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RESUMO

O objetivo deste trabalho é de investigar a viabilidade técnica da utiliza¢3io da
tecnologia de leito fluidizado em regime borbulhante aplicada & produgio de metanol
a partir do gas de sintese. Para tanto, fol modelado, dimensionado e simulado um
reator de leito fluidizado em regime borbulhante (hipotético), com a mesma massa de
catalisador, mesma cinética ¢ iguais condigBes operacionais utilizadas na modelagem
de um reator de leito fixo, tomado como referéncia para comparagio de desempenho
entre as duas tecnologia, aplicadas ao referido processo.

A operagio do reator de leito fiuidizado em regime borbulhante implica na
existéncia de duas fases distintas no leito o que justifica a utilizagio do modelo de
duas fases onde a fase densa ou emulsio € considerada em mistura perfeita ¢ a fase de
bolhas ¢ considerada em regime empistonado.

Sera ainda verificada a utilizagio da aproximag¢ao de mistura perfeita quando
aplicada neste tipo de reator.

A taxa de produgio de metanol, a partir do gis de sintese, utilizando-se a
tecnologia de leito fluidizado em regime borbulhante, com o modelo de duas fases,
mostrou ser 24,8 % superior a produgio obtida quando se utiliza a tecnologia de leito
fixo, demonstrando que a utilizagiio do leito fluidizado mostrou ser vantajosa, com
um aumento significativo de produggo.

Para o sistema utilizado, observou-se que os resultados obtidos na simulagio
do modelo de mistura perfeita forneceram uma aproximagio razoavel, apresentando

um erro relativo de 1,77% em relagio ao modelo de duas fases.
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Nomenclamra iv

NOMENCLATURA

A,= Area da secdo transversal da fase de bolhas, cm?

A, = Area de distribuidor por orificio, cm’

Ar = Numero de arquimedes

A= Area de secio transversal do leito, cm?

Cp= Concentra{sﬁo na fase bolhas, mol/cm’

C, = Concentragiio na fase densa, mol/cm’

Cr= Concentra¢do na fase (bolhas + nuvem), mol/cm’

C,s= Capacidade calorifica massica da mistura gasosa, cal /g K
C,; = Capacidade calorifica molar de reagentes e produtos j, cal / gmol K
D = Didmetro do reator, cm

D;; = Difusividade binaria

Dy, = Difusividade do componente j na mistura gasosa, cm?/s
dp= Didmetros da bolha, cm

deq = Didmetro equivalente da bolha (= (6 Vy/7)'?), cm

d, = Difmetro equivalente médio da bolha, cm

deqm= D1dmetro maximo equivalente da bolha atingido através da coalescéncia , cm
deq,o = Didmetro equivalente inicial de botha, cm

d, = Didmetro da particula, cm

f; = Fugacidade do gas do componente j, atm

g = Aceleragiio da gravidade, cm/s

H = Altura do leito expandido, cm

Hp= Altura da fase densa no leito fluidizado, ¢cm
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H.r = Altura do leito nas condigdes de minima fluidizagio, cm

{(Hoa);p = Coeficiente de transferéncia de calor entre as fases de bolhas e densa
baseado no volume das bolhas, j/(cm’s K )

Kl, K;, K3 = Constante de equilibrio das reagdes 1-3 respectivamente
ky, ko, k3 = Constantes das taxas das reagdes 1-3 respectivamente
Kcoz = Constante de equilibrio de adsorsio do Dioxido de carbono

Kimo = Constante de equilibrio de adsorsdo da Agua

K = Permeabilidade do leito poroso

kps = Taxa de transferéncia de géas entre a bolha e a nuvem por unidade de volume
debolha, s™

kyq = Taxa de transferéncia de gas entre a bolha e a fase densa por unidade de
volume de bolha, s~

ken = Taxa transferéncia de massa entre a bolba € a nuvem, s”
k.a = Taxa transferéncia de massa entre a nuvem e a fase densa, s™
kg = Taxa transferéncia de massa entre a bolha, nuvem e a fase densa, s

(Kpa)jp = Coeficiente de transferéncia de massa entre as fases de bolhas e densa
baseado no volume das bolhas, s

N = Numero de orificios por unidade de area da segio transversal do leito

N; = Vazio molar do componente j que deixa o reator, Kmol/s

N;» = Vazdo molar do componente j na fase de bolhas, Kmol/s

N;jor = Vazio molar do componente | na alimentagio da fase de bolhas, Kmol/s

Nir = Vazdo molar do componente j na alimentagdo nova para o reator de leito
fluidizado, Kmol/s

Njar = Taxa de vaz&o molar do componente j na entrada da fase densa, Kmol/s
P = Pressdo no reator, atm

Qr = Vaziio total volumétrica da alimentagfio, cm’/s



Nomenclatura vi

Q, = Vazio volumétrica do gas na fase de bolhas, cm’/s

Qg = Vazio volumétrica do gés de alimentagiio para o modelo de mistura perfeita,
3
cm’/s

Qa = Vazio volumétrica do gés na saida da fase densa, cm’/s

Qqur = Vaziio volumétrica do gas na entrada da fase densa, cm’/s

Q, = Vazio volumétrica do gas de saida para o modelo da fase , cm’/s
qc = Fluxo conv-ectivo de gas através da bolha no sentido fundo-topo da bolha,cm®s
R = Constante universal dos gases, atm cm’ / gmol K

I; = Equggﬁo da taxa por unidade de volume de catalisador, mol/cm’h
Si = Area superficial da nuvem, cm’

Sea = Area superficial entre as fases de bolhas e densa, cm’

Sy, = Area superficial da botha, cm”

T = Temperatura de operagio para o modelo de mistura perfeita, K
T, = Temperatura da fase de bolhas, K

Ts = Temperatura da fase densa, K

Tr = Temperatura da alimentagio do gas, K

Uo = Velocidade superficial do gis de alimentagfo, cm/s

U, = Velocidade ascendente de uma bolha isolada no leito, cm/s

Ua; = Velocidade ascendente de uma bolha isolada no leito correspondente a altura

(z), om/s
U, = Velocidade ascendente de uma bolha no leito borbulhante, cm/s

Eb = Veloiidade ascendente media de uma bolha no leito borbulhante
correspondente a deq , cm/s

Utz = Velocidade ascendente de uma bolha no leito borbulhante correspondente a
altura (z), cm/s
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Use = Velocidade superficial do gas na alimentacfo nas condigdo de minima
fluidizagdo, cm/s

Ug = velocidade média do gas no tubo condutor do distribuidor, cm/s
U, = Velocidade da mistura gasosa na caixa distribuidora de gas, cm/s
V = Volume do leito, cm®

V= Volume da bolha, cm’

Vin = Volume (io gas na bolha e nuvem, cm®

v = Volume do gés, cm’

y; = Fragdo molar do gas do componente j

w = Peso das particulas no leito, Kgf

z = Disténcia acima do distributdor ao longo da altura do leito, cm

Letras Gregas

oy = Coeficientes estequiomeétricos

& = Pardmetro para o potencial de Stockmayer

£ = Porosidade da fase densa

£y, = Frago total do leito ocupado pelas bolhas

gy, = Fragdo total do leito ocupado pelas bolhas correspondente 2 altura (z)
g; = Constante de energia potencial, K

(g, x) = Pariimetro energético do potencial Lennard & Jones
ear= Porosidade do leito para as condi¢tes de minima fluidizagio
¢ = Esfericidade da particula de catalisador

@; = Coeficiente de fugacidade

« = Constante de Boltzmann
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A, = Condutividade térmica, cal / cm s

n = Viscosidade, g/(cm s)

n=3,141592

pr = Massa especifica de um fluido, g/em’

pe = Massa especifica da mistura gasosa, g/lem’

Pp= Ps Massa eélﬁeciﬁca das particulas, g/cm’

o = Didmetro caracteristico do potencial de Lennard & Jones

€3 = Integral de colisfio para o potencial de Lennard & Jones
AH, = Variagiio de entalpia de reagiio, keal / kmol K

AH, = Variagfo da entalpia dos produtos da reagéo do estado padrio a 298 K para
a temperatura desejada, kcal / kmol K

AHg = Variagiio da entalpia no resfriamento da massa reagente da temperatura
desejada keal / kmol K

APy = Queda de pressfio através do distribuidor de gas, N/cm®
AP, = Queda de pressio através do leito, Nfem”
AP/L = Gradiente de pressio no leito

AZ = Incremento vertical, cm
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CAPITULO 1

1. INTRODUCAO

Diante do aumento na capacidade de processamento numérico dos
computadores alcangado nas ultimas décadas, a modelagem e simulagio de processos
tem podido demonstrar sua grande capacidade como ferramenta no projeto, controle,
anélise e otimizago de plantas quimicas,

Usualmente, a analise de processos quimicos envolve a modelagem
matematica. Para um mesmo sistema, podem existir varios tipos de modelos, cada um
adequado para solugio de um determinado tipo de problema. O grau de detalhe
requerido na construcdo destes depende do problema a ser resolvido, assim como dos
dados disponiveis.

Uma descrigio muito precisa de um sistema de processos quimicos certamente
vai fornecer um complexo conjunto de equacgdes e, antes de se tentar sua solugio,
deve-se fazer uso de uma analise criteriosa para reduzir o numero de equagdes
necessarias, adequando-as ao conjunto de dados disponiveis e ao objetivo que se
deseja atingir.

As simula¢des matematicas podem ser feitas tanto no estado estacionario
como no transiente do processo. Normalmente, as simulagdes no estado estacionario
sio utilizadas no projeto das unidades e na determinacio das condi¢Bes otimas de
operacdo; ja as simulagdes no estado transiente sdo realizadas de forma a permitir a
visualizagfio das partidas e/ou paradas dos processos, como também da verificagio
dos esquemas de controle a fim de garantir a qualidade dos produtos desejados.

O metanol, também conhecido como alcool de madeira, foi a principio obtido
pela destilagdio desta. Hoje, porém, sua produgio atual € na maior parte obtida
sinteticamente a partir do hidrogénio, monéxido e didxido de carbono.

A produgfio anual de metanol atualmente supera as 3,6x10° toneladas. Esta
taxa de produgio tem justificado os esforgos continuos na otimizagic do processo de
sua obtengdo a partir do gas de sintese.

Em rea¢des de produgio do metanol, realizadas industrialmente em reatores

de leito fixo, ndo se costuma obter conversdes muito altas. Isto é devido ds limitagdes



Capitulo 1 ' 2

do equilibrio termodindmico, & reversibilidade das reagGes envolvidas € as limitagdes
difusionais impostas pela dimenséo relativamente grande das particulas de catalisador.

Recentemente tem havido grande interesse na exploracio da viabilidade
técnica ¢ econdmica da utilizagio de outros tipos reatores em alternativa ao reator de
leito ﬁxb, atualmente utilizado na produgio de metanol.

O objetivo deste trabalho ¢ investigar a viabilidade técnica da utilizagio da
tecnologia de leito fluidizado em regime borbulhante aplicada a produgido de metanol
a partir do gas de sintese. Para isto, sera utilizada a modelagem e simulagio de um
reator de leito fluidizado em regime borbulhante considerando a mesma massa de
catalisador, mesma cinética ¢ iguais condiges operacionais utilizadas na modelagem
de um reator de leito fixo, tomado como referéncia para comparagdo de desempenho
entre as duas tecnologia, aplicadas ao referido processo.

Desta forma, no presente trabalho ¢ desenvolvido um modelo matematico para
a simulagio de um reator de leito fluidizado borbulhante em regime estacionario,
tendo como base 0 modelo de duas fases e também a aproximacdo deste para o do
reator de mistura perfeita. Esta ultima hipotese ¢ levada em consideragio devido aos
efeitos da interagdo entre as bolhas provocarem uma elevacgio na taxa de transferéncia
de massa e calor entre as fases, pudendo tornar desprezivel a diferenga de
concentragdo dos reagentes e produtos entre estas.

Posto este objetivo, no Capitulo 2 € apresentada breve reviséio bibliografica
dos métodos existentes para a modelagem do reator de leito fluidizado em regime
borbulhante, assim como conceitos gerais sobre a fluidiza¢do gas-sélido, abordando-
se aspectos com relagfo aos efeitos de propriedades das particulas e pressio de
operagio. Amnda serdo tratados aspectos gerais da producio industrial atual para o
metanol a partir do gas de sintese, assim como a cinética e equagdes para as taxas das
reagdes envolvidas.

Sdo apresentadas, no Capitulo 3, a descricio dos modelos aplicados &
simulagdo do reator de leito fluidizado e as correlagSes ¢ equagdes referentes a
fluidodindmica de fluidizago.

Finalmente, no Capitulo 4 e¢ 5 sfio apresentadas as conclusdes obtidas no
decorrer deste trabalho, além de algumas sugestGes de trabathos a serem realizados
futuramente, de modo a dar continuidade a aplica¢éo da tecnologia de leito fluidizado

neste processo e em outros que apresentem as mesmas car acteristicas.



CAPITULO 2

REVISAO DA LITERATURA

2.1 INTRODUCAO

No presente capitulo, apresenta-se uma breve revisdo dos modelos existentes na
literatura para a simulagio do reator de leito fluidizado em regime borbulhante.
Discutem-se também os aspectos gerais do processo de fluidizacio gas-solido e sua
aplica¢io a produggo de metanol a partir do gés de sintese.

Na primeira parte da revisio, sdo abordados o processo industrial utilizado
atualmente na produgéo de metanol a partir do gas de sintese ¢ as equagdes para as taxas
das reagBes envolvidas; na segunda, as possiveis alternativas a este processo descritas na
literatura; na terceira, discutem-se os conceitos gerais sobre fluidiza¢fo gas-sélido e os
efeitos das propriedades da particula e pressio de operacdo sobre esta; finalmente, na

quarta parte, € discutida a modelagem do reator de leito fluidizado borbulhante.

2.2 PRODUCAO INDUSTRIAL DO METANOL

A produgio industrial do metanol foi pela primeira vez realizada pela B A.S.F
(1923), utilizando catalisadores a base de ZnO/Gr,0O;. Esses catalisadores sZo ativos a
temperatura de 593 a 653 K, exigindo que o processo de sintese tenha lugar a pressGes
da ordem de 340 atm.

Atribui-se a M. Patarte a descoberta de catalisadores ativos & base de cobre,
possibilitando o surgimento de processos com pressdes de 150 a 200 atm e temperaturas
de 573 a 673 K (Klier, 1982).

Por volta de 1960, sob a lideranga da ICI (Imperial Chemical Industries), logo

seguida por outros companhias, foram desenvolvidos os processos de sintese de metanol
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a baixa pressdo (50 a 100 atm), utilizando-se o catalisador ternario cobre-oxido de zinco-
alumina.

Em comparagdo com 0s processos anteriores de alta pressdo, que tipicamente
operavam a 300-350 atm e 623 K, os processos a baixa pressdo trouxeram enorme
vantagem econ0mica ¢ operacional, a ponto de, apds 1967, praticamente todas as
instalagdes industriais de produc@o de metanol passarem a operar a baixa pressdo

(Bowke, 1983). Um fluxograma simplificado deste processo é apresentado na Figura 2.1.

GAS | HIDRO DESUL- GAS _ |REFORMADOR _GASDE | COMPRESSOR
NATURAL| FURIZADOR | NATURAL '| A VAPOR SINTESE
GAS DE
SINTESE
METANOL +
SEPARADOR [ CONDENSADOR | IMPUREZAS
CONVERSOR
DE
METANOL

D METANOL

E
S
T
1 TANQUE DE
L ESTOCAGEM
A METANOL
¢

o A
8!

Figura 2.1 Fluxograma simplificado do processo (ICI) para produgio do metanol

A partir do hidrodesulfurizador, o gas natural passa por um reformador a vapor
para conversio em mondxido de carbono, didxido de carbono e hidrogénio.
O gés de sintese que alimenta o conversor tem composigio de cerca de 10% de

CO com pequena porcentagem de CO,, sendo o restante constituido de Ha,
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2.3 CINETICA DA REACAO DA SINTESE DE METANOL

Varios trabalhos tém sido desenvolvidos com o objetivo de determinar a cinética
de formagio do metanol sintetizado da reagdo do monédxido de carbono, didxido de
carbono e hidrogénio sobre catalisadores a base de cobre e zinco. Nestes trabalhos, ha
uma divergéncia a respeito do papel do diéxido de carbono no mecanismo de reagéo.
Shah e Stillman e Villa e outros, citados por Takagawa e Ohsugi {1987), afirmam que
duas reagGes principais contribuem para a sintese do metanol com o diéxido de carbono,

atuando unicamente como fonte de monéxido de carbeono.

CO +2H, < CH;0H (2.1)
CO, +H, < CO+HO (2.2)
Outros autores, como, por exemplo, Ogino € outros, Kagan e outros, Rozovskii

e outros, também citados por Takagawa e Ohsugi (1987), consideram a possibilidade da

produgio de metanol diretamente do dioxido de carbono.

CO,+34, < CH;0H+H,0 (2.3)

Finalmente, Takagawa e Ohsugi (1987) concluiram que realmente a reagio (2.3)
tem lugar sob determinadas condi¢Ges em adicdo as reagdes (2.1) e (2.2) e obtiveram
equagdes empiricas para a taxa de reagdo da sintese de metanol a partir do CO, CO, e H,
com catalisador de cobre-zinco Equacdes 2.4 a 2.14, considerando as trés 3 reagdes, nas
condigdes de 483-573 K e 10-80 atm e nas composi¢cdes do gas de alimentagio de
H,/CO 2,7-720, Hy/CO 4,3-120, CO,/CO 0,05-180 (em moles).

11 = k1.(fzo. fma)b‘ { 1-(femon/K. fco.fm2)c (1Ko frortKimo. fino) 2.4)

3= ko fin . 1- feo.fino/ Ko feo fin) (2.5)

r7=ka feor (1 -femon. fino/Ks. foor fi)/( 1Ko fino) (2.6)



Capitulo 2 6

Onde: a=2,5b=0,35¢=0,8 ¢afugacidade ¢ dada em atm.

ki=1,03 x 107 exp(-16600/RT) 2.7
ko=1,2%x 10" exp(-zssoolRT) (2.8)
ks= 2,33 x 107 exp(-1500/RT) (2.9)
Keoz = 1,86 x 107 exp(18100/RT) (2.10)
Kino =1,06 10_‘? exp(16700/RT) (2.11)

A temperatura é dada em K. As constantes de equilibrio K, e K; foram obtidas

como func¢éio da temperatura por Klier e outros. (1982) :

327x107" exp(11678/ T)

L (195x10~ exp(1703/ D)p (212)
K. [3826x10™" exp(6851/ T) 21
[1- (195x107* (exp(1703/ TH)p(1 - (4.24x107 (exp(1107 / TY)p))|
K, € obtido de K; e K5 pelas relagdes de equilibrio quimico.
K, =Ks/ K, (2.14)

2.4 ALTERNATIVAS PARA O PROCESSO DE PRODUCAO DE
METANOL

Conforme Wagialla e Elnahaie (1991), os esforgos nas atividades de pesquisa
visando o aumento de producdo do metanol tém sido voltados para a obtencio de
catalisadores mais ativos, para o aperfeicoamento da configuragio atual do reator de
leito fixo e para a investigago da viabilidade técnica e econdmica do uso de outros tipos
de tecnologias.

Trés tecnologias sdo descritas na literatura como alternativas a producgio de

metanol a partir do gas de sintese realizada em reatores de leito fixo.
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A primeira tecnologia, apresentada por Oztiirk e outros (1988), envolve a
sintese do metanol em fase lquida realizada num reator de leito de lama. Esta
proporciona a implementacdo de um facil controle de temperatura e a existéncia de uma
baixa resisténcia difusional nos poros do catalisador.

Estes autores realizaram um estudo desta hipotese através da comparagio dos
resultados obtidos nas modelagens e simulagdes do reator de leito fixo (utilizando um
modelo heterogéneo unidimensional) e do reator de leito de lama (utilizando um modelo
em regime empistonado para a fase gas e o modelo de dispersfio axial para a fase lama).
Para cada tipo de reator foram verificados os efeitos da variagdo de parametros
operacionais ( temperatura, pressdo) e parametros de projeto (didmetro e altura do
reator). A simulagdo dos modelos para os reatores foi realizada utilizando a mesma
expressdo da taxa da reagdo e idéntica composi¢io de alimentacio da mistura gasosa.

O estudo permitiu concluir que tanto o reator de leito fixo quanto o reator de
leito de lama podem fornecer desempenho comparavel quando apropriadas condigBes
operacionais sdo utilizadas para ambos.

A segunda tecnologia envolve a producio de metanol realizada num reator de
gotejamento gas solidlo GSTR (Westerterp e Kuczynski, 1987). Este tipo de
configuracdo, para o reator, proporciona o deslocamento das reagGes cataliticas
reversiveis, na diregio favoravel a formac8o de produto, através da remocio deste do
meio reacional.

O estudo realizado por estes autores ¢ baseado no desenvolvimento de um
modelo unidimensional para o reator, no estado estacionario, verificando a influéncia dos
pardmetros do processo no seu desempenho. Eles concluiram que este tipo de reator,
apesar de apresentar vantagem na aplicagio a reages reversiveis, mantém em sua
configuracio o inconveniente das limitagSes difusionais.

A terceira tecnologia envolve a utilizagio do leito fluidizado em regime
borbulhante. Wagialla e Elnashaie (1991) consideram que sua utilizagio proporciona
diminuigdo na resisténcia difusional nos poros do catalisador, uma vez que o didmetro
das particulas utilizadas pode chegar a 0,01 cm, enquanto no reator de leito fixo as
particulas s3o da ordem de 0,6 a 1,2 cm. Estes autores consideram que esta tecnologia
proporciona redugdio nas limitagbes impostas devido a reversibilidade nas reagdes
quimicas envolvidas, através da remogio de produtos do meio reacional, uma vez que,

no regime de leito fluidizado borbuthante, ocorre a existéncia de duas fases e a maioria
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das rea¢les cataliticas se processa na fase que contém a maior parte das particulas de
catalisador. Este fato proporciona um gradiente de concentragio dos produtos e
reagentes entre as fases.

Eles realizaram um estudo tedrico através da modelagem e simulagiio de um
reator de leito fluidizado em regime borbulhante, considerando a mesma massa de
catalisador, a mesma equagdo da taxa para as reagdes envolvidas e idéntica condigdes
operacionais utilizadas por Yahia e outros, citados por Wagialla e Elnashaie (1991), na
modelagem e simulagdo de um reator de leito fixo, que atualmente ¢ utilizado na
produgio de metanol a pértir do gas de sintese.

Chegaram a conclusio que o reator de leito fluidizado borbulhante apresenta
melhor desempenho que o de leito fixo. No entanto, omitiram a descricdo dos
procedimentos realizados e hipoteses admitidas em etapas determinantes na construgo
do modelo, como por exemplo, na estimativa do efetivo didmetro das bolhas no leito e

do dimensionamento do mesmo a partir dos pardmetros referentes ao reator de leito fixo.

2.5 FLUIDIZACAO GAS - SOLIDO

2.5.1 Regimes de Fluidiza¢do Gas-Sdlidos

A fluidizagdo € a suspensdo de uma massa (leito) de particulas sélidas "finas" por
um fluido. A depender da natureza deste fluido introduz-se uma marcante diferenca na
forma fisica da fluidizagio gerando um comportamento distinto entre o leito fluidizado
por um liquido (fluidizag@io particulada) e o leito fluidizado por um gas (flmdizagio
agregativa).

Na fluidizagdo particulada, o leito, através de um incremento na velocidade do
fluido, se expande uniformemente, enquanto que, na fluidizagdo agregativa, quando isto
acontece, o gas come¢a a borbulhar através dos sélidos em forma semelhante ao
escoamento de um gés num liquido, atingindo um nivel e fluxo em respostas ao gradiente
de pressio.

Se um leito de particulas solidas for exposto a um fluxo de gas crescente no
sentido ascendente, a queda de pressio aumenta proporcionalmente a esse fluxo. Chega-

s¢ a um ponto em que a queda de pressdo € suficiente para que haja o equilibrio com o
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peso do leito de particulas. A velocidade na qual ocorre este fendmeno é chamada de
velocidade de minima fluidizagfo, Uy, neste ponto, a porosidade no leito & ( razdo entre
o a diferenga do volume do leito e o de particula, sobre o volume do leito) é definida
como a porosidade do leito na condigdo de minima fluidizaci0 &.y.

Se a velocidade superficial do géas U, for ainda mator, bolhas aparecem no leito; a
velocidade em que esse fato ocorre € definida como velocidade de minimo
borbulhamento U, Com acréscimo maior ainda da velocidade superficial do gas, as
bolhas ocupam mais e mats o leito, caracterizando o leito fluidizado borbulhante. Este
regime ¢ caracterizado pela existéncia de uma mistura gas-solido, que fornece altas taxas
de transferéncia de calor do gas para particula, favorecendo a existéncia de um sistema
isotérmico com boa transferéncia de massa. Observa-se neste regime a formacio de duas
fases, uma conhecida como fase densa ou emulsio, constituida de gas e particulas, e

outra descontinua, conhectda como fase de bolhas ou diluida Figura 2.1.

Emulsio

|

Figura 2.1 Reator de leito fluidizado

A partir de determinada velocidade superficial do gas, assim como dos valores
para o didmetro ¢ massa especifica da particula, massa especifica ¢ viscosidade da
mistura gasosa de alimentagdo, ocorre grande aumento na intensidade de borbulhento,
do didmetro das bolhas e da agitagdo no leito, passando-se gradualmente a uma condicio
denominada de fluidizacZo turbulenta, caracterizada pelo rompimento das bolhas maiores

e grandes oscilagBes de pressdo.
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Até este ponto, ndio ha influéncia da vazio de solidos sobre as condigbes de
escoamento no leito; isto €, dados um sdlido (pp, dp) ¢ um fluido (pg, 1) as condigSes
de fluidizac#io estdo definidas por Uo.

A partir do regime borbulhante, 0 aumento de Uo causa um aumento brusco na
taxa de arraste de s6lidos no leito, o sistema sofre expansio pronunciada, passando a
ocupar todo volume do tubo de escoamento. Nesta condigdo, Uo € suficientemente alta
para arrastar o solido para fora do tubo e a massa especifica da suspensdo so se mantém
constante se houver alimentacdo de solidos ao reator na mesma taxa em que estes s3o
arrastados, o que deﬁné o leito fluidizado circulante.

Para uma dada vaziio de alimentagdo de solidos, o aumento subsequente de Uo
faz diminuir gradativamente a massa especifica da suspensfio gas-sélido, até que a
recirculacio interna de sélidos, intensa no regime de leito fluidizado circulante, cessa
completamente ¢ as particulas passam a ser transportadas num escoamento uniforme,
conhecido como transporte em fase diluida. Os varios tipos de contato gas-solido sdo

representados na Figura 2.2.

Fuicacso Fludzagds Flucizasgo “Sug' Tramspens de
Leito finn inCIpenE panculada areneva paTicuins

R _.__‘_‘___:.‘
NN, N 1

Figura 2.2 Tipos de contatos gas-solidos

2.5.2 Fluidizacio Agregativa e as Propriedades da Particula

Em 1973, Geldart classificou as particulas utilizadas na fluidizagio gasosa em

quatro categorias A, B, C, ¢ D. Esta classificagfio foi baseada na influéncia das
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propriedades da particula (massa especifica e dimens3o) nas caracteristicas da
fluidizagdo.

O grupo A ¢ caracterizado de particulas de didmetro da ordem de 0,003-0,015
cm ¢ massa especificas menores que 1,5 g/em’. As propriedades coesivas dessas
particulas provocam leve expansio do leito quando a velocidade superficial do gas
ultrapassa a velocidade de minima fluidiza¢o, sem a ocorréncia de imediata formagéo de

bolhas.

U -
—mb (2.15)

O grupo B ¢é constituido de particulas de didmetro de 0,015 - 0,05 cm € massa
especifica da ordem de 1,5 - 4,0 g/om’. Essas particulas no apresentam propriedades
coesivas e qualquer excesso na velocidade superficial do gas acima da necessaria a
condi¢do de minima fluidizagdo aparece no leito em forma de bolhas.

Umb

oo (2.16)

mf

Esta classe de particulas também favorece o crescimento excessive das bolhas no
leito.

O grupo C é constituido de particulas de didmetro menor que 0,002 cm e de
dificil fluidizag&o.

O grupo D € constituido de particulas grandes, matores de 0,05 cm. Este tipo de
particula favorece a formagdo de um leito de jorro, quando a velocidade superficial do
gas excede a velocidade de minima fluidizagdo.

A classificacio de Geldart (1983) pode ser representada segundo o diagrama da
Figura 2.3.
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P2 — P, gmfem?
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Figura 2.3 Esquema de Classificagiio de Particulas segundo Geldart (1983)

2.5.3 Fluidizagio a Alta Pressdo

Chitester e outros (1984) realizaram estudos experimentats com pressdes acima
de 65 atm usando nitrogénio como gas e particulas pertencentes ao grupo A ¢ B da
classificagio de Geldart (1983). O efeito da pressio nas caracteristicas de fluidizagéo €
analisado em termos de velocidade e porosidade do leito na condigio de minima
fluidizagio e expansdo do leito. Estes parAmetros s#o utilizados na modelagem do leito
fluidizado em regime borbulhante.

Para a velocidade de minima fluidizagio, estes autores concluem que esta diminui
com o aumento da pressdo, podendo ser determinada através de correlagdes contidas na
literatura, como as apresentadas por Wen-Ching Yang e outros (1985). Saxena e Vogel,
e Rowe e outros, citados por Wagialla e Elnashate (1991), confirmam estes resultados
através de estudos realizados com didmetro de particula e pressdes de respectivamente
0,0765 cm e 80 atm e 0,026 a 0,045 cm e 64 atm.

Para porosidade do leito na condi¢do de minima fluidizagfio, concluem que a
variagio ndo € apreciavel com relagdo ao aumento na temperatura € pressdo. Este
resultado concorda com o trabalho realizado por Jacob e Weimer, citado por Wagialla e
Finashaie (1991), utilizando diimetro de particulas de 0,0044 a 0,0112 cm e presséo
limite de 120 atm.
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Para a expansdo do leito fluidizado com particulas pertencentes ao grupo B,
concluem que aumenta aproximadamente a uma mesma taxa para e¢levagles na
velocidade superficial do gas, considerando toda a faixa de variagfo de pressdo testada,

fato que ndo foi observado para particulas do grupo A.

2.6 MODELAGEM DO REATOR DE LEITO FLUIDIZADO EM
REGIME BORBULHANTE

Conforme Yates (1983), o desempenho do reator de leito fluidizado ¢
determinado pela combinagdo de fatores quimicos (estequiométricos, cinéticos) e fatores
hidrodindmicos (distribuicdo do gés, tamanho da bolha, tempo de residéncia, taxa de
transferéncia de massa e calor). O caminho preciso no qual esta combinagio é descrita
quantitativamente constitui o modelo do reator.

Os sistemas de leito fluidizado borbulhante tridimensionais devem ser tratados
com cautela, pois neles as bolhas coalescem e o mecanismo de transferéncia de massa
certamente € muito complexo. Sit e Grace (1978), que investigaram a transferéncia de
ozdnio entre pares de bolhas e a fase densa durante o processo de coalescéncia,
concluiram que o coeficiente de transferéncia de massa experimentado pela bolha de um
par coalescendo € duas ou trés vezes maior durante 0 mesmo intervalo de tempo de que
quando as bolhas estéo isoladas. Ressaltam também que este acréscimo ¢ proporcional
ao aumento na dimensdo da particula.

Wagialla ¢ outros (1991), afirmam que o modelo de duas fases no qual se
consideram o leito fluidizado como constituido de uma fase de bolhas e, na sua
vizinhanga, por uma fase densa ou emulsdo, tem demostrado ser o melhor modelo
disponivel, dos muitos propostos no passado para incorporar recentes avangos com
respeito 4 descrigio da hidrodinimica de fluidizagio.

Existe uma série de revisdes de modelos de leito fluidizado borbuthante
disponiveis na literatura. Os tratados aqui serdo os de Yates em 1983 e Davidson e
Harrison 1985.

Yates (1983) relaciona vinte e dois modelos, verificando que poucos estudos
comparativos entre estes tenham sido realizados. Ressalta que, destes, vinte sdo baseados

na teoria de duas fases introduzida por Toomey e Johnstone, a qual postula que todo gas
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acima do necessario as condigdes de minima fluidizagdo atravessa o leito em forma de
bolhas. Os modelos se diferenciam pelas hipbteses consideradas sobre a exata natureza
das fases (mistura perfeita, tanques em série, empistonado) e pelas consideragdes sobre a
transferéncia de massa e calor entre estas.

Davidson e Harrison (1985) realizaram uma revisdo da literatura referente a
modelagem de leitos fluidizados em regime borbuthante, Mais uma vez ndo € discutida a
comparagio dos modelos, mas sim sua classificagdo em trés categorias de acordo com as
hipoteses relacionadas nas construgiio dos mesmos. A classificagiio dos modelos

considerando essas hipteses pode ser resumida conforme a Tabela 2.1.

Tabela 2.1 Classificagfio para os modelos de duas fases

NIVEIS HIPOTESES

| Pardmetros constantes ao
longo do leito
Parimetros ndo relacionados
com ¢ tamanho da botha

1 Dimensdo da bolha ajustavel
com relagdo aos pardmetros
considerados constantes ao
longo do leito

I Pardmetros relacionados
com as dimensdes da
bolha as quais variam
de acordo com relagdes
(semi)-empiricas com

a altura do leito
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No nivel 1, a transferéncia de massa entre as fases densa e bolha é o parimetro
mais importante, ndo estando relacionada aos tamanhos das bolhas e sendo considerada
constante ao longo do leito. |

Com referéncia ao nivel II; uma boa ilustragio ¢ o modelo apresentado por Kunii
e Levenspiel (1977), representando na Figura 2.4. Neste modelo, todos os pardmetros

sdo relacionados com o efetivo didmetro de bolha, o qual € um pardmetro ajustado.

Tamanho unifomme da botha

Q
Q
Q
.

Figura 2.4 Modelo de Kunii e Levenspiel

@
Q
&

Embora esta classe de modelos fornega muitas relagSes interessantes entre os
fendmenos que ocorrem no leito, sua aplicagio é questionavel no que diz respeito a
descrigio da relagio entre o efetivo didmetro de bolha e a dimensdo do leito, assim como
na descrigdo do efeito da interagdo das multiplas bolhas no leito com sua interferéncia na
transferéncia de massa e calor entre as fases.

Davidson ¢ Harrison (1985) consideram que o nivel II, apesar de fornecer
interessante comjunto de informagdes, ndo resolve problemas essenciais inerentes a
ampliages de escala do reator.

No nivel III, o crescimento das bolhas no leito é explicitamente incorporado ao
modelo. Nele, a dimensio das bolhas varia com a distancia acima do distribuidor de gas e
a velocidade da ascens@io das mesmas esta relacionada a esta variagdo. Também ¢é levado
em consideragfio os efeitos da coalescéncia das bolhas na taxa de transferéncia de massa

e calor no leito, Figura 2.5.
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Figura 2.5 Representa¢io do Modelo do Nivel ITT

Geldart (1986) descreve um modelo para o leito fluidizado em regime
borbulhante baseado na teoria de duas fases, considerando os efeitos da geometria do
distribuidor, as dimensdes do leito e a presenga ou ndo de chicanas no controle do
efetivo didmetro de bolha. Neste modelo, ¢ levado em consideragio o efeito da
coalescéneia das bolhas na taxa de transferéncia de massa e calor entre as fases. O
modelo € aplicado a uma reagio quimica irreversivel na fase gasosa com cinética de
primeira ordem, realizada em um leito fluidizado de didmetro de 130 cm e altura de leito
expandido de 260 cm.

Pereira e outros {1981) incorporaram informagGes baseadas em estudos
experimentais com respeito a coalescéncia das bolhas no letto fluidizado provocar um
aumento significativo na taxa de transferéncia de massa entre as fases densa e de bolhas,
em um modelo de duas fases, para a estimativa do desempenho de um reator catalitico de
leito fluidizado onde considera-se também a variagiio na dimensdo das bolhas com a
altura do leito.

Nesse estudo concluiu-se que, considerando uma reagio catalitica em progresso,
a diferenga na composi¢io entre as fases rapidamente car para um valor desprezivel,
para 08 casos onde a taxa da reago e o fluxo volumétrico do gas através do leito sdo
tais que uma significativa altura do leito € requerida para uma conversio completa.

Este resultado indica que os pardmetros referentes ao comportamento das bolhas

no leito, utilizados no modelo de duas fases, tem pouca ou nenhuma influéncia no
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resultado obtido para o desempenho do reator, podendo ser o comportamento para o
reator de leito fluidizado aproximado para o do reator de mistura perfeita. Esta hipotese
foi verificada comparando-se o resultado de um modelo para um reator de mistura
perfeita, com dados experimentais para a2 decomposigdo catalitica do 0z6nio e a oxidacio

catalitica da amdnia e do 6xido nitroso realizadas em leito fluidizado.
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CAPIiTULO 3

MODELAGEM DO REATOR

3.1 INTRODUCAO

Neste capitulo, apresenta-se a descricio dos modelos aplicados para a
simulacio do reator de leito fluidizado na produgdo de metanol, o modelo de duas
fases e a aproximagio Ipara o reator de mistura perfeita. Sdo também apresentadas as

correlagdes e equacdes fluidodindmicas necessarias a solu¢do dos mesmos.

3.2 MODELO DUAS FASES PARA O REATOR DE LEITO
FLUIDIZADO

No modelo de duas fases para o reator de leito fluidizado ilustrado na Figura
3.1, consideram-se a fase diluida ou fase de bolthas constituida unicamente de gés em
forma de bolhas, em regime empistonado, ¢ a fase densa ou emulsdo, constituida de
particulas e gs, na qual a porosidade ¢ essencialmente constante e igual 4 obtida nas

condig¢des de minima fluidizagdo para o leito (€ - &), em regime de mistura perfeita .

3.3 HIPOTESES PARA O MODELO DE DUAS FASES

As hipoteses consideradas no modelo de duas fases para o reator de leito
fluidizado borbulhante sdo:

1-As particulas na fase densa s8o esféricas com tamanho uniforme ¢ formam
com o gas intersticial uma so fase;

2- O fluxo de gas acima da condig¢io de minima fluidizacdo passa através do
leito em forma de bolhas livres de particulas;

3-0 fluxo volumétrico de gas através da fase bolha é constante;

4-As reagdes heterogéneas somente ocorrem na superficie da particula,
podendo a massa especifica da mesma ser assumida como constante;

5-A condugio de calor através das particulas € considerada suficientemente

rapida para que ndo haja gradiente de temperatura no interior das mesmas;
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6-N&o ocorre a remocio de solidos por arraste do gas,

7-0 reator é considerado adiabatico;

8-Um valor médio do didmetro equivalente de bolha e, portanto, um valor
médio para o pardmetro de transferéncia de massa e calor entre as fases so utilizados
para todo leito. Um didmetro equivalente médio de bolha € aquele que existe a 40 %
da altura do leito expandido (Geldart, 1972).

9-0 reator é considerado em regime estacionario.

REAGENTES NAO CONVERTIDOS +

INERTES + PRODUTOS
o A‘ P
EMULSA( BOLHA
‘\ F 3
+
A | Kid .
FASE FASE H
DE DENSA
Hyq
BOLHAS
Qo Qur
Qr

REAGENTES + INERTES

3.4 BALANCOS DE MASSA E ENERGIA PARA O REATOR

Apresentam-se, agora, os balangos de massa e energia para o reator de leito
fluidizado em regime borbulhante. As reagdes e os componentes séio referidos de

acordo com a seguinte nomenclatura:

i=1,....,3 Representaa i'espectiva reacio

j=1,....,7 Representa o componente assim definido
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j=1-Ha j=4-CH3:QOH j=7 - Nz -Inerte
j=2-CO j=5-H20
j=3-Ch j=6- CHa.Inerte

3.4.1 Fase Diluida ou Fase de Bolhas

Serdo apresentados a seguir 0 balan¢o de massa e energia para a fase diluida

3.4.1.1 Balanco de Massa

O balango de massa por componente para a fase diluida ou de bolhas pode ser

€XpIesso Por;

| CONSUMO OU PRODUCAO DO |
COMPONENTE AQ LONGO

DO LEITO

dN Nig ijJ
dz ‘(k"d)ib(ed QP

Ny  Njr
Qy, Qp

com a condicio em Z=0

3.4.1.2 Balanco de Energia

| QUANTIDADE TRANSFERIDA DO |
COMPONENTE ENTRE AS FASES

DE BOLHAS E DENSA

G.1)

O balango de energia para a fase diluida ou de bolhas pode ser expresso por:

VARIACAO DE ENERGIA

AQO LONGO DO LEITO

CALOR TRANSFERIDO ENTRE

AS FASES DE BOLHAS E DENSA
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dT
ngPgUb'&_Z}-J“=(Hbd)b(Td _Tb) (32)

com acondiggoem Z=0 T, =Ty

3.4.2 Fase Densa

Os balan¢os de massa e energia para a fase densa sdo apresentados a seguir.

3.4.2.1 Balanco de 'Massa

O balango de massa por componente € expresso por:

-

TAXA NA QUAL O COMPONENTE TAXA NA QUAL COMPONENTE

DEIXA A FASE DENSA ENTRA NA FASE DENSA

—

TAXA NA QUAL O COMPONENTE
TAXA NA QUAL O COMPONENTE )
+ | EFORMADO OU CONSUMIDO NA
E TRANSFERIDO ENTRE AS FASES

REACAO
N, N 3
jb Jjd
dezNJdFJr?][(Kbd)jb[Qb % dz+V(I—ab)(I—8)i§Iaier (3.3)

3.4.2.2 Balan¢o de Energia

O balango de energia para a fase densa pode ser expresso por.

| ENERGIA TRANSFERIDA PARA | | ENERGIA TRANSFERIDA DA FASE |
O GASDAFASEDENSAPELO | - | DENSAPELO GAS DE DESCARGA | +
GAS DE ALIMENTACAO DO REATOR
CALOR TRANSFERIDO ENTRE CALOR GERADO QU CONSUMIDO
AS + =g

FASES DE BOLHAS E DENSA PELA REACAQ NA FASE DENSA
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pgmcpngdF(TF - 298) - pgscpngd(Td - 298) + I-T(Hbd)b(Tb - Td)A'bdz +

z=0

V{1-gy)(1-¢) 23:(—AHﬁ)ri =0 (3.4)

i=1

3.5 EQUACOES E RELACOES FLUIDODINAMICAS

Nesta segfo, sdo apresentadas as equacgGes e correlages para determinagio
das variaveis fluidodindmicas necessarias para solugio das equagdes de balango de

massa ¢ energia para o modelo de duas fases.

3.5.1 Velocidade Superficial do Gas nas Condicées de Minima Fluidizacio (U

Expressdes empiricas estdo disponiveis na literatura para fornecer o valor da
velocidade de minima fluidizagio em termos das propriedades fisicas das particulas
solidas e do gas, sendo em sua maioria baseadas na extensio da aplicabilidade da
relagio existente entre a velocidade do gas e a queda de pressdo em um leito fixo de
particulas até o ponto em que estas tornam-se fluidizadas pelo gas.

A equagdo que governa o escoamento em meios porosos a altas vazdes que

fornece a queda de presséio no leito de particulas pode ser escrita da forma;

Ap
L

o

-
g

b

(3.5)

k=
+
=

Utiliza-se comumente a equagio de Ergun para a determinacio da constante

C, a qual é funcdo da porosidade do leito.

0,143
83!'2

C= (3.6)

Para a permeabilidade do leito poroso K costuma-se utilizar a equagio

Kozeny-Carman, dada por:
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(dP¢)283

K=368 (19

(3.7

Para a constante 3, cujo valor depende da forma, dimensio e distribuigdo da
dimenséo das particulas ¢ atribuido o valor de 5, baseado em dados experimentais.

" Por outro lado, baseando-se no fato que, nas condi¢des de minima fluidizacdo,

as forgas que tendem a suspender as particulas s#o iguais 4 for¢a de gravidade das

mesmas, através de um balango de quantidade de movimento simplificado, obtém-se

outra equagdo para a determinagdo da queda pressdo no leito de particulas:

FORCA DE PESO APARENTE DO CONJUNTO
ARRASTE DE PARTICULAS
VOLUME FRACAO PESO
DO ¥ | VOLUMETRICA | * | ESPECIFICO
LEITO DE SOLIDOS _ APARENTE
AP=H,{1-¢ )(o: —p,Je (38)
onde € =€y

Aplicando-se a Equagio (3.5) a fluidizagio incipiente de um leito fluidizado ,

q" passa, nesta equacdo, a ser a velocidade de minima fluidizagio (Uyg); € com o uso

das EquacGes (3.5) a (3.8 ) obtém-se a seguinte equagdo:

1720 (1-8)d,” . 144(1-g)d,u
4}83 mf + ¢263

U ~(p,, - pg)(I—S)gd,,"’ =0 (3.9)

que pode ser escrita de uma forma mais geral:
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1,72(1-¢) 144(1—¢)”
o0 mﬁr—w%-gsd)2 R, —{l-g}A =0 (3.10)
_ p.d,U
onde : Ren= —£ 7" Numero de Reynolds (3.11)
L
Po — P P, dp’8
A, :( ’ Z)zg - Numero de Archimedes (3.12)

Wen ¢ Yu (1966) afirmam que, para muitos sistemas solido-fluido de
interesse:

=14 (3.13)
&t
I—Emf

=11 3.14
e (3.14)

Substituindo-se na Equagio (3.10) esses valores, obtém-se:

24,08 Rem + 1584 Rem - A= 0 (3.15)

Cuja solugio pode ser representada por:

Rem=[ C>+ Cz A ] Cy (3.16)

Neste trabalho, utilizamos C; = 27,2 e C; = 0,0408, valores fornecidos por

Grace (1982). Assim, obtém-se para velocidade minima fluidizagio :

1} 12
U, = [pp dPJ. [(27,22 +0,0408Ar) " - 2?,2] (.17)

para 20 < (Re)yr < 1000
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3.5.2 Porosidade do Leito na Condiciio de Minima Fluidizacao (&)

A porosidade do leito na condigio de minima fluidizagio € funglio da
dimensdo e da forma das particula assim como da massa especifica e viscosidade da
mistura gasosa, sendo geralmente determinada experimentalmente. No entanto,
Broadhurst e Becker (1975) realizaram estudos experimentais com particulas de
0,007 a 0,11 cm de didmetros e massa especificas de 1,3 a 7,6 g/em’ , com gases de
massa especificas de 1,7 x 10™ a 52,0 x 10 g/em’ . Os experimentos foram realizados
em leitos de 2,5 a 21 cm de diimetro e altura de 1 a 60 didmetro de coluna, utilizando
ar, hélio e freon 12 como gases.

Estes autores propuseram uma correlagdo generalizada para a obtencdo da
porosidade do leito nas condi¢Ses de minima fluidizagdo, Equagdo (3.18) e afirmam

ser esta extenstva a leitos fluidizados de escala industrial.

1 e[ Py \0.021
Epf = 0,586(—) —= 3.18
et al | ppj (3.18)
para 1 <Ar<10’e 500 < ';—P < 50000
g

onde Ar ¢ defintdo pela Equacgio (3.12)

3.5.3 Altura do Leito na Condi¢io de Minima Fluidizacio (Hy)

Como sugerido na Se¢fio 2.5, para se realizar um estudo comparativo entre o
desempenho do reator de leito fluidizado e o reator de leito fixo aplicados a produgio
de metanol a partir do gas de sintese, mantém-se a mesma massa do catalisador, as
mesmas condigdes operacionais ¢ a mesma cinética (apresentada na Segiio 2.2.2),
utilizadas por Yahia, citado por Wagiala ¢ Elnashaic (1991), na modelagem ¢
simulagio de um reator de leito fixo industnal aplicado atualmente ao refendo
processo. Os pardmetros e as condi¢des operacionais encontram-se relacionados na

Figura 3.2 e Tabelas 3.1 a 3.2.
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497.7 K. 699.1 KNm’/h

5368 K

Figura 3.2 Reator de leito fixo utilizado industrialmente na produgéio de
metanol

TABELA 3.1 Condiges operacionais para o reator de leito fixo

ALIMENTACAO VAZAO TEMPERATURA
(Nm*/h) x 107 K
ALIMENTACAQO NOVA

PARA O LEITO 1 699,1 4977
DESCARGA QUENTE

PARA O LEITO 2 198.9 497,7
DESCARGA QUENTE

PARA O LEITO 3 236,5 4977
DESCARGA QUENTE

PARA O LEITO 4 246.9 4977
DESCARGA QUENTE

PARA O LEITO 5 222.1 4977
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TABELA 3.2 Composigido da corrente gasosa na entrada e saida do reator de leito

fixo
COMPOSICAO EM CADA|  COMPOSICAO NA
COMPONENTE CORRENTE DE CORRENTE DE SAIDA
ALIMENTACAO NOVA DO LEITO 5

mol % mol%

CcO 4,200 1,881

H, 79,290 73,512

CH;0H 0 4,744

CO, 3,950 2,838

H,0 0 1,809

N, 2,128 2,356

CH, i 10,430 12,860

TABELA 3.3 Dimensoes do reator de leito fixo
ALTURA DIAMETRO

cm cm
LEITO 1 162 580
LEITO 2 180 580
LEITO 3 180 380
LEITO 4 210 580
LEITO 5 240 580

Massa especifica do catalisador 1,5 g/lem®

Pressdo de operagao 80 atm

A partir da mesma massa de catalisador, pode-se obter a altura do leito

fluidizado nas condigbes de minima fluidizacfio através da equagdo que relaciona a

altura do leito com o peso das particulas no mesmo. A porosidade do leito na

condigio de minima fluidizagdo ¢ obtida através da Equagdo (3.18).

—AP =

> | =

= Hmf(l —Smf)(pP - pg)g

3.5.4 Fluxo Volumétrico do Gis

(3.19)

Segundo a teoria de duas fases, todo gas acima da quantidade necessaria as

condicdes de minima fluidiza¢io passa através do leito em forma de bolha. Péde-se ,

desta forma, descrever os fluxos volumétricos para cada fase do modelo, como:
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Q, = UoA, (3.20)
QB = (Uo - Umf)At (3.21)
Qu=Q-Q, (3.22)

Segundo Gordon e Amudson (1976), para que o leito fluidizado opere na

condigo de regime borbulhante, a velocidade superficial do gas de alimentag@io deve

. - U
manter com a velocidade de minima fluidizagdo a relagdo de 2,5 < U <12
mf

Uma vez que as vazdes volumétricas da mistura gasosa de alimentagio, para
os reatores de leito fluidizado, estdo fixadas e a velocidade da mistura gasosa nas
condi¢des de minima fluidizagfo esta relacionada com as propriedades fisicas das
particulas e do gas , a condigfio para se operar sob o regime borbulhante € satisfeita
escolhendo-se uma area transversal para o letto que admita uma velocidade superficial
para a mistura gasosa que satisfaca a relagio referida acima. Desta forma, o didmetro

do leito fluidizado foi tomado a principio igual a 5 metros para o primeiro reator.

3.5.5 Coeficiente de Transferéncia de Massa e Calor Entre as Fases Bolha e
Densa

As bolhas no sistema de leito fluidizado gas-sélido sdo muito diferentes que no
sistema gas- liquido. A. principal diferenga € a auséncia de um filme continuo
separando a bolha da fase densa, fato que ocorre no sistema gas-liquido, permitindo
que o gas flua para fora da bolha conforme ilustrado na Figura 3.3. Este fluxo entre as

fases ¢ muito importante no que diz respeito a extensio do contato gas-sélido.

Figura 3.3 Bolha no leito fluidizado gas-solido



Capitulo 3 29

Por outro lado, a dimensdo das bolhas pode, em algumas circunstancias, ser a
causa da passagem do gas através do leito sem o contato com as particulas de
catalisador, levando a uma conversdo menor que a esperada. |

Na modelagem do sistema de leito fluidizado catalitico gas-sélido, segundo o
modelo de duas fases, a estimativa da transferéncia de massa e calor inter-fase é
determinante. Desta forma, muitos estudos tém side realizados sobre este tema,
porém, destes, muitos sdo restritos ao comportamento de bolhas isoladas no leito
(Davidson e Harrison, 1963).

Yates (1983) ‘descreve trés classicas aproximagdes muito utilizadas em
modelos para reatores de leito fluidizado borbulhante, com referéncia ao problema na

predi¢do da transferéncia de massa entre bolhas isoladas no leito e a fase densa:

1- Transferéncia de massa direta entre a bolha e a fase densa
Historicamente, esta foi a primeira a ser considerada. Foi desenvolvida em
estudos realizados por Zenz e Othmer, citados por Yates (1983). Essencialmente, esta
teoria assume que a transferéncia de massa da bolha para a fase densa ¢ causado por
um fluxo convectivo, em adi¢io a difusdo molecular como apresenta a Figura 3.4 ¢ a

Equagfo 3.23.

C4 +— superficie bolha/ fase densa

Figura 3.4 Aproximagcdo (1) para o modelo de transferéncia de gas entre as
fases

dv,C,
dt

:(Qt +kdebd)(Ch '"Cd) (3.23)

2- Transferéncia de massa nuvem-bolha para fase densa
A nuvem que permanece na vizinhanga da bolha € levada em
consideracfio, formando com a bolha uma sé fase, em regime de mistura perfeita . A
transferéncia de massa ocorre pela difusdio através da fronteira nuvem - fase densa,

como ¢ apresentado na Figura 3.5 ¢ Equagéio 3.24.
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e Limite da nuvem de gas

Superficie bolha nuvem S,

Figura 3.5 Aproximagdo (2) para o modelo de transferéncia de gés entre as
fases
d(V,C.)

—— = kS Coa ~ C) (3.24)

3- Transferéncia de massa da bolha para nuvem e desta para a fase emulsio
Esta aproximagéo, desenvolvida por Kunii e Levespiel {1977), considera
a transferéncia de massa ocorrendo em dois estagios, o primeiro sendo da bolha para
a nuvem € o segundo da nuvem para a fase emulsdo, sendo a taxa de transferéncia de

massa global, ky,, fornecido pela Equagio (3.25).

Superficie bolha nuvem

Figura 3.6 Aproximagéo (3) para o modelo de transferéncia de géas entre as fases
— =t (3.25)

Embora em muitos casos, a transferéncia da nuvem para emulsdio seja a taxa

controladora:

kea=Kng (3.26)
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desta forma, este modelo torna-se similar ao descrito na aproximagéo 2, Equagio
(3.24).

Sit ¢ Grace (1978) afirmam que a taxa de transferéncia de massa pode ser
expressa como a soma de dois termos, onde o primeiro termo representa a
contribui¢3o do fluxo convectivo de massa e o segundo ¢ referente a um componente
difusivo. Estes autores obtiveram, para bolhas isoladas em leitos tridimensionais, um

coeficiente de transferéncia de massa empirico, segundo a relagfo (3.27).

17
Ut .-(4Djm8meb\
Ky = - (3.27)
4 i deq
—d(Vbe
— ) = KaSp(Cp — C4) (3.28)

Para levar em consideragfio, na estimativa do coeficiente de transferéncia de
massa e calor, efeitos da interacio entre as muiltiplas bolhas no leito sob regime
borbulhante, especificamente os ligados a coalescéncia entre estas, Sit and Grace
(1981) realizaram estudos sobre a transferéncia de ozdnio entre pares de bolhas e a
fase emulsfo durante a coalescéncia, concluindo que :

1-A transferéncia de massa entre a bolha e a fase densa ¢ duas a trés vezes
maior, para um par de bolhas, durante o processo de coalescéncia quando comparado
com as bolhas isoladas no mesmo periodo de tempo;

2-0 aumento na transferéncia de massa entre as fases € mais acentuada para
sistemas de particulas grandes, 0,03 cm que particulas pequenas 0,01 cm;

3-0 aumento na transferéncia de massa entre as bolhas e a fase densa durante
o processo de coalescéncia afeta o componente convective e nfio afeta o componente
difusivo;

4-O aumento no coeficiente de transferéncia de massa para bolhas em

alinhamento obliquo ¢ da mesma magnitude que no alinhamento vertical, Figura 3.7.
o YO

Figura 3.7 Processos de coalescéncia: (1) alinhamento vertical; (it )

alinhamento obliquo
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5- A qualquer instante, 30 a 60% das bolhas no leito estdo em estagio de
eminente coalescéncia.

Com base nessas conclusdes, consideram um fator de corre¢éio para o termo
convectivo, modificando a Equacgio (3.27) para extensdio de sua utilizagdo a leitos
tridimensionais com interagiio entre as bolhas, considerando-se que, a qualquer

instante, 40% das bolhas no leito estdo em eminente coalescéncia.

g — \12
U (4D, Up )
Ry = —0l ol b (3.29)
3 T deg

— N\1f2
(k). =2, 12 (Do €t Ty |
bd /1y, = 0eq +ac2;’3L .
q

(3.30)

Para obtengdo do coeficiente de transferéncia de calor em leitos

tridimensionais com interagio de bolhas, Sit e Grace (1981) sugerem a substituigio de

(Kbd) b € D;, na Equagdo (3.30) respectivamente por:

(Hbd)
Kia) = b 3.31
( bd)b pgcpg ( )
A
Dy =—0 (3.32)
! PeCrg
obtendo;
U_.p.C e Uy )V
(1,,) = mt Pe P el (3.33)
’ 3 P, Cp, md,,

onde nas expressdes (3.28) a (3.33) Eeq ¢ o didmetro equivalente médio das bolhas
no leito e Upéa velocidade média de ascensdo da bolha no leito correspondente a
deq-A obtencio do deq € correspondente Uy, € descrita na Segfio 3.5.7.
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3.5.6 Expansio do Leito Finidizado (H})

A estimativa da altura de leito expandido estd relacionada com a variagio do
didmetro e velocidade ascendente das bolhas em relagdo a altura do leito. Durante o
processo de fluidizagdo, dois fatores principais atuam no comportamento das bolhas:
o efeito do distribuidor do gé§ sobre a fonnag:?id e a dimensdo das mesmas e o efeito

da interagdo entre estas ao longo do leito, como mostra a Figura 3.8.

Pttt

Figura 3.8 Segiio transversal do leito

Para a determinagio da velocidade de ascensdo de uma bolha em um leito

borbulhante, Davison e Harrison (1963) fornecem:

U, ={U, - U )+ U, (3.34)
onde
1/2
Uy =0,711(gd (3.35)
6Vb 1/3

deg 3(—;_] (3.36)
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Para a estimativa do difmetro equivalente das bolhas deq no leito , Equacgio
(3.35), a literatura fomece um comjunto de correlagdes semi-empiricas, as quais
relacionam as dimensGes das bolhas formadas no distribuidor e sua correspondente
variagio com a altura e didmetro do leito Geldart (1972). Estas correlagdes sio
especificadas para o tipo de distribuidor utilizado, como por exemplo, a correlacio de
Mori e Wen (1975), utilizada“neste trabalho, que € especificada para placa perfurada e

para algumas variagdes nesta configuragio.

03z
dl’-q = dcq,m - (deq,m - deq,o) e D (3.37)
) 04
doqm = 0,374 {aD? (Ug - Upe )} (3.38)
04
dego = 0,347 {Aq (Ug ~ Upge)] (3.39)

O distribuidor do tipo placa perfurada modificada (multiplo Tuyere), foi
utilizado neste trabalho por serem suas dimensdes fixas e sua geometria apresentar a
vantagem de dificultar a penetragio das particulas nos tubos condutores do gias A

Figura 3.9. representa este tipo de distribuidor.

6mm 3Imm
T |
=}
i Lz - lLzm
Tuyere multiplo Tuyere

Figura 3.9 Distribuidor Tuyere e mittiplo Tuyere
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O procedimento utilizado na determinagio da area de distribuidor por orificio
Ao, para o tipo de distribuidor utilizado, assim como as considera¢Ses sobre seu
dimensionamento estfo descritos no Apéndice 1.

Para um leito expandido, considerando a segio transversal semelhante a SS’
na Figura 3.9, Geldart (1986) sugere para o calculo da fragio media da area do leito

ocupado pelas bolhas pelas bolhas a seguinte equagfo:

£y = e (3.40)

Para volume da fase densa a uma altura elementar dZ, da se¢io de um leito de

altura H, ¢ sugerida a seguinte equacio;

. o
AH, =A1KI—AtUh]dZ:AtZ(I—ab)dZ (3.41)

Considerando a teoria de duas fases, pela qual a fase densa mantém a mesma

porosidade correspondente a condigio de mimica fluidizagio, deduz-se que o volume
da fase densa a uma altura elementar dZ ¢ igual ao volume total do leito nas

condigdes de minima fluidizagéo.

AHp=A Hyr (3.42)

Desta forma a Equagdo (3.41) pode ser escrita:

Q.
H = 1‘[1 - m)dz (3.43)

o resultado geral fornecido pala Equagdo (3.43), pode ser simplificado se a razdo
Qu/A; é aproximado pela teoria de duas fases Equagio (3.21) e U, estimado da
Equagdo (3.34). Obtendo-se desta forma:

SR NN (U, - U.)

3.44
0 Y D(Uo_Umf)+UA ( ‘
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a Equagdo (3.44) ¢ utilizada neste trabalho no desenvolvimento do calculo da altura

do leito expandido H, descrito na proxima segéo.

3.5.6.1 Determinacgiio da Altura de Leito Expandido (H)

Para estimativa da altura de leito expandido, utiliza-se a altura de minima
fluidizagdio obtida a p
artir da Equagdo ’.(‘3‘19), considerando a mesma massa de catalisador do
correspondente leito fixo, aplica-se o método de solugdo de equagdes transcendentais

a Equago (3.44) cujo procedimento pode ser descrito da seguinte maneira:

1- Estima-se um valor para altura de leito expandido, Z=H .

2- Subdivide-se este intervalo em iguais espagamentos e calcula-se para cada
ponto: o didmetro de bolha equivalente deq através das equagdes (3.37) a (3.39); a
velocidade ascendente de uma bolha isolada no leito Ua através da Equacdo (3.35); e
a velocidade ascendente de uma bolha num leito borbulhante Us pela Equagéo (3.34).
Obtém-se desta forma a fragio media do leito ocupado pelas bolhas para a referida

se¢lo, onde Ubedeq sio considerados constantes, através da seguinte equacgio :

_ UO _Umf'

3.45
ebz sz ( )
obtendo-se para a integral da equagio (3.44):
=H
gz = £(244,2) (3.46)

3-A integragfio da fungdo f(ew, Z) expressa em forma de tabela de pontos é
realizada através do método numérico denominado Regra de Simpson, classificado

como um método de Newton-Cotes.

4-Avalia-se a altura H obtida através da Equagiio (3.44) com o valor estimado
no passo 1, mediante uma tolerancia, ¢ repete-se todo o procedimento até esta ter

sido satisfeita .
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3.5.7 Determinacio do Diimetro Equivalente e Velocidade Ascendente Medias
das Bolhas no Leito

Pelo procedimento descrito na segHo anterior, obtém-se a altura de leito
expandido H, mas, para a aplicagdo das equagdes referentes a transferéncia de massa
e calor entre as fases no modelo (Equages (3.30) e (3.33)), deve-se obter a
velocidade média de ascensdio f:ias bolhas no leito Uy, correspondente ao Eeq didmetro
equivalente médio das bolhas no leito considerando este H.

Geldart (1986) utiliza para Heq o valer obtido a partir das correlagdes
fornecidas por Mori e Wen (1975) (Equagdes (3.37) a (3.39)) , para estimativa do
didgmetro equivalente das bolhas com relagdo a altura, didmetro do leito e geometria
do distribuidor avaliadas até 40% de H, como sugerido por Fryer e Potter (1972).

Estes dois autores realizaram um estudo sobre a variagdo nas dimensdes das
bolhas em modelos de duas fases para leitos fluidizados borbulhante. Compararam os
resultados obtidos entre um modelo considerando a variagio do didmetro das bolhas
ao longo do leito, dividindo-o em pequenas se¢Oes nas quais, para cada intervalo, um
didmetro equivalente médio de bolha é considerado e o modelo utilizando um nico
didmetro equivalente médio de bolha para todo leito. Concluiram que, utilizando-se o
d.q avaliado a 40% da altura de leito expandido H, obtido a partir das Equagdes (3.37)
a (3.39), no modelo utilizando um Unico didmetro equivalente médio de bolha, este
fornece a mesma expansio e conversdo que quando utiliza-se o modelo que incorpore
a varia¢do do tamanho de bolha ao longo do leito com a divisdo destes em segdes.

A hipotese da presenga de chicanas limitando o didmetro equivalente médio
das bolhas no leito em 50%, considerada por Geldart (1986) € incorporada ao modelo
de duas fases através do caleulo de Uy a partir da Equacgdo (3.34) utilizando o valor

de 50% do Heq, Obtendo em seguida o célculo de &, pela Equagiio (3.45) e de H
utilizando a Equagio (3.47).

Hyr
H=
(l*sb)

Segundo Geldart (1986), os resultados  obtidos através deste

(3.47)

procedimento  estdo sujeitos a  discrepdncia  referentes ao  difimetro

equivalente médio da bolha no leito, que ¢ determinado pelas equagdes baseadas em
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em dados relacionados ao ar e a utilizagdo da equagio para estimativa da velocidade
ascendente da bolha isolada no leitos borbulhantes(Equagio 3.35), que é conhecida
como sendo uma aproximagio.

A Figura 3.10 resume, de forma esquematica as equagdes e correlagdes

utifizadas no modelo:

Emt = ' PpPg,dp)
Ure= £ pp, 0. 14 dp)

DESCRICAO DOS FLUXOS ENTRE AS FASES

Q; = UoA

Q= (Uo - Umr)A

Qar =Qr - Q5

He deg, segdes 3.56 € 3.57

Up = (U-U,e) +071 1(gﬁeq)”2

_ Up —Upye
€y = ﬁb
H
Te | U, H=
(1—31:)

(Kpa)o € (Hua)s , 5€¢80 3.5.5

Figura 3.10 Equagdes ¢ correlagdes utilizadas no modelo de duas fases
No Apéndice B sdo apresentadas as correlagdes da literatura, utilizadas na
estimativa das propriedades fisicas e termodinimicas dos reagentes ¢ produtos, assim

como das entalpias para as reagdes envolvidas.

3.6 Equacionamento do Balanco de Massa e Energia

3.6.1 Balanco de Massa

A integral do balango de massa da fase densa Equacio (3.3) é obtida

analiticamente do balango de massa da fase bolha Equagdo (3.1), observando que os

valores da velocidade média de ascensio da bolha no leito borbulhante ﬁb, e do
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didmetro equivalente médio das bolhas Heq, aplicados nas correlagtes de transferéncia

de massa e calor, sio referentes a todo o leito. Desta forma, rearranjando a Equagio

(3.1) e integrando obtém-se:

Ny N N N,

SPARLIE AR .
Qb Qq Qb Qd

(Ky)
G, = Fbj (3..49)

Desde que :

N N.

jbF jF
—_— = 3.50
Q- O (3.50)
Qy Qg Qr Q4

Substituindo a Equagdo (3.51) na Equa¢o (3.3) e integrando, obtém-se a

equagdo da solugiio do balango de massa da fase densa como:

N N 3
— jF ]d -
de =NJdF +UbAb[_QF —_"‘Qd ](1—& U]H)'l-V(l—Sb)(I “—Bmf)igll(lijrl (352)

3.6.2 Balanco de Energia

Seguindo-se ¢ mesmo procedimento aplicado ao balango de massa , o
balango de energia da fase bolha, Equacgéo (3.2), € integrado analiticamente, obtendo-
se a Equago (3.52). Esta relagio ¢, entdo, utilizada para resolver a integral do

balango de energia da fase densa, Equagdo (3.4).

T,=T,-(T, - T,)e ™ (3.53)
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onde:

(Hpa )y
= = 3.54
B Tb p, Cpg (3.54)

- O balango de energia na fase densa torna-se :

Peen CPyen Qe Tr —298) - p,, Cp,, Q,(T, -298) + U, p, Cp, A, (T — T, )(1-e) +
.

V(l—ab)(l—smf)Z(—AHﬁ)ri =0 (3.55)

i=1

sendo a temperatura dada em K.

3.7 RESOLUCAO DO MODELO DE DUAS FASES

A Equagio (3.52) do balango de massa da fase densa constitul um sistema de
cinco equagdes algebricas ndo lineares, simulténeas, com cinco incognitas, aqui
resolvidas pelo método de Newton-Raphson. Sua resolugdo foi feita simultaneamente
com o balan¢o de energia, Equagfio (3.55), utilizando o seguinte procedimento:

1- Seleciona-se uma temperatura de operagdo para a fase densa e resolve-se o

conjunto de equagdes 3.51 segundo o método de Newton -Raphson .

2- Para a mesma temperatura, calcula-se a funggo balanco de energia obtida

através da Equagdo (3.55).

FUNGAO = p,, Cpa Que Ty —298) — p,.Cp,. Q. (T, —298) + U, p,Cp, A,

(T, - T,)(1-e )+ V(1-2,) D (-AH)r,

3- Seleciona-se outra temperatura para a fase densa e repete-se as etapas 1 e
2.

4-Repete-se a etapa 3 para varios valores da temperatura da fase densa, dentro
do limite de 448 a 673 K.
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5-Faz-se um grifico da fun¢fio contra a temperatura da fase densa e aquela na
qual a fungfio balango de energia tende a zero representa a temperatura para o estado
estacionario que satisfaz a ambos, balango de massa e energia .
| O ponto no qual a fungdo balango de energia cruza o eixo das abcissas em
zero, para operagio adiabatica, pode ser alterado mudando-se a temperatura do gés
de alimentacZo do reator Tr.
A composi¢do molar correspondente a fase densa, obtida pelo procedimento
descrito acima, ¢ utilizada na Equagfio (3.51), na obtencdo da composigdo molar da
fase bolha correspondente a altura de leito expandido. A soma destas composi¢Bes

indica o desempenho do reator.

3.8 MODELO DO REATOR DE MISTURA PERFEITA

3.8.1 Introdugio

A aproximac¢io do modelo de leito fluidizado borbulhante para o
reator do tipo mistura perfeita representa um caso limite do modelo anterior de duas
fases, no qual os coeficientes de transferéncia de massa e calor entre as fases de

bolhas e densa tendem a infinito.

3.8.2 Hipéteses Consideradas no Modelo do Reator Mistura Perfeita

As hipoteses do modelo anterior (modelo de duas fases) sdo validas para este

modelo, & excegio das hipdteses 1,2,3 e 8.

3.8.3 Balanco de Massa

A equagio que representa o balango de massa para um reagente, no reator

perfeitamente misturado, pode ser escrita ;
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TAXA NA QUAL O COMPONENTE TAXA NA QUAL O COMPONE
DEIXA O REATOR ENTRA NO REATOR
TAXA NA QUAL O COMPONENTE
E
+ FORMADG QU CONSUMIDO NA
REACAO
3
N,=N_+V, gaijri (3.56)
onde V; é o volume de particulas no reator
3.8.4 Balanco de Energia
ENERGIA TRANSFERIDA PARA ENERGIA TRANSFERIDA
O GAS NOREATOR PELO + DO REATOR PELO GAS DE
GAS DE ALIMENTACAO DE DESCARGA

CALOR GERADO OU CONSUMIDQO

PELA REACAO

3
Py CP Qe (T — 298) — p,Cp,.Q{T —298)+ V, 2_(-AH )y, =0 G.57)

i=1

onde V; é o volume de particulas no reator

As correlagdes da literatura, utilizadas na estimativa das propriedades fisicas e
termodindmicas dos reagentes e produtos, assim como das entalpias para as reagdes

envolvidas encontram-se do Apéndice B.
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3.9 RESOLUCAO DO MODELO DE MISTURA PERFEITA
(CSTR)

A Equagdo (3.56) do balango de massa para o reator de mistura perfeita
constitui um sistema de cinco equages algébricas nfo lineares, simultdneas, com
cinco incognitas , cuja ndo linearidade provém das equagdes da taxa para cinética da
reagfio. Este sistema de equagdes foi resolvido pelo método de Newton-Raphson
simultaneamente, com o balango de energia Equagdo (3.57), mediante o mesmo
procedimento aplicado na resolu¢io do modelo duas fases Secdo 3.7, salvo que a
temperatura selecionada para fase densa, anteriormente, foi aqui referente a todo o

reator.
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CAPITULO 4

RESULTADOS E DISCUSSOES

4.1 INTRODUCAO

Neste capitulo, apresentam-se os resultados das simulagdes dos modelos
matematicos para a.producdo de metanol a partir do gas de sintese realizada num
reator de leito fluidizado em regime borbulhante. Foram utilizados o modelo de duas
fases e a aproximacdo para o modelo de reator de mistura perfeita. Também discute-
se 0 comportamento do leito fluidizado e as dificuldades encontradas na aplicag3o dos
modelos em relagio as suas solugdes numéricas. Verifica-se, ainda, a sensibilidade do
modelo de duas fases em relagio as varidveis manipuladas do processo e aos

parametros do modelo.

42 ALGORITMO DA SOLUCAQO NUMERICA PARA OS
MODELOS

4.2.1 Modelo de Duas Fases

A resolucio do sistema de equagdes que representam o balango de massa e a
equacio que representa o balango de energia para o modelo de duas fases do reator
de leito fluidizado em regime borbulhante, no estado estacionario, apresentadas no
Capitulo 3 pode ser melhor representada no diagrama de blocos ilustrado na Figura
4.1,

Na simulagio do modelo do reator de mistura perfeita, o procedimento é
semelhante ao descrito no diagrama da Figura 4.1, substituindo-se as EquagGes
(3.52) e (3.55) pelas Equagdes (3.56) e (3.57), considerando-se que, neste caso, nio
existe divisio do fluxo em duas fases e 2 temperatura a ser estimada corresponde a

todo o leito.
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| Td, Njd (VALORES ESTIMADOS)

Fs

Ny, Td NAQ CONVERGIU|

¥

BALANCO DE MASSA DA FASE DENSA
SISTEMA DE EQUACOES NAQ LINEARES

EQUACAO (3.52)

CONVERGIU
Njd,Td

BALANCO DE ENERGIA DA FASE DENSA
CALCULO DA FUNCAO BALANCO DE
ENERGIA

EQUACAO (3.55)

GUARDAR
RESULTADOC

Ny Td

INCREMENTO NA TEMPERATURA DA
FASE DENSA Td DENTRO DA FAIXA
DE VARIACAO PREDETERMINADA

F 3

Td l N,

FIM DA FAIXA DE TEMP.

Figura 4.1 Diagrama de bloco da resolugio numérica do modelo de duas fases.

4.2.2 Dificuldades Numéricas
Antes de se fazer um estudo sobre o comportamento do processo em relagio

as variaveis operacionais, é importante destacar as dificuldades numéricas encontradas
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na solugdo dos sistemas de equages obtidas através dos modelos de duas fases ¢ o de
mistura perfeita.

A estimativa dos valores utilizados como aproximac¢iio inicial para a
composi¢io molar da fase densa deve ser feita de forma apropriada, pois a
convergéncia pode ser demorada ou divergir no processo de solugdo do sistema de
equacgdes ndo lineares, caso os valores para as estimativas da composi¢io molar da
fase densa, a uma dada temperatura, estejam muito afastados dos valores reais.

As dificuldades numéricas para a resolugio do sistema de equagbes ndo
lineares referentes ad ‘balant;o de massa para o modelo do reator de mistura perfeita

(Equagfio 3.56) foram as mesmas encontradas na simulagio do modelo de duas fases.

4.3 RESULTADO TiPICO DA SIMULACAO

Apresentam-se na Tabela 4.1, os pardmetros para o modelo de duas fases do
primeiro dos cinco hipotéticos reatores de leito fluidizado simulados nas mesmas
condigdes operacionais do reator de leito fixo (Figura 3.2), ou seja, mesma
composi¢io , vazdo volumétrica e temperatura para a mistura gasosa de alimentacdo
do reator. Os parametros foram obtidos segundo a descrigio contida na Segéio 3.5.

Apresentam-se também o0s resultados da simulagdo para os modelos de duas
fases, sendo considerada a hipotese de reducio no didmetro equivalente da bolha em
50%, com a utilizagio de chicanas Geldart (1986), assim como os resultados
referentes a aproximagdo para o reator de mistura perfeita, Tabela 4.2 e Figuras 4.2 a
4.11. Nestas figuras o eixo da abcissa corresponde a temperatura da fase densa
quando se considera o modelo de duas fases (T = Td).

As condigdes operacionais fixadas para estas simulagSes sio: temperatura de
alimentagdo da mistura gasosa de 4977 K; pressio no reator de 80 atm; didmetro da
particula de 0,03 cm; ¢ dimetro do Ieito de 500 cm.

A taxa de producdo de metanol (Kgmol/s) € a conversio de mondxido de
carbono Xco utilizadas como indicativos do desempenho do reator de leito fluidizado

sdo definidas como segue.
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CONVERSAO DE (CO) = (CO) REAGIDO / ALIMENTACAO DE (CQ) NO LEITO
OU EM TODOS OS LEITOS

(CO) REAGIDO = ALIMEI“:ITACAO DE (CO} NO LEITO OU EM TODOS OS LEITOS
- SAIDA DE (CO) NO LEITO OU EM TODOS OS LEITOS

TAXA DE PRODUGCAO DE METANOL = VAZAO MOLAR DE METANOL QUE
DEIXA O LEITO OU TODOS OS LEITOS

TABELA 4.1- Par@metros de operagio para o primeiro reator de leito fluidizado.

NUMERO
DO deq Uo/ Unt Hoe H &
1 26,0 4,29 321,0 371,3 0,14
1 13,0 429 321,0 3922 0,18
(Deg/2)

TABELA 4 .2- Resultados da simulagio para o primeiro reator.

MODELOS SEM CHICANAS COM CHICANAS
XCO | METANOL T XCO METANOL T
(%) (Kmol/s) (K) (%) (Kmol/s) (K)
DUAS
FASES 46,29 0,2983 347 54,40 0,3564 545
(T=Td)

CSTR 54,50 0,3596 549 54,50 0,3596 549
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0'60_ deq = 26 cm
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TEMPERATURA (X)

Figura 4.2 Varia¢do da conversio de mondxido de carbono com a
temperatura no reator
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Figura 4.3 Variagéo da taxa de produgdio de metanol com a temperatura no
reator.
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4 0E+7 ¢
- deq = 26 om
E DUAS FASES ( T=Td )
- - CZ8TR
2.0E+7
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ngd C
@ 0.0E+0 |
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Z E
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® 40B+7
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Figura 4.4 Variacio da fungfo balango de energia com a temperatura no
reator.
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Figura 4.5 Variacdo da concentra¢do de mondxido de carbono na fase densa e
de bolhas com a altura do leito
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Figura 4.6 Vanagio da temperatura das fases densa e de bolhas com a altura

do leito.
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Figura 4.7 Variagdo da conversdo de monoxido de carbono com a temperatura
do reator, admitindo controle no didmetro das bolhas.
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Figura 4.8 Variagio da taxa de produgiio de metanol com a temperatura do
reator, admitindo controle no didmetro das bolhas.
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Figura 4.9 Variacio da funco balango de energia com a temperatura do
reator, admitindo controle no didimetro das bolhas.
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Figura 4.10 Variagio da concentragio de monéxido de carbono na fase densa
e de bolhas com a altura do leito, admitindo controle no didmetro
das bolhas.
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Figura 4.11 Vartagfo da temperatura das fases densa e de bolhas com a altura
do leito, admitindo controle no didmetro das bothas.
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Verifica-se através das Figuras 4.2 a 4.11 e Tabelas 4.1 e 4.2, que utilizando-
se a hipotese de chicanas para o controle do didmetro das bolhas no modelo de duas
fases, obtém-se maiores taxas de produgio de metanol. Este fato decorre de menores
didmetros de bothas fornecerem maior area total disponivel para a transferéncia de
massa entre as fases densa e de bolhas, favorecendo o contato gas-solido e
aumentando a taxa de produgdo de metanol. Desta forma essa hipotese foi
incorporada, neste estudo, ao modelo de duas fases para reator de leito fluidizado em
regime borbulhante aplicado & produgdo de metanol.

Os perfis da concentragio de monéxido de carbono e temperatura na fase
densa e de bolhas ao longo do reator Figuras 4.5 ,4.6 e 4.10 e 4.11, demostram que
os pardmetros referentes ao comportamento das bolhas no leito, considerando o
modelo de duas fases, influenciam o desempenho do reator quando ndo é admitido um

controle para o didmetro das bolhas.

4.4 INFLUENCIA DAS VARIAVEIS OPERACIONAIS

Nesta secdio, ¢ avaliado o comportamento do processo de obtengio de
metanol via gas de sintese realizada num reator de leito fluidizado em relagdo as
variaveis operacionais, uma vez que elas podem ser controladas e definidas durante a

operacédo.

4.4,1 Variacio da Temperatura de Alimentagao da Mistura Gasosa (TF)

A temperatura da mistura gasosa de alimentagiio para o reator foi variada
na faixa de 450 a 550 K. Os resultados para conversio de mondxido de carbono e
taxa de produgio de metanol, para a simulagio utilizando o modelo de duas fases,
considerando o reator com didmetro equivalente de bolha de 13 cm, didmetro de leito
de 500 cm e didmetro de particula de 0,03 cm, sfio apresentados nas Figuras 4.12 e
4.13.

Observa-se, como referido na Se¢do 3.7, que uma taxa de produgio de
metanol mixima pode ser obtida pela modificagiio na temperatura de alimentagio da
mistura gasosa, a qual altera o ponto em que a fungdo balango de energia cruza o eixo

das abcissas em zero, indicando o estado estacionario para o reator. Desta forma,
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selecionou-se para o primeiro reator a temperatura de alimentaggo da mistura gasosa

como 500 K.

0.40

030

0.20,

TAXA DE PRODUGCAO DE METANOL (Kmol/s)

0.10

000 I T Y O S A | I | N S I | ] I N Y Y A |
440.0 480.0 5200 560.0
TEMPERATURA DE ALIMENTACAQ (K)

llllIllII|IIIIIIIIT[~1[[[IIIIE1IIIIIIIII

Figura 4.12 Variagio da taxa de produgdo de metanol com a temperatura de
alimentagdo da mistura gasosa para o reator.
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Figura 4.13 Variago da conversdo de monéxido de carbono com a
temperatura de alimentagdo da mistura gasosa para o reator.
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4.4.2 Variacio do Diametro da Particula

Estudou-se o efeito da vartagdo do didmetro da particula no processo de
obtencdo de metanol a partir do gas de sintese, realizado no reator de leito fluidizado
em regime borbulhante, variando-se este de 0,02 a 0,05 cm. Os resultados sdo
apresentados na Tabela 4.3 ¢ Figuras 4.14 a 4.16.

Para os didmetros de particulas de 0,03, 0,04 e 0,05 cm, a taxa de produgfio
de metanol e a conversio de monoéxido de carbono nfo sofreram variagGes
significativas . ,

Para o didmetro de particula de 0,02 ¢m, ocorreu redugdo na conversio de
mondxido de carbono e taxa de produgiio de metanol, devido ao didametro equivalente
de bolha e & velocidade de ascensdo das bolhas no leito, que provocam um menor
contato entre o gas no interior da bolha e as particulas de catalisador.

Nio foram utilizadas particulas muito pequenas (< 0,02 cm) na simulagio,
porque tais particulas {(com massa especifica de 1,5 g/em®) sdo de dificil fluidizagHo,
pois se enquadram na classe C de particulas segundo a classificagdo Geldart (1983).

Na modelagem e simulacio de todos os cinco reatores de leito fluidizado para
produgio de metanol através do gas de sintese, escolheu-se o didmetro de particula de

0,03 cm.

TABELA 4.3- Parametros para o primeiro reator de acordo com a variagio no
diametro das particulas.

D, Deq H Hee Uo/Unt Up Eb
(cm) (cm) (cm) (cm) (cm/s) (c/s)
0,02 14,3 4082 | 3289 7,66 104,5 0,2
0,03 13,0 3922 | 321,0 4,29 98 2 0,18
0,04 11,9 376,5 3156 3,08 91,8 0,16

0,05 10,8 364,2 3117 2,57 85,8 0,15
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Figura 4.14 Variagiio da conversio de monoxido de carbono com a
temperatura fase densa.
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Figura 4.15 Variagio da taxa de produgio de metanol com a temperatura fase
densa.
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Figura 4.16 Variagdo da fungio balango de energia com a temperatura fase
densa.

4.4.3 Variacio no Diadmetro da Bolha (d,)

A variagio no didmetro de bolha no leito fluidizado € funcio da velocidade
superficial do gas, do didmetro e altura do leito, geometria do distribuidor e interagéo
entre as bolhas, como mencionado na Se¢do 3.5.6.

Dos resultados apresentados nas Se¢des 4.3 e 4.4.2, pode-se observar que,
para didmetros de bolhas elevados e conseqientemente elevada velocidade de
ascensio das bolhas no leito, ocorre diminuigdo no desempenho do processo, visto
que este fato favorece a passagem do gas no interior das bolhas através do leito sem o

contato com as particulas de catalisador.

4,5 INFLUENCIA DAS VARIAVEIS DE PROJETO

4.5,1 Diimetro do Conversor

A sensibilidade no desempenho do reator de leito fluidizado para produgio de

metanol, em relagdo 4 varia¢io no didmetro do leito, foi verificada calculando-se a
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fungdo balango de energia, taxa de produgiio de metanol e conversio de monéxido de
carbono para didmetros de 400, 500, 600, 700 cm, sendo que os resultados das
simulagdes sdo apresentados nas Figuras 4.17 a 4.19. Para cada caso, a massa do
catalisador foi mantida constante, assim como a vazdo da mistura gasosa de
alimentacdo.

A variaco do didmetro do leito altera a altura de minima fluidizagdio Hmf e,
conseqiientemente, a altura de leito expandido H, como pode ser observado através

Tabela 4.5.

TABELA 4.5- Pardmetros para o primeiro reator de acordo com a variagio no
diametro do leito.

D Deq H Hmf U.,/Umf Ub €y
(cm) (cm) (cm) (cm) (cm/s} (cm/s)
400 23.9 642,0 501,4 6,54 1395 0,21
500 13,0 3922 321,0 429 98 2 0,18
600 8,06 2599 2228 3,17 73,7 0,14
700 5,18 184.0 163,7 2,53 569 0,11
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Figura 4.17 Variag@o da conversio de mondxido de carbono com a
temperatura fase densa .
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Figura 4.18 Variagdo da taxa de producio de metanol com a temperatura fase

densa.
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Figura 4.19 Variaggo da fungio balango de energia com a temperatura da
fase densa.
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O desempenho do reator de leito fluidizado é influenciado, mediante a
variagdo no seu didmetro, de duas maneiras: para a mesma vazio volumétrica do gas
de alimentagfio, um decréscimo no didmetro do reator (e conseqiientemente um
decréscimo de secdo transversal ) aumenta a velocidade superficial do gas Uo. Isto,
por sua vez, causa aumento no tamanho das bolhas, o que diminui a area total
disponivel para a transferéncia de massa entre as fases densa e bolha. Por outro lado,
uma 4rea da secdo transversal pequena (para mesma quantidade de catalisador) resulta
em maior leito, aumentando o tempo de contato entre reagentes e catalisadores,
favorecendo o desempenho do reator. Aumentando-se o didmetro do leito, observa-se
decréscimo do tamanho das bolhas, o que aumenta a area total disponivel para
transferéncia de massa entre as fases; por outro lado, ocorre diminuigdo da aitura do
leito, diminuindo o tempo de contato entre reagentes e catalisadores.

Observa-se, através das Figura 4.17 & 4.19, que somente com didmetro de 400
cm a taxa de producio de metanol e a conversio de monodxido de carbono
apresentaram variacdo significativa. Este fato decorre do didmetro e velocidade de
ascensdo das bolhas no leito serem maijores, em relagiio as obtidas para os outros
didmetros.

Selecionou-se o didmetro de 500 c¢m para o primeiro leito fluidizado ¢ por
uma questdo de uniformidade, estendeu-se esta dimensdo para os quatro leitos

fluidizados subsequentes.

4.6 MODELAGEM E SIMULACAO DE TODOS OS REATORES

A operagio adiabatica do reator de leito fluidizado foi otimizada de tal modo
que o desempenho de cada leito fosse obtido com a temperatura da fase densa, que
correspondesse 4 taxa de produgio maxima de metanol. Para isso, a corrente de saida
de cada leito é misturada com a descarga de gas quente e a temperatura desta mistura
gasosa € ajustada pelo aquecimento ou resfriamento, para uma temperatura de
alimentagio que fornega uma produgfio maxima de metanol no leito posterior (Figura

4.20) obtida pelo procedimento descrito na Segéio 4.4.1.
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A modelagem e simulagdo do processo de mistura com resfriamento ou
aquecimento da corrente de saida do reator com a descarga de gas quente néo foi
realizada porque supds-se sempre possivel o fornecimento ou retirada do calor
necessario ao ajuste da temperatura de alimentagdo para o proximo reator.

As Figuras 4.21 a 4.35 mostram os resultados para a conversio de monéxido
de carbono, a taxa de produgdio de metanol e a fungio balango de energia contra a
temperatura de fase densa para os cinco leitos, para o modelo de duas fases e a
aproximagio para o reator de mistura perfeita. Na Tabela 4.6 ¢ 4.7 estdo descritos os
parametros de operag“éb, a conversio de monoxido de carbono e produgio de

metanol para cada leito.

ALIMENTACAQ

REATOR 1

DESCARGA =" [  AQUECIMENTO
. DE = oU
GAS QUENTE ==—]— RESFRIAMENTO

REATOR 2

|

Figura 4.20 Esquema de operag#o para os cinco reatores de leito fluidizado
arranjados em série.
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TABELA 4.6- Parimetros de operagiio para os cinco reatores arranjados em série.

NI'J%%RO D Us Uo/Unt Hyput H
LEITO (cm) (cm/s) | (cm/s) (cm) (cm)

1 13,0 98.2 429 3210 3922 0,18

2 120 | 1005 | 521 | 2400 | 3127 | 023

3 13,9 114,5 6,67 243.0 334,7 0,27

4 17,4 131,9 8,06 2820 401,4 0,29

5 20,8 147.4 9.23 324.0 469.6 0,31

TABELA 4.7- Resultados da simulago para os cinco reatores
R MODELQO DUAS FASES MODELO MISTURA PERFEITA
i CONVERSAO | TAXADE | TEMPERATURA | CONVERSAO| TAXADE | TEMPERATURA
DE PRODUGAO DA FASE DE PRODUGAO NO
T | MoNOXIDO DE DENSA(Ts) | MONOXIDO DE REATOR
O DE METANOL DE METANOL
R | CARBONO CARBONO
(%) {Kmaol/s) K (%)} {(Kmol/s) K

1 55,48 0,3636 544 54,49 (0,3598 549
2 39,55 0,5197 533 41,30 0,5221 535
3 31,11 0,6652 533 31,01 0,6743 535
4 29,18 0,8253 532 30,57 0,8373 533
5 29,07 0,9821 526 29,83 0,9995 527
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Figura 4.22 Variagiio da taxa de produgio de metanol com a temperatura no
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Figura 4.23 Variacg#o da fungfo balango de energia com a temperatura no
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Figura 4.25 Variagio da taxa de produgio de metanol com a temperatura no
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Figura 4.26 Variagio da fungdo balango de energia com a temperatura no
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4 66

0.40 -
C MODELO
g C DUAS FASES { T=Td)
=} C
% 0.30
O C
A C
é n
Z ox0f
5 C \
o -
3
E 0.10 -
0 C
&} -
O‘OOi_:I_IIIllllllJIIIIIIIIIIIIIIIIIII
440.0 480.0 5200 560.0

TEMPERATURA (K)

Figura 4,27 Variagio da conversio de monéxido de carbono com a
temperatura no 3 reator.

(.68
MODELO

DUAS FASES ( T=Td }

0.64 | CSIR

0.60

0.56

0.52

TAXA DE PRODUCAO DE METANOL (Kmol/s)

IIIllllll11II]||]|I|IIIlIIIII|I111III]T!]III]III|

0.48II!IIIJIIIJJIIFIIII]IIII|||1|

440.0 480.0 520.0 560.0
TEMPERATURA (K)

Figura 4 28 Variagfio da taxa de produgio de metanol com a temperatura no
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temperatura no 4° reator.



Capitulo 4 68

0.84 -
» MODELO

g E DUAS FASES ( T=Td }
= -
E 0.80F
S
e
2
g 076
A -
C n
& _F
8 0.72 :—
Q n
& -
A -
5 0.68 -
S F

0l64FLlIIIlIJJJ_{IIJI1IIllllllllII!I

440.0 480.0 520.0 560.0

TEMPERATURA (K)

Figura 4.31 Variagdo da taxa de produgdo de metanol com a temperatura no
4* reator.
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Figura 4.32 Variagdo da fungdo balango de energia com a temperatura no
4° reator.
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Figura 4.33 Variagio da conversdo de mondxido de carbono com a
temperatura para o 5° reator.

1.00

MODELO

DUAS FASES ( T=Td)

0.96

0.92

0.88

|I'HI'Il]ii]lillillfl[!lllIIIII]I]II]IIII

0.84

TAXA DE PRODUCAO DE METANOL (Kmol/s)

TTTTTTTTT

0 B I N B AR RN S A A
4400 480.0 520.0 560.0
TEMPERATURA (K)

Figura 4.34 Variagfio da taxa de producio de metanol com a temperatura no
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Figura 4.35 Variac8io da fungiio balango de energia com a temperatura no
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Os resultados obtidos na modelagem e simulag@o do reator de leito fluidizado
em regime borbulhante aplicado a produgio de metanol indicam, quando da utilizagio
do modelo de duas fases, uma taxa maxima de produ¢do de metanol de 0,9821
Kgmol/s ou cerca de 2714 MTPD ( Toneladas Métricas por Dia de Operagio ), para
uma conversio total de mondxido de carbono de 71,1%; enquanto que na utilizago
da aproximagio para o reator mistura perfeita obteve-se uma taxa méixima de
produgio de metanol de 0,9994 Kmol/s ( 2760 MTDP), para uma conversdo total de
monoxido de carbono de 72,2% .

Conforme Wagialla e Elnashaie (1991), a taxa de produgdio maxima de
metanol obtida no reator de leito fixo considerado como parimetro de comparagio
neste estudo, € de 0,787 Kgmol/s (2175 MTD) com uma conversio maxima de
monoxido de carbono de 63,08%. Desta forma, a tecnologia de leito fluidizado
representa uma melhora, significativa na taxa de produgo de metanol, da ordem de
24,8%, quando é utilizado o modelo de duas fases, e de 26,9% quando se utiliza a
aproximagio para o0 modelo de mistura perfeita.

O melhor desempenho do reator de leito fluidizado aplicado & produgio de

metanol a partir do gas de sintese é devido as seguintes vantagens:
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1) Tamanho das particulas

Para a dimensdo das particulas de catalisador utilizadas no reator de leito
fluidizado, o fator de eficiéncia € unitario, enquanto que a resisténcia a difusio nos
poros ( transferéncia de massa e calor ) podem reduzir o fator de efetividade no leito
fixo para 0,5 ou 0,7 ( Kuczynski e outros, 1987 a,b). Particulas de dimensdes menores
n#o podem ser utilizadas no reator de leito fixo, porque causam queda de pressdo
excessiva.

2) Isotermicidade no leito

A isotermicidade do reator de leito fluidizado tem grande vantagem sobre as
condigBes Otimas de oiaeraqﬁo em contrapartida as condigBes operacionais no reator

de leito fixo, nas quais existe um perfil de temperatura.
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CAPITULO 5

CONCLUSOES E SUGESTOES

O objetivo deste trabalho foi o de investigar a viabilidade técnica da utilizagio
da tecnologia de leito fluidizado em regime borbulhante aplicada & produgdo de
metanol a partir do gds de sintese. Para isto, foi modelado e simulado um reator de
leito fluidizado em reéime borbulhante, com a mesma massa de catalisador, mesma
cinética e iguais condigGes operacionais utilizadas na modelagem de um reator de leito
fixo, tomado como referéncta para comparagio de desempenho entre as duas

tecnologia, aplicadas ao referido processo.

A anilise dos resultados obtidos nas simulagdes, apresentados no Capitulo 4,

leva as seguintes conclusdes:

- A taxa de produgio de metanol, a partir do gas de sintese, utilizando-se a
tecnologia de leito fluidizado em regime borbulhante, com o modelo de duas fases,
mostrou ser 24,8 % superior & produ¢io obtida quando se utiliza a tecnologia de
leito fixo, para as condigdes operacionais utilizadas e para o tipo de reagdo
considerada. Assim sendo, a utilizagiio do leito fluidizado para produgiio de metanol
mostrou ser vantajosa, com um aumento significativo de produgéo. Entretanto, para a
utilizagdio definitiva desta tecnologia ¢é necessirio ainda o estudo da viabilidade
econdmica, assim como a realizagio de ensaios experimentais para o completo
conhecimento do processo.

- Para o sistema utilizado, observou-se que os resultados obtidos na simulagio
do modelo de mistura perfeita forneceram uma aproximagio razoavel apresentando
um erro relativo de 1,77% em relagio ao modelo de duas fases, o qual ¢ mais
rigoroso. Isto demostra a vantagem de utilizagiio do modelo de mistura perfeita para
calculos preliminares do desempenho do reator, visto que o sistema de equagdes
gerados e a quantidade de informagdes requeridas nesta aproximagdo ¢ reduzida e

muito menos complexa.
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- Observa-se que o controle do didmetro das bolhas no leito deve ser feito no
sentido de limitar o tamanho das mesmas, uma vez que é conveniente uma maior area
total disponivel para transferéncia de massa e calor, principalmente quando o tipo de
particulas utilizadas (classe B ) favorece o crescimento excessivo das bothas.

- Outro estudo que deve ser realizado € quanto ac comportamento dindmico

do sistema de leito fluidizado, com vistas ao estabelecimento de esquemas de controle
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APENDICE A

SELECAO E DIMENSIONAMENTO DO DISTRIBUIDOR DE GAS
PARA O REATOR DE LEITO FLUIDIZADO

Para uma operagio .satisfatélia de um leito fluidizado, o gds deve ser
distribuido uniformemente em toda a érea transversal do leito.

Geldart (1985) apresenta alguns tipos de distribuidores de gas disponiveis para
utilizagio em equipamentos em escala industrial (Figura Al). Destes, a utilizacio do
distribuidor mltiplo Tuyere, Figura Al.b, € recomendavel por sua geometria impedir
a passagem das particulas para o tubo condutor de gas. Qutra vantagem na utilizagfo
deste tipo de distribuidor é o fato de sua dimens3o ser fixa em detrimento de outras

consideracdes em seu dimensionamento.

NANWANAN

{8) Placa perfurada

{b) Fuyure

Figura A1 Tipos de distribuidores aplicados a reatores em escala industrial.

Do ponto de vista do projeto para o distribuidor de gis € essencial que a
mistura gasosa a0 passar através dele sofra uma alta queda de pressio APy, Geldart
(1985) relaciona a queda de pressdo requerida na placa distribuidora com a queda de

pressdo no leito através da razio :
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03 (A1)

==

Como o valor de AP, é fixado pelo peso de solidos por unidade de area
transversal do leito, podendo ser obtido pela Equagiio (3.19), e considerando a
Equagio (A.1), pode-se obter o APy requerido. Desta forma pode-se selecionar o
mimero de orificios na placa diﬁﬁbuidora e sua correspondente area por orificio (Ag).

A obtengdo do nimero de orificios para a placa distribuidora do tipo “multiplo
Tuyere” segue a prinéipio o mesmo procedimento para o simples Tuyere, Figura
Alb.

Considerando-se que a velocidade da mistura gasosa na caixa distribuidora ¢
igual a velocidade superficial do gas, Geldart (1985) descreve a queda de pressdo em

cada “Tuyere” como sendo dada por trés componentes:

1- Perda de préssﬁo por contragio na entrada do tubo condutor do gas de
didmetro 2,2 cm. Sendo a velocidade media do gas no tubo condutor Ug, a perda de

presséo por contragfio € dada pela seguinte equagio.

Ug (3u2 U%)

Pgw
5 (Up? ~Uw™)+pg - = Pev| 32 (A2)

2

O primeiro termo do lado esquerdo resulta da aplicagio da equago de
Bemoulli, enquanto que o segundo representa a perda da energia mecénica resultante

da formagio de uma ‘Vena contracta’ na ponta da contragdo.

2- Perda de pressio devido a fricgfio na parede do tubo condutor, Na literatura

¢ demostrado que este componente pode ser desprezado.

3-Perda de pressdo na passagem do gas através do orificio de 0,6 cm que é
menor que o didmetro do tubo condutor, podendo ser tratado como um ponto de

contragdo, preferivelmente que um orificio.
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Sendo as dimensdes do ‘Tuyere’ e “Multiplo Tuyere’ fixadas, como mostra a
Figura 3.9 temos :

2
22
Velocidade média na embocadura = UR[—(;] =13,44Ug (A3)
6 \2
Razédo da area de contragio E] =0,0744 (A.4)

A razdo da area de contragfo é suficientemente baixa para que a Equagio

(A.2) possa ser aplicada

|

3 U |
Perda de pressdo no orificio de 6mm = p [ 2 (13 44UR - TRJ (A5)

Desta forma, obtém-se a queda de pressdo total para cada ‘“Tuyere’ em fungfo
da velocidade média do gas no tubo condutor Ug, com a soma dos componentes
referidos acima.

Para o distribuidor do tipo “multiplo Tuyere’, os termos referentes a perda de
pressdo sdo as mesmos, acrescentando um termo adicional devido a deflexio do gas
na entrada do orificio, o qual se obtém tratando a configura¢iio do distribuidor como

um T , o termo extra para queda de pressdo é fornecido pela seguinte equagio:

2

U
Perda de presséio pela deflexio do gés = pg,, —;- (A.6)

Relacionando a perda de pressio obtidas pelo somatério das equagdes (A.2) a

(A.6) com a obtida pela equagio (A1), obtém-se Ur. Desta forma, se N orificios por

metro quadrado sdo requeridos, este pode ser obtido através de equagdo:

N%(O,OZZ)ZUR = Uo (A7)
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onde a area associada a um ‘muitiplo Tuyere’ pode ser dada por :

b

A= N

(A.8)
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APENDICE B

ESTIMATIVA DAS PROPRIEDADES FiSICAS E TERMODINAMICAS
Nesta se¢fo s3o apresentadas as correlagdes encontradas na literatura as quais
sdo utilizadas na estimativa das propriedades fisicas e termodindmicas dos reagentes e
produtos .

» Entalpia de reagiio

A variagio da entalpia de reagio em fun¢io da temperatura pode ser calculada

por um processo de trés etapas:

AH,
Reagentes a T e 80 atm EEE— Produtos a T e 80 atm
AHR AI_Il:'
AHG 298
Reagentes a298 Kelatm ——— ——* Produtos a 298 Ke I atm

onde :
AHp : Variagfio de entalpia no resfriamento da massa reagente da temperatura
desejada T para uma temperatura de referéncia padrio (298K) .
AH';05 : Variagiio da entalpia de reagiio a 298 K .

AHp : Variagiio da entalpia no aquecimento dos produtos da reagio do estado

padriio a 298 K para a temperatura desejada T.

Como a entalpia ¢ uma fungéo de estado :

AH, = AHg +AH 55 +AHp (B.1)

AH, = Z.E?;i ep; dT -+ AHjg, + Z.E;ai cp; dT B.2)

i=Reagentes i= Produtos
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AH. = AHas + | AcpdT (B.3)

o)
a
-]

onde :

Acp= Zai cp; — Zai cp; (B.4)

i=Produtos  i= Reagentes

« Fator de Compressibilidade

A mistura gasosa € compoéta por cinco componentes H, , CO, CO, , CH;0H
e H,0, ¢ dois mertes CH4 N,, na pressdo de operagéo de 80 atm e temperatura na
faixa de 473-543 K. Graaf e colaboradores (1985) realizaram estudos experimentais
sobre a corre¢do para a ndo idealidade da mistura e o equilibrio quimico da reagdo na
produgio de metanol, considerando variagdes na pressio de 10 a 80 atm, e
temperaturas de 473 4 543 K . Eles concluiram que uma corre¢do baseada na equagio
de estado de Redlich-Kwong-Soave oferece bons resultados em relagio aos dados

experimentais obtidos:

RT  a(T)

P:v—b_v(v+b) (B-5)
_,RT 6
v =Z (B.6)
A=t ®.7)

(RT)

_bp
= (B.8)

ou,

72 -7 +7(A-B-B%)-AB=0 (B.9)

¢ para misturas:

2
o-(zre?)
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1{2."1."cl
Pc:

1

onde a; = 042747

b= Zy.b; (B.11)

1=n

R.Tc,
onde b; =0,08664
PCi
P‘-' Te. | 2
=042747— L 12
A=04 Tz[ZyIPCJ (B.12)
P Te,
B = 0,08664— — B.13
086642y, - (B.13)

» Coeficiente de Fugacidade

Para as equagdes das taxas de reagOes (2.4), (2.5) e (2.6) é necessario o
calculo da fugacidade para cada componente envolvido. Da termodindmica classica
obtém-se a relagio desta com a fragdo molar do mesmo componente e com a pressio

total através do seu coeficiente de fugacidade .

fi
%=y (B.14)
ou
£ =gy, ®.15)

O coeficiente de fugacidade pode ser obtido como fungio das propriedades

volumétricas da mistura gasosa, através da seguinte relagdo:

1f RT
I _=___(~___ 16
I I 8.16)
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Desta forma, utilizando-se a equagio de estado de Redlich-Kwong-Soave para

descrever as propriedades volumétricas da mistura de gases, no calculo do coeficiente

de fugacidade de um componente em uma mistura gasosa :

0.5

: b, A a
Ing; = (Z=1)=In(Z-b)- L (2

et SO
aD.S
onde :

a)’ Tc,/Pe;”

t

a® ) ZY& Tdi/PC?'S

Te, /Pc,
ZYi Te, /Pe;

b _
.
e Massa Molecular da Mistura Gasosa

PM = i‘,yi.P]f\/.[i
1=1

¢ Massa Especifica da Mistura Gasosa.

P PM
Pe =7 RT

onde Z ¢ dado pela equagio (B.9)

« Capacidade Calorifica

Para uma mistura de n componentes:

Cp= ZY& Cp;
i=1

Py,
C = 1]
P~ 2py,

b, B
-~ In(1+)

(B.17)

(B.18)

(B.19)

(B.20)

(B.21)

(B.22)

(B.23)
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onde :
CP, = Cp{” +Cp® T+Cp?> T2 +Cp{ T (B.24)

i

Os coeficientes Cp; para cada composto sfio dados na Tabela B1 :

¢ Difusividade

A difusividade ordinaria de um componente i na mistura gasosa foi avaliada &

partir da Equagdo (B.25) (Reid e colaboradores, 1988).

D, =% (B.25)

A difusividade binaria fo1 estimada & partir da equagfio empirica de Maxwell

modificada por Gilliland (Couson e Richardson, 1965)

T:m |' 1 1 11;'2

|
7 oM + PMJ_J (B.26)

D;; =Dj; = 0,04357
P(Vim + Vjus)

e Viscosidade

Para uma mistura gasosa multicomponente, a viscosidade foi avaliada pela
Equacio (B.27) derivada da extensdo da teoria cinética de Chapam-Enskog no

tratamento da determinagio da viscosidade de gases puros.

p= it (B.27)

= Zj:z ¥i9y
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onde :
1/2 1/4]
1+(ui/p.j) (PMi/PMj)
¢; = 73 (B.28)
[8(1 +PM. /PM )l
1 J
ij PM; -
LI Nkl BN .29
oz 2
(pn;7)
1. = 26,69 (B.30)
! 02 Q.
i
_ A Gy Ey
Op(Lennard & Jones) = - + DT + T (B.31)
para gases polares :
82
Qo(Stocmayre) = Qo(Lennard & Jones) + 0,2 T (B.32)

onde :
Apr=1.16145 Dyy = 0.773
By = 0.14874 EL = 2.16178
Cri= 0.52478 Fry = 243787

o Condutividade Térmica
Para uma mistura multicomponente gasosa, a condutividade térmica foi

estimada pala equagdo (B.33), de Wassiljewa, corrigida por Mason e Saxena (Reid e
colaboradores, 1988).

A = i—“—‘y'i > (B.33)
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onde ¢; ¢ estimada pela Equagdo (B.28),

A condutividade térmica dos componentes puros foi estimada a partir de uma

correlagdo na forma da equacgiio (B.34) :

A=A +B; T+Cy T +D., T (B.34)

TABELA B.1 Constantes das propriedades fisicas

i H2 CO Cco2 CH4 N2 | CH30H | H20

PM; (g/gmol) 2,016 | 28,100 | 44,010 | 16,040 | 28,020 | 32,042 | 18,016

[y 6483 | 7373 | 4728 | 4,598 7,440 5,052 7,701

G 10° 2215 | 0307 | 1754 | 1245 | -0324 | 1,694 | 4,595

CoPx 10° 3298 | 6662 | -1,338 | 2860 [ 6,400 6,179 | 2,521

Cex 107 1,826 | -3037 | 4,097 | 2790 | 2,790 | 6,811 | -0,859

Acnix 10° 8090 | 0,506 | -7,215 | -1869 | 3,919 | -7,797 | 7341

Beri x 107 66,980 | 9,125 | 8015 | 8727 | 9816 | 4,167 | -1,013

Cer; x 107 4,158 | 0352 | 0054 | 1,179 | 0506 | 1214 | 1,801

Der x 107 15620 | 0,819 | -1,053 | -3,614 | 1,504 | -5,184 | -9,100

Ta (K) 33,3 133 3042 | 1907 1262 | 5132 | 6472

P (atm) 12,8 34,5 72,4 45,8 33,5 78,5 2183
V(cm*/gmol) 65 93 94 99 90 118 56

Zci 0,304 | 0294 | 0275 | 029 | 0,291 0,222 | 0,230

oi (°A) 2827 | 369 | 3941 | 3,758 | 3,798 | 3,626 | 2,641

e/k 597 91,7 1952 | 1486 71,4 4818 | 8091
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