Tgll =1,375
(Fig. X-09 e 10)

Quando u_ & incrementads desde u . até 50 cms , te
mos um estado estavel para o Ep na zona de elevada conversao,
" que decresce quando u_ se encontra em um valor ligeiramente
superior a 15 cms , e quando uo for superior a 30 cms_l, ob-
teremos os outros dois valores estaveis, mas a baixa conver-

sao.

~ - . o :
3.2. Influencia do diametro medio das bolhas para (Tplf=l,375

(Fig., X-11 e 12)

’ : 0 diametro medio das bolhas cresce no intervalo de
0,5 até 3 em. Dai para frente, nao se observa mudancas. Sao

observados tres estados estaveis, como no caso do reator nao-
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-~adiabatico. Quando o tamanho das bolhas ultrapassa os 25 cm,

os estados estaveis medio e vaixo, deixam de existir.

3.3. Influéncia do tempo de residéncia para (To)1 = 1,375
p*-

(Fig. X-13 e 14)

Para uma circulagéolrépida, por exemplo, 120 s, o]
maximo wvalor do Bp decresce para 400 sm e encontram-se trés
estados estaveis, Quando se tem baixa conversac, no caso do
maior valor. estavel para Eﬁ, este aumenta uniformemente com a
diminuigao do Bp. ‘

_ - - 1 _

3.4. Influéneia do Tg

(Fig. X-15)

Quando o decréscimo do Tg & suave, entre 1,375 a

. o
1,325, encontrando-sé nas proximidades do T 0 reator

pcrit’

sai fora de controle, isto &, guando as particulas sao intro-
duzidas no reator com um T; = 1,375, o reator se encontra em
seu estado estavel mais baixo, porém, a uma lata conversao, e
a diminuigéo do valor do T;, faz.com que o reator passe a um

estado estavel mais alto, porem a baixa conversao.
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3.5. Influencia da velocidade superficial do gas reagente,

quando (T°). = 1,325
P
(Fig. X-16)

, ’ —1 - -_
Quando u, e incrementado de 5 cms ate 30 cms 1,eg

contra-se um valor estavel para Cp.

. -1 ~
Quando se atinge o valor de 50 c¢cms , sao observa-
dos dois estados estaveis, mas quando seu valor continua au-
mentando progressivamente, obtem-se o valor mais alto para o

C , mas a baixa converséo, ou seja, e 0o caso contraric quando

-

se tem'T; = 1,375.

3.6. Influencia do resfriamento

(Fig, X-17)

Ao se manter todos os parametros fixos, exceto Hw’
o reator em regime adiabatico apresenta tres estados esta-
vels para © c , isto ¢€: baixo, intermediario e alto. Juando
se resfria o reator, encontra-se um so estado estavel para o

c (c = 1).
p( p )

4_ COMFNTARIOS

0s resultados cobtides pela integragao numerica das

equagoes em relagao as particulas, sao apresentadas em  duas
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tabelas: X-01 e X-02. A interpretacao dos resultados  foram

analisados nas paginas anteriores e nas Fig. X-01 a X-17.

Na influéncia dos coeficientes de transferéncia de

ID) e de calor (HID

intersticial, que foram representados pelas Fig. X-02 e 03 ve

massa (K ), entre a fase diluida e o gas
rificou~se na literatura que, apesar de constar com a fase
diluida, os mecanismos que descrevem a transferencia de massa
e de calor, nao sao levados em consideragao nas equagoes que

descrevem seu comportamento.

Em. outra forma: ha uma minoria de‘modeloé de 1leito
fluidizado em que se ignora o mecanismo de transferéncia  de
massa e'de calor enfre_é fase diluida e é fase densa (emul-
saoc), o que equivale, em nosso trabalho, a anular; de forma
arbitréria, 0s coeficientes adimensionais KID e HID,respecti—
vamente. No nosso caso, porém, ele existe desde que uo seja
igual a 5 Uoe (uo =5 umf)' .

Como a concentragao db gés reagente numa fase di-
1uida ¢ uma fungéo da altura do leito, CD(Z) =1, ¥Z; a con-
versao total sera menor que aquela conversao se a transferéen-
cia for incluida. Isto € devido ao fato de que o - diametro
medio das bolhas foi incrementado, e se observa que deveremos
obter o mesmo estado estavel para Ep e a conyerséo total sera
a mesma, quando se pfoduz a transferencia. Logo, ter-se-a u-

ma diminuigac nas quantidades  transferidas, como € observa

ao na Fig. X-02.e 03,

No caso em que K., e Ho foram cancelados, o valor

b
do C do estado estavel aumenta. Isto pode ser explicado
p
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pelo fato de, durante o incremento no diametro medio das
bolhas, o volume ocupadoc pela fase diluida diminui, como esta
representado nas equagoes (V-11) e (V-15), para um valor fixo
da velocidade superficial do gas reagente, Por exemplo, ter-
-ge-a maior quantidade de.bolhas grandes, porém em menor pro-—
porcao {(agui & quantidade), e a reagac transversal da area
ocupada pela fase diluida é diminuida e da emulsao é incremen

tada. Em vista da velocidade do gas intersticial ser conside

rada constante, u_. = u ter-sze—~a majior fluxo de gas ate a

I mf’
emulsao, onde o diametro médio de bolhas aumenta e, portanto,
leva a uma maior concentragao Ep' Isto e repregentado pelo

coeficiente B,

.

Os resultados obtidos peio método ébroximado podem
ser comparados com os obtidos por procedimentos numericos.
Sua apresentagao e feita para ambos ¢s cascs: de um reator
nao-adiabatico e de um reator adiabatico, denominando-se métg

do rigeroso ac metodo numerico,

a) reator nao-adiabatico, com T

© = 20

&
metodo rigoroso ........ P Eﬁ = 0,440
método aproximado ......... Ep = 0,560

Neste caso, o método aproximade nao & preciso.

b) reator adiabatico com T; = 1,375

= 600 s; u, = 30 cm/s; d, = 3 cm

B
C
p
metodo rigoroso ........ 0,070 0,595 0,935
método aproximado ...... 0,070 0,582 0,943
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Neste caso, o0 metodo aproximado & mais preciso. Ig
to vem do fato de usar uma melhor aproximagao, onde se toma
a temperatura media do gas reagente na particula (fp), igual

a temperatura do gas reagente no estado estavel (Tps).

(T ) = (T )
. p ps
A aproximagac feita no caso (b), prova gue € melhor
. 0
do que aquela usada no caso (a), gual seja, Tp =29 Tps'
A func;ao idade nao é, necessariamente, continua, €
sua verificaglo escapa ao alcance deste trabalho. Além  do
mais, tém-se variacoes simultaneas de |AH| e de AE., aumentan-
do o grau de liberdade do sistema, ‘torhando-se mais complexa
a sua analise. No entanto, cabe-nos assinalar que as discon-

tinuidades da fungao idade sao:

a) para Tg > 2;

b) u £ 5 pm/s;

c) Bp £ 30 s

d) para reagoes altamente exotérmicas, por exemplo,

para |aH| 7 3|aBE| inicial.

*As solugces continuas pafa 0 problema da fungao
idade, e para prever.aco mencs tres solucoes estaveis, 559
aquelas onde a inolinagéo da tangente da curva ¢ (Fig.vVII-02)
no ponto de inflexac seja pequeno, isto e, mais negativo

que a da linna A .



TABELA 1-61: RESULTADOS DA INTEGRACAOD NUMERICA — CASO DE REFERENCIA: REATOR mﬂo-anxﬂﬁﬂ&iCS

ar
i

5 600 s

u = 15 cm/s

dB = 3 gm,

Tg <2
pass Cps Tps b 5 J.i Cp (cp_cpass yio
0,0 0,000031719 1,40569360 0,004120 q,odoooooos 0,000031719 3,1719
0,2 0,200016803 1,39124481 0, 030600 ~ 0,000303739 ¢, 200014750 1,4750
0,4 0,400006353 1,37678944 0,032620 0,000647643 0, 400002118 0,2118
0,6 0,599998716 1,3623993 0,033360 ' 0,000993384 0,599992137 -0,7863
0,8 0,799992749 1,34786797 0, 033550  0,001331732 0,799983619 -1,6381
1,0 0,999987683 1,33340468 0,033440 0,001658633 0,999975734 -2,4266

—£0d—



DO REATOR ADTABATICO

TABELA X-02: RESULTADOS DA INTEGRACAD NUMERICA — CASO

1

= 600 &
S
u_ = 30 em/s ¢
Q
dy = 3
T; = 1,375
il c T b 1 c C -G )105
bass ps ps 1 P p pass
0,0 0,0000279886 1,57395652 0,000028 0, 000000000 0,000027986 2,7986
, 0,199984487 1,51248052 0,012076 G,000120691 0,199984464 ~1,5536
, 0,399992103 1,45093528 0,010408 0, 000208048 0,39992049 -0,7951
o, 0,600000276 1,38938928 0,006164 0,000184808 0, 600000192 0,0192
0,8 0,800001764 1,32785233 0,006602 0,000263925 0, 800001652 0,1652
1,0 0,999998890 1,26632130 0,006102 0,000304913 0, 9998998750 -0,1250

N it
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BSendo o objetivo da presente tese, o estudo de Rea-
tores Cataliticos em Leito Fluidizado, iniciamos ¢  trabalho
pela analise dos diversos modelos indicados na literatura., Esg
tes modelos foram descritos, comentédos, comparados entre gi
e contra um modelo unidimensional. Verifica-se que existem

algumas diferenc¢as basicas, assim como algumas semelhangas.

As diferengas basicas serac apresentadas da seguin-

te forma:

a) circulagao e distribuigao do gés reagente entre
as diferentes fases. Isto & um escoamento do gas reagente na
forma de um fluxo empistonado-(PFR)‘ou escoamento homogéheo,

ou na forma de uma mistura perfeits {CSTR);

b) grau de mistura entre o gés reagente & as parti—

culas sclidas;

¢) tamanho e distribuicac das bolhas do gas reagen-

te;

d) teoria da penetragao de Higbie (1935), ou sua
versio modificada por Danckwerts em 1951, na descrigao dos
coeficientes individuais de transferéncia de massa nas inter-
fases. A teoria mais recente @ a teoria do filme, anunciada
por Noyes (1904) e modificada por Kramers e Westertep em 1963,
para a descrigao dos coeficientes de transferéncia de massa.

:

e} na descrigéo dos coeficientes de transferéncia
de calor, nao existe até a presente data, uma teoria para a
qual se possa descrever e€ssa transferencia duma maneira gene-—

vralizada como no caso {(d).
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Ag semelhangas apresentadas pelos modelos descritos

na literatura sao:
a) a fase densa ou da emulsio, possui a mesma quan—
tidade de espagos vazios, como no caso da fluidizagao incipi-

ente., A porosidade permanece constante na fase densa;

b) as bolhas se comportam como em 1iquidos ideais

em ebulicao,

Sem duvida que dentre os modelos que descrevem as

propriedades mecanicas e aparéncia fisica dos leitos  borbu-

-

lhantes, é o modelo de Kunii e Levenspiel (03). Este modelo,
foi apresentado em 1568, e continua as iééiaé de: May (1959);
Van Deemter (1861 e 1967) e Davidson e Harrison (1963). 0 mo
delo de Kunii e Levenspiel (03) se apresenta com uma descri-
gac mais realista do leito fluidizado, pelo gque este modelo
foi utilizado na descrigao matematica do reator catalitico,
conjuntamente com outras correlagges, comoe a correlagao de
Richardson e Szekely (55), que descreve a transferéncia de
massa entre o gas intersticial e as particulas; a correlacgao
de Richardson e Ayres (56), para a descrigiéo da transferéncia
de calor entre o*gés intersticial e as particulas; a correla-

gao de Wen e Leva {1959) para a descricao da transferéncia  de

calor entre o leito fluidizado e as paredes do reator.

A maior parte dos modelos propostogs na literatura
sao isotérmicos. Com isto, elimina-se uma equag¢ao por fase

relativa ao balango termico. Conseqgilentemente, nao satisfazem
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as expectativas reais de aplicagao do reator catalitico de

leito fluidizado, como se discutiu neste trabalho de tese.

A necessidade de regenerar o catalizador, seja pela
sua desagregagao mecanica ou térmica, que, neste caso, a apli
cabilidade deste tipo de reateor encontra-se nas reagaes de al
ta exotermicidade, formam dois fateores que obrigam ac seu es-
tudo. Neste trabalho, colocou-se numa forma analitica, 5ela
introdugdo da fungao 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. 2 35 ), a fim
de réﬁreéeﬁtar o grau. de mistura das particulas sélidas e gua
influéncia na conversao da reagao. Aleém desta primeira apli-
cagao neéﬁe(tipo.de reafores,dﬁé fungao idadé das particulas
no reator, foram atribuidas outras aplicagoes cujos pioneiros
foram: van Heerden {1951) e Bilous e Amundson (1955), sendo a
idéia basica a seguinte:-a temperétura e a concentracgao do

gas reagente em cada particula, s2o dependentes do tempo  de

permanéncia da particula no reator, © que corresponde a fun-

cao idade.

Estas ideias foram desenvolvidas a partir dos as—
tudos dos sistemas homogeneos, sendo estendidos aocs sistemas
com reagac heterogenea e estabelecendo paralelismo, como por
exemplo, a establilidade entre estes sistemas. Pode-se enca-
rar pela nao dependéncia linear entre a taxa constante da rea
gao e a temperatura, ou com a concentragao. Logo, a existen-
;ia de perturbagaes devido a concentpagéo ou na temperatura,
também deverao ocorrer nos reatores cataliticos de leito flui-

dizado, onde se processa uma reagao irreversivel de alta

1M

by
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exotermicidade, e sua solugao devera encontrar-se pela reso-
lugao simultﬁnéa das equacgoes resultantes dos balangos de mas
sa e calor. Verifica-se gue nos reatores naoc isctérmicos, e-
xistem tambem estados multiplos estaveis e que ha necessidade
pratica de sua determinagac e estudar suas influéncias. Foi
?dotado o metodo de estabilidade asintética, desenvolvido por
Luss e Amundson (1968), no presente trabalho, mediante ¢ con-
ceito da estabilidade das trajetérias no plano da reagao,
obtendo-se as distribuicoes Cp(ep) e Tp(ep), pelo método

analitico descrito no texto.

Em virtude dos restulados obtidos'por egte procedi-

mento, serac resumidos como conclusces finais, na. seguinte

forma: _

a) comprova-se a existéncia de estados maltiplis es
téveis, para o reator em operagao adiabética, na existéncia

de uma reagao ¢ de alta exotermicidade;

b) os valores cobtidos para a concentracao méedia do
reagente no reator, e satisfatéria quando o reator se modela
para uma operagaoc exotérmica. No caso de um reator adiabati-
co, a correspondéncia dos resultados obtidos entre o método
analitico e o método numérico e satisfatoria, devido ao fato

de ter-se considerado a seguinte aproximagao:.

T =T
p ps

¢) no caso de um reator isotermico, © incremento

no diametro médio das bolhas, traz uma diminuigao na conversao
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da reagao, de maneira que se obtem uma vantagem no controle
do tamanho das bolhas. No caso adiabatico, ha trés estados
-estéveis, e um incremento no diametro medio das bolhas pode

causar a extincao da reacao;

d) a influéncia da velocidade superficial do  gas,
no caso de um reator isotermico, e negativa, pois seu incre-
mento traz uma diminuicao da conversao. Este fato foi publi-
cado na literatura por Lewis e colab. (1959). Quando o rea-

tor e adiabatico, ha trés estados estaveis;

e} a influencia da temperatura com que se introduz
o-cétélizador foi estudada por Luss e Amundson- (1968), ﬁéra
réatores'emfbételada. No pregentg trabalheo, verifica-se que
a influéncia‘desta temperatura no reatoer adiébético com um de
terminado intervalo pode fazer com que haja transi¢ac repen-

tina de um estado estavel a outro;

f) o tempo medio de residencia das particulas in-
flui no reator da seguinte maneira: quando o reator é isoter-
mico, uma diminuicac no seu valor ocasiona um aumento na con-
versac. No caso adiabatico, existem trés estados  estaveis,
sendo que uma diminuigzao no seu valor abaixo do tempo de refe

rencia, traz uma possivel extingac da reagao;

g) as consideragoes futuras, que aqui foram introdu
zidas a fim de simplificar a resolugao das equagtGes em rela—
gao as particuals, sao de gue as distribuigoes das concentra-
goes e da temperatura na fase do gés~intersticial, sejam 1i-
neares, o0 que esta de acordo na hipétese assumida de as parti

culas sé encontrarem uniforme e completamente misturadas, e
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justifica a aproximagao feita no caso do reator adiabatico: a
temperatura das particulas na fase do gas intersticial é apro

Ximadamente igual a sua temperatura media.
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Em relagio a parte anterior, Analise e Conclusoces,
observa-se Que na descrigao do leito fluidizado nos sistemas
gés-sélidos, as bolhas na injegéo do gas reagente, e as parti
culas solidas, sfo os responsaveis diretos na conversao da
reagio, € que se tem intensificado 0s estudos da participacgao
das particulas na conversao.

Surge: assim, uma primeira sugestao, qual seja,« de
que se intensifiguem os estudos nestes trés fatores. Concre-
tamente, neste sentido, ¢ presente trabalho apresenta quatro
sugestOes para se melhorar a descrigac mecanica do leito flui

dizado. ° 820 elas:

- a). uma analise mais complexd em relacac as intera-

¢oes entre o fluxo difusivo e o fluxo cruzado;

b) uma melhor descrigio da circulagac do gas rea-
gente na regiao da nuvem, sem recorrer a hipotese classica de

que o gas reagente na emulsao encontra-se perfeitamente mistu

rado;

¢c) comprovar, no caso das reag5es répidas, se a
aproximacgao (I%FE_ ) = 1, & procedente;
mf
d) considerar os efeitos das interagoes entre as bo
lhas, Eu seja, proceder uma descricgac do fenomeno de coales-
céncia das boihas. Por exemplo; propor um modelo da coales-

céncia das bolhas como o modelo de Pereira e colab., descrito

na Parte IIT.

m o
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Outra sugestao € a introdugdo da desativagao do ca-
talizador, quer seja por envenenamento, ou por fatores mecani
cos, como por exemplo, o atrito. A pesquisa deste fatores de
ve ser incrementada, conforme os estudes efetuados por Tigrel
e Pyle em 1870, em reatores similares ao apresentado no pre-
sente trabalho.

Com relagao ao tipo de reagéo, isto é, com relagéo
as reagaes reversiveis simples, como Ag—= B, pode ser estuda
do neste tipo de reator, bem como a aplicacao do método apro-
ximado no plano da funcgaoc idade. No caso das reagoes irrever
Siﬁeis consecutivas, comc A~—> B—%> C, onde"as taxés serao

-

representadas como:

- o -

N -
A A 1
r; = Cp exp (M1 -7 )
P
N
B B 2
r, = Cp exp (M2 -7 ) .
P
e utilizando o mesmo modelos, porem, com um incremento no

mmero de equacoes para descrever o comportamento da espécie

B nas fases do reator.

A transformagaoc das equagoes no modelo apresentado
neste trabalho, para uma circulagac PFR, a fim de wverificar
se os dois modelos de circulagao do gas entre as fases dariam
resultados semelhantes, e para qual faixa na variagao do dia-
metro das bolhas e da velocidade superficial do gas se encon-

tram, para que os dois modelos reproduzam conversoes simila-

Ires.
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o
0 modelo apresentado pelas equa@ges da Parte Iv,
pode ser discretizado através de um modelo matematico de ele—
mentos finitos, Pode-se discretizar as coordenadas (T, C, 2)
chegando-se a uma solugao final discretizada por um sistema
de equagoes algebricas conforme a referéncia (60 ) da bi-

bliografia citada.
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- NOMERCLATURA

grupo adimensiocnal
matriz do sistema linearizado

adrea da seccao transversal ocupada pela fase dilui-

da do reator. | N A
drea da secglBo transversal ocupada pela fase do
gés intersticial do reator R A
Area total da secgdo transveral do reator ... L?

elementos da matriz .

4drea por unidade de volume da fase diluida ... L-1

4rea total externa por unidade de volume da parti-

) -1

cula .o L
Area total ativa por unidade de volume da parti-
-1

cula. .o L

grupo adimensional

limite de integragio da distribuigdio da concentra-

¢cdo, Cp(B) e da . temperatura Tp(e).

LI



L o

Ql

pass

cpinf

o}

ps

C
psinf

9}

concentragao

Teator

concentragao

concentragio

concnetragdo

concentragio

média da fase diluida
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do reagente A no gas de entrada do

‘e mol/L?

do reagente A na fase diluida mol/L3

L B rrlo]-/Ll3

do gés reagente intersticial mol/L?

do gis reagente nas particulas mol/L’

concentragdes nas particulas que entram no reator

concentracio média em relag8o a idade

valor assumido para Eﬁ

valor do E
o

valor no estado pseudo-estavel do Ep

valor do C
s

- mol/L?

do C
o]

no ponto de inflexZo da curva &

no ponto de inflexzo da curva o

capacidade calorifica do gas reagente no reator

‘e W/T.mol

capacidade calorifica das particulas solidas de ca-

talizador.

Caaw W/T.mol

T = -



(Hbc)b
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-

coeficiente de difusdo do reagente A em relagac a

um componente inerte X ... LT/t
diametro médio da bolha .. L
diametro médio das particulas «e. L

grupo adimensional do calor gerado
numero de Froude

funcao a ser anulada pelo método de Newton e Raphson
primeira fungao do sistema nao linear de equagoes

diferenciais ordinarias

aceleracao da gravidade cen L/t®
segunda funcac do sistema nac linear de equagoes
diferenciais

tamanho da etapa na integragéo numerica
fungao integrada pela regra de Simpson
coeficiente de rransferencia de calor entre a bolha

e sua nuvem, em relagado a unidade de volume da bo-

lha _ e W/t.LT.T
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pl

ID

12

K"
o]

Kk
Q
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coeficiente de trasnferéncia de calor entre a fase

diluida e o gas intersticial ee.  W/LE.L.T

coeficiente de transferéncia de calor entre o gés

intersticial e as particulas ... W/L*.t.T

coeficiente de transferencia de calor entre o leito

e as paredes do reator | va.  W/LE, t.T
grupo adimensional

grupo édime?siongl

grupo adimensional -

integrais

integrais

grupo adimensional

grupo adimensional

taxa constante da reagao em relagao a unidade

de area ... L/t

- - A . L4
fator de Arrhenius em relagao a unidade de area

een L/t

fator de Arrhenius em relagdo a unidade de volume

- 1/%

me- - -



(-Kbc)b

(Kce)b

(Kbe)b

iD

pl

m, mi
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coeficiente de transferéncia de massa entre a bolha
e a nuvem, em relagao a unidade volume da bolha

con 1/t

coeficiente de_transferéﬂcia de massa entre a nu—
vem ¢ a emulsdo, em relagao a unidade de volume da
bolha_ N VA
v
coeficiente de transferencia de massa entre a bolha
e a emuls3o, em relagao a unidade de volume da bo-

lha _ cee 1/t

coeficiente de transferencia de massa entre a fase

diluida e a fase dodgéé intersticial e L/t

coeficiente de transferéncia de massa entre o gas

intersticial e as particulas ce L/c
altura do leito fluidizado e L
altura do leito fluidizado quando uo=umf ‘v L

grupo adimensional

massas molares de A e de X, respectivamente M/mol

constantes de integragaoc

grupo adimensional
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Nup

Nuw

Pr

1D
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fluxo molar do reagente A na saida da fase diluida.

oo s moles/t

fluxo molar do reagente A na saida da fase do gas

intersticial . oo moles/t
fluxo molar do reagente A e particulas ... moles/t
numero de Nusselt relativo as particulas

numero de Nusselt relativo ao calor transferido pe-

las paredes do -reator
numero total de particulas no reator
constantes de integragao

grupo adimensional

nimero de Prandlt relative ac gas no reator

representa a fungdo probabilistica em relagao as
particulas de uma certa idade, num dado tempo, o
reator. '

pressao total no reator ee.  M/L.E?

grupo adimensional

vazao volumétrica total, relativa ac fluxo cruzado

na fase diluida e.. LA/t
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vazao volumeétrica relativa ao gés intersticial e

todas as particulas | s L} /¢
taxa total do calor cruzado da fase diluida W/t T

taxa total do calor entre o gas intersticial e to-

das as particulas, por unidade de diferenga de tem-

peratﬁra . .o Wo't.T
taxa total de calor atraves da parede do reator,
por unidade de diferenga de temperatura ... W/t.T

grupo adimensional

s

constante universal dos gases perfeitos ... W/mol. T
raio das bolhas : ‘o L
raic da nuvem ' ‘e L

numero de Reynold relativo as particulas
taxa de reacho em relacio ao reagente A . moles/L>.t
grupo adimensional

superficie externa do reator disponivel para a trans

ferencia de calor e 1?

area de interfase entre a fase diluida e a fase do

gas intersticial ee. LZ
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Spext

S
ptot

Shp

tw

Spext

Sptot
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area total externa das particulas .- L?

area total dos sitios ativos do catalizador ... L2

nimero de Sherwood

grupc adimensional

inclinag&o da linha tangente as trajetdérias no es-

tado pseudo-estavel

inclinagdo da linha A

iriclinac8o da linha tangente
superficie de uma bolha ees L?

superficie externa de uma particula e 1.2

superficie total do sitio ativo de uma particula

- LZ

temperatura do gas reagente na entrada ao reator

PPN T
temperatura do gas na fase diluida ‘e T
temperatura do gas intersticial ‘ .- T
temperatura das particulas . T
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0

ﬂ% temperatura das particulas na entrada do reator
- 8 8 T
Eé temperatura média das particulas em relagdo a fun-
¢80 idade Tp ' ' . T
o ' . o o .
\ valer 6time do T para obter trés estados estaveils
pcrit p
T d 3
pinf valor do Tp no ponto de inflexdo da curva £
Tps valor do Tp no pseudo estado estavel
. valor do T _ no ponto de inflexZio da curva ¢
psinf ps _ ‘ _
. _ - : i ! -
Tw temperatura das paredes do reator .o T
t tempo de referéncia .ae t
ref
u ' expressdo da Parte V. e VII
Uy velocidade de ascensiZo da bolha en L/t
uy velocidade absoluta do .gas na fase diluida ... L/t
ug velocidade. de ascensao do gas intersticial ... L/t
u, velocidade superficial do gas - L/t
u velocidade do gas que provoca as condigoes minimas

de Tluidizagao .o L/t
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volume ocupado pela fase diluida ... 12
volume ocupadc pela fase do gds intersticial ... L}

volume total ocupado pelas particulas no reator

ee. L?
volume ocupado pela fase da emulsdo vee o LF
volume total do leito fluidizado ve. L
volumeé mo%?res QO reagente A e do inerte .. L*/mol
expressao da Parte V‘e‘VII:"
volume de uma bolha ... L7
volume ocupadc por uma particula e L}
valor proéprio \
altura do reator a partir do fundo . L

LETRAS GREGAS

(=4

grupo adimensiocnail

grupo adimensional

descriminacido da equagdo quadratica AC
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-AE -energia de at%vagéo . - W
AH entalpia da feagﬁo | - MN/mol
S fragao em volume ocupado pela fase diluida

€ _espago vazio na fase diluida

€ ¢ valor do € na condigao de u o €p 1, descriminagao

entre reacoes do tipo exotérmicas (+1) e endotermi-

cas (-1)

¥

&) . parametro na transferéncia de calor entre o  leito

fluidizado e as paredes
- - ' I

£

e jdade da particula ou o tempo que a particula per-
manece no reator e t
ap tempo médio de residéncia das particulas no reator
.. t

Ao ordenada na origem da linha
'}g condutividade do gas no reator cee  W/L.t.L

"\, e A, valores proprios do sistema linearizado
1) grupo adimensional

w viscosidade dinamica do gas no reator ... M/L.t
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jfiﬁ=- grupo adimensional
f& densidade do gas , -
fg densidade das particulas e
a ' .expresséo da Parte
' tempo nas equagdes transcendentais .o
9 didmetro do reator cilindrico e
¢S ) fatdr de forma das particﬁlaS'
) _ .
w *expresséo dé Parte VIII

UNIDADES BASICAS

M massa em qﬁilogramas ou em gramas

L comprimento em metros ou centimetros
t tempo, em segundos

T temperatura, em graus Kelvin

mol em gquilomole ou gramamole

M/L3

M/L®
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de energia, em joule (j)

Sendo o joule uma unidade que n#lo pertence ao Siste-
ma de Unidades Internacionais (SI), usa-se, por con
veniéncia o simbolo W, que representa a seguinte
expressdo de unidades basicas: |

W = ML®/t?



