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-Prefacio

A engenharia das reagdes quimicas € aquela atividade de engenharia ligada a exploragdo de reagdes
quimicas cm escala comercial. Seu objetivo ¢ projetar e operar com sucesso reatores quimicos e,
provavelmente mais do que outra atividade, ela coloca a engenharia quimica como um ramo
distinto da profissdo de engenharia.

Em uma situagéo tipica, o engenhceiro se defronta com um grande niimero de questdes: quais
informagdes sdo necessarias para atacar um problema, qual a melthor forma de obté-las e, depois
como selecionar um projeto razoavel a partir das muitas alternativas disponiveis? A finalidade
deste livro € ensinar como responder a estas perguntas de forma confiiavel ¢ com habilidade. Para
fazer isto, enfatizo argumentos qualitativos, métodos simples de projeto, procedimentos graficos
e freqiientes comparagdes das capacidades da maioria dos tipos de reatores. Esta abordagem deve
ajudar a desenvolver um forte senso intuitivo para um bom projeto, qiie pode entdo guiar e reforgar
os métodos formais.

Este ¢ um livro didatico; assim, simples id¢ias sdo tratadas primeiro, sendo entdo estendidas
para idéias mais complexas. Além disto, sempre se da énfase ao desenvolvimento de uma estratégia
comum de projeto para todos os sistemas, homogéncos e hetcrogéneos.

E um livro introdutério. O ritmo é lento ¢, onde necessirio, gasta-se tempo para considerar por
que certas suposigdcs sdo feitas, para discutir por que uma abordagem alternativa nio ¢ usada ¢
para indicar as limitagdes do tratamento quando aplicado a situagdes reais. Embora o nivel
matematico ndo seja particularmente dificil (calculo elementar e equagao diferencial linear de
primeira ordem ¢ tudo o que € necessario), isto nao significa que as idéias ¢ os conceitos ensinados
sejam particularmente simples. Desenvolver novas manciras de pensar e novas intuigoes nao €
facil.

Em relagdo a esta nova edigdo: antes de mais nada, eu deveria dizer que, em espirito, cla segue
as anteriores ¢ tento manter as coisas simples. De fato, eu removi daqui ¢ dali material, que senti
que seria mais apropriado em livros mais avangados. Mas adicionei um certo numero de topicos
novos — sistemas bioquimicos, reatores com sélidos fluidizados, reatores gas/liquido e mais sobre
escoamento ndo ideal. A razio para isto ¢ que imeu sentimento diz que os estudantes deveriam, no
minimo, ser apresentados a estes assuntos, de modo que tenham uma idéia de como abordar
problemas nestas importantes areas.

Sinto que a solugdo de problemas — o processo de aplicar conceitos a situagdes novas — €
essencial para o aprendizado. Conseqiientemente, esta edigao inclui mais de 80 exemplos
tlustrativos e mais de 400 problemas (75% novos), de modo a ajudar o estudante a aprender e a
entender os conceitos que estio sendo ensinados.

Essa nova edigao é dividida em cinco partes. Para o primeiro curso de graduacio, eu sugeriria
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cobrir a Parte | (aprenda rapidamente os Capitulos | € 2 — ndo perca tempo 13) ¢, se for disponivel
um tempo extra, va para os capitulos das Partes 2 a 5 que sejam de interesse. Para mim, estes
capitulos seriam os de sistemas cataliticos (somente o Capitulo 18) e um pouco sobre escoamento
nio ideal (Capitulos 11 e 12).

Para um c urso de pos-graduagao ou um curso de segundo ano, o material nas Partes 2 a 5 deve
ser adequado.

Finalmente. eu gostaria de agradecer aos professores Keith Levien, Julio Ottino, Richard Turton
¢ o Dr. Amos Avidan, que fizeram uteis e proveitosos comentarios. Também, meu profundo
agradecimento a Pam Wegner ¢ Peggy Blair, que digitaram e redigitaram — provavelmente, pareceu
um ndmero infinito de vezes — de modo a conscguir este original pronto para a cditora.

E para vocé, leitor, se encontrar erros — ou melhor, quando vocé encontrar erros — ou segdes
deste livro que ndo estejam claras, por favor, avise-me.

Octave Levenspiel

Departamento de Engenharia Quimica
Oregon State University

Corvallis, OR, 97331

Fax: (541) 737-4600
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Notacdo = - . -

Simbolos e constantes que sdo definidos e usados localmente ndo sdo incluidos aqui. As unidades
no Sl sdo dadas para mostrar as dimensdes dos simbolos.

E, E* E**
EOO? Eoﬁ Ero’ E(’(‘

area interfacial por unidade de volume de torre (m*/m?), ver Capitulo 23
atividade de um catalisador, ver Eq. 21.4

coeficientes estequiométricos para as substancias reagentes A, B, ... R, S, ...
area da segdo transversal de um reator (m?), ver Capitulo 20

reagentes

classificagdo de Geldart para particulas, ver Capitulo 20

concentragdo (mol/m®)

constante de Monod (mol/m?), ver Capitulos 28—30; ou constante de Michae-
lis (mol/m?), ver Capitulo 27

capacidade calorifica (J/motl - K)

calor especifico médio da alimentagéo e da corrente do produto completamente
convertido, por mol de reagente-chave que entra (J/(mol de A + tudo diferente
de A) - K)

diametro (m)

ordem de desativagao, ver Capitulo 22

diametro adimensional da particula, ver Eq. 20.1

coeficiente de dispersdo axial para o fluido que escoa (m?¥s), ver Capitulo 13
coeficiente de difusdo molecular (m¥s)

coeficiente efetivo de difusdo em estruturas porosas (m*/m de sélido - s)

uma integral de exponencial, ver Tabela 16.1

fator de aumento de absorgao para a transferéncia de massa com reagéo, ver Eq.
23.6

concentragio de enzima (mol ou g/m?), ver Capitulo 27

saida adimensional para uma alimenta¢do em pulso, a funcdo distribuicio de
idade de saida (s™"), ver Capitulo 11

a fung¢do RTD para o escoamento convectivo, ver Capitulo 135
a fung@o RTD para o modelo de dispersdo, ver Capitulo 13
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Ei(x)

H
H,

H, 2

AH,

AH,, AH,, AH,

k
kKKK K

m
M

uma integral de exponencial, ver Tabela 16.1

fator efetividade (-). ver Capitulo 18

fragio de sélidos (m* de solido/m? de vaso), ver Capitulo 20

fra¢do volumétrica da fase i (), ver Capitulo 22

taxa de alimentagdo (mol/s ou kg/s)

saida adimensional para uma alimentagdo em degrau (-), ver Fig. 11.12
cnergia livre (J/mol de A)

coeficiente de transteréncia de calor (W/m? - K), ver Capitulo 18

altura da coluna de absorgdo (im), ver Capitulo 24

altura do reator fluidizado (m), ver Capitulo 20

coeficiente de distribuigio de fase ou constante da Lei de Henry; para sistemas
gasosos H = p/C (Pa - m*/mol), ver Capitulo 23

entalpia média da corrente em escoamento por mol de A que escoa (J/mol de A
+ tudo difcrente de A), ver Capitulo 9

entalpia da corrente da alimentagdo que ndo reagiu e da corrente do produto
completamente convertido, por mol de A (J/mol de A + tudo diferente de A), ver
Capitulo 19

calor de reagao a temperatura 7 para a estequiometria escrita (J)

calor ou varia¢do de entalpia de reagdo, de formagio e de combustdo (J ou J/
mol)

constante de taxa de reagdo (mol/m*)'"s™!, ver Eq. 2.2
constantes de taxa de rcagdo, baseadas em r, ¥, ¥, ¥, ¥’
18.18

constante de taxa para a desativagdo do catalisador, ver Capitulo 21

.ver Egs. 18.14 a

condutividade térmica efetiva (W/m - K), ver Capitulo 18

coeficiente de transferéncia de massa do filme gasoso (mol/m? - Pa - s), ver Eq.
232

coeficiente de transferéncia de massa do filme liquido (m® de liquido/m? da
superficie - s), ver Eq. 23.3

constante de equilibrio de uma reagio, para a estequiometria escrita (-), ver
Capitulo 9

coeficiente de troca nuvem-bolha em leitos fluidizados (s™"), ver Eq. 20.13
coeficiente de troca nuvem-emulsdo em leitos fluidizados (s7'), ver Eq. 20.14
tamanho caracteristico de uma particula porosa de catalisador (m), ver Eq. 18.13

metade da espessura de uma particula em forma de um placa plana (m), ver
Tabela 25.1

taxa massica de escoamento (kg/s), ver Eq. 11.6
massa (kg), ver Capitulo 11
ordem de reagdo, ver Eq. 2.2

numero de reatores de mistura perfeita em série, com iguais capacidades, ver
Capitulo 6

mols do componente A

pressio parcial do componente A (Pa)




v =

195

~ e~

Simbolos Gregos
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XV

pressdo parcial de A no gas que estaria em equilibrio com C, no liquido; logo,
=H, C, (Pa)

taxa de calor (J/s = W)
taxa de reagio, uma grandeza intensiva, ver Egs. 1.2a 1.6
raio do niicleo ndo reagido (m), ver Capitulo 25
raio da particula (m), ver Capitulo 25
produtos de reacdo
constante da lei de gas ideal,
=8.314 J/mol - K
= 1,987 cal/mol - K
=0,08206 ¢ - atm/mol - K
razdo de reciclo, ver Eq. 6.15
velocidade espacial (s™"), ver Egs. 5.7¢ 5.8
superficie (m?)
tempo (s)

= V/v, tempo de permanéncia no reator ou tempo médio de residéncia do fluido
em um reator continuo (s), ver Eq. 5.24

temperatura (K ou °C)

velocidade adimensional, ver Eq. 20.2

componente transportador ou inerte em uma fase, ver Capitulo 24
taxa volumétrica de escoamento (m*/s)

volume (m?)

massa de solidos no reator (kg)

fracdo convertida do componente A, a conversdo (-)

mols de A/mols de inerte no liquido (=), ver Capitulo 24

mols de A/mols de inerte no gas (-), ver Capitulo 24

m? de rastro/m? de bolha, ver Eq. 20.9
fragao volumétrica de bolhas em um BFB

fungio delta de Dirac, um pulso ideal ocorrendo no tempo ¢ = 0 (s™"), ver Eq.
11.14

fungio delta de Dirac ocorrendo no tempo ¢, (s7")

fator de expansao, fragdo de variagdo do volume na conversao completa de A,
ver Eq. 3.64

fragao de vazios no sistema solido-gas, ver Capjtulo 20

fator efetividade, ver Eq. 18.11

unidades adimensionais de tempo (=), ver Eq. 11.5

constante global de taxa de reagdo em BFB (m* de solido/m® de gés - 5), ver
Capitulo 20

viscosidade de fluido (kg/m - s)

média de uma curva de resposta do tragador (s), ver Capitulo 15



¢
PMINy = UMD

pressdo total (Pa)

densidade ou densidade molar (kg/m® ou mol/m*)

variancia de uma curva do tragador ou fungio distribuigao (6°), ver Eq. 13.2
Viv = CyyViF s, tempo espacial (s), ver Egs. 5.6 ¢ 5.8

tempo para conversio completa de uma particula reagente para produto (s)
= CpoW/IF s, tempo-peso (kg - s/m), ver Eq. 15.23

varias medigdes de desempenho de reator, ver Eqs. 18.42 ¢ 18.43
rendimento fractonario global, ver Eq. 7.8

esfericidade, ver Eq. 20.6

rendimento fraciondrio instantaneo, ver Eq. 7.7

/

rendimento fracionario instantdnco de M com relagdo a N ou mols de M formado!
mol de N formado ou reagido, ver Capitulo 7 \

Simbolos e Abreviagées
BFB leito fluidizado borbulhante, ver Capitulo 20
BR  reator em batelada, ver Capitulos 3 e 5
CFB  leito fluidizado recirculante, ver Capitulo 20 '
F¥  leito fluidizado rapido, ver Capitulo 20
LFR  reator com escoamento laminar, ver Capitulo 15
MFR  reator de mistura perfeita, ver Capitulo 5
M-M  Michaelis-Menten, ver Capitulo 27
QIND = (M/N)  ver Eqs. 28.1 2 28.4
nw  peso molecular (kg/mol)
PC  transporte pneumdtico, ver Capitulo 20 ,
PCM  modelo de conversao progressiva, ver Capitulo 25
PFR  reator pistonado, ver Capitulo 5
RTD  distribuigdo dc tempo de residéncia, ver Capitulo [1
SCM  modelo de niicleo ndo reagido, ver Capitulo 25
TB  Ieito fluidizado turbulento, ver Capitulo 20 !
Subscritos
b  batelada
b fase bolha de um leito fluidizado .
¢ de combustio
¢ fase nuvem de um leito fluidizado
¢ no nucleo nao reagido
d  desativagdo
d  agua parada ou fluido estagnante '
e fase emulsdo de um leito fluidizado

condigdes dc equilibrio
saida ou final



Sobrescritos
a,b, ...
n

(o)

de formagio

gas

entrada

liquido

escoamento com mistura perfeita

nas condigoes de minima fluidizagao
escoamento pistonado

reator ou de reagdo

s6lido ou catalisador ou condigoes na superficie
entrada ou referéncia

usando unidades adimensionais de tempo, ver Capitulo 11

ordem de reagdo, ver Equagido 2.2
ordem de reagio
refere-se ao estado padrao

Grupos Adimensionais

ul
D
ud

numero de dispersdo do vaso, ver Capitulo 13

intensidade do niimero de dispersdo, ver Capitulo 13

moédulo de Hatta. ver Eq. 23.8 ¢/ou Fig. 23.4
moédulo de Thiele, ver Eq. 18.23 ou Eq. 18.26
modulo de Wagner-Weisz-Wheeler, ver Eq. 18.24 ou Eq. 18.34

nimero de Reynolds

nimero de Schmidt
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Uma Visao Géral
de Engenharia
das Reacoes Quimicas

Cada processo quimico industrial € projetado para produzir economicamente um produto desejado, a
partir de uma variedade de matérias-primas. através dc uma sucessao de etapas de tratamento. A Fig.
1.1 mostra uma situagdo tipica. As matérias-primas sdo submetidas a um deteriminado numero de
etapas de tratamento fisico de modo a torna-las aptas a reagir quimicamente no interior do reator. Os
produtos da reagdo devem entdo ser submetidos a tratamentos fisicos subseqiientes — separagdes,
puriticagdces, ete. — - de modo a se obter o produto final desejado.

O projeto dos equipamentos para as etapas de tratamento fisico ¢ estudado em operagdes unitarias.
Neste livro, estamos interessados na etapa de tratamento quimico de um processo. Economicamente,
esta pode ser uma operago irrelevante, talvez um simples tanque de mistura. Fregiientemente, no
entanto, a etapa de tratamento quimico ¢ o cora¢do de um processo, sendo responsavel pelo seu su-
cesso ou fracasso econdmico.

O projeto dc um reator ndo é uma questio rotineira e muitas alternativas podem ser propostas para
um processo. Na procura de um processo 6timo, nio é s6 o custo do reator que deve ser minimizado.
Mesmo que um projeto resulte em um reator de baixo custo, os materiais produzidos podem necessitar
de tratamentos que requeiram um custo muito maior do que projetos alternativos. Conscqiientemente,
a analise econdémica do processo global deve ser considerada.

Um projeto de reator usa informagao, conhecimento e experiéncia de uma variedade de areas —-
tcrmodindmica, cinética quimica, mecanica dos fluidos, transferéncia de calor, transferéncia de massa
e analise econdmica. A engenharia das reagdes quimicas ¢ a sintese de todos estes fatores com o
objetivo dc projetar apropriadamente um reator quimico.

Para saber o que um reator € capaz de fazer, necessitamos conhecer a cinética, 0 modo de contato
¢ a equacdo de desempenho. Nos mostramos isto esquematicamente na Fig. 1.2.

. Figura L1TE Processo'd

winiiico fipico 3

Matérias- | Etapas de Etapas de Etapasde [~
. tratamento tratamento |——| tratamente |Produtos
primas fisico quimico fisico .

t Reciclo J

. ——— b
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Capitulo 1 — Uma Visdo Geral de Engenharia das Reacdes Quimicas

Equagao de Desempenho
refaciona entrada e saida

Alimentagao "I Saida

Modos de Contato ou como os
materiais interagem e escoam
no reator quando eles se mis-
turam, sua aglomeragao ou
estado de agregagdo. Pela
propria natureza, alguns mate-
riais sdo muito agregativos - por
exemplo, sélidos e goticulas de

Cinética ou qudo rapido as
coisas acontecem. Se muito ra-
pido, entdo o equilibrio determi-
na o que deixard o reator. Se ndo
tao rapido, entdo a taxa de
reagao quimica e talvez também
atransferéncia de calor e massa
determinardo o que acontecera.

Figura 1.2 1% Informagdes neessirias para prever ¢ que o reator pode fazer

)

!
}

. v

liquidos na@o coalescentes.

A maior parte deste livro ¢ dedicada a encontrar a expressio que relaciona entrada e saida para
varias cinéticas e varios modos de contato; ou scja:

saida = f[entrada, cinética, contato] (1

Esta equagdo ¢ chamada de equac¢do de desempenho. Por que ela é importante? Porque, com esta
expressdo, podemos comparar diferentes projetos e condigdes, encontrar o que € melhor e entdo
aumentar a escala (scale up) para unidades maiores.

Classificac@io das Reacoes

Ha muitas maneiras de classificar as reagdes quimicas. Na engenharia das rea¢des quimicas,
provavelmente o esquema mais util é classifica-las de acordo com o niimero e tipos de fases envolvi-
das, tendo-se uma grande divisio: sistemas homogéneos e sistemas heterogéneos. Uma reagdo é
homogeénea se ela ocorre em uma tnica fase e ¢ heterogénea se requer a presenga de no minimo duas
fases para ocorrer a uma certa taxa. Ndo importa se a reagio ocorre em uma, duas ou mais fases, na
interface ou se os reagentes e produtos estdo distribuidos entre as fases ou estdo todos contidos em
uma mesma fase. O que rcalmente importa é que no minimo duas fases sao nccessarias para que a
reagao ocorra.

Algumas vezes essa classificagdo ndo € tio clara como no caso da grande classe dec reagdes
biologicas, como reagdes enzima-substrato. Neste caso, a enzima atua como um catalisador na produgéo
de proteinas e outros produtos. Uma vez que as enzimas sio proteinas altamente complexas, com alto
peso molecular e de tamanho coloidal, 10—100 nm, as solu¢des contendo enzimas representam uma
regido indefinida entre sistemas homogéneos e heterogéneos. As reagdes quimicas ruito rapidas,
tais como a queima de um gas, sdo também exemplos em que a distingao entre sistemas homogéneos
e hcterogéneos nao é bem definida. Existe aqui uma grande heterogeneidade na composigio e
temperatura. Estritamente falando, nés ndo temos uma fasc simples, visto que uma fase implica em
uniformidade na temperatura, pressio ¢ composi¢ao. A resposta a questio de como classificar estes
casos limites € simples. Ela depende de como escolhemos a forma de trata-los e esta, por sua vez,
depende da descrigdo que pensamos ser a mais Gtil. Assim, o tratamento destes casos limites depende
dc uma dada situagao.

Além dessa classificagdo, existem reagdes cataliticas, cuja taxa é alterada por materiais que nio
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sdo reagentes ¢ nem produtos. Tais materiais, chamados catalisadores, ndo necessitam estar presentes
em grandes quantidades. Os catalisadores atuam retardando ou acelerando a reagio, sem que sejam
modificados de forma expressiva.

A Tab. 1.1 mostra a classificagdo das rea¢des quimicas de acordo com nosso esquema e alguns
exemplos de reagdes tipicas para cada tipo.

Nao Cataliticas Cataliticas
Homogéncas Maioria das reagdes em Maioria das reagdes em
| fegasosa | feliqud |
Reagdes rapidas, tais como Reagdes em sistemas
— — T T T a queima de gas coloidais
Reagdes enzimaticas e
microbiologicas
Queima de carvao Sintese de amoénia
Heterogéneas Ustulagio de minérios Craqucamento de 6lco cru
Ataque de sélidos por 4cidos Oxidagdo de SO, a SO,
Absorgdo gas-liquido Oxidagio de amodnia para
com reagao produzir acido nitrico
Redugido de minério de
ferro a ferro e ago

Variaveis que Afetam a Taxa de Reacao

Muitas variaveis podem afetar a taxa de uma reagdo quimica. Em sistemas homogéneos, a temperatura,
a pressdo e a composigdo sdo variaveis dbvias. Em sistemas heterogéneos, mais de uma fase esta
envolvida, tornando o problema conseqiientemente mais complexo. Materiais podem se deslocar de
uma fase para outra durante a reagdo, podendo assim a taxa de transferéncia de massa ser importante.
Por exemplo, na queima de carvido, a taxa de rea¢do pode ser limitada pela difusdo de oxigénio
através do filme de gas que circunda a particula e através da camada de cinzas na superficie da
particula. Outro fator que pode afetar ¢ a taxa de transferéncia de calor. Considere, por exemplo, uma
reagdo cxotérmica, ocorrendo nas superficies intermas de um catalisador poroso. Se o calor liberado
pela reagdo nao for removido rapidamente, uma distribuigio ndo uniforme de temperatura pode ocorrer
no interior do catalisador, resultando na existéncia de pontos com diferentes taxas de reagdo. Estes
efeitos de transferéncia de calor ¢ massa vio se tornando mais importantes quanto mais rapida for a
taxa de reagdo. Desta forma, as transferéncias de calor ¢ massa sdo importantes na determinagio das
taxas das reagdes heterogéneas.

Definiciio de Taxa de Reacédo

Perguntamos agora como definir a taxa de reagdo de forma Wtil e significativa. Para responder isto,
vamos adotar algumas defini¢des de taxa de reagdo em fungio de grandezas intensivas. Primeiro,
devemos sclecionar um componente da reagao e definir a taxa em termos deste componente i. Se,
devido a reagdo, a taxa de variagdo no niimero de mols deste componente for dN,/dt, entdo a taxa de
reacdo em suas varias formas € definida a seguir.



a)

h)

<)

d)

e)

Capitulo 1 — Uma Visdo Geral de Engenharia das ReacGes Quimicas

Baseada na unidade de volume de fluido reagente:
, = 1 51_1& _ mols formados de i
"V dr  (volume de fluido) (tempo) )
Bascada na unidade de massa de sélido em sistemas solido-fluido:
= l_ dN, mols formados de i
' W dr (massa de sélido) (tcmpo) )

Baseada na unidade de area interfacial em sistemas fluido-fluido ou baseada na unidade de arca de
solido em sistemas gas-solido:

«_ 1 dN; _ mols formados de

r=——— |
YOS dt (arca) (tempo) 4
Baseada na unidade dec volume de solido em sistemas gas-solido:
1 _d_!y_, "~ mols formados de { s
! V' dr (volume de sélido) (tempo) )
Bascada na unidade de volume do reator, se diferente da unidade de volume de fluido:
s L dN, mols formados de {
! V, dt  (volume do reator) (tempo) ()

Em sistemas homogéneos. o volume de fluido no reator ¢ freqiientemente idéntico ao volume do
reator. Assim, ¥V e V, sdo idénticos e as Egs. (2) e (6) s3o usadas indistintamente. Em sistemas
heterogéncos, todas as defini¢oes dadas sdo aplicaveis; a escolha de qual delas adotar depende da
situagdo em particular, sendo uma questio apenas de conveniéncia.

As Egs. (2) a (6) estdo relacionadas por:

volume y. =| Massa de = area de o volume = volume e
de fluido J * solido J' solido /¢ \desolido)* do reator

ou [Vr, =W ‘l= Sr‘.”= V,’f’” =V r‘”,,l (7)

ri

Velocidade de Reacoes Quimicas

Algumas reagdes ocorrem muito rapidamente, enquanto outras ocorrem de forma cxtremamente lenta.
Por exemplo, na produgio de polietileno, um de nossos mais importantes plasticos, ou na produgio
de gasolina a partir de petrolco cru, nos queremos que a reagio se complete em menos de um segundo.
Ja no tratamento de agua, a reagio pode levar varios dias para ocorrer.

A Fig. 1.3 indica as taxas relativas nas quais as reagdes ocorrem. Se compararmos as taxas relativas
das plantas de tratamento de esgoto e os motores de foguete chegarcmos a expressiva relagdo de

| segundo para 3 anos.

Com uma relagio tdo grande como essa, o projeto de reatores sera, naturalmente, bem diferente em
cada caso.
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Reatores celu- Trabatho Gases em particulas !
lares, plantas arduo porosas de catalisadores ¢
de tratamento de
4gua industrial Fornalhas
Homem de carvao
em repouso N
)
10° 10° 10° 10"
( | 1 {( —4 i
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Motores a jato Motores Reatores bimoleculares,
de foguete em que cada colis3o é

considerada, aproximadamente
a1atme a400°C

Planejamento Global

Rcatores cxistem nas mais variadas cores, formas e tamanhos, sendo usados para todos os tipos de
reagoes. Para efeito de ilustragdo, nds temos os reatores gigantes de craqueamento catalitico para
refino de petroleo, as fornalhas enormes para produzir ferro, os lodos ativados para tratamento de
esgoto, 0s expressivos tanques de polimeriza¢do para plasticos, tintas e fibras, os vasos farmacéuticos
extremamente importantes para produzir aspirina, penicilina e pilula anticoncepcional, domas de
fermentagdo para produzir bebidas alcdolicas €, naturalmente, o terrivel cigarro.

Tais reagdes sdo tio difercntes com relagdo aos tipos e as taxas, que seria inconveniente tentar
trata-las de uma mesma maneira. Desta forma, vamos aqui trata-las por tipo, uma vez que cada tipo
requer o desenvolvimento de uma série apropriada de cquagdes de desempenho.

EXEMPLO 1.1 — MOTOR DE FOGUETE

Um motor de foguete, Fig. E1.1, queima uma mistura estequiométrica de combustivel (hidrogénio

liquido) em oxidante (oxigénio liquido). A cimara de combustio ¢ cilindrica, com 75 cm de

comprimento e 60 cm de didmetro. O processo de combustio produz 108 kg/s de gases de exaustio.

Se a combustio for completa, encontre as taxas de reagao do hidrogénio e do oxigénio.
Combustao completa

NG
—
L 108kgls

75 cm——m—>

Figura El1.1

SOLUCAO
Nos queremos calcular:
1 dNy, 1 dNg
=— e 1H, ==
Vo odt Y A /)

-~
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Vamos calcular cada termo. O volume do reator e o volume no qual a reagao ocorve sdo idénticos.
Logo:

V= g-(o.e)’(o,n) =0,2121 m’
Vamos agora analisar a reagio que esta ocorrendo.

H, +%02 SHO 0

peso molecular (em g) 2 16 18

Conscqiientemente:  H,0 produzida / s = 108kg /s (Hl;rzol
g

]=6kmol/5

Assim, da Eq. (i): H, usado = 6 kmol/s
O, usado =3 kmol/s

¢ a taxa de reagao €:

1 6 kmol mols usados

—hy = ——— = 2.829% 10 —————
= 0,212l m s m” do foguete s
= i 3 kmol —1,415x10° mols
= 0212Im’ s m’-s

Nota: Compare estas taxas com os valores dados na Fig. 1.3.

EXEMPLO 1.2 — O SER HUMANO

Um ser humano (75 kg) consome cerca de 6.000 kJ de alimento por dia. Considere que o alimento
contenha somente glicose e que a reag@o global seja:

CeH,,0¢ +60, - 6CO, +6H,0, —AH, =2.816K]
do ar da expiragao

Encontre a taxa metabolica do homem (a taxa de viver, amar e rir) em termos de mols consumidos
de oxigénio por m? da pessoa por segundo.

SOLUCAO
Nos queremos encontrar:
P 1 dNo, mol de O, consumido

e - )
O e (m’® da pessoa) s

Vamos calcular os dois termos desta equagdo. Primeiro, da nossa experiéncia de vida, nos
estimamos a densidade do homem igual a:

p= 1.00053;-
m
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Conscqiientemente, para a pessoa em questao:

75kg

Vo = ————2
1.000 kg / m*

_ 3
pessoa =0,075m

Note que cada mol de glicose consumida usa 6 mols de oxigénio, liberando 2.816 kJ de energia.
Deste modo, nds necessitamos:

dNo, _( 6.000 kJ / dia I 6 mols de O, )_ | g mols de O,

dt 2.816 kJ / mol de glicose A | mol de glicose dia

Inserindo na Eq. (i):

= 1 12,8 mols de O, consumido  1dia —0.002 mol de O, consumido .
%7 0,075 m? dia 24x3.600s s

Nota: Compare este valor com aqueles listados na Fig. 1.3.

PROBLEMAS

L.1. Planta de tratamento de dgua residual de um municipio — Considere uma planta de tratamento

1.2

de agua para uma pequena comunidade (Fig. P1.1). A dgua residual escoa a uma vazio volumétrica
de 32.000 m*/dia, através de uma planta de tratamento, com um tempo médio de residéncia de 8
horas; ar € borbulhado no interior dos tanques, que contém microrganismos que atacam e decompdem
o material orgédnico.

(Lixo organico) + 0, DS, oy, 4 H 0O

Uma alimentagdo tipica tem uma DBO (demanda biolégica de oxigénio) de 200 mg de O,/¢, enquanto
um efluente tem uma DBO desprezivel. Encontre a taxa de reagéo, ou seja, o decréscimo de DBO
nos tanques de tratamento.

Agua residual, Planta de tratamento Agua tratada,
32.000 m?/dia —>|  de agua residual 32.000 m%/dia

200 mg de O, Tempo médio de Nenhuma
necessario/¢ residéncia, f =8 h necessidade de 0,
Figura P1.1

Usina termoelétrica para queima de carvao — Grandes usinas termoelétricas (cerca de 1.000 MW
de poténcia), usando combustores de leito fluidizado, poderéo ser construidas algum dia (ver Fig.
P1.2). Estas usinas gigantes seriam alimentadas por 240 toneladas de carvio/h (90% de C, 10% de
H,), dos quais 50% queimariam no interior de uma série de leitos fluidizados principais e os outros
50% queimariam em algum outro ponto do sistema. Um projeto sugerido poderia usar uma bateria
de 10 leitos fluidizados, cada um com 20 m de comprimento € 4 m de largura, contendo sélidos até
uma profundidade de 1 m. Encontre a taxa de reagio no interior dos leitos, baseando-se no oxigénio
consumido.
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Leito fluidizado
Wmx4dmxim

S0 T 10% H,—> : 50% da alimentagao

queimam nestas
10 unidades

/).

Figura P1.2

1.3. Craqueadores cataliticos de leitos fluidizados (FCC) — Os reatores de FCC estdo entre as maiores
unidades de processamento usadas na industria de petrdleo. Um exemplo da tal unidade é mostrado
na Fig. P1.3. Uma unidade tipica tem dec 4 m a 10 m de didmetro interno e de 10 m a 20 m de altura,
contendo cerca de 50 toneladas de um catalisador poroso, cuja densidade (p) é igual a 800 kg/m”.
Esta unidade é alimentada com aproximadamente 38.000 barris de petréleo cru por dia (6.000 m?/
dia, com p = 900 kg/m’*), quebrando cadeias longas dc hidrocarbonetos em cadeias menores.

Dec modo a ter uma idéia da taxa de reagio nestas unidades gigantes, vamos simplificar e supor que
a alimentagdo consista apenas de hidrocarboncto C,g; ou seja:

Ci
8
CaoHa2 %’ Cs
G
CH,

Se 60% da alimentagdo vaporizada forem craqueadas na unidade, qual deve ser a taxa de reagio,

tee

expressa como —r' (mols reagidos/kg de catalisador ‘s) e como r
dor - s)?

(mols reagidos/m? de catalisa-

Produto

Reator
Regenerador

Atmosfera
Atmosfera redutora

oxidante

Ar

Figura P1.3 — A unidadc de FCC da Exxon — Modelo IV.
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Cinética _
das Reacoes
Homogéneas

Tipos de Reatores Simples

Os reatores ideais tém trés modos de contato ou de escoamento ideal, conforme mostrado na Fig. 2.1,
e nos freqiientemente tentamos fazer com que os reatores reais se aproximem o maximo possivel dos
reatores ideais.

Particularmente, gostamos desses trés modos de reagdo ou escoamento, porque eles sdo faceis de
tratar (¢ simples encontrar as suas equagdes de desempenho) e porque um deles ¢ freqiientemente o
melhor modo possivel (dara o maximo daquilo que queiramos). Mais adiante, consideraremos reatores
com reciclo, reatores com estagios € outras combinagdes de modos dec escoamento, assim como
reatores reais que sio desvios dos ideais.

A Equagao de Taxa

Suponha uma reagio em uma Unica fase aA + bB — rR +$S. A maneira mais atil para medir a taxa
de reagdo em relagdo ao reagente A ¢ dada por:

Taxa de consumo de A

_ _L dN, _ (quantidade consumida dec A) mol

ra = . 1
('_/‘ A & (volume) (tempo) m-s m
note que esta ¢ o sinal negativo

uma grandeza intensiva significa consumo

As taxas de rea¢do de todos os materiais estdo relacionadas por:

AT R

a r S

A experiéncia mostra que a taxa de reagdo ¢ influenciada pela composigio e pela energia do
material. Por energia, nds entendemos a temperatura (energia cinética das moléculas), a intensidade
de fuz no interior do sistema (isto pode afetar a energia de ligagdo entre os atomos), a intensidade do
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Batelada
N

Composigcdo uniforme em
todo o interior do reator,
mas variando, naturalmente,
com o tempo.

24 Figura 2.1 == Tipos de reatores ideais .

Escoamento estacionario

Escoamento pistonado

=

0 fluido passa através do reator,
sem haver mistura entre o fluido
recém-alimentado e aquele ja
existente no reator.

E como se o fluido se movesse
em uma fila tnica através do reator.

Escoamento com
mistura perfeita

Uniformemente misturado e
mesma composi¢ao em todo ¥
o interior e na saida do reator

campo magnético, ctc. Geralmente, necessitamos considerar apenas a temperatura; assim, vamos
concentrar nossa atengdo neste fator. Logo, podemos escrever:

m--s

termos
. = f| dependentes
da temperatura

I-a
() ~
mi
termos
. dependentes |SQOuMm
~ | exemplo
de concentragio
ordem
de reagao

energia
de ativagao

( 2)
termo dependente

de temperatura

Aqui estdao umas poucas palavras a respeito dos termos da taxa de reagdo que sao dependentes da

concentragio e da temperatura.

2.1 —TERMO DEPENDENTE DA CONCENTRACAO EM UMA EQUACAO

DE TAXA

Antes de encontrar a forma do termo dependente da concentragio na expressao de taxa, nés devemos
distinguir os diferentes tipos de reagdes. Esta distingdo se baseia na forma e no nimero de cquagdes
cinéticas usadas para descrever o progresso de uma reagdo. Uma vez que estamos interessados no
termo dependente da concentragdo em uma equagdo de taxa, mantemos a temperatura do sistema

constante.

Reacdes Simples e Muiltiplas

Quando materiais reagem para formar produtos, ¢ geralmente facil decidir, apés uma analise da
estequiometria, preferencialmente em mais de uma temperatura, se devemos considerar a ocorréncia
de apenas uma reagdo ou de muitas.

Quando uma unica equagao estequiométrica e uma Gnica equagado de taxa sio escolhidas para
representar o progresso da reagdo, nds temos uma reagdo simples. Quando mais de uma reagao
cstequiométrica € escolhida para representar as mudangas observadas, entio mais de uma expressao
cinética é necessaria para seguir a mudan¢a na composi¢ao de todos os componentes da reagao,
tendo-se desta forma as reagdes miltiplas.

As reagdes multiplas podem ser classificadas em:
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reagécs em série, A —- R -5 S

reagées em paralelo, que sdo de dois tipos:

A — R
” R
A N e
S B - S
competitiva lateral

¢ esquemas mais complicados, como por exemplo:

A +B - R
R+B—> S

Neste caso, a reagdo ocorre em paralelo em relagdo a B, mas em série em relagdgoa A, R e S.

Reacoes Elementares e Nao Elementares

Considere uma reagio simples, tendo a scguinte equagio estequiométrica:
A +B-—> R

Se nos postularmos que o mecanismo controlador da taxa envolve a colisdo ou interagdo de uma
tnica molécula de A com uma anica molécula de B, entao o nimero de colisdes das moléculas de A
com as de B sera proporcional a taxa de reagao. Como a uma dada temperatura, o nimero de colisdes
€ proporcional a concentragio de reagentes na mistura, a taxa de consumo de A é dada por:

=rs =kC Gy

Reagdes em que a cquagio de taxa corresponde a equagdo estequiométrica sdo chamadas de reagdes
elementares.
Quando ndo ha uma correspondéncia dircta entre a estequiometria e a taxa, entdo temos as reag¢oes

ndo elementares. O exemplo classico de uma reagdo nio elementar é o da reagdo entre o hidrogénio
¢ 0 bromo,

H, + Br, — 2HBr

que tem a seguinte expressdo de taxa*

12
Fage = k [H,][Br,] 3
k, +[HBr]/[Br,]

As reagdes ndo elementares sdo explicadas assumindo que aquilo que observamos como sendo
uma reag¢do nica, é na realidade o efcito global de uma seqiiéncia de reages elementares. A razio
para se observar somente uma reagio, € nao duas ou mais reagdes elementares, é que a quantidade de
intermedidrios formados é muito pequena, ndo sendo detectada. Estas explicagdes serdo analisadas
posteriormente.

Molecularidade e Ordem de Reacio

A molecularidade de uma reagao elementar é definida como o niimero de moléculas envolvidas na
reagdo. Este nimero pode ser igual a um, dois ou, ocasionalmente, trés. A molecularidade se refere
somente a reagao elementar.

* De modo a simplificar, nés usamos neste capitulo colchetes para indicar concentragdes. Logo: Cyg, = [HBr].
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Para materiais como A, B, ..., D, noés podemos, freqlicntemente, aproximar a taxa de progresso de
uma reagdo através de uma expressao do tipo:

_rA=kc~AC§...C{§, a+b+--+d=n @

em que as poténcias a, b, ..., d ndo estido necessariamente relacionadas aos coeficientes estequio-
métricos. Estas poténcias sao chamadas dec ordem da reagdo. Assim, a reagao é:

de ordem a em relagdo a A
de ordem b emrelagdoa B
de ordem n em relagio ao global

Uma vez que a ordem se refere & expressao de taxa encontrada empiricamente, ela pode ser um
numero fracionario, ndo necessitando ser um niimero inteiro. No entanto, a molecularidade de uma
reagdo tem de ser um numero inteiro, porque ela se referc a0 mecanismo da reagao, sendo aplicada
apcnas a reagdo elementar.

Para expressdes de taxa diferentes da forma apresentada na Eq. (4), como por exemplo a Eq. (3),
nao faz sentido usar a expressao ordem de reagio.

Constante de Taxa k
Quando uma expressdo de taxa para uma reagdo quimica homogénca é escrita na forma da Eq. (4), as
dimensoes da constante de taxa k para uma reagdo de ordem »n sdo:
(tempo)~'(concentragio)' " 5)

No caso de uma reagio de primeira ordem, a Eq. (5) torna-se simplesmente:
(tempo)™ ()

Representacio de uma Reaciio Elementar

Na expressdo de taxa, podemos usar qualquer grandeza equivalente a concentragio (por exemplo,
pressdo parcial), ficando-se com:

ra =kpiph... 0o

A ordem dareagdo ndo € fungdo da grandeza utilizada, permanecendo inalterada; no entanto, a constante
de taxa sera afetada.

Por concisio, as reagdes elementares sao freqiientemente representadas por uma equagao mostrando
tanto a molecularidade quanto a constante de taxa. Por exemplo:

2A—5 2R ™

representa uma reagao bimolecular irreversivel, com constante de taka &, de segunda ordem, implicando
que a taxa de reagao ¢é:

TAER= klci
Nio seria apropriado escrever a Eq. (7) como:
A—4 R

pots isto implicaria que a expressio de taxa de reagdo seria:
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—ry=r =kC,

Assim. temos de ter cuidado em distinguir entre uma equagdo particular quc representa a reacao
clementar ¢ as muitas representagoes possiveis da estequiometria.

Devemos notar que escrever a reagdo elementar com a constante de taxa, como mostrado na Eq.
(7), pode ndo ser suficiente para evitar ambigiiidade. As vezes, pode ser necessario especificar o
componente na rea¢do para o qual a constante de taxa se refere. Por exemplo, considere a reagio:

B+2D - 3T (8)
Se a taxa for medida em termos de B, a equagdo de taxa sera:
g = kBCBCé

Se a taxa for medida em termos de D, a equagio de taxa sera:

= kDCBCé
ou se ela se referir ao produto T, entdo: = krcﬂcé
. . . 1 1
Porém, da estequiometria: -y = 3 = 3 rr
. 1 i
Conscqiientemente: kg = Eko = EkT 9)

Na Eq. (8), a qual dos trés valores de k estamos nos referindo? Nao podemos dizer. Logo, para
evitar ambigiiidade quando a estequiometria envolve diferentes niimeros de moléculas dos varios
componentes, temos de especificar o componente que esta sendo considerado.

Resumindo, a forma condensada de expressar a taxa pode ser ambigua. De modo a eliminar qualquer
confusdo possivel, escreva a equagdo estequiométrica, seguida da expressdo completa da taxa,
juntamente com as unidades da constante de taxa.

Representacio de uma Reacio Nao Elementar
Reagio ndo elementar é aquela cuja estequiometria ndo coincide com sua cinética. Por exemplo:
Estequiometria: N, +3H, £22NH,

[N, ){H, 1*? [NH;]
7~k 312
[NH;] (H;]

Taxa: ran, =k

Esta ndo coincidéncia mostra que temos de desenvolver um modelo de reagdo multiestagio de modo
a explicar a cinética.

Modelos Cinéticos para Reagées Nio Elementares

Com o objetivo de explicar a cinética de reagoes ndo elementares, admitimos que uma seqiiéncia
de reagdes elementares esta realmente ocorrendo, mas que ndo podemos medir ou observar os interme-
diarios formados, uma vez que eles estdo presentes somente em quantidades muito pequenas. Assim,
nds observamos somente os reagentes iniciais € os produtos finais, ou 0 que parece ser uma reagio
simples. Por exemplo, se a cinética da reagdo
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A, +B, 5 2AB
indicar que a reagdo ¢ nio elementar, poderemos supor uma séric de etapas elementares para explicar
a cinética, tais como:
A,22A%
A*+B,2 AB + B*
A*+B*& AB
em que o0s asteriscos se referem aos intermediarios ndo observados. Para testar nosso esquema proposto,

temos de ver se a sua expressdo cinética tedrica corresponde aquela experimental.

Os tipos de intermediarios que podemos postular sao sugeridos pela quimica dos materiais, podendo
ser agrupados como segue.

Radicais Livres. Atomos livres ou grandes fragmentos de moléculas estaveis que contém um ou
mais clétrons desemparelhados sdo chamados de radicais livres. O elétron desemparethado € designado
por um ponto no simbolo quimico da substancia. Alguns radicais livres sdo relativamente estavets,
como o trifenilmetil,

porém, como regra, eles sdo instaveis ¢ altamente reativos, como:
CH;. C,H.. L, H, CCl;-

lons e Substancias Polares. Atomos, moléculas ou fragmentos de moléculas carregados eletricamente,
tais como:

N3. Na’, OH", H,;0"., NH;, CH,OH;, I°
sdo chamados ions. Eles podem atuar como intermedidrios ativos nas reagdes.

Moléculas. Considere as reages consecutivas:

A >R ->5S

Usualmente, elas sdo tratadas como reagdes multiplas. No entanto, se o intermediario R for altamente
reativo, scu tempo de mcia-vida serd muito pequeno ¢ sua concentragao na mistura reagente pode se
tornar muito pequena para ser medida. Em tal situagao, R ndo pode ser observado e pode ser considerado
como um intermediario reativo.

Complexos de Transi¢do. As numerosas colisdes entre as moléculas reagentes resultam em uma
ampla distribui¢do de energias entre as moléculas individuais. Isto pode resultar em ligages
tensionadas, formas instaveis de moléculas ou associagao instavel de moléculas, que podem entdo se
decompor para dar produtos ou, através de mais colisées, podem retomar as moléculas no estado
normal. Tais formas instaveis sdo chamadas de complexos de transigao.
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Os esquemas reacionais postulados, envolvendo esses quatro tipos de intermediarios, podem ser
de dois tipos.
Reacées Individuais. Na reagio individual, o intermedidrio € formado na primeira reagdo, desapare-
cendo em seguida para formar o produto. Assim:
Reagentes — (Intermediarios)*
(Intermediarios)* — Produtos

Rea¢oes em Cadeia. Nas rcagées em cadeia, o intermediario é formado na primeira reagio, chamada
de etapa de iniciag¢do da cadeia. Fle entdo se combina com o reagente para formar o produto e mais
um intermedidrio na etapa de propagagdo da cadeia. Ocasionalmente, o intermedidrio é destruido
na etapa de término da cadeia. Assim:

Reagente — (Intenmediario)* Inicio
(Intermediario)* + Reagente — (Intermediano)* + Produto Propagacao
(Intermediario)* — Produto Término

A caracteristica essencial da reca¢io em cadeia € a ctapa de propagacio. Nesta etapa. o intermediario
nao € consumido, mas atua simplesmente como um catalisador para a conversio do material. Desta
mancira, cada molécula dec intermediario pode catalisar uma longa cadeia de reagdes, mesmo milhares
delas, antes de ser destruida.

A seguir, sdo apresentados alguns cxemplos de mecanismos de varios tipos.

1. Radicais livres, mecanismo de reacdo em cadeia. A reagao

H, + Br, - 2HBr

) k[H,)[Br1"?
com taxa experimental Tupe = W
2 2

pode ser explicada pelo esquema a seguir, cnvolvendo os intermediarios H - ¢ Br -
Br; 2 2Br Inicio e Término

Br-+ H; - HBr+H- Propagagdo
H- + B, = HBr + Br- Propagagio

2. Intermedidrios moleculares, sem formacdo de cadeia. A classe geral das reagdes de fermentagao
catalisadas por enzimas

A <om enzima R

. _ K[AJ(E,]
com taxa expcrimental R = [M] +[A]

constante

ocorre com o intermediario (A-enzima)*, como segue:

A + enzima 2 (A -enzima)*
(A-enzima)* — R + enzima

Em tais reagGes, a concentragao do intermedidrio pode se tornar aprecidvel, necessitando neste caso
uma analise especial, proposta inicialmente por Michaclis e Menten (1913).
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3. Complexo de transigao, sem formagdo de cadeias. A decomposi¢do espontinea do azometano

(CH;),N, >C,H,+N, ou A = R + S

apresenta, sob varias condigdes, cinética de primeira ordem, segunda ordem ou intermediaria. Este
tipo dc comportamento pode ser explicado através da hipotese da existéncia de uma forma energizada
e instavel do reagente A*. Assim,

A+A - A*+A  Formagdo da molécula energizada
A*+A SA+A Retorno a forma estavel pela colisdo
A* 5R+S Decomposigao espontinea em produtos

Lindemann (1922) foi o primeiro a sugerir este tipo de intermediério.

Testando Modelos Cinéticos

Dois problemas dificultam a busca do mecanismo correto de reagdo. Primeiro, a reagdo pode apresentar
mais de um mecanismo; isto €, radical livre ou intermediario i6nico, com taxas relativas que mudam
com as condi¢des. Segundo, mais de um mecanismo pode ser consistente com os dados cinéticos. A
solugdo destes problemas é dificil e requer um grande conhecimento da quimica das substancias
envolvidas. Deixando estes problemas de lado, vamos ver como testar a correspondéncia entre
experimento ¢ 0 mecanismo proposto, quc envolve uma seqiiéncia de reagdes elementares.

Nessas reagocs elementares, nos supomos a existéncia de dois tipos de intermediarios.

Tipo 1. Um intermediario ndo visto e nao medido, X, geralmente presente em concentragio tio
baixa, que sua taxa de varia¢do na mistura pode ser considerada zero. Deste modo, nos admitimos
que:
. d[X
[X] épequena e % =0
t

Chama-se isto de aproximacdo de estado estaciondrio. Os mecanismos tipos | e 2, vistos anteriormente,
adotam este tipo de intermediario ¢ o Exemplo 2.1 mostra como fazer isto.

Tipo 2. Onde um catalisador homogéneo de concentragio inicial C esta presente sob duas formas:
como um catalisador livre C ou combinado em um grau apreciavel para formar o intermediario X;
uma consideragao para o catalisador fornece:

[Col=[CI+[X]

dIX] _
dt

Também consideramos que: 0

ou que o interimediario esta em equilibrio com seus reagentes; assim,

reagente | ( catalisador | [ intermediario
+ 2
A C 2 X

sendo K= L = X1
4 [AllC]
O Exemplo 2.2 e o Problema 2.23 lidam com cste tipo de intermediario.
Os dois exemplos apresentados a seguir ilustram o procedimento de tentativa e erro envolvido na
busca do mecanismo correto de reagido.
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EXEMPLO 2.1 BUSCA DO MECANISMO DE REACAO
A reagdo irreversivel

A+B=AB (10)
tem sido estudada do ponto de vista cinético, sendo a taxa de formagdo de produto bem
correlacionada pela seguinte equacio de taxa:

ras = kC}% ... independente de C, (1)

Qual mecanismo de reagio é sugerido por esta expressdo de taxa, se a quimica da reagdo sugere
que o intermediario consiste em uma associagio de moléculas reagentes ¢ que a reagio em cadeia
ndo ocorre?

SOLUCAO

Se a reagdo representada na Eq. (10) fosse elementar, a taxa seria dada por:
rag = kC,Cy = k[A][B] 12)

Uma vez que as Egs. (11) e (12) ndo sdo de mesmo tipo, a reagdo ¢ evidentemente ndo clementar.
Consegiientemente, vamos tentar varios mecanismos e ver qual deles dard uma expressio de
taxa similar aquela encontrada experimentalmente. Nos comegamos com modelos simples de
duas etapas e se eles nao forem eficientes, tentaremos modelos mais complicados, de trés, quatro
ou cinco etapas.

Modelo 1. Admita um esquema reversivel de duas etapas, envolvendo a formagado de uma substin-
cia intermediaria A%, que ndo foi realmente vista, mas que se imagina estar presente somente em
pequenas quantidades. Logo:

ki
ZA«—A;
&y
. a3)
A; + B——A + AB
ky

que realmente envolve 4 reagdes elementares

2A—HfsAx (14)
Ar—t 04 15)
A*+B—2 A + AB (16)
A+ AB—EAt 4 B amn

Os valores de k se referem aos componentes que desaparecem; desta forma, &, se refere ao
componente A, k, se refere ao componente A}, etc.

Agora, escreva a expressdo para a taxa de formagdo de AB. Visto que estc componente esta
envolvido nas Egs. (16) e (17), sua taxa global de varia¢do é a soma das taxas individuais. Logo:

ras = k3[A%][B] - £, [A][AB] (18)
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Como a concentragio do intermedidario A% é tdo pequena e ndo mensuravel, a expressdo de taxa,
Eq. (18), ndo pode ser testada na presente forma. Deste modo, [A3] deve ser substituida por
concentragdes que possam ser medidas, tais como [A], [B] ou [AB]. Isto ¢ feito a partir das
quatro equagdes elementares que envolvem A3:

s = R IAF —kofA3 )= B [ASIB] + K [AIAB] (19)

Devido ao fato de a concentragio de A% ser sempre extremamente pequena, podemos admitir
que sua taxa de variagdo € zero; ou seja:

7 =0 (20)

Csta € a aproximagado de estado estacionario. Combinando as Eqgs. (19) ¢ (20), entdo
encontramos:

THIAP + £ [AI[AB]

)= 21
(A3l ky +ky[B] @n

que, quando substituida na Eq. (18), simplificando e cancelando dois termos (dois termos sempre
serdo cancelados se vocé estiver fazendo corretamente), dara a taxa de formagao de AB, em
termos de quantidades mensuraveis. Por conseguinte,

Kk [AP[B]- ik [ALAB]

Fag = (22)
AB
k, + k5[B]

Na procura por um modelo consistente com a cinética observada, nés podemos, se desejarmos,
restringir-nos a um modelo mais geral, selecionando arbitrariamente-a magnitude das varias
constantes de taxas. Uma vez que a Eq. (22) ndo coincide com a Eq. (11), vamos ver se alguma
de suas formas simplicadas coincide. Assim, se k2 tiver valor muito pcqueno, esta expressao se
reduzira a:

i
rap = 7 kAT 23)
Se k, tiver valor muito pequeno, r,g se reduzird a:

(kky 7 2k,)[A)[B]
ryp = 2 _z’ Q4)
1+ (ky / k,)[B]
Nenhuma destas formas especiais, Egs. (23) e (24), coincide com a taxa encontrada experimen-
talmente, Eq. (11). Pode-se concluir entdo que o mecanismo admitido, Eq. (13), esta incorreto,
necessitando-se tentar um outro mecanismo.

Modelo 2. Primeiro, note que a estequiometria da Eq. (10) é simétrica em A e B; assim, s6 hd a ne-
cessidade de trocar A com B e vice-versa no Modelo 1 ¢ fazer k, = 0, obtendo entiio g = k[B]?,
que é aquilo que queremos. Logo, o mecanismo que coincidira com a equagio de taxa de segunda
ordem ¢€:

B + B—>5B;
3

A+B,2 AB + B @5
4
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Felizmente, os dados experimentais desse exemplo puderam ser representados por uma forma de
equacdo que coincidiu exatamente com aquela obtida pelo mecanismo teérico. Fregiientemente,
tipos diferentes de equagdes ajustardo igualmente bem uma série de dados experimentais,
especialmente dados um tanto dispersos. Conseqiientemente, para evitar a rejeigdo do mecanis-
mo correto, ¢ aconselhavel testar o ajuste das varias equagdes tedricas aos dados obtidos, usando
critérios estatisticos quando possivel, em vez de somente fazer coincidir as formas de equagio.

EXEMPLO 2.2 BUSCA POR UM MECANISMO PARA A REACAO
ENZIMA-SUBSTRATO

Aqui, um reagente, chamado substrato, € convertido a produto pela agdo de uma enzima, uma
substincia como proteina, de alto peso molecular (PM > 10.000). As enzimas s3o altamente
especificas, catalisando reagdes particulares ou um grupo de reagdes. Assim:

A enzima R
Muitas destas reagdes exibem o seguinte comportamento:

1) Uma taxa proporcional & concentragio de enzima introduzida na mistura [Eg].
2) Em baixas concentragdes de reagente, a taxa & proporcional a concentragdo do reagente [A].

3) Em altas concentragdes de reagente, a taxa se estabiliza e se torna independente da concen-
tragdo do reagente.

Proponha um mecanismo que considerc este comportamento.

SOLUCAO

Michaelis e Menten (1913) foram os primeiros a resolver este problema. (A préposito, Michaelis
recebeu o prémio Nobel de Quimica.) Eles imaginaram que a reagao ocorria da scguintc forma:

1
+ =
A+ E g X @6)
X 5 R+E
com as duas suposigoes [Eol=[E] +[X] 27
d[X]
—=0 28
e & (28)
Primeiro, escreva as taxas para os componentes pertinentes da reagdo da Eq. (26), obtendo:
d[R]
=k.[X 29
it 5[X] (29)
d[X
e A (B~ B X] - k5[] 0 G0)
Eliminando [E] das Equagdes (27) e (30), ficamos com:
K [A)E
[X]_ |[ ][ 0] (31)

(ky +hy) + R [A]

R,
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¢ quando a Eq. (31) é substituida na Eq. (29), nds encontramos:

dR]  kk[ANE,]  _ &[AIE,)
dt  (ky + k) +K[A)  [M]+[A] 32)

ky + kg

[M1=(

) é chamada de constante de Michaelis

Comparando com o comportamento dado anteriormente, vemos que esta equagio satisfaz os trés
fatos reportados:

= [Eq ]

o [A] quando [A] << [M]

¢ independente de [A] quando [A]>> [M]

—d[A] _ d[R]
dt  di

Ver Problema 2.23 para mais discussio a respeito desta reagdo.

2.2 TERMO DEPENDENTE DA TEMPERATURA EM UMA EQUACAO DE TAXA
Dependéncia para com a Temperatura Segundo a Lei de Arrhenius

Para muitas reagdes, ¢ particularmente rea¢des clementares, a expressdo de taxa pode ser escrita
como um produto entre o termo dependente da temperatura e o termo dependente da composi¢io; ou
seja:

r, = f, (temperatura) - f, (composi¢io)

= k- f, (composigio) (33)

Para tais reagdes, o termo dependente da temperatura, que € a constante de taxa, ¢ bem representado,
em praticamente todos os casos, pela lei de Arrhenius:

k= hye ERT (34)

em que k, ¢ chamado dc fator de freqiiéncia ou fator pré-exponencial e E € chamado de encrgia de
ativagdo da reagdo.* Esta expressdo ajusta bem os dados experimentais, em uma larga faixa de
temperatura e ¢ fortemente recomendada, sob varios pontos de vista, como sendo uma boa aproximacao
da verdadeira dependéncia para com a temperatura.

A mesma concentragao, porém a duas temperaturas diferentes, a lei de Arrhenius indica que:

r k E(l |
nZ=h2=="]—-—
n’l k) R( ) 35)

de modo que E permanece constante.

* Parece haver uma discordancia nas dimensdes usadas para reportar a encrgia dc ativagio; alguns autores usam joules ¢ outros
usam joules por mol. No entanto, joules por mol sdo claramente indicados na Eq. (34). Porém, a quais mols estamos nos referindo
nas unidades de E? Isto ndo esta claro. No entanto, cste problema ¢ superado uma vez que E ¢ R sempre aparecem juntos e se
referem ao mesmo namero de mols. Toda polémica pode ser evitada se sempre usarmos E/R.
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Comparacio de Teorias com a Lei de Arrhenius

A expressio k=kT"e ®® g<ms (36)
resume as previsdes de versoes mais simples das teorias da colisdo e estado de transi¢do para a
dependéncia da constante de taxa com a temperatura. Para versoes mais complicadas, m pode ser tio
grande quanto 3 ou 4. O termo exponencial € bem mais sensivel a temperatura do que o termo pré-
exponencial, mascarando efetivamente a variagio deste iltimo com a temperatura, tendo-se de
fato:

k= ket R (€2))

[sto mostra que a dependéncia para com a temperatura dada pelas teorias da colisdo e do estado de
transi¢do pode ser bem aproximada pela lei de Arrhenius.

Energia de Ativagao e a Dependéncia com a Temperatura

A influéncia da temperatura nas reagdes ¢ determinada pela energia de ativagdo ¢ pelo nivel de

temperatura da reagao, como ilustrado na Fig. 2.2 e na Tabela 2.1. Estas evidéncias sdo resumidas a

seguir:

1. A partir da lei de Arrhenius, um grafico de In & versus 1/T fornece uma linha reta, com uma
grande inclina¢do para valores altos de E e uma pequena inclinagio para valores baixos de E.

2. Reagdes com valores altos de energia de ativagdo sdo muito dependentes da temperatura; reagdes
com baixos valores de energia de ativagido sao relativamente independentes da temperatura.

“Ta
Temperatura
media 40 kJ/mol 160 ki/mol 280 kJ/mol 400 kJ/mol
0°C 11°C 2,7°C 1,5°C 1,1°C
400°C 65 16 9.3 6,5
1.000°C 233 58 33 23
2.000°C 744 185 106 74

“Mostra a sensibilidade das reagdes para com a temperatura.

3. Qualquer reagdo ¢ muito mais dependente da temperatura para valores baixos de temperatura do
quc para valores altos de temperatura.

4. Apartir da lei de Arrhenius, o valor do fator de freqiiéncia &, ndo afeta a dependéncia da temperatura.




2.2 — Termo Dependente da Temperatura em uma Equacdo de Taxa 23

Figura 2.2 — Esquema mostrando a influéncia da températura na taxa de reacdo
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EXEMPLO 23 DETERMINACAO DA ENERGIA DE ATIVACAO DE UM
PROCESSO DE PASTEURIZACAO

Quando aquecido a temperatura de 63°C por 30 minutos, o leite é considerado pastcurizado.
Porém, se o leite for aquecido a 74°C, serdo necessarios apenas 15 segundos para se obter o
mesmo resultado. Encontre a energia de ativagio deste processo de esterilizagdo.

SOLUCAO

A determinagdo da energia de ativagdo de um processo implica em supor a lei de Arrhenius para
o processo. No caso em questdo:

t; =30 min para T,=336K
L=15s para T7,=347K

A taxa ¢ inversamente proporcional ao tempo de reagédo; ou seja, a taxa o l/tempo; assim, a Eq.
(35) torna-se:

30 E ! !
ou In—— =\
0,25 8,314\336 347
concluindo entdo que a energia de ativagdo é:

E = 422.000 J / mol
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2.3 BUSCA DE UM MECANISMO

Quanto mais sabemos acerca do que esta ocorrendo durante uma reagdo, quais sdo os materiais
reagentes ¢ como eles reagem. mais seguranga nds temos para fazer projetos apropriados. Isto incentiva
a descobrir 0 maximo que pudermos a respeito dos fatores que influenciam a reagdo dentro de limitagdes
de tempo e esfor¢o estabelecidos pela otimizagdo econémica do processo.

Ha trés areas de investigagio de uma reagio: a estequiometria, a cinética e o mecanismo. Em geral,
a estequiometria ¢ estudada primeiro de forma exaustiva, seguida da investigacdo da cinética. Tendo-
se disponiveis as expressoes empiricas de taxa, o mecanismo € entdo analisado. Em qualquer programa
de investigagio, necessitamos saber informagdes em varias areas. Por exemplo, nossas idéias sobre a
estequiometria da reagao podem mudar com base nos dados cinéticos obtidos e a forma das equagdes
cinéticas pode ser sugerida pelos estudos de mecanismo. Sem uma relago entre os muitos fatores,
nenhum programa experimental direto pode ser formulado para o estudo de reagdes. Desta maneira,
temos um trabalho de detetive cientifico astuto, com procedimentos experimentais planejados
cuidadosamente, especialmente projetados para distinguir entre diferentes hipoteses, que por sua vez
foram sugeridas e formuladas com base em todas as informagdes pertinentes disponiveis.

Embora nfo possamos nos aprofundar em muitos aspectos desse problema, muitas "dicas" freqien-
temente utilizadas em tais experiéncias podem ser mencionadas.

A estequiometria pode dizer se temos uma reagdo simples ou ndo. Assim uma estequiometria
complicada
A —1,45R + 0,858

ou uma que mude com as condigdes da reagdo ou extensdo da rea¢do ¢ uma clara evidéncia de reagdes
multiplas.

A estequiometria pode sugerir se uma reagao simples ¢ elementar ou nio, porque nenhuma
reagao elementar com molecularidade maior que trés foi observada até hoje. Como um exemplo, a
reacdo

N, + 311, = 2NH;
ndo ¢ elementar.

Uma comparagao da equagio estequiométrica com a expressio cinética experimental pode sugerir se
estamos lidando ou ndo com uma reagio elementar.

Uma grande diferenga na ordem de grandeza entre o fator de freqiiéncia da reagéo, obtido experi-
mentalmente, ¢ aquele calculado a partir da teoria da colisdo ou da teoria do estado de transigio, pode
sugerir uma reagdo nio elementar; no entanto, isto ndo € necessariamente verdade. Por exemplo,
certas isomerizagdes tém fatores de freqiiéncia muito baixos ¢ ainda assim sdo elementares.

Considere dois caminhos alternativos para uma reagdo reversivel. Se um destes caminhos for preferido
para a reagdo direta, o0 mesmo caminho deve ser tambéin preferido para a reagio inversa. Isto é
chamado de principio de reversibilidade microscopica. Considere, por exemplo, a reagdo direta

2NH, 2 N, +3H,

A primeira vista, esta poderia ser muito bem uma reagio bimolecular elementar, com duas moléculas
de aménia combinando-se para dar, de forma direta, as quatro moléculas do produto. Partindo-se
deste principio, a reagdo inversa teria entdo também de ser uma reagio elementar, envolvendo a
combinagao direta de trés moléculas de hidrogénio com uma de nitrogénio. Uma vez que tal processo
¢ rejeitado por serimprovavel, o mecanismo bimolecular da reagao dircta também tem de ser rejeitado.
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6. O principio da microrreversibilidade também indica que é provavel que ocorram, de uma tnica vez,

variagdes envolvendo ruptura de ligagdo, sintese molecular ou cisdo de uma tnica vez, cada umma
sendo uma etapa elementar no mecanismo. Deste ponto de vista, a cisdo simultanea do complexo em
quatro moléculas de produto na reagio

2NH; — (NH;)3 - N, + 3H,
& muito improvavel. Esta regra nao se aplica a variagdes que envolvem uma modifica¢do na densidade
de elétrons ao longo da molécula, modificagdo esta que pode ocorrer como uma cascata. Por exemplo,
a transformacao

CH,=CH—CH,—0—CH=CH,~ CH,=CH—CH,—CH,—CHO

éter alil vinilico 4-pentenal

pode ser expressa em termos das scguintes modificagdes na densidade de elétrons:

H H
/ /
CH,=C CH—C
CH, 0 ——CH, (6]
HY-CH, CH=CH,
H H
/ /
CH,=C CH—C
. / N\
ou CQZ S O CH, 0
CH J—CHZ CH=CH,

Para reagdes multiplas, uma variagiio observada na energia de ativagdo, E,,, com a temperatura
indica uma modificagdo no mecanismo controlador da reagdo. Desta maneira, para um aumento na
temperatura, E,; aumenta para reages ou etapas em paralelo e E ,; diminui para reagoes ou etapas
em série. Contrariamente, para uma diminuigio na temperatura, E_,, diminui para reag¢des ou etapas
em paralelo ¢ E,, aumenta para reagdes ou etapas em série. A Fig. 2.3 apresenta estas evidéncias.

Ok _'ﬁoa};ioma ene:g:a de ativacdo indicd bix
"mudanca no mecanismo confrolador da’ veaq_g

1
Mecanismo 1 s

Mecanismo 1 Mecanismo 2

A R A——>» X —— R
Mecanismo 2
<«—Alta F.
Ink
Alta T Baixa T Aita T Baixa T

ur ur
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24 ESTIMACAO DA TAXA DE REAC.&O A PARTIR DA TEORIA
Termo Dependente da Concentragiao

Se uma reagao tiver disponivel muitos caminhos competitivos (por exemplo, reagdes cataliticas ¢
ndo cataliticas), ¢la de fato ocorrera através de todos estes caminhos, embora ela siga principalmente
aquele de menor resisténcia, caminho que geralmente domina. Somente o conhecimento das encrgias
de todos os compostos intermediarios possiveis permitira estimar o caminho dominante e sua corres-
pondente expressdo de taxa. Como tal informagao ndo pode ser obtida com o presente nivel de
conhecimento, ndo é possivel prever a priori a forma do termo de concentragio. Na verdade, a forma
da expressio de taxa encontrada experimentalmente é freqiientemente a indicagdo usada para se
investigar as energias dos intermediarios de uma reagao.

Termo Dependente da Temperatura

Supondo que ja conhecemos 0 mecanismo de reagio ¢ que ja sabemos se a reagdo é ou nio elementar,
podemos entdo estimar os termos da constante de taxa, que sio o fator de freqiiéncia e a encrgia de
ativagao.

Se tivermos sorte, as estimativas dos fatores de freqiiéncia a partir das teorias da colisdo ou do
estado de transi¢do podem ser 100 vezes diferentes do valor correto; no entanto, em casos especificos,
as estimativas podem estar muito mais longe do valor correto.

Embora as energias de ativagdo possam ser estimadas pela teoria do estado de transi¢do, a
confiabilidade ¢ pobre e provavelmente ¢ melhor estima-las a partir de evidéncias experimentais
para reagdes de componentes similares. Por exemplo, as energias de ativagdo da seguinte série
homologa dc reagoes

RI +C4HONa —22%%, C, H;OR + Nal

onde R ¢é: CH; C;H;s iso-C;H;, sec-C,H,
C,H; CiHy; is0o-CH, sec-CiHy,
C,Hl, C,Hy; iso-C4H,, sec-CgH,,
C H,

estdo todas entre 90 e 98 kJ/mol.

Uso dc Valores Estimados em Projeto

As cstimativas da ordem de grandeza, a partir da teoria, tendem a confirmar a qualidade de suas
representacdes, ajudando a encontrar a forma e as energias de varios intermediarios e nos dando um
melhor entendimento da estrutura quimica. Contudo, as previsdes tedricas raramente coincidem com
os valores experimentais por um fator de 2. Além disto, nunca podemos dizer de antemao se a taxa
estimada sera da ordem de grandeza do valor experimental ou se sera diferente dela por um fator de
10°. Conseqiicntemente, para projeto de engenharia, este tipo de informagao nio deveria ser utilizada
e as taxas experimentais deveriam ser consideradas em todos os casos. Assim, estudos tcoricos podem
ser usados como uma ajuda suplementar de modo a sugerir a sensibilidade a temperatura de uma
dada rcagdo a partir de um tipo similar de reagdo, a sugerir os limites superiores de taxa de reagao,
etc. Invariavelmente, projetos utilizam taxas determinadas experimentalmente.
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PROBLEMAS

2.1 Uma reagdio tem a cquagio estequiométrica dada por A + B = 2R. Qual ¢ a ordem da reagdo?

1 .
2.2 Dadaareagdo 2NO, + 5()2 = N,0;. qual é arelagio entre as taxas de formagdo e desaparecimento

dos trés componentes da reagido?

< ~ L ] 1 . ~
2.3 Uma reagdo com equagdo estequiométrica dada por 5 A+B=R+ 5 S tem a seguinte expressao de

taxa de reagdo:
-1, =2C°Cy

Qual ¢ a expressdo de taxa para csta reagdo, se a cquagdo cstequiométrica for escrita como
A+2B=2R+8?

2.4 Para a reag¢do enzima-substrato do Exemplo 2, a taxa de consumo do susbtrato é dada por:

. L760[AN(E,]
A 6+C,

Quais sdo as unidades das duas constantes?

mol/m’ s

2.5 Paraarcagdo complexa com estequiometria A + 3B — 2R + S e com a expresséo de segunda ordem
para a taxa
—ra =k [A][B]
pode-se dizer que as taxas de reagdo estdo relacionadas por ry = ry = rg? Se as taxas ndo forem
assim relacionadas, entdo como elas seriam? Atengao, considere os sinais + ou —.

2.6 Uma certa reagdo tem uma taxa dada por:

-r, =0,005C, mol/cm’-min
Se a concentragdo fosse expressa em mol/l e o tempo em horas, qual seria o valor ¢ as unidades da
constante de taxa?

2.7 Para uma reagdo de um gas a temperatura de 400 K, a taxa ¢ dada por:

dp, 2
-—2=3,66p,, atm/h
dt Pa
(a) Quais sdo as unidades da constante de taxa?

(b) Qual é o valor da constante de taxa para esta reagdo, se a equa¢io de taxa é expressa como:

__l_ dN,
Vodr

—ry =

2 ]
=kC:, mol/m’s
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2.8 A deccomposigdo do 6xido nitroso ocorre da seguinte forma:
k[NOF
TN ST T i
21+ k[N,O}

Qual é a ordem desta reag¢do com relagdo ao N,O? Qual € a ordem global desta reagio?

N,O- N, +—;—02.

2.9 A pirélise do etano ocorrc com uma energia de ativagdo de cerca de 300 kJ/mol. Qudo mais rapida
é a decomposigao a temperatura de 650°C, quando comparada a temperatura de 500°C?

2.10 A temperatura de 1.100 K, n-nonano sofre craqueamento térmico (quebra-se em moléculas menores)
20 vezes mais rapido do que a temperatura de 1.000 K. Encontre a encrgia de ativagio para esta
decomposigao.

2.11 Em meados do século XIX, o entomologista Henri Fabre notou que formigas francesas (variedade
de jardim) trabalhavam de forma apressada, frenética, em dias quentes e de forma muito lenta em
dias frios. Comparando seus resultados com os das formigas de Oregon, eu encontrei:

Velocidade de corrida, m/h 150 160 230 295 370
Temperatura, °C 13 16 22 24 28

Qual a energia de ativagao que representa esta mudanga no comportamento das formigas?

2.12 A temperatura maxima permitida em um reator é 800 K. Atualmente, nosso valor de referéncia (sct
point) ¢ 780 K, sendo 20 K a margem de seguranga utilizada para levar em conta uma flutuagdo na
alimentagdo, controladores lentos, etc. Hoje em dia, com sistemas de controle mais sofisticados,
seriamos capazes de elevar nosso valor de referéncia para 792 K, com a mesma margem de seguranga
que temos hoje. De quanto a taxa de reagdo, conseqiientemente a taxa de produgao, pode ser
elevada por esta mudanga, se a reagdo que ocorre no reator tiver uma energia de ativagio de 175 kJ/
mol?

2.13 Todo dia 22 de maio, cu planto uma semente de melancia. Eu a dguo, cu luto com as lagartas, eu
rezo, vejo minha planta crescer e finalmente chega o dia em que a melancia amadurece. Eu entdo
cotho e festejo. Naturalmente, alguns anos nio sdo bons, como 1980, quando um gaio (um tipo de
passaro) carregou a semente. Seis verdes foram de pura alegria e, para estes, eu anotei 0 nimero de
dias necessarios para o crescimento versus a temperatura média diurna durante o periodo de
crescimento. A tcmperatura afeta a taxa de crescimento? Se afirmativo, represente isto através da
energia de ativagao.

Ano 1976 1977 1982 1984 1985 1988
Dias de Crescimento 87 85 74 78 90 84
Temperatura Média, °C 22,0 234 263 243 21,1 22,7

2.14 Em dias tipicos de verdo, grilos do campo beliscam, pulam e cricrilam intermitantemente. Porém,
durante a noite, quando um grande nimcro deles se junta, o cricrilar sc toma um sério problema e
tende a ser unissono. Em 1897, A. E. Dolbear (4m. Naturalist, 31, 970) reportou que a taxa deste
cricrilar social dependia da temperatura, sendo dada por:

(nimero de cricrilados em 15 segundos) + 40 = (temperatura, °F)

Considerando que a taxa de cricrilados é uma medida direta da taxa metabdlica, enconire a energia
de ativagao em kJ/mol destes grilos, na faixa de temperatura de 60 a 80°F.

2.15 A taxa de reagdo € triplicada quando a concentragio de reagente € dobrada. Encontre a ordem de
reacgao.

Nos problemas 2.16 e 2.17, encontre as ordcns de reagdo com relagio a A e B, para a estequiometria
A + B (produtos).
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4 11 G| 2 2 3
216 G| 1 1 8 217 G| 125 64 64
21 4 -r| 50 32 48

2.18 Mostre que o seguinte esquema

kl
N,0; &= NO, + NOj}
ky

NO}—5 5 NO™ + 0,
NO" + NO;—%2NO,
proposto por R. Ogg, J. Chem. Phys., 15, 337 (1947), é consistente com (e pode ser explicado) a
decomposi¢do de primeira ordem do N,Os.
2.19 A decomposi¢do do reagente A a 400°C, para pressdes entre | ¢ 10 atm, tem taxa de primeira
ordem.
(a) Mostre que um mecanismo similar a decomposigdo do azometano,
A+A2A* +A
A¥ - R+ S
é consistente com a cinética observada.
Diferentes mecanismos podem ser propostos para explicar a cinética de primeira ordem. Para afirmar
que este mecanismo esta correto face aos alternativos, necessita-se de evidéncia adicional.
(b) Com essa finalidade, que outras experiéncias vocé sugeriria fazer ¢ que resultados vocé esperaria
encontrar?
2.20 A experi€ncia mostra que a decomposi¢do homogénca dc 0zénio ocorre com a seguinte taxa:
2 -1
o, = k{O,1°[0,]

(a) Qual ¢ a ordem global da reagio?
. . . \ " .
(b) Sugira um mecanismo com duas etapas para explicar cssa taxa e estabelega como vocé testaria
esse mecanismo.

2.21 Sob a influéncia de agentes oxidantes, o acido hipofosforoso é transformado em acido fosforoso:

H,PO, —2gmeondme , g pQ,

A cinética desta transformagao apresenta as seguintes caracteristicas, a baixas concentragdes do
agente oxidante:

Tupo, = k[agente oxidante][H;PO, ]
A altas concentragdes do agente oxidante, temos:

fipo, = k’[H"}[H,PO,]

Para explicar a cinética observada, tem sido postulado que, com ions de hidrogénio atuando como
catalisadores, H;PO, nio reativo é transformado reversivelmente na forma ativa, cuja natureza €
desconhecida. Este intermediario reage entio com o agente oxidante para dar H,PO;. Mostre que
este esquema explica a cinética observada.

2.22 Descubra (adivinhe e entdo verifique) um mecanismo que seja consistente com a equagio de taxa
encontrada experimentalmente para a seguinte reagio:

2A + B = A;B com +r,p =k[A][B]
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2.23 Mecanismo para reagoes cataliticas enzimaticas. Para explicar a cinética de reagdes enzima-substrato,
Michaelis e Menten (1913) descobriram o seguinte mecanismo, que usa uma suposicio de equilibrio:

&
:——-——---)E -,
ATE i ‘} com K=[5\[]E].ecom [Eq] = [E] + [X]
X—>R + E

onde {E,] representa a enzima total ¢ {E] representa a enzima livre nio ligada.

G. E. Briggs e J. B. S. Haldane, Biochem. J., 19, 338 (1925), por outro lado, empregaram uma
suposig¢io de estado estaciondrio em vez de supor equilibrio.

&
A+ Ee==X ] d[X]
ks com

X—% 4R + E

=0, ¢ [Ey] + [E] + [X]

Qual a forma final de taxa, -ry, cm termos de [A], [(Eq], k|, ky e &5,

(a) considerando o mecanismo de Michaclis-Menten?

(b) considerando o mecanismo de Briggs-Haldane?
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Interpretacao
dos Dados de )
Reatores Descontinuos

Uma equagio de taxa caracteriza a taxa de reagao e sua forma pode ser sugerida por consideragoes
tedricas ou simplesmente pelo resultado de um procedimento empirico de ajuste de curva. Em qualquer
caso, os valores das constantes da equagdo somente podem ser encontrados por experimentos; métodos
preditivos sdo atualmente inadequados.

A determinagio da taxa de reagio é geralmente feita em duas ctapas; primeiro, a dependéncia para
com a concentrag¢do ¢ determinada em uma temperatura fixa e entdo a dependéncia das constantes de
taxa com a temperatura é encontrada, resuitando assim na equag¢do completa de taxa.

O equipamento no qual as informagdes empiricas sao obtidas pode ser dividido em dois tipos: os
reatores descontinuos (batelada) e os reatores contimeos. O reator em batelada é simplesmente um
tanque que contém os reagentes enquanto eles reagem. Tudo que precisa ser determinado é a extensio
(ou o grau de avango) da reagdo em varios tempos, podendo isto ser feito de diferentes maneiras,
como por exemplo:

Seguindo a concentragido de um dado componente.

2. Seguindo a variagdo de alguma propricdade fisica do fluido, tal como a condutividade elétrica
ou o indice de refragao.

3. Seguindo a variagdo na pressao total do sistema a volume constante.

4. Seguindo a variagdo no volume de um sistema a pressdo constante.

O reator em batelada experimental geralmente € operado isotermicamente e a volume constante,
devido a facilidade de interpretagdo dos resultados de tais corridas. Esse reator ¢ um equipamento
relativamente simples, adaptavel 4 escala de laboratorio, necessitando poucos equipamentos auxiliares
ou pouca instrumentagdo. Assim, ele ¢ usado sempre que possivel para obter dados de cinética
homogénea. Este capitulo trata do reator em batelada.

O reator continuo € usado principalmente no estudo de cinética de reagdes heterogéneas. O
plancjamento de experimentos e a interpretagdo de dados obtidos em reatores continuos serdo
considerados em capitulos posteriores.

Ha dois procedimentos para analisar dados cinéticos: o método integral € o método diferencial.
No método integral de analise, nds supomos uma forma particular de equagio de taxa e, depois de
integragdo apropriada e manipula¢io matematica, devemos obter uma linha reta em um grafico que
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expresse uma determinada concentragao versus tempo. Os dados sdo colocados em forma grafica ¢
se uma reta for razoavelmente obtida, entdo a taxa de reagdo ajusta os dados de forma satisfatoria.

No método diferencial de analise, o ajuste da expressido de taxa aos dados é feito de forma direta,
sem qualquer integragdo. No entanto, uma vez que a expressdo de taxa € uma equagio diferencial,
primeiro temos de calcular (//V)(dN/dr) a partir dos dados, antes de tentar o ajuste.

Ha vantagens e desvantagens em cada método. O méiodo integral é facil de usar, sendo recomendado
para testar mecanismos especificos ou para testar expressoes de taxa relativamente simples ou quando
os dados sdo tdo dispersos que ndo podemos encontrar, de forma confiavel, as derivadas necessarias
ao método diferencial. O método diferencial € atil em situagdes mais complicadas, porém requer
dados mais acurados ou uma maior quantidade de dados. O método integral sé pode testar este ou
aquele mecanismo particular ou forma de taxa; o método diferencial pode ser usado para desenvolver
ou construir uma equagao de taxa para ajustar os dados.

Em geral, sugere-se que scja tentada primeiro uma analise integral e, se ndo houver sucesso, deve
ser tentado o método diferencial .

3.1 REATOR EM BATELADA COM YOLUME CONSTANTE

Por reator em batclada com volume constante, queremos na verdade nos referir ao volume de mistura
reacional e ndo ao volume do reator. Assim, este termo significa um sistema reacional de densidade
constante. A maioria das reacdes em fase liquida, assim como todas as reagées em fase gasosa que
ocorrem em uma bomba com volume constante, situa-se nesta classe.

Em um sistema com volume constante, a medida de taxa de reagdo do componente i torna-se:

1 dN, _d(N,/V) _dC,

T e —— = — 1
'V di dt dt M
ou para gases ideais, onde C =p/RT,
1 dp,
A "l 1 2
" RT dt @)

Por conseguinte, a taxa de reagdo de qualquer componente ¢ dada pela taxa de variagdo de sua
concentragao ou pressio parcial; assim, independente da maneira escolhida de acompanhar o progresso
da reagio, temos de relacionar esta medida com a concentragdo ou pressao parcial, se quisermos
acompanhar a taxa de reagao.

Para reagdes gasosas com numero de mols variando, uma maneira simples de determinar a taxa de
reagdo ¢ seguir a variagdo na pressdo total i do sistema. Vamos ver como isto ¢ feito.

Analise de Dados de Pressio Total, Obtidos em um Sistema com Volume Constante. Para reagdes
gasosas isotérmicas, onde o nimero de mols do material varia durante a reagdo, vamos desenvolver
a expressao geral, que relaciona a variagao da pressdo total do sistema, 1, com a varia¢ido da
concentragio ou pressdo parcial de qualquer um dos componentes reacionais.

Escreva a equagio estequiométrica geral e sob cada termo indique o nimero de mols daquele
componente:

aA + bB +ee= rR + sS + e
No tempo 0: No Ngo Nro Neo Ninerie
Notempot: N, =N, —ax Ny = Ny —bx Ng = Ngg +rx Ng = Ny + sx N

inerte
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Inicialmente, o nimero total de mols presente no sistcma é:
Ny =Nyt Ngy+-oo+ Ngg + Ny -+ N,

Mas no tempo ¢, cle é:

N=Ny+x(r+s+---—a~b---y= Ny +xAn 3)

onde A=r+s+-—a—-bh—---

Considerando a lei dos gases ideais, nos podemos escrever para qualquer reagente, por exemplo A,
no sistema de volume V:

Pa _Na _ Npyg-ax

C,=—2=_a8=_A70 " 4

ATRT ¥ v “
Combinando as Egs. (3) ¢ (4), obtemos

c =NA0_£_N~N0

ATV An ¥
a

ou Pa=CART=p,, ——A—n(n—no) %)

Da Eq. (5), determina-se a concentragdo ou pressdo parcial do reagente A, como uma fungdo da
pressdo total ™ no tempo ¢, da pressdo parcial inicial de A, p,o. € da pressido total inicial do
sistema, 1.

De modo similar, para qualquer produto R, nés podemos achar:

. . r
pR:(’RRI‘=pR0+E(n_n(I) (9]

As Egs. (5) e (6) fornecem a relagdo desejada entre a pressdo total do sistema e a pressdo parcial dos
materiais reagentes.

Deve ser enfatizado que se a estequiometria ndo for conhecida com precisdo, ou se for necessaria
mais de uma equagdo estequiométrica para representar a reagio, entdo o procedimento da "pressio
total" ndo pode ser utilizado.

A Conversdo. Vamos introduzir um outro termo util: a fragdo de conversio, que é a fra¢do de
qualquer reagente, por exemplo A, convertida em alguma outra coisa; ou seja, a fragio consumida de
A. Chamamos isto simplesmente de conversdo de A, cujo simbolo é X,.

Suponha que N,q seja a quantidade inicial de A no reator, no tempo ¢ =0, e que N, seja a quantidade
presente no tempo ¢. Entdo, a conversdo de A no sistema com volume constante ¢ dada por:

x, = Ma=Ny | Nysv G, .
Nao Ny 7V Cao
dC
c dX, =~ 4 ®8)
A0

Neste capitulo, nos desenvolveremos as equagdes em termos de concentragdo dos componentes da
reagao, assim como em termos das conversoes.
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Posteriormente, relacionaremos X, ¢ C, para o caso mais geral, onde o volume do sistema nao ¢
constantc.

Método Integral de Anilise de Dados

Procedimento Geral. O método integral de andlise sempre testa uma equagdo particular de taxa,
integrando e comparando a curva estimada de C versus t com os respectivos dados experimentais. Se
o ajuste ndo for satisfatorio, uma outra equagio de taxa deve ser proposta e testada. Este procedimento
¢ mostrado e usado nos casos tratados a seguir. Deve ser observado que o método integral é
especialmente til para ajuste de tipos simples de reag3o, como reagdes elementares. Analisemos
entio estas formas cinéticas.

Reag¢des Unimoleculares Irreversiveis de Primeira Ordem. Considere a reagao

A — produtos %))

Suponha que queiramos testar, para esta reagdo, a equagao de taxa de primeira ordem do seguinte

tipo:

dcC,
dt

=kC, (10)

—r, =

Separando e integrando, temos:

B AdCA =/(J"dl
Cao Ca 0

—ln =4 =kt 11
ou Cao (1)

Em termos de conversdo (ver Egs. (7) e (8)), a equagido de taxa, Eq. (10), torna-se:

dX ,
=k(l-X
a X
que rearranjando ¢ integrando da:
Xa dX, J"
=k| dt
-[» I-X, k o

o a

A Fig. 3.1 mostra que, para esta forma de equagido de taxa, um grafico de In(1 - X,) ou In(C4/Caq)
versus t di uma linha reta passando pela origem. Se os dados experimentais nao forem bem ajustados
pela reta, uma outra equagao de taxa deve ser testada, uma vez que a reagdo de primeira ordem ndo
ajusta satisfatoriamente os dados.

Cuidado. Devemos observar que equagdes como

dc,

—a =Kty

sdo de primeira ordem, mas ndo se ajustam a esse tipo de analise; conseqgiientemente, nio sio todas as
reagdes de primeira ordem que podem ser tratadas como visto acima.
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.Figura 3.1 — Teste para a equagdo de taxa de primeira ordem, Eq. (10)

.2
~lo °
n o
3 .
- T— Eq. 11 ou 12 ’
= ; |
v t Inclinagdo = k
= ° :
T o !
0 i
0 i

t

Reacdes Bimoleculares Irreversiveis de Segunda Ordem. Considere a reagio:
A + B — produtos (13a)

com a equagao de taxa correspondente:

dC, dCy
—A =-__B;C.C 13b

di de AP (13b)

Notando que as quantidades de A e B que reagiram em um tempo qualquer ¢ s3o iguais e dadas por
CroXa, podemos escrever as Egs. (13a) ¢ (13b) em termos de X, como:

ax .
—ry =Cy TAI‘(CAO = Cag XA NCy X )

Fazendo M = Cyy/C,, ser a relagdo molar inicial de reagentes, nos obtemos:

dx
—ra :CAod—lA=k'C§0(| - X )M-X,)
cuja integragdo leva a:
Xa !
I o dX. = C.Allkj di
b (I-X (M-X,) (]

Ap6s o desmembramento em fragdes parciais, integrando ¢ rearranjando, o resultado final, apresentado
sob varias formas, é:

1= Xs oy MoKy Gl gy G
I-X,  MI-X,)  CguCp  MC, (14)
=C (M =Dkt =(Cgy = Coo)kt, M =1

A Fig. 3.2 apresenta duas maneiras equivalentes de obter um grafico linear entre a fungio concentragdo
e o tcmpo, para esta lei de taxa de segunda ordem.

Se Cy, for muito maior que Cj,g, Cy permanecera aproximadamente constante durante o tempo
todo e a Eq. (14) se aproximara da Eq. (11) ou (12) para a reagdo de primeira ordem. Assim, a rcagdo
de segunda ordem se tornara uma reagao de pseudoprimeira ordem.

Cuidado 1. No caso especial em que os reagentes sdo introduzidos na sua relagdo estequiométrica, a
expressao integrada da taxa se torna indcterminada, exigindo que os limites de integragdo sejam
avaliados. Esta dificuldade é evitada se voltarmos a expressdo diferencial original de taxa e a



36 Capitulo 3 — Interpretacao dos Dados de Reatores Descontinuos

4:;

A
7.2
Eq. 14 & S o
o Slc
53 (&) = §
= t——l linag@o =(Cpo — Caolk = °
nclinagao 8o~ Cao <
= t Eq. 14
Coeficiente Cao i
tinear = In Cw =M |5 t Inclinagdo =(Cao - Caolk
0 T
0 0

resolvermos para esta particular relacdo de reagentes. Desta forma, para reagdes de segunda ordem
com concentragdes iguais de A e B ou para a rcagio

2A — produtos (15a)
a equagdo diferencial de segunda ordem se torna:
dC )
mry == A =kCL =hCR (1= X, )’ (15b)
cuja integragdo resulta em:
1 1 1 X
R Y A (16)
A a0 Cpo I-X,

A Fig. 3.3 prové um teste para esta expressdo de taxa.

Na pratica, devemos escolher relagdes entre os reagentes que sejam iguais ou bastante diferentes
da relagdo estequiométrica.
Cuidado 2. A expressao integrada depende da estequiometria assim como da cinética. Para ilustrar,
se a reagao

A + 2B — produtos (17a)

for de primeira ordem com relagdo aos dois componentes, A e B, conseqgiicntcmente de segunda

ordem no global; ou seja

1/Cy

F‘gura 3.3 2 Teie paramecamsmos bxmoleculares‘

Eq. 16 j

L Inclinagdo = Cook
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dc
—ra=- dl" kC,Cy = kCL(1 - X UM -2X,) (17b)
a forma integrada sera:
c,C -
(n=BTA0 o M-2X, = Cag(M -2, M 22 a%)
CeoCa M1 -X,)

Para os reagentes na proporgao estequiomeétrica, a forma integrada é:

= 2kt, M=2 (19)

Esses dois cuidados se aplicam a todos os tipos de reagdo. Logo, formas especiais das expressdes
integradas aparecem sempre que reagentes sejam usados nas proporgdes estequiomdétricas ou quando
a reagdo for niio elementar.

Reagdes Trimoleculares Irreversiveis de Terceira Ordem. Para a reagdo
A + B + D — produtos (20a)
considere a equagdo de taxa como sendo:

dC,

= kC,CyCp (20b)

ra
ou em termos de X,:

dx , N Cao Croo
LA kC (- X, )| =B - Do _
dt Aol A )( Cwo  “NCy Xa

Cao
Separando as varidveis, desmembrando em fragdes parciais e integrando, noés obtemos, apds
manipulagoes:
! In Cuo + ! lnh
(Cao =CooX(Cro = Cpg)  Ca (Cyo - Coo W Cqo - C,\g) Cy

+ ! In 92'1 =kt
(Cno - CA[) )(Cvo - B()) CD

an

Se Cp, for muito maior que Cyg € Cgy, a reagao se torna de segunda ordem e a Eq. (21) se reduz a Eq.
(14).

Todas as reagdes trimoleculares até hoje encontradas sdo da forma da Eq. (22) ou (25). Assim:

dc,

A+2B—R com -r, =- =kC,C? (22).

Em termos de conversdo, a taxa de reagio se torna:
dX ,
KRl = X (M -2X,)

onde M = Cgy/Cpp. ApOs integragio temos:
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0= ConXCn=Co) 1y Sl _ o,y - okt M 22 23)
CyCy CaCyo
LI T 8kt M=2
g @
Similarmente, para a reacdo
A+B->R com —r,=— df" =kC,Cp (25)
” ;
a integragio da:
Can = Coo X = ) +ln CAOC:B =(Cao—Cap)’ht. Mzl (26)
CaoCs CaCa
L1 2kt M=1
ou P = <kl = 27
Cr _Cao

Equagoes Empiricas de Taxa de Ordem n#. Quando um mecanismo de reagdo nido é conhecido,
tentamos ajustar os dados com uma equagdo de taxa de ordem n, da forma:

_dC,
dt

=kC? 28)

-, =

que apos separagao das varidveis e integragdo resulta em:

C"-C =(n=Dkt, nzl (29)

A ordem n nao pode ser encontrada explicitamente a partir da Eq. (29), necessitando de uma solugio
de tentativa e erro. Isto ndo é muito dificil; s6 € nccessario selecionar um valor para n e calcular £. O
valor de » a ser escolhido é aquele que minimiza a variagio de 4.

Uma caracteristica curiosa desta forma de taxa é que reagdes com ordem n > | nunca podem ser
completas em um tempo finito. Por outro lado, para ordens n < 1, esta forma de taxa prevé que a
concentragio do reagente caird a zero, tornando-se entiio ncgativa em algum tempo finito. Da Eq.
(29), temos entdo que:

V-n
C,=0 em IZC¢
(1-n)k

Uma vez que a concentragdo real nao pode ser um nimero negativo, nos nio devemos integrar
além desse tempo quando n < 1. Uma outra conseqiiéncia desse comportamento é que, em sistemas
rcais, a ordem fracionaria se deslocara para além da unidade quando um reagente é esgotado.

Reacdes de Ordem Zero. Uma reagido € de ordem zero quando a taxa de reagio ¢ independente da
concentragio dos materiais; logo:

dC
—ry ===k 30)

Integrando e notando que C, nunca pode ser negativo, nds obtemos de forma direta:
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4
Cao

ok |<;
Ca X, Inclinagao = P . )
i
! Note o desvio
! da cinética de
£q.31 : ordem zero j
! H
. Caok !
. Cao
Coo—Cy=CaoX =kt para 1< p
C a3n
C,=0 para 2 /:‘"

significando que a conversao é proporcional ao tempo, como mostrado na Fig. 3.4.

Como regra, as reagdes sdo de ordem zero somente em certas faixas de concentragio — em
concentragdes mais altas. Se a concentra¢ao diminuir suficientemente, a reagdo se tornara dependente
da concentragao ¢ a ordem da reagdo passara a ser maior do que zero.

Em geral, reagdes de ordem zero sdo aquelas cujas taxas sdo determinadas por algum fator diferente
da concentragio dos materiais reagentes, por exemplo, a intensidade de radiag¢do no interior de um
recipiente para rea¢des fotoquimicas, ou a superficie disponivel em certas reagdes gasosas catalisadas
por solidos. E importante entio definir a taxa de reagdes de ordem zero, de modo que este outro fator
seja incluido e considerado adequadamente.

Ordem Global de Reagdes Irreversiveis a Partir do Tempo de Meia-Vida #,,. Algumas vezes,
para a reagdo irreversivel

oA + BB +---— produtos
dc,

podemos escrever —ry=- P = kcgcé’ e

Se os reagentes estiverem presentes em proporgdes estequiométricas, eles assim permanccerdo du-
rante toda a reagdo. Deste modo, para os reagentes A e B, Cg/C, = ff/a em qualquer instante, podendo-
se escrever:

b b
ac o B ( b
—ry = - th =kC"[aC‘“) ...=kLg] U

dc,
dr

ou - =kl (32)

Integrando para n # 1, temos:

Ch" Ol =k(n=1x
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: Figura 3.5%% Ordem  global de reago, a partir de, luna séne de experimentos de meia-

t_‘gfé !}&‘ "\ vida, cada uma tendo valores dlfercntes de concentracao inicial de reagente

Eq. 333——{ > i
,.‘"Llnclinaqéozl-n !

I IO i
Fl ot ordem<i rOrdem>l ’
I Ordem =1 .
T i

log Cyso :

Definindo o tempo de meia-vida. ¢,,, como o tempo necessario para a concentragio dos reagentes
cair a metade do valor original, obtemos:

_05™" -1 .,

t C
12 = k(n—l) A0 (33a)

Esta expressao mostra que um grafico de log ¢,, em fungio de logC,qo é uma linha reta de inclinagdo
| — n, conforme a Fig. 3.5.
O método do tempo de meia-vida requer a realizagio de uma série de corridas, cada uma com uma
concentragao inicial diferente. Ele mostra que a fragio de conversio em um dado tempo aumenta
com a concentragio, para ordens maiores que um, diminui com o aumento de concentragdo, para
ordens menores que um, e ¢ independente da concentragdo inicial para reagdes de primeira ordem.
Inimeras variagdes deste procedimento sdo possiveis. Por exemplo, tendo-se um componente em
grande excesso, digamos A, podemos encontrar a ordem com relagido a este componente. Para esta
situagio, a expressdo geral sc reduz a:

dC, _
dt

onde k=HCly) e Cy=Cyo

Uma outra variagdo do método do tempo de meia-vida é vista a seguir.

Método do Tempo de Vida Fracioniria, f. O método do tempo de meia-vida pode ser estendido
para um método de tempo de vida fracionaria, em que a concentragdo do reagente cai a qualquer
valor fracionario, F = C,/C g, em um tempo ¢, A dedugio é uma extensio direta do método de tempo
de meia-vida, encontrando-se:

F™" -1

g = PTITR (33b)

Deste modo, um grafico de log £ em fungio de log C,q, como mostrado na Fig. 3.5, dara a ordem da
reagao.
O Exemplo E3.1 ilustra esse método.
Reagdes Irreversiveis em Paralelo. Considerc o caso mais simples; ou seja, A se decompde por dois
caminhos competitivos, ambos sendo reagées elementares:
&
A——R

A—tisg
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As taxas de variagdo dos trés componentes sao dadas por:

dC
== —a't-\— =kCo +k,Cy = (k +4, )Ca 34)
dC,
R = —d(R =kC, 35)
dC.
5= 715" =kCy (36)

Esta é a primeira vez que nos defrontamos com reagdes miltiplas. Para elas em geral, se for necessario
escrever N equagdes estequiométricas para descrever o que estd acontecendo, sera necessario seguir
adecomposigio de N componentes da reagdo dc modo a descrever a cinética. Por conscguinte, seguir
apenas C, ou Cg ou Cg, no sistema apresentado, nao sera possivel obter &, e k,. Dois componentes no
minimo devem ser seguidos. Da estequiometria, notando que C, + Cy + Cs é constante, podemos
encontrar a concentra¢io do terceiro componente.

Os valores de k sdo determinados usando todas as trés equagdes diferenciais de taxa. A primeira
dclas, Eq. (34), que € dc¢ primeira ordem, € integrada, resultando em:

C
—In CA =(k, +k)t (37)

A0

Quando essa equagio é colocada em forma grafica como na Fig. 3.6, a inclinagédo é & + k,. Dividindo
entdo a Eq. (35) pela Eq. (36), obtemos o seguinte (Fig. 3.6):

R dCy ﬁ,_
g, dCs Kk,
que quando integrada resulta simplesmente em:
G -G k
CR RO _ IL (8)
s~ Co 2

Este resultado é mostrado na Fig. 3.6. Assim, a inclinagdo de um grifico de CR versus CS da a
relagdo & /k,. Conhecendo £/k; assim como &, + k,, podemos calcular &, e k,. AFigura 3.7 apresenta
curvas tipicas de concentragdo-tempo dos trés componentes, em um reator em batelada, para o caso
de CR0=C50=Oek| >k2.

As reagdes em paralelo serdo examinadas em detalhes no Capitulo 7.

Eq. 37_l
Eq. 38 _l
S| 7o .
5 Cr «— Inclinagdo = —
1 kz
o,
° ~
Llnclinagéo:k, +k, Cro b == == :
0 0 | .
’ 0 Coo
t G
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Reacdes Homogéneay Catalisadas. Suponha que a taxa de reagdo para um sistema homogéneo
catalisado seja a SOMa dxg taxas das reagoes catalisadas e ndo catalisadas,
A—f R
k- .
A+C—-R +C
com as correspondentes taxas de reagdo:

dc,
{Za ) =xc
[ dr )I A
dC "
_( th )2 =k

Isto significa que a reagiio ocorreria mesmo sem catalisador presente, sendo a taxa da reagao catalisada
diretamente proporcional a concentragdo do catalisador. A taxa global de consumo do reagente A é
entio:

-"—i—_kc +k,CoCe = (k +k,Ce )C (39)

Ap6s intcgragdo e notando que a concentragdo de catalisador permanece inalterada, temos:

dc,

-In

==In(1— X ) = (k +k;Co )t = K ervaae! “0)

A realizagio de uma série de cormdas com diferentes concentragdes de catalisador nos permite encontrar
k, e k,. Isto é feito através de um grafico contendo os valores observados de & contra as concentragdes
do catalisador, como mostrado na Fig. 3.8. O coeficiente angular da curva é k, € o coeficiente linear
ék,.

Reagoes Autocataliticas. Uma reagdo em que um dos produtos da rea¢do age como um catalisador é
chamada de uma reagdo autocatalitica. A mais simples dela é:

A+R > R +R (41a)
cuja taxa de reagéo €:
dc
—ra = ItA =kC Gy (41b)
[¢

Por causa de o numero total de mols de A e R permanecer constante a medida em que A é consumido,
podemos escrever que em qualquer instante:

Flgura 3.7 -~ Cuiyas tipicds de conccnuaqao-tempog
. - para reagGes Competitivas 3

§ ;

R 1 H

Cao A < 3 ;
N ! H

] i

Cr ! g i

Cs ! i i

|‘ x

Ca i 5

0 i i
i L

G
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Cy =C,4 +Cy =C,y + Gy = constante
Assim, a equagao de taxa se torna:

dcC .
“ra = dlA =kC,(Cy—Cy)

Rearranjando e separando em fragées parciais, obtemos:

__dC, __1[ch+ dc, )=kd’

(Vr\(CVO - CA ) - C_O CA CO - CA

cuja integragao resulta em:

CrolG =Cy) =In Cr 7 Cyo
Ca(Gy —Chpp) Ca/Cu

= Cokt =(C g+ Cro) ki 42)

Em termos da razio das concentragdes iniciais dos reagentes, M = Cyr/C o, € da fragdo de conversdo
de A, isto pode ser escrito como:

M+ X,

W—CAU(M'*—])I(I =(Cpro + Cro )kt 43)

Para uma reagdo autocatalitica em um reator em batelada, algum produto R deve estar presente para
que a reagdo se complete. Comegando com uma concentragio muito pequena de R, vemos que, qua-
litativamente, a taxa crescera a medida que R for formado. Em um outro extremo, quando A esta
prestes a ser completamente consumido, a taxa tem de ir a zero. Este resultado ¢ dado na Figura 3.9,
que mostra que a taxa segue uma parabola, com um maximo onde as concentragdes de A e R sdo
iguais.

Para testar se uma reagio ¢ autocatalitica, faga um grafico da concentragdo em fungdo do tempo
usando a Eq. (42) ou a Eq. (43), como mostrado na Fig. 3.10 e veja se uma linha reta passa pela
origem.

As reagdes autocataliticas serdo consideradas em maiores detalhes no Capitulo 6.

ot i Fa B Sasiin w AT oh LSRRI LR
Figura 3. 9 — Curvas de conversao-tempo e taxa-conceutraqao para reacao

v autocatahtlca Eq (41) Esta forma é tlpxca para reagdo deste tlpo

5S0 no,
§&P g,
1 PSSR U 1 Q‘o %o
$
o2 L Baixa taxa :
Comega
j<— comalgum
Xa —ra R presente
«— Alta taxa
i ) 1
. [
ole=z Baixa taxa 0 ' 1 -
0 0 Cy=Cg 1

t
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Figura 3.10 — Teste pata a reagio autocatalitica'da Eq. (41)

oW 1

) ;
A H
o Inclinagéo = C, H
=|g ¢ ok "1 :
£ ¢
=3 ]
° t—Eq.420u43 i

S R
of © - i
S e :
i

Reagdes Irreversiveis em Série. Nos primeiro consideramos reagdes unimoleculares consecutivas
de primeira ordem, tais como:

ARk 5

cujas equagoes de taxa para os trés componentes s3o.

A= dC, =—kCy (44)
dt
R = dCx =kCy ~k,Cy 45)
dt
C.
5= d’S‘ =k Gy (46)

Vamos comegar com uma concentragdo C,q de A e com nenhum R ou S presente e vejamos como as
concentragdes dos componentes variam com o tempo. Integrando a Eq. (44), nés encontramos a
concentragio de A:

~In i‘—k,t ou C,=Chpe™™ @7
A0

De modo a encontrar a concentragdo de R, substitua a concentragio de A da Eq. (47) na equacio
diferencial que governa a taxa de variagao de R, Eq. (45); por conseguinte,
dCy

o HaCe =k Cpe™ (48)

que ¢ uma cquagio diferencial lincar de primeira ordem da forma:
dy
—+ Py=
2 T r=0
Multiplicando esta equagio pelo fator de integragdo , a solugéo é:

ye‘ par - erl Pa dx + constante

Aplicando este procedimento geral na integragio da Eq. (48), encontramos que o fator dc integragio
é e, A constante de integragdo é — k,Co/(ky— k,), para a condigio inicial de Cro=0em¢=0, sendo
a expressio final para a concentragdo variavel de R dada por:

~kyt e—kzl

G =Cpoky| ——+
¢ A l[""2_"1 k —k, “9)
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Observando que nao ha variagao no numero total de mols, a estequiometria relaciona as concentragdes
dos reagentes por:

Cio=Ca +Cq +Cs

que juntamente com as Egs. (47) e (49) fornece:

N k, =k k -k
Co=C,o| 1 +—2 S — !
* AO[ kl ‘kz ¢ l‘z _kl ¢ S

Logo, nés achamos como as concentragoes de A, R ¢ S variam com o tempo.

Se k&, for muito maior que 4y, a Eq. (50) se reduz a:
Co=Crll=e™), k> k

Em outras palavras, a taxa é dcterminada por &; ou seja, pela primeira etapa da reagédo composta por
duas ctapas.

Se k, for muito maior que k,, entdo:
CS =CAO(l—e-k2’ )s k|>> kz

que € uma rcagio de primeira ordem, governada por £,, a etapa mais lenta da reagdo composta por
duas etapas. Desta forma, para qualquer numero de reagdes em série, em geral, a etapa mais lenta tem
maior influéncia na taxa global de reagéo.

Como pode ser esperado, os valores de k, e k, também governam a localizagdo e a concentragdo
maxima de R, que pode ser determinada diferenciando-se a Eq. (49) e fazendo dCy/dt = 0. O tempo
em que ocorre a maxima concentragdo de R é:

I In(k, /k)

i = Ky —k, S

max k

média log

A concentragdo maxima de R € encontrada, combinando-se as Egs. (49) e (51) para dar:

I/ Chy—hy)
CR_ max — [ﬁ) (52)

CAO k 2

AFig. 3.11 mostra as caracteristicas gerais das curvas de concentragio-tempo para os trés componentes;
A diminui exponencialmente, R aumenta até um maximo e entdo cai e S aumenta continuamente. A
maior taxa de aumento de S ocorre onde R € maximo. Em particular, esta figura mostra que se pode
avaliar &, ¢ k, pela concentragido maxima do intermediario e o tempo em que este maximo ¢ atingido.
O Capitulo 8 discute com mais dctalhes as reagGes em série.

Para uma longa cadeia de reagdes, digamos
A->R->5>S->T->U

o tratamento ¢ similar, embora mais trabalhoso que aquele dado a recagdo com duas etapas. A Fig.
3.12 ilustra curvas tipicas de concentragio-tempo para esta situagio.

Reagoes Reversiveis de Primeira Ordem. Embora uma reagdo nunca se complete, nds podemos
considerar que muitas rea¢des sejam essencialmente irreversiveis, por causa do alto valor da constante
de equilibrio. Estas sao as situa¢des que examinamos até este ponto. Vamos considerar agora rcagocs



46  Capito 3 — Interpretacaa dos Dados de Reatores Descontinuos

Figura 3.11 — Curvas tipicas de concentra<;ao~ Figura 3.12 = (,urvas de concenu‘acao-tempo para uma
1empo para reagdes consecutivas de primeira cadeia de reagdes sticessivas de primeira ordem. Somente
. ordem para os doxs ulnmos componentes, 0s pontos de maximo e
\ . *7 de inflexo ocorrem ao mesmo tempo
Cao A—R—S
C,\()
c <—Eq. 47
C, Maximo da curvade T ,
Ea.50 — Cs . A G
c Cs :
R - 1 ; ;
1 CR !
Cy
Eq. 52 . Eq 49—  r : i
: C. Maxima inclinagao da curva de U®
0 ' p
t—€q. 51—

cuja conversdo completa ndo pode ser admitida. O caso mais simples é o das reagdes unimoleculares
opostas.
&

AZ=—2R, K =K = constante de equilibrio (53a)
ky

Comegando com uma razio de concentragdes M = Cygo/C,,, 2 equagio de taxa é:

dCy _ dC, dx,

= A=k, C, —k,G
dt dt A A K (53b)

=k (Cag = CaoX 2 ) —ky(MCry + CroX 1)

No equilibrio, dC,/dt = 0. Conseqiientemente, da Eq. (53) obtemos a fragdo de conversio de A nas
condigdes de equilibrio:

Coe M+X,,
KC = =
CA( 1- XAe
¢ a constante de equilibrio como:
k
Ke= -L
ky

Combinando as trés equagdes anteriores, obtemos, em termos da conversio de equilibrio:

dXy _ k(M +1)

Xo - X
i M+X,, rx, KaemXa)

Com as conversdes medidas em termos de X,,, esta equagdo pode ser vista como uma reacio
irreversivel de pscudoprimeira ordem, cuja integragdo resulta em:

~In| 1- Xa =-In Ca=Cye = M+l it (54)
XAe CAO-CAe M+XA¢’
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]-‘.gnra 313 Teste ) a reagdes reversiveis do tipo % Testc para reagdes reversiveis

;

:e’éf _ <. unimolecular; Eq.(53) bimoléculares, da Eq. 55
—_—— ’
u; \f : ’
.2 i > Ea.5 — !

E Eq.54 ! T].- ;

' ' ;

z - A : A% ° 2

2 i 3 2 ;
< ! g
> |><< ° i '

_L ! ><—( o \

= t Inclinagdo = &; M e Indlna(;i!ﬂ:Zk,[;: -lJCAO i

M+X,, %

0 0 o H

Um grafico de —In(l - X,/X,,) em fun¢do do tempo di uma linha reta, como mostrado na Fig.
3.13.

A similaridade entre equagdes irreversiveis e reversiveis de primeira ordem pode ser vista compa-
rando as Egs. (12) e (54) ou comparando as Figs. 3.1 e 3.13. Desta forma, a reagdo irreversivel é
simplesmente um caso especial da reagdo reversivel, em que C,, =0 ou X, =1 ou K = oo,

Reacgdes Reversiveis de Segunda Ordem. Para reagdes de segunda ordem, do tipo bimolecular,
ky

A+B=F==R+S (55a)
k
Ky :
2A==—=R +8§ (55b)
ky
A
2A==2R (55¢)
&
Zk'
A+B==2R (55d)
ks

com as restrigdes que Cyo= Cpq € Cry = Csy =0, as equagdes integradas de taxa para A e B sdo todas

idénticas, como segue:
X, —2X,, -DX
A, — (X, -DX, _ 2k|[Xl _ l]CAot 56)

‘XAe -X A Ae

A Fig. 3.14 apresenta um grafico que pode ser usado para testar a adequagao destas cinéticas.

Reacdes Reversiveis em Geral. Para ordens de reagio diferentes de um ou dois, a integragio da
equagdo de taxa se torna trabalhosa. Assim, se a Eq. (54) ou (56) nao for capaz de ajustar os dados,
entdo o método diferencial é a methor opgdo para a procura por uma equagio adequada de taxa.

Reacdes de Ordem Variavel. Na procura por uma equagio cinética, pode ser que os dados sejam
bem ajustados por uma determinada ordem de reacéo a altas concentragdes ¢ por uma outra ordem a
baixas concentragdes. Considere a reagdo:

dC, kCa

A—-R com -ri=—-—-"2=—""2—
ATTTa T1AkC, S

Desta equagio de taxa vemos que:



48 Capitulo 3 — Interpretacio dos Dados de Reatores Descontinuos

RN Figura 315 — Coniportamiento de tima reagao que Segié a’
} 4

r Ordem zero

k‘ }
_r.-\.mn-r— _____ Halph—
3 /
' Py - L ordem zero
C, /' Mudanga em C, = Uk,
.

t— Primeira ordem: inclinagao = &,

—-———

1 CA

Para valores altos de C, (ou k- Cy > 1) — areacdo ¢ de ordem zero, com constante dc taxa igual
aklk,

Para valores baixos de C, (ou k, - Cy <<1) — areagdo ¢ de primeira ordem, com constante de taxa
igual a k

Estc comportamento é mostrado na Fig. 3.15.
Para aplicagdo do método integral, as variaveis devem ser separadas e a Eq. (57) integrada, dando:

C
In CAO k) (Cag—Co) =kt (582)

A

Para linearizar, a Eq. (58a) deve ser rearrumada para dar:

Ca=Cs _ ko
I(Cyao /Ca)  ky ky\In(Cyy/Cy) (58b)
In(Cro /Cy) kt
TCw-C. CRreoIes 58
> Cao—Ca 2 Cho—Ca (58¢)

A Fig. 3.16 apresenta duas maneiras distintas de testar csta forma da equagio de taxa.
Pela mesma razéo anterior, podemos mostrar que a forma geral da taxa, dada por:

igara 3.6~ Tebte da équnchio de taxi B (57, P andlise integral :

Eq, 58¢ __lo

Inclinagédo = &, ——1

|
Cpo-Chs In(Cag /C,) '

In(C,, /C,)
CAO -Cy
CAO ‘C,\

In(C,o /Cy)

- " . . !
“— Coeficiente linear = —; Coeficiente linear = - rn

2
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_ dC,  kCT

—r = =

T d T ek 59
muda da ordem m - n a alta concentragdo para ordem m a baixa concentragio, ocorrendo a transigio
onde 4£,C’ = 1. Este tipo de equagdo pode entio ser usado para ajustar dados de quaisquer duas
ordens.

Uma outra forma que considera essa mudanga é:

=_dC _ kCT

: dt (1 +k,Cy)"

(60)

Estudos do mecanismo podem sugerir que forna usar. Em qualquer caso, se uma destas formas de
equagdo ajustar os dados, a outra também o fara.

A forma da taxa da Eq. (57) e algumas de suas generalizagdes sdo usadas para representar alguns
tipos bem diferentes de reagdes. Por exemplo, em sistemas homogéncos, esta forma ¢ usada para
reagdes catalisadas por enzimas, sugerida por estudos do mecanismo (ver o mecanismo de Michac-
lis-Menten no Capitulo 2 e no Capitulo 27). Ela é também usada para representar a cinética de reagdes
catalisadas em superficie.

Estudos de mecanismos indicam que essa forma dc equagdo aparece toda vez que a ctapa
controladora de uma reagio envolver a associagdo de reagente com algum componente que esta
presente em quantidades limitadas, porém fixas; por excmplo, a associagdo de reagente com enzima
para formar um complexo ou uma associagdo de reagentes gasosos com um sitio ativo na superficic
de um catalisador.

EXEMPLO 3.1 ENCONTRE A EQUACAO DE TAXA, USANDO O METODO
INTEGRAL -

O reagente A se decompde em um reator em batelada
A — produtos

A composigdo de A no reator é medida em varios tempos, com os resultados mostrados nas
colunas | ¢ 2. Encontre a equagdo de taxa que representa estes dados.

Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 Coluna 4
Tempo Concentragio In Cro 1
Ls Cy, mol/¢ Ca C,
0 Cro=10 In 10/10=0 0.1
20 8 In 10/8 =0,2231 0,125
40 6 0,511 0,167
60 5 0,6931 0,200
120 3 1,204 0,333
180 2 1,609 0,500
300 1 2,303 1,000
N J \ _J
—
Dados reportados Dados calculados
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SOLUCAO

Primeira Tentativa: Cinética de Primeira Ordem. Comece pela forma de taxa mais simples;
ou seja, cinética de primeira ordem. Isto significa que In C,o/ C, em fungdo do tempo deve dar
uma linha reta, ver Eq. (11) ou (12) ou Fig. 3.1. Assim, a coluna 3 é calculada e a Fig. E3.1a é
gerada. In felizmente, ndo obtemos uma linha reta; logo, a cinética de primeira ordem nao representa
razoavelmente os dados, tendo-se entdo de ir buscar uma outra forma de taxa.

= «els . -

A cinética de primeira ordem
deveria cair em uma linha reta,
fato que ndo ocorre com estes -l

2 dados; logo. o modelo deve
ser rejeitado

In =22

alo

- Dados das colunas | e 3

0 50 100 200 300
Tempot, s

Figura E3.la

Segunda Tentativa: Cinética de Segunda Ordem. A Eq. (16) nos diz que 1/C, em fungio de ¢
deve dar uma linha reta. Calcule entdo a coluna 4 e faga um grafico da coluna 1 versus a coluna
4, conforme mostrado na Fig. E3.1b. Novamente, ndo obtemos uma linha reta, concluindo assim
que a cinética dc segunda ordem deve ser rejeitada.

o A cinética de segunda ordem

deveria cair em uma linha reta,
fato que ndo ocorre com estes
08— dados; logo, o modelo deve

ser rejeitado _l

06
1
CA
04
0.2 L Dados das colunas 1 e 4
0 L | l |
0 50 100 200 300
Tempo ¢, s

Figura E3.1b

Terceira Tentativa: Cinética de Ordem n. Vamos planejar usar 0 método do tempo de vida
fracionaria, com F = 80%. Entdo a Eq. (33b) torna-se:

087 -1 1

F k(1) A
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Agora obtenha os logaritmos:

C uma constante

—A
1-n
, -1
log t; = logL KoisD) }+(l n) log C g
Ty TTUTTUTTaTTTTTT T b

O procedimento ¢é o seguinte: primeiro, faga um grafico acurado dos dados de C, em fungao de
t e desenhe uma curva suave (mais importante) para representar os dados, como mostrado na Fig.
E3.1Ic; entdo escolha Cpo = 10, 5 ¢ 2 ¢ preencha a scguinte tabela a partir da figura.

Ch finat Tempo
Cao (=0,8 Cyo) necessario fy, s log ¢ log Cao
10 8 0 — 18,5=18,5 | log18,5=1,27 1,00
5 4 59 — 82=23 1,36 0,70
2 1,6 180 — 215=35 1,54 0,30
‘\ A partir da curva ¢ ndo dos dados

Como proxima etapa, faga um grafico de log ¢ em fungido de log C g, como mostrado na Fig.E3.1d
e encontre a inclinagdo.

10
8 _. Uma curva suave nao
T\¢ passa necessar
_1815 por todos os pontos 175 ‘
Inclinagdo=1-n=-0,4
sn=14
. sk
2
1,26 -
10 | {
0 05 10
log Cao

Figuras E3.1c e E3.1d

Agora temos a ordem da reagdo. Para avaliar a constante de taxa, considere qualquer ponto da
curva de C, versus t. Escolha Cpy = 10, que corresponde a #; = 18,5 s. Coloque todos estes

valores na Eq. (i), resultando em:
1-1.4 _
18,52 08 " =1 g
k(1,4-1)

obtendo assim:
k= 0,005
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Conseqiientemente, a taxa de reagdo que representa esta equagao é:

_ 14 L4 mol
-, =|0,00s—__|cte, Mol
mol®* s l-s

Método Diferencial de Analise de Dados

O método diferencial de analise de dados lida diretamente com a equagio diferencial de taxa a scr
testada, avaliando todos os termos na equagdo, inclusive a derivada dC/d, e testando a qualidade do
ajuste da equagdo com os dados experimentais.

O procedimento é o seguinte:

1. Faga um grafico dos dados de C,, versus t ¢ entido desenhe a olho, cuidadosamente, uma curva
suave para representar os dados. Essa curva muito provavelmente nio passara por todos os
pontos experimentais.

2. Determine a inclinag¢do dessa curva nos valores dc concentragio adequadamente selecionados.
Estas inclinagdes, dC,/dt = r,, sdo as taxas dc reagdo nestas composigdcs.

3. Agora, procure por uma expressao de taxa para representar os dados de rA em fungio de CA,
mediante uma das duas maneiras abaixo:

(a) escolhendo e testando uma forma particular de taxa, —r, = kf(C,), ver Fig. 3.17 ou

(b) testando uma forma de ordem n, —r, = kC’ e aplicando logaritmos na equag¢io de taxa
(ver Fig. 3.18).

No entanto, com certas equagdes mais simples de taxa, uma manipulagdo matematica pode
resultar cm uma expressdo adequada para teste grafico. Como um exemplo, considere uma série de
dados de C, em fungdo de ¢, os quais queremos ajustar a cquagio M—-M

— dCA — leA
T TTa T 1tkC, (7

que ja foi tratada pclo método de analise integral. Pelo método diferencial, podemos obter —r, versus
C,. Porém, como faremos uma linha reta no grafico de modo a avaliar &, e ,? Como sugerido, vamos
manipular a Eq. (57) para obter uma expressido mais util. Assim, tomando o inverso, temos:

:
1)
H =
Se os dados cairem i 3 °
o em uma linha reta, | )
QS| vocéadivihou T ‘ ¥
\ corretamente. { %0 L L
[ o2 2 Inciinagdo =n
o ] >
o % 2
! N Coeficiente linear = k
o ° H [
{ =
5 L
Tentativa de £C,) H log C,,
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5 maneiras de testafifoquagiio de fxa eI GG pela §iflise diferencial

=
k,

td

Eq. GI—l o

A “"A

—
k-7 Inclinagao= = H
k, ! s
i
1 o ‘

C, Ca
I - 1 + k_z ©1)

(-ra) KCy K

Um grafico de 1/(—r4) em funcio de 1/C, € linear, como mostrado na Fig. 3.19.

Alternativamente, uma manipulagao diferente (multiplicar a Eq. (61) por k,(-r1)k;) resulta em
uma outra forma, também adequada para teste; deste modo,

=k 1)
(=ra) k. kz[ C, } (62)

Um grafico de ~r, versus (-r,)/C, ¢ linear, conforme Fig. 3.19.

Toda vez que uma equagio de taxa puder ser manipulada de modo a resultar em um grafico linear,
tem-se uma maneira simples de testar a equagdo. Logo, com qualquer problema dado, devemos usar
um bom julgamento no planejamento de nosso programa experimental.

EXEMPLO 3.2 ENCONTRE A EQUACAO DE TAXA QUE AJUSTA UMA SERIE
DE DADOS, USANDO O METODO DIFERENCIAL

Tente ajustar uma equagdo de taxa de ordem n aos dados de concentragio e tempo do Exemplo
3.1

SOLUCAO

A Fig. E3.2a apresenta um grafico dos dados tabelados nas colunas 1 e 2.

Curva suave para
representar os dados

Dados experimentais

\ reportados: sete pontos

Cy, mol/e

Tempoy, s

Figura E3.2a
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Coluna 1 Coluna 2 Coluna 3 Coluna 4 Coluna 5
Tempo Concentragido |Inclinagao, da Fig. E3.2a
s Cyo mol/2 (dC o) logio (~AC/d) | logio Ca
0 10 (10~ 0)/(0-75)=-0,1333 -0,8785 1,000
20 8 (10 - 0)/(-3 -94) = -0,1031 0,987 0,903
40 6 (10 - 0)/(=21 -131) = -0,0658 -1,182 0,778
60 5 (8 - 0)/(-15 -180) = -0,0410 -1,387 0,699
120 3 (6 - 0)/(~10-252) = -0,0238 -1,623 0,477
180 2 (4—1)/(24 -255) = -0,0108 -1,967 0,301
300 1 (3 - 1)/(-10-300) = -0,0065 -2,187 0,000

Agora, desenhe cuidadosamente uma curva suave para representar os dados ¢, para C, = 10, 8, 6,
5.3, 2, 1, desenhe tangentes a curva e as avalie (veja coluna 3).

De modo a ajustar a cquagdo de taxa de ordem » a esses dados
dC,
ry ==
A dr
aplique logaritmo em ambos os lados (veja colunas 3 e 4); ou seja:

dC
logm[— —Ei] =log,ok + nlog,,C

=kC}

coeﬁcienle) inclinagao
linear

e faga um grafico como na Fig. E3.2b. Os coeficientes angular (inclinagdo) e linear da melhor
linha correspondem aos valores de n e k, respectivamente (veja Fig. E3.2b). Desta forma, a

equagdo de taxa é:
0.43
—r, = _4C, = 0’005_1_.__ C:\-43'm_‘)l
dt mol®® .5 I-s

Atencido: Na etapa 1, se vocé usar um computa-

1 -0,875(=2,305) _

dor para ajustar um polinémio aos dados, pode _gg| Inctinagdo =n= =5 143
haver um desastre. Por exemplo, considere um
polindmio de sexto grau para ajustar os scte 104
pontos dados ou um polindémio de grau (7 — 1)
para ajustar z pontos. 12—
Ajustando visualmente, vocé obteria uma curva 14
suave, como mostrado na Fig. E3.2c. Mas, se um U<| s
computador fosse usado para obter um polinémio R 13
que passasse por todos os pontos, o resultado =
poderia ser muito bem o apresentado na Fig. 2 o
E3.2d.

-0

Agora, qual dessas duas curvas faz mais sentido
¢ qual delas vocé usaria? Esta € a razdo pela qual -22 / 0'2
dizemos "desenhe a olho uma curva suave para ’

representar os dados". Porém, esteja ciente de
que desenhar tal curva nio é simples. Tome

cuidado. Figura E3.2b

1 i
04 06 08 1

logig Ca

1 i

Coeficiente linear = log,o k£ = 2,305
k=10,005
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Esta curva ndo passa Esta curva passa
por todos os pontos por todos os pontos

Figura E3.2¢, d — Os mesmos sete pontos ajustados por dois tipos diferentes de curvas

3.2 REATOR EM BATELADA COM VOLUME VARIAVEL

Estes reatores sdo muito mais complexos que os simples reatores em batelada com volume constante.
O seu uso principal seria no campo de microprocessamento, onde um tubo capilar com uma esfera
movel representaria o reator (veja Fig. 3.20).

O progresso da reagdo € scguido pelo movimento da esfera com o tempo, procedimento este muito
mais simples que tentar medir a composi¢do da mistura, especialmente para microrreatores. Assim,

Vy = volume inicial do reator
V = volume em um tempo ¢

Este tipo de reator pode ser usado para rea¢des tendo uma estequiometria simples, em operagdes
isotérmicas e a pressdo constante. Para tais sistemas, o volume é linearmente rclacionado a conversdo;
ou seja:

V-V,
V=V(l+g,X,) ou )(,\=-‘—/0—S—A2 (63a)
dv
dX , =
ou A Vien (63b)

onde €, é a fragdo dc variagdo no volume do sistema, entre conversdo nula e conversdo completa do
reagente A. Logo:

64
Vg, 64

Como exemplo do uso de €,, considere a rea¢do isotérmica cm fasc gasosa:
A — 4R

Comegando com o reagente puro A,
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4-1
Ey=——=3
t
mas com 50% de inertes prescntes no inicio, dois volumes de mistura reacional resultam em cinco
volumes de mistura final, considerando conversdo completa. Neste caso,
5-2

= =15
2

Ea =

Vemos entdo que €, leva em consideragdo tanto a estequiometria da reagdo como a presenga de
inertes. Notando que

Ny =Ny(1-X,) (65)
e combinando com a Eq. (63), temos:
Ca =ﬁ'\-= Npoll = Xy) =Cag L= X,
Vo Kl+e X,) l+e, X,
C 1-X 1-C,/C
Assim: EL = T“‘A_ ou X, =———2—4 (66)
"0 +E X, 1+€,C,/Cyy

que ¢ a relacio entre conversdo e concentragdo para sistemas isotérmicos com volume variavel (ou
densidade variavel), satisfazendo a suposigio de linearidade da Eq. (63).

A taxa de reagio (consumo do reagente A) é em geral:

Substituindo ¥ dado pela Eq. (63a) e N, dado pela Eq. (65), ficamos com a taxa em termos da
conversao:

—r = Cao ax,
AT (l4eaX,) df
ou em tcrmos do volume, a partir da Eq. (63):

Cp d(In?)

T e d e ©7

Método Diferencial de Analise

O procedimento para analise diferencial de dados isotérmicos com volume variavel ¢ 0 mesmo usado
na situa¢do com volume constante, exceto que nds trocamos

dCy CadV  Cydin)

dt Ve, dt €, dt (68)

Isto significa: faga um grafico de In ¥ em fungdo de ¢ e obtenha as inclinagdes.

Meétodo Integral de Analise

Infelizmente, somente algumas das formas simples de taxa conseguem ser integradas de modo a se
obter expressdes de V versus ¢ que sejam manipulaveis, conforme mostrado a seguir.
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Reacdes de Ordem Zero. Para uma reagdo homogénca de ordem zcro, a taxa de variagdo de qualquer
reagente A é independente da concentragao dos materiais: ou scja:

_Ca dlin V) _

- k
e, d (69)
Integrando, temos:
S&In K- =kt (70)
Ea 0

Como mostrado na Fig. 3.21, o logaritmo da fragdo de variagdo no volume em fungao do tempo
resulta em uma linha reta de inclinagao ke ,/Cag.

Reacdes de Primeira Ordem. Para uma reagao unimolecular de primeira ordem. a taxa de variagado
do reagente A é:

Cyp d(InV) . 1-Xa
—ry =22 — = kC, =hCpo| ————
A £y dt A Ao L+ e, X5 b
Trocando X, por ¥ da Eq. (63) ¢ integrando obtemos:
AV
-in{1- =kt
[-57)

Um gréfico na escala semilogaritmica da Eq. (72), conforme apresentado na Fig. 3.22, resulta em
uma linha reta de inclinagdo .

Reagdes de Segunda Ordem. Para uma rcagdo bimolecular de segunda ordem,

2A — produtos

ou A + B — produtos, com C,, = Cy

;

T» Inclinagao= kf"
AO 1
— () )
L £q.70 NNy ° i
In -V: Parae >0 < | < L‘"EqA 72 'l
0 t -~ 5
o ke, = T_Inclinagﬁo =k i
r Inclinagao=—=- ! i
Cro 1
¢ i
Eq. 70 ]

Parae,<0 .. o 0 0
i
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Figura 3.23 — Teste para uma reagfio de segunda’ordem, Eq. (73),%
1m réator com volumé variavel; 4 pressdo constante 4

~

AV
V'(lg A

+£Aln{l—

Eq, 13 _l

(1+€,)AV
Vp€a = AV

t—— Inclinagdo = kCyq

o

D i o B o 4T S B

a taxa € dada por:

2
L CadnV oo (=X,
Mg, dr AT e, X,

Trocando X, por ¥ da Eq. (63) e entdo integrando, obtemos, apds algumas manipula¢des algébricas:

1+¢ 14 14
(re)ar .n[l_ 5

Vien - AV ] = #Coof 73)

€A

A Fig. 3.23 mostra como testar estas cinéticas.

Reacgdes de Ordem n e Outras Reacdes. Para todas as formas de taxa que tenham ordem de reagao
diferente de zero, um e dois, 0 método integral de analise nio se aplica.

33 TEMPERATURA E TAXA DE REACAO

Até agora, examinamos o efeito da concentragio dos reagentes e produtos na taxa de reagio, a um
determinado nivel de temperatura. Para obter a equagio completa de taxa, necessitamos também
saber a importancia da temperatura na taxa de reagdo. Em uma tipica equagio de taxa, nds temos:

1 dN,

A= =k (C)

vV oar
A constante dc taxa de reagao, termo independente da concentragao, € a parte afetada pela temperatura,
enquanto o termo dependente da concentragio, /' (C), geralmente permanece inalterado a diferentes
temperaturas.

A teoria quimica prevé que a dependéncia da constante de taxa com a temperatura deve ser da
seguinte forma:
k o T E/RT
Contudo, uma vez que o termo exponencial € muito mais sensivel & temperatura que o termo da
p q
poténcia, podemos considerar que as constantes de taxa variam aproximadamente com e =R,

Assim, apos encontrar a dependéncia da taxa de reagdo com a concentragao, nos podemos entio
examinar a variagdo da constante de taxa com a temperatura, através de uma relagao tipo Arrhenius:
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Figura 3.24 — Depéndéncia de uma reatio pafa tom a temperatura de acordo com a lei de Arrhenius

4

o

- E
rlnclmacao "R

Ink

: ]
. _ 1 ,-E/RT .
k =kye . E= [—mol] (2.34) ou (74)
A constante de taxa é convenicntemente determinada fazendo um grafico de In k em fungéo de /T,
como mostrado na Fig. 3.24.

Se a constante de taxa for encontrada em duas temperaturas diferentes, temos do Capitulo 2 quce:

mke EI1_ 1) o g ROD 5
- L-1, & (2.35) ou (75)

Finalmente, como mencionado no Capitulo 2, uma variagdo de E com a temperatura reflete uma
mudanga no mecanismo controlador da reagdo. Uma vez que isto provavelmente pode vir acompa-
nhado de uma variagio na dependéncia para com a concentragao, esta possibilidade deve também ser
examinada.

Aten¢io ao usar Medidas de Pressio. Ao trabalharem com gases, engenheiros e quimicos freqiien-
temente medem composigdes em termos de pressdes parciais e totais, desenvolvendo entio as equagdes
de taxa em termos de pressdes, sem imaginar que isto possa levar a problemas. A razio é que a
energia dc ativagio calculada usando estas unidades csté incorreta. Vamos ilustrar.

EXEMPLO 34 VALORES CORRETOS E INCORRETOS DE ‘E’

Estudos experimentais de uma decomposigao especifica de A em um reator em batelada, usando
unidades de pressdo, mostram exatamente a mesma taxa a duas temperaturas diferentes:

!
3400k -r,=23p; —rA=[——~"’°]
n

a 500 k =2,3p2 s
a —-r, =2,
A Pa . =[atm]

(a) Calcule a energia de ativagdo usando essas unidades;

(b) Transforme as expressdes dec taxa em termos de concentragdo ¢ entdo calcule a energia de
ativagao.

A pressdo ndo ¢ alta, podendo-sc usar a lei dos gases ideais.

SOLUCAO

(a) Usando Unidades de Pressio. Percebemos prontamente que uma variagio na temperatura
ndo afeta a taxa de reagdo. Isto significa que:
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E=0

Alternativamente, podemos encontrar E através dos calculos. Assim

In k—z =In E— =
k, 2.3
que substituindo na Eq. (75) fornece
E=0

(b) Transforme pA em C, e entdo encontre E. Primeiro, escreva as equagdes de taxa com
todas as unidades indicadas:

mol mol
a3 =(2,3, 7 3 pi, atm?)
m s m” -s-atm

Agora troque p, por C,. Da lei dos gases ideais
Ppa =—ART=C,RT
14
Combinando as duas equagoes precedentes temos:
-r, =2,3CIRT?

A temperatura de 400 K

2
3
—ra=23— mol - -Ci[sz,osxlo* T a"“} (400 K)?
m”-s-atm mol- K
m}
=0,0025C> onde Kk, =0,0025
mol-s

A temperatura de 500 K, similarmente:

3
-ry, =0,0039C2  onde k, =0,0039

mol -s

Vemos aqui que em termos das unidades de concentrag@o, as constantes de taxa nio sdo inde-
pendentes da temperatura. Calculando a energia de ativagao pela Eq. (75) e substituindo os valores
numeéricos, obtemos:

_ (8,314)(400)(500) | 0,0039
T 500—400 0,0025

E

ou

E =7394 J
mol

Esse exemplo mostra que os valores de E diferem se as concentragdes dos materiais sio medidas
em termos de p ou C.
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Notas Finais

1. A Quimica (teoria das colisdes ou teoria do estado de transi¢ao) desenvolveu as equagdes
para taxas dc reagéo ¢ energias de ativagdo, em termos de concentragéo.

2. Tabelas existentes na literatura para E e —r, para reagcoes homogéneas sao normalmente
baseadas em concentragdes. A indicagdo disto ¢ dada pelas unidades da constante de taxa,
que sdo freqiicntemente s™', I/mol's, etc., sem aparecer a pressao nas unidadcs.

3. Ao fazer corridas a temperaturas diferentes, ¢ uma boa idéia mudar antes todos os valores
de p por valores de C, usando cstas relagdes:
pa=C\RT para gases ideais
pa=2C4y RT  para gases ndo ideais, onde z = fator de compressibilidade
¢ entdo resolver o problema. Isto evitara, mais tarde, confusdo nas unidades, especial-
mente sc a rea¢do for reversivel ou envolver liquidos e/ou sélidos, assim como gases.

3.4 EM BUSCA DE UMA EQUACAO DE TAXA

Na busca de uma equagio de taxa e por um mecanismo para ajustar uma série de dados experimentais,
gostariamos de responder duas questoes:

1. Nos temos o mecanismo correto e o tipo correspondente de equagio de taxa?

2. Uma vez que tenhamos a forma correta da equacdo de taxa, temos os melhores valores para as
constantes da equacio de taxa?

Dessas duas questoes, a primeira delas € dificil de responder. Vamos ver o porqué disso.

Suponha que nés tenhamos uma série de dados e desejemos saber se qualquer uma das familias de
curvas parabolas, cibicas, hipérboles, exponenciais, etc., cada uma representando uma familia
diferente de taxa realmente ajustaréd estes dados melhor que qualquer outra. Esta questio nio pode
ser respondida de forma simples; nem mesmo potentes métodos matematicos ¢ estatisticos podem
nos ajudar. A tinica exceg¢do a esla evidéncia ocorre quando uma das familias de curvas que esta
sendo comparada for uma linha reta. Para esta situagdo, podemos simplesmente dizer, de forma
consistente ¢ razoavelmente confiavel, se a linha reta ndo ajusta satisfatoriamente os dados. Assim,
temos aquele que € essencialmente um teste negativo, que permite rejeitar uma familia de linhas retas
quando ha evidéncia suficiente contra isto.

Todas as equagdes de taxa apresentadas neste capitulo foram manipuladas matematicamente de
modo a se obter uma forma lincarizada, por causa dessa propriedade particular da familia de linhas
retas que permite ser testada e rejeitada.

Trés métodos, apresentados a seguir, sio comumente utilizados para testar a linearidade de uma
série dc pontos.

Calculo de & a Partir de Pontos Individuais. Tendo-se uma equagao de taxa, a constante de taxa
pode ser encontrada para cada ponto experimental, tanto pelo método integral como pelo método
diferencial. Se nao for detectada nenhuma tendéncia nos valores de &, a equagdo de taxa ¢ considerada
satisfatonia e é obtida uma média entre os valores de 4.

Os valores de k calculados dessa mancira sdo as inclinagdes das linhas que ligam os pontos
individuais a origem. Desta forma, para um mesmo nivel de dispersdo no gréfico, os valores de &
calculados para pontos proximos & origem (baixa conversdo) variam bastante, enquanto aqueles
calculados para pontos longe da origem apresentam pouca variagdo (Fig. 3.25). Este fato pode tornar
dificil a decisdo de considcrar & constante e, se assim for, qual sera o melhor valor médio.
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Figure 3.25 =z Como a localiza¢io dos pontos experimentais.influencis,
3
© ©
© o
o . 4
£9 Grande variagao 4
Es nas inclinagoes €
a5 2 Pequena variagda
a e 2 nas inclinagoes
o @ (3]
- —
o a
> x
wi ws .

Calculo de &k a Partir de Pares de Pontos. Os valores de & podem ser calculados a partir de pares
sucessivos de pontos experimentais. Para uma grande dispersao dos dados, no entanto, ou para pontos
proximos, este procedimento dara valores muito diferentes de 4, dificultando assim a obtengdo de
Kneao- De fato, determinar &, .4, por este procedimento para pontos igualmente espacados localizados

no eixo x, equivale a considerar somente os dois pontos extremos, ignorando assim todos os outros
pontos internos. Este fato pode ser facilmente verificado na Fig. 3.26, onde este procedimento é !
ilustrado.

Esse ¢ um método pobre em todos os aspectos, ndo sendo recomendado para testar a lincaridade
dos dados nem para encontrar os valores médios das constantes de taxa.

Método Grafico de Ajuste de Dados. Na verdade, os métodos precedentes nio requerem a elaboragio
de um grafico contendo os dados de modo a se obter os valores de k. Com o0 método grafico, os dados .
sdo colocados em um grafico ¢ entdao examinados com relagdo a desvios da linearidade. A decisio de %
saber se a linha reta oferece um bom ajuste é geralmente feita intuitivamente, usando um bom
julgamento quando se examinam os dados. Se houver alguma davida, mais dados devem ser obtidos.

O procedimento grafico é provavelmente o método mais seguro ¢ mais confidvel para avaliar o
ajuste das equagdes de taxa aos dados e deve ser usado sempre que possivel. Por esta razao, aqui {
enfatizamos este método.

G IBUTE 5
,expenmentm; UCESsivos,

Inclinagao = &

Expressio integrada
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LEITURAS COMPLEMENTARES
Frost. A. A. and Pearson, R. G., Kinetics and Mechanism, 2nd ed., John Wiley & Sons, Nova York, 1961.
Laidler, K. J., Chemical Kinetics, 2nd ed., McGraw-Hill, Nova York, 1965.

PROBLEMAS

3.1

3.2

33
34

3.5

3.6

3.7

3.8

3.9

Se - ry =dC,/d1)=0,2 mol/¢-s quando C,=1 mol/Z, qual ¢ a taxa de reagdo quando C,=10 mols/¢?
Nota: a ordem da reag¢do nao é conhecida.

Um liquido A se decompde através de uma cinética de primeira ordem. Em um reator em batelada,
50% de A sdo convertidos em 5 minutos. Quanto tempo levaria a reagdo até alcangar a conversio de
75%"?

Repita o problema anterior, supondo agora uma cinética de segunda ordem.

Uma corrida experimental de 10 minutos mostra que 75% do reagente liquido sdo convertidos a
produto através de uma taxa com ordem de '/,. Qual seria a fragio convertida em uma corrida de 30
minutos?

Em uma polimeriza¢do homogénea isotérmica em fase liquida, 20% do mondmero desaparecem
em 34 minutos, quando a concentrag¢io inicial do monémero é de 0,04 e também 0,08 mol/¢. Qual
a equacdo de taxa que representa o consumo do mondmero?

Ap6s 8 minutos em um reator em batelada, um reagente (C,o = 1 mol/¢) &€ 80% convertido; apos 18
minutos, a conversio é de 90%. Encontre a equagio de taxa que representa esta reagao.

Magoo Olhos-de-Cobra é um homem metddico. Por exemplo, seus finais de tarde da sexta-feira sdo
todos iguais — recebe semanalmente US$ 180, joga dados por duas horas, perdendo US$ 45, e vai
entdo para casa encontrar sua familia. As suas apostas s3o previsiveis, pois elc sempre aposta e
perde uma quantidade proporcional ao dinheiro em espécie que ele tem em mdos. Esta semana
Magoo teve um aumento salarial; assim, cle jogou por trés horas, mas como de costume, voltou
para casa com US$ 135. De quanto foi o seu aumento?

Encontre a ordem global da reagao irreversivel
2H, +2NO — N, +2H,0
a partir dos dados abaixo, a volume constante. Considere quantidades equimolares de hidrogénio e
6xido nitrico.
Pressdo total, mm Hg 200 240 280 320 360
Tempo de meia-vida, s 265 186 115 104 67
A reagio reversivel de primeira ordem, em fase liquida,

AZR, Cao=0,5mol /1, CR():O

ocorre em um reator cm batelada. Apos 8 minutos, a conversio de A é 33,3%, enquanto a conversao
de equilibrio é 66,7%. Encontre a equacdo de taxa para esta reagao.

3.10 O componente A reage, em fase aquosa, para formar R (A — R) em um reator descontinuo; no

primeiro minuto, sua concentragdo cai de Cpg = 2,03 mols/{ para Cpy= 1,97 mol/¢. Encontre a
equagio de taxa para a reagdo, se a cinética for de segunda ordem em relagdo ao componente A.

3.11 O componente A, em fase gasosa e & concentragio C,g = 1 mol/Z, é introduzido em um reator em

batelada, onde reage para formar o produto R, de acordo com a estequiometria A — R. A concentragdo
no reator ¢ monitorada em varios tempos, como mostrado abaixo:
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{, min 0 100 200 300 400
C,, mol/m’ 1.000 500 333 250 200

Para C, = 500 mols/m>, encontre a conversio do reagente depois de 5 horas em um reator em
batelada.

3.12 Determine a taxa para a reacio do Problema 11.

3.13 Florisberto Machado gosta de jogar para relaxar. Ele ndo espera ganhar, e ndo ganha mesmo; assim,
ele escolhe jogos em que as perdas representem uma pequena fragdo do dinheiro que aposta. Ele
joga sem parar e as suas apostas sdo proporcionais ao dinheiro que ele dispde. Se jogando dominé
e "21", ele leva quatro horas e duas horas, respectivamente, para perder metade de seu dinheiro,
quanto tempo ele pode jogar ambos os jogos simultaneamente, se ele comegar com US$ 1,000 e
parar de jogar quando ficar com US$ 10 (quantia suficiente apenas para tomar um cafczinho ¢
voltar para casa)?

3.14 Para as reagdes clementares cm série

Ca =Cao.
Cro=Cso =0
encontre a concentragdo maxima de R e o tempo em que ela ¢ alcangada.

A—b R 458 k =k, em z=o{

3.15 A temperatura ambiente, a sacarose é hidrolisada pela agio catalitica da enzima inventasc:

sacarose ———=_ produtos

Comegando com uma concentragdo de sacarose de C,¢ =1,0 milimol// ¢ uma concentra¢do de
enzima Cgo =0,01 milimol/¢, os scguintes dados cinéticos foram obtidos em um reator descontinuo
(as concentragdes foram calculadas a partir de medidas de rotagao 6tica):

Cp, milimol/l | 0,84 0,68 053 038 027 0,16 0,09 004 0018 0006 00025
t,h 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 11

Determine se estes dados podem ser razoavelmente ajustados pela equagao cinética do tipo Michaelis-
Menten, ou seja:

k,C,.C . .
—-r, =228 onde C,, = constante de Michaclis
C,+Cy
Sc o ajuste for aceitavel, avalie as constantes k; e Cy. Resolva pelo método integral.
3.16 Repita o problema acima, usando agora o método diferencial.

3.17 Uma ampola de Kr-89, radiativo, (tempo de meia-vida = 76 minutos) é colocada em repouso por
um dia. O que isto altera a atividade da ampola? Note que o decaimento radiativo é um processo de
primeira ordem.

3.18 A enzima E catalisa a transformagao do reagente A no produto R, como segue:
_200C,Cgy  mol
2+C, [-min
Se introduzirmos a enzima (Cgg = 0,001 mol/€) e o reagente (Cag = 10 mols/€) em um reator em

batelada e deixarmos a reagdo ocorrer, encontre o tempo necessario para a concentragdo do reagente
cair para 0,025 mol/£. Note que a concentragio da enzima permanece constante durante a recagio.

A enzima R , - rA

3.19 Encontre a conversdo depois de 1 hora (reator descontinuo) para:

mol

A >R, —rA=3C?\'51 o

Cuo=1mol/l
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3.20 M. Helline J. C. Jungers, Bull. soc. chim. France, 386 (1957), apresentam dados, Tabela P3.20, da
reagdo de acido sulfirico com dietilssulfato, em solugio aquosa a 22,9°C:
H,S0, +(C,H;),S0, - 2C,H,;SO H
As concentragdes iniciais de H,S0, € (C;H;),SO, sdo ambas iguais a 5,5 mols/¢. Encontre a equagio
de taxa para csta reagio.

Tabela P3.20

{, min C,H;SO,H, t, min C,H:SO,H,

mol/¢ mol/¢
0 0 180 4,11
4] 1,18 194 431
48 1,38 212 4,45
55 1,63 267 4,86
75 2,24 318 5,15
96 2,75 368 5.32
127 3,31 379 5,35
146 3,76 410 5,42

162 3,81 oo (5,80)

3.21 Um reator pequeno, equipado com um sensivel medidor de pressio, é esvaziado e em seguida cheio
com um reagente puro A a pressio de | atm. A operagio é exccutada a 25°C, temperatura esta baixa
o suficiente para que a rea¢do ndo ocorra em nivel apreciavel. A temperatura é entdo elevada o mais
rapido possivel ao valor de 100°C, pela imersido do reator em agua fervente. Desta forma, os dados
da Tabcla P3.21 sdo obtidos. A estequiometria da reagio é 2A — B. Apos um fim-de-semana, foram
feitas andlises, indicando a auséncia de A. Encontre a equagao dc taxa em unidades de mols, litros
¢ minutos, que ajustara satisfatoriamente os dados.

Tabela P3.21

t, min T, atm {, min 7, atm
| 1,14 7 0,850
2 1,04 8 0,832
3 0,982 9 0,815
4 0,940 10 0,800
5 0,905 15 0,754
6 0,870 20 0,728

3.22 Para a reagdo A — R, com cinética de segunda ordem e Cpo = 1 mol/¢, n6s conseguimos 50% de
conversdo apos | hora em um recator em batelada. Qual sera a conversdo e concentragao de A apos
I hora, se Cyq =10 mols/£?

3.23 Para a decomposigdo A R e com C,g = 1 mol/¢, em um reator descontinuo, a conversio é de 75%
apos | hora, sendo 100% apos 2 horas. Encontre a equagdo de taxa que representa esta cinética.

3.24 Na presenga de um catalisador homogéneo de dada concentragio, o reagente aquoso A é convertido
em produto. As taxas tém a seguinte dependéncia para com Cj:

C,, mol/¢ 1 2 4 6 7 9 12
—ra, mol/¢-h 0,06 0,1 0,25 1,0 2,0 1,0 0,5

Naos planejamos realizar esta reagdo em um reator em batelada, 8 mesma concentragio de catalisador
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usada na obten¢io dos dados anteriores. Determine o tempo necessario para baixar a concentragao
de A de Cyo = 10 mols/¢ para Cy,= 2 mols/¢.

3.25 Os seguintes dados sio obtidos a 0°C, em um reator descontinuo a volume constante, usando o gas
puro A:

Tempo, min 0 2 3 6 8 10 12 14 oo
Pressdo parcial dc A, mmde Hg | 760 600 475 390 320 275 240 215 150

A estequiometria da decomposicdo ¢ A — 2,5 R. Encontre a equagdo de taxa que representa
satisfatoriamente esta decomposigao.

3.26 O Exemplo 3.1¢ mostrou como encontrar uma equagio de taxa usando o método de tempo de vida
fracionaria, onde F = 80%. Considere os dados daquele exemplo e encontre a equagdo de taxa,
usando 0 método do tempo de meia-vida. Como sugestio, considere Cyy =10, 6 ¢ 2.

3.27 Quando uma solugio concentrada de uréia é armazenada, ocorre lentamente a condensagio para
biureto, através da seguinte rea¢io elementar:
2NH, -CO - NH, - NH, ~CO-NH-CO - NH, + NH,
Para estudar a taxa de condensagdo, uma amostra de uréia (C = 20 mols/¢) é armazenada a 100°C e
apos 7 horas e 40 minutos, nds constatamos que 1% em mol foi transformado em biureto. Encontre
a equagdo de taxa para esta rea¢io de condensagio. [Os dados sdo de W. M. Butt, Pak. I. Ch. E., 1,
99 (1973)].

3.28 A presenga da substincia C parece aumentar a taxa de reagdo de A e B, A + B — AB. Nos suspeitamos
que C atue como um catalisador, combinando-se com um dos reagentes para formar um intermediario,
que continua a reagir. A partir dos dados de taxa da Tabela 3.28, sugira um mecanismo e uma
equagdo dc taxa para esta rea¢ao.

Tabela P3.28

(A] (B] (C] ran
I 3 0,02 9
3 [ 0,02 5
4 4 0,04 32
2 2 0,01 6
2 4 0,03 20
1 2 0,05 12

3.29 Encontre a constante de taxa de primeira ordem para o consumo de A na reagdo gasosa 2A — R, se,
em pressio constante, o volume da mistura reacional, comegando com 80% de A, diminuir de 20%
em 3 minutos.

3.30 Encontre a constante de taxa de primeira ordem para o consumo de A na reagio gasosa A — 1,6R,
se 0 volume da mistura reacional, comegando com A puro, aumentar de 50% em 4 minutos. A pres-
sdo total no interior do sistema permanece constante no valor de 1,2 atm e a temperatura é de 25°C.

3.31 A decomposi¢do térmica de iodeto de hidrogénio

2HI > H, +1,
¢ reportada por M. Bodenstein (Z. phys. chem., 29, 295 (1899)] como segue:
T,°C 508 427 393 356 283
k, cm*/mol's 0,1059 0,003 i0 0,000 588  80,9x10°®  0,942x10°

Encontre a equagio completa de taxa para esta reagdo. Use unidades de joules, mols, cm® e segundos.

e e e e PP T et <




a Proletos
de Reatores

4.1 DISCUSSAO GERAL

Até agora, temos considerado a expressdo matematica chamada de equag¢do de taxa, que descreve o
progresso de uma reagdo homogénea. A equagdo de taxa para um componente i ¢ uma grandeza
intensiva, que nos diz quio rapido o componente i se forma ou desaparcce em um certo ambicnte,
como uma fun¢io das condi¢des neste ambiente; ou seja:

ri=— [ddl\: ) = f (condigdes no interior da regido dc volume V)
pela reagao

Esta € uma expressao diferencial.

Em projeto de reatores, nos quercmos saber que capacidade e tipo de reator e que método de
opcragao sao os methores para uma dada tarefa. Como isto pode requerer que as condigdes no reator
variem com a posi¢do e o tempo, esta questdo so pode ser respondida por uma integragdo adequada
da equacdo de taxa para a operagdo. Isto pode ser dificil porque a temperatura e a composigdo do
fluido reagente podem variar ponto a ponto dentro do reator, dependendo do carater exotérmico ou
endotérmico da reagdo, da taxa de adi¢do ou remogao de calor do sistema e do tipo de escoamento do
fluido através do reator. Na verdade, muitos fatores devem ser considerados na estimagio do
desempenho de um reator. O principal problema no projeto de reatores é achar a melhor maneira de
tratar estes fatores.

() equipamento em que as reagdes homogéneas sdo realizadas pode ser um dos trés tipos gerais:
reator descontinuo ou em batelada, reator em estado estacionario (continuo) e reator em estado
transiente ou semicontinuo (semibatelada). Esta tltima classifica¢do inclui todos os reatores que ndo
se enquadram nos dois primeiros tipos. A Fig. 4.1 apresenta os reatores acima mencionados.

Vamos indicar brevemente as caracteristicas particulares e as principais areas de aplicagdo desses
tipos de reatores. Naturalmente que mais informagdes serdo dadas ao longo do texto. O reator
descontinuo é simples, necessita de poucos acessorios e é ideal para estudos experimentais de pequena
escala sobre cinética de rcagdo. Industrialmente, ele € usado quando sdo tratadas quantidades
relativamente pequenas de material. O reator em estado estacionario € ideal para finalidades industriais,
quando grandes quantidades de material devem ser processadas e quando a taxa de reagdo ¢
razoavelmente ou extremamente alta. Ha necessidade de muitos acessorios, porém, em compensa-
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A composigdo em qualquer
ponta nao varia com 0 tempo.

3
T = — Produto

A composigao
varia

(a) {b)

Qvolumee a W 0 volume varia, 0 volume & constante,

composi¢ao mas a composigao mas a composi¢ao
variam n3o varia varia

(c) (d) (e}

Produto

¢do, obtém-se um cxcelente controle de qualidade do produto. Como pode ser esperado, este € o tipo
de reator que € largamente usado na industria petrolifera. O reator semicontinuo ¢ um sistema flexivel,
porém mais dificil de analisar do que os outros tipos de reatores. Ele oferece um bom controle da
velocidade de reagdo, pois a reagdo ocorre a medida que os reagentes sio adicionados. Tais reatores
$30 usados em uma variedade de aplicagoes: das titulagdes calorimétricas em laboratério aos altos
fornos para produgio de ago.

O ponto inicial para todo projeto é o balango de material, expresso para qualquer reagente (ou
produto). Logo, como ilustrado na Fig. 4.2, nos temos:

taxa de taxa de taxa de consumo taxa de
escoamento escoamento de reagente devido acumulo
de reagente para |=| de reagente para |+| areagdo quimica |+| do reagente
dentro do clemento fora do elemento no elemento no clemento m
de volume de volume de volume de volume

Y
0 reagente entra [isi¥F sy
b

Q reagente desaparece devido
a reagdo dentro do elemento

0 reagente é acumulado
dentro do elemento
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sFigura 4.3 %= Balango de enerfgia para am elemento de volume do reator

Elemento de volume do reator

Calor entra Calor sai

IR NI

Calor desaparece devido
areagao dentro do elemento

Calor é acumulado
dentro do elemento

PR

Quando a composi¢do no interior do reator for uniforme (independente da posicao), o balango de
material podera ser feito sobre todo o reator. Quando a composi¢do ndo for uniforme, o balango
devera ser feito sobre um elemento diterencial de volume, seguido de uma integragao através de todo
o reator, para as condi¢des apropriadas de escoamento ¢ concentragio. Para muitos tipos de reatores,
a Eq. (1) pode ser simplificada e a cxpressdo resultante quando integrada formece a equacgdo de
desempenho basica para aquele tipo de unidade. Assim, no reator descontinuo, os dois primeiros
termos sdo iguais a zero; no reator continuo, o quarto termo desaparecc; para o reator scmicontinuo,
todos os quatro termos devem ser considerados.

Em operagdcs nio isotérmicas, os balangos de energia tém de ser usados em conjun¢do com os
balangos de materiais. Conseqiientemente, como ilustrado na Fig. 4.3, nos temos:

taxa de taxa de taxa de energia taxa de
energia _ energia + consumida pela + acumulo
que entra que sai rea¢do quimica no no elemento 2)
no elemento do elemento clemento de volume do volume

Novamente, dependendo das circunstancias, este balango pode ser feito sobre um clemento diferencial
do reator ou sobre o recator como um todo.

O balango de material da Eq. (1) e o balango dec energia da Eq. (2) estdo conectados pelo terceiro
termo de ambas equagdes, uma vez que o efeito térmico ¢ produzido pela reagao.

Desde que as Egs. (1) € (2) sdo os pontos de partida para todo projeto, nos capitulos seguintes, nos
consideramos suas integra¢des para uma variedade de situagdes de complexidade crescente.

Quando nés pudermos prever a resposta do sistema reacional a variagdes das condigdes operacionais
(como variam taxas e conversio de cquilibrio com temperatura e pressao), quando nos formos capazes
de comparar resultados para projetos alternativos (operagoes adiabaticas versus isotérmicas, unidades
simples versus unidades multiplas de reatores, sistemas descontinuos versus continuos) e quando
pudermos fazer uma analise econdmica destas varias alternativas, entio, ¢ somente entdo, nos estaremos
certos de que podemos chegar ao projeto bem ajustado para a finalidade em questéo. Infelizmente, as
situa¢des reais raramente sio simples.

Nos devemos explorar todas as alternativas razoaveis de projeto? Quao sofisticada deve ser nossa
andlise? Quais hipoteses simplificadoras devemos fazer? Que maneiras mais diretas devemos adotar?
Quais fatores devemos ignorar e quais fatores devemos considerar? E como a confiabilidade e
integridade dos dados em maos influcnciam nossas decisdes? O bom senso em engenharia, que vem
somente com experiéncia, sugerira como proceder.
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No comego Tempo posterior = ¢
t=0 '

Pressdo constante

{—— Volume constante

Faga o tempo passar
AN

"] ou

o , B
L iy ¥o Nao Pao ,T Ln Na pA__T
Cao Xao=0 CaXy

Simbolos e Relagoes entre C, e X,

Para a reagdo aA + bB — R, com inertes /I, as Figs. 4.4 e 4.5 mostram os simbolos comumente
usados para dizer o que esta acontccendo nos reatores descontinuos e continuos. Estas figuras mostram
que ha duas medidas da extensdo (ou grau de avango) da rea¢do, que se relacionam: a concentragdo
C, e a conversio X,. No entanto, a relagio entre C, ¢ X, freqiientemente ndo é obvia e depende de
muitos fatores. Isto leva a trés casos especiais, como segue.

Caso Especial 1. Sistemas Descontinuos e Continuos com Densidade Constante. Este caso inclui
amaioria das rea¢des liquidas e também aquelas reagdes gasosas realizadas a temperatura e densidade
constantes. Aqui, C, € X, estdo relacionadas da seguinte forma:

XAzl—& edX, =~

A0 A0

Sa X, e dC,=-CoydX,
CAO

Vx

v,
X
para €, =

A=l

LS )\

D¢ modo a relacionar as varia¢des de B e de R com A, nds temos:

Cao=Ca = Cyo ~ Gy - G =Cro ou CaoXa - Cay Xy @)
a b r a b

Caso Especial 2. Sistemas Descontinuos e Continuos de Gases com Densidade Variando, porém
com T e it Constantes. Aqui, a densidade varia por causa da variagdo no nimero de mols durante a
reagdo. Além disto, nés requeremos que o volume de um clemento fluido varie linearmente com a
conversio; ou seja, V=V, (1 + g,X,,).

)
—_— FA=FA0(]X'XA) :
F o = mols alimentados /h i
vg = m3 de fluido
entrando / h
C o = Concentragao
de A na corrente de
alimentagao

Se houver quaiquer ambigiiidade, ;
chame-os de Fy5 vy, Cap Xor 3

V = volume

o mer———

PRy
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.= ——CCA‘;;CS e dx, = -_—CCAO“ * ? )_ac, _
. a0 TEAC =1
A0 T EAT A (Cao AC1) para €, = Xa=! X220 40
Gy _ 1-X, c aC, _ l+g, dX Vx, =0 (5)
Cao 1H+e X, Cao (I+e,X,)’ ?
A fim de seguir as mudangas em outros componentes, temos:
£ X\ =€ Xy E"L=("/0)XA+CRO/CA0
entref © b para produtos| Cp, I+e,X,
€ €
reagentes a—A=C—B— einertes| C, _ 1 (6)
A0 RO Co l+e X,
Case Especial 3. Sistemas Descontinuos e Continuos para Gases em Geral (variando p, T, 1),

que reagem de acordo com:
aA + bB - rR, a+b#r

Escolha um reagente como a base para determinar a conversio. Nos chamamos este componente de

reagente chave. Faga A ser este reagente. Entdo, para o comportamento de gds ideal:

1= Ca[Tm,
Cao\ Iym

X,= ou C—":-————-——I—X" (Iﬂ)
Ca [Tno] Cho l1+e,X,\Tr,
l+g, A& | 2
Chpo \ Io1t
.@wgfﬁ) Cao _b
=CA0 Cpo \ Iy ou &_=CA0 a* Ln
A Chro 1+€,X, \Tm,

2+8A££(2@J
a Cao\ Tom

@.*.LX
EL_ggﬁg_i(ﬁz)

Cro l+e,X, \Tm,

Para o comportamento de gas nao ideal a alta pressio, troque por [

fator de compressibilidade. Para mudar o reagente chave, digamos B, note que:

ag, _beg e CaoXa _ CooXa
Co Cao a b

Para liquidos ou gases sem variagdo de pressio, de temperatura e de densidade:

€, >0 e Jom -1
Im,

simplificando grandemente as expressdes precedentes.

Tr ) por (onon]’ ondez éo
ToT, zIn

[
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EXEMPLO 4.1 UM BALANCO A PARTIR DA ESTEQUIOMETRIA

Considere um reator continuo, tendo uma alimentagdo com Cyg = 100, Cyy =200 € C;y=100. A
reagao isotérmica em fase gasosa é:

A +3B - 6R

Se C, = 40 na saida do reator, quais serdo os valores de Cg, X, € Xg na saida?

SOLUCAO
Primeiro, esquematize o que vocé conhece (ver Fig. E4.1).
A +3B—-6R
Cap=100 Ca=40
Cho =200 =2
Cip = 100 Xp=1

Xo=?

Figura E4.1

Note que este problema se encaixa no Caso Especial 2. Logo, calcule €4 e €. Para isto, considere
400 volumes de gas:

emX, =0 ¥ =100A + 200B + 100i =400 _600-400 1
emX, =1 V=0A —100B + 600R + 100i=600] " 400 2

Entdo, a partir das equagoes do texto

e = EaCeo _ (172)(200) 1
BT bC 3(100) 3
Crpo—Ca _ 10040 60

=0

W

AT Cro tEACA  100+(1/2)40 120
_ bCuXa _30100(0.5) o
Con 200 =

C - 1-X, ) 200(1-0,75) _
BT BN g, ) 14(1/3X0,75)

Xp

15

PROBLEMAS

Os quatro problemas que se seguem consideram um reator isotérmico, monofasico, operando em
regime estacionario e a pressao constante.

4.1 Dada uma alimentagdo gasosa, Cyo = 100, Cy, =200,A+B - R+ S, X, = 0,8, encontrc Xg, C, €
Cg.

4.2 Dada uma alimentagdo aquosa diluida, Cyg = Cgy =100, A+ 2B — R + S, C, =20, encontre X,, Xp
e Cg.

4.3 Dada uma alimentagdo gasosa, Co = 200, Cyy = 100, A + B — R, C, = 50, encontre X, Xy e Cp.

4.4 Dada uma alimentagdo gasosa, Cag = Co = 100, A + 2B — R, Cy = 20, encontre X, Xg e C,.




4.5

4.6
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Nos dois problemas seguintes, uma corrente continua de fluido entra em um reator a temperatura T,
€ pressio T, reage e sai a temperatura T e pressio 7.

Dada uma alimentagao gasosa, T, =400 K, 1y =4 atm, Cyo= 100, Cygy=200,A + B — 2R, T =300
K, =3 atm, C, = 20, encontre X, X3 ¢ Cg.

Dada uma alimentagao gasosa, T, = 1000 K, o =5 atm, Cpp= 100, Cgy=200,A + B - 5R, T=400
K, t =4 atm, C, = 20, encontre X, X3 ¢ Cg.

4.7

Uma Maquina Comercial de Fazer Pipoca. Nos estamos construindo uma maquina de 1 litro para
fazer pipoca, que opera no modo continuo. Os primeiros testes nesta unidade mostram que uma
vazio da corrente de alimentagao de 1 ¢/min de milho cru produz uma corrente de saida de 28 #/min
de milho cru e pipoca. Testes independentes mostram que quando o milho cru estoura, seu volume
cresce de 1 para 31. Com esta informagio, determine que fragdo do milho cru € estourada na unidade.




Reatores Ideais
para Reacées Simples

Neste capitulo, desenvolvemos as equagdes de desempenho para uma tnica fase fluida reagindo nos
trés reatores ideais, mostrados na Fig.5.1. Chamamos estas reagdes de reacées homogéneas. As
aplicagdes e extensdes destas equagdes para varias operag¢des isotérmicas € ndo isotérmicas serdo
consideradas nos quatro capitulos seguintes.

No reator em batelada (batch reactor) ou BR*, Fig. 5.1a, os reagentes sdo inicialmente carregados
em um tanque, onde sdo bem misturados e onde ocorre a reagdo durante um certo periodo. A mistura
resultante é entdo descarregada. Esta é uma operagdo descontinua (ndo estacionaria), onde a composi-
¢ao varia com o tempo. Entretanto, em qualquer instante, a composigao dentro do reator é uniforme.

O primeiro dos dois rcatores idcais, com escoamento em estado estaciondrio tem varios-nomes:
reator com escoamento pistonado (plug flow, slug flow ou piston flow), reator tubular ideal (ideal
tubular flow) e reator com escoamento sem mistura (unmixed flow), conforme mostrado na Fig. 5.1b.
Nos nos referimos a este tipo de reator como reator com escoamento pistonado (plug flow reactor),
ou reator pistonado, ou PFR (N.T.: sigla proveniente do nome em inglés) e a este modo de escoamento
como escoamento pistonado (plug flow). Ele é caracterizado pelo fato de que o escoamento de fluido
através do reator € ordenado, ndo havendo mistura entre os elementos de fluidos. Na verdade, pode
haver mistura lateral de fluido em um reator com escoamento pistonado; no entanto, ndo deve haver
mistura ou difusdo ao longo do caminho de escoamento. A condi¢do necessaria e suficiente para
escoamento pistonado ¢ que o tempo de residéncia no reator deve ser o mesmo para todos os elementos
de fluido.**

O outro reator continuo ideal é chamado de reator de mistura perfeita (mixed reactor ou backmix
reactor), reator ideal de tanque agitado, C (si gnificando C estrela), CSTR ou reator de tanque agitado
com escoamento constante, CFSTR (constant flow stirred tank reactor). Como o nome sugere, neste
tipo de reator, o conteudo esta bem agitado e uniforme, em todo o reator. Assim, a corrente de saida
deste reator tem a mesma composi¢ao que o fluido no interior do reator. A este tipo de escoamento,
chamamos escoamento com mistura perfeita e o reator correspondente chamamos de reator de mistura
perfeita (mixed flow reactor) ou MFR (sigla proveniente do nome em inglés).

* N.T.: sigla provenientc do nomc em inglés.

** A condi¢do necessaria vem diretamente da definigdo de escoamento pistonado. No entanto, a condigio suficiente — que os
mesmos tempos de residéncia implicam em escoamento pistonado — pode ser estabelecida somente a partir da segunda lei da
termodindmica.

e ae s e e o
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Alimentagao Uniformemente

misturado

Alimentagdo Produto

———— DAL 1t Tt T

Uniformemente
misturado Produto

(a) (b (c)

Esses trés reatores ideais sdo relativamente faceis de tratar. Além disto, um ou outro geralmente
representa a melhor manceira de promover o contato entre os reagentes, ndo importando qual operagao
scja. Por estas razocs, nos fregiientemente tentamos projetar reatores reais de modo que seus
escoamentos se aproximem daqueles ideais. Assim, a maior parte deste livro é centrada nos reatores
ideais.

No tratamento que se scgue, o termo ¥, chamado volume do reator, na verdade se refere ao
volume de fluido no reator. Quando ele diferir do volume interno do reator, entdo ¥, deve designar o
volume interno do reator, enquanto ¥ deve designar o volume de fluido reagente. Por exemplo, em
reatores com catalisadores solidos ¢ com porosidade €, temos:

V=gV,

Para sistemas homogéneos, no entanto, geralmente usamos apenas o termo V.

5.1 REATORES IDEAIS DESCONTINUOS

Faga um balango de material para qualquer componente A. Geralmente selecionamos o componente
limitante. Em um reator em batelada, uma vez que a composigdo é uniforme em todo o reator em
qualquer instante de tempo, podemos fazer um balang¢o global. Desde que nenhum fluido seja
adicionado ou retirado da mistura reacional durantc a reagdo, a Eq. (4.1), que foi escrita para o
componente A, torna-sc:

=0 =0
cry{da = 9@4:1 + consumo + aciimulo
taxa de consumo do reagente A taxa de acimulo
ou + no interior do reator, devido |=-| do reagente A, no 1)
a reagdo quimica interior do reator

Avaliando os termos da Eq. (1), encontramos:
mols de A que estdo reagindo

(tempo)(volume de fluido)
acimulode A, _ 94N, _ d[Ny(1-X,)] Y dX s

mols/ tempo dt dt A

pela reagao,
mols / tempo

Consumo de A
=(-r WV [ )(volume de fluido)
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Substituindo estes dois termos na Eq. (1), obtemos:

dX
(-r W =N, dl‘* 2)
Rearranjando e interpretando obtemos entio:
X. dX
1=No[ 3
A%y (—ry 14 @

Esta ¢ aequacdo geral, mostrando o tempo requerido para atingir a conversio X, tanto para a operagao
isotérmica como ndo isotérmica. O volume de fluido reagente ¢ a taxa de reagdo permanecem sob o
sinal de integragdo, uma vez que ambos variam, em geral, 4 medida que a reagdo prossegue.

Essa equagdo pode ser simplificada para numerosas situagoes. Se a densidade do fluido permanecer
constante, nés obteremos:

X, s dC
1=CA0“‘H1X'\=“[_‘d(A parae, =0f @)

0 Ty a0 ~Fy

Para todas as reagoes em que o volume da mistura reacional varia proporcionalmente com a conversao,
tais como as rea¢des simples em fase gasosa com variagdes significantes na densidade, a Eq. (3) se
torna:

(=N, J"*_‘i&__zc OJ'X*_.ﬁ__ ©)
A (=r Wl +e,X,) A0d (=r )l +e,X,)

Em uma forma ou outra, as Egs. (2) e (5) ja foram encontradas no Capitulo 3. Elas sio aplicaveis em
operagoes isotérmicas e ndo isotérmicas. Neste Gltimo caso, a variagdo da taxa com a temperatura ¢
a varia¢do da tempcratura com a conversdo tém de ser conhecidas antes de a solugio ser possivel. A
Fig. 5.2 é uma representagdo grafica de duas destas equagdes.

Tempo Espacial e Velocidade Espacial

Assim como o tempo de reagdo ¢ ¢ a medida natural de desempenho para reatores descontinuos, o
tempo espacial e a velocidade espacial sio as medidas apropriadas de desempenho de rcatores
continuos. Estes termos sdo definidos a seguir:

B Ay KOS I ot 20

i
LSomeme sistemas com densidade constante l i

Area =N, ;. i
da€q.3" 4 Area = ¢/C,o.

daEq.4
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Tempo espacial:

tempo requerido para processar um volume
=| de alimentagdo, correspondente a um volume = {tempo] ©)
de reator, medido em condi¢des especificadas

T=

U | -

Velocidade espacial:

1 nimero de volumes de reator que foram
— =| alimentados, em condicdes especificadas e |= [tempo™'] )
T | que podem ser tratados na unidade de tempo

Assim, uma velocidade espacial de 5 h™' significa que cinco volumes dc reator, em condi¢des
especificadas, estdo sendo alimentados no reator por hora. Um tempo espacial de 2 minutos significa
que a cada 2 minutos, um volume de alimentagio, correspondente a um volume de reator, em condigdes
especificadas, esta sendo tratado pelo rcator.

Podemos agora selecionar arbitrariamente a temperatura, a pressio e o estado (gas, liquido ou
s6lido) no qual escolhemos medir o volume do material sendo alimentado no reator. Certamente,
entdo, o valor para a velocidade espacial ou o tempo espacial depende das condigdes selecionadas. Se
eles vém da corrente de entrada no reator, a relagdo entre s € T ¢ outras variaveis pertinentes é:

mols de A que entram

- — |(volume do reator)
1 _ C,oV \ volume de alimentagdo

T=—
s Fu mols de A que entram
tempo 8
_V_ (volume do reator)

vy {(vazdo volumétrica de alimentagio)

Pode ser mais conveniente medir a vazdo volumétrica de alimentagdo em algum estado padrio,
especialmente quando o reator deve operar a diversas temperaturas. Se, por exemplo, o material for
gasoso quando alimentado a alta temperatura no reator, mas liquido no estado padrio, devemos
tomar cuidado ao especificar precisamente que estado foi escolhido. A relagdo entre a velocidade
espacial e o tempo cspacial para as condi¢des reais de alimentagao e nas condi¢des padrdces (designadas
pelo simbolo ) é dada por:

’

vol _CiV _ Ch _1Ci

N =z ©)
$ Fro Cho $Cho

=

)

Na maioria do casos seguintes, lidamos com velocidade espacial e tempo espacial baseados na ali-
mentagao, nas condi¢des reais de entrada; no entanto, a mudanga para qualquer outra base é facilmente
realizada.

5.2 REATOR DE MISTURA PERFEITA EM ESTADO ESTACIONARIO

A equacio de desempenho para o reator de mistura perfeita ¢ obtida da Eq. (4.1), que faz um balango
de um dado componente no interior de um elemento de volume do sistema. Mas, uma vez que a
composi¢do é uniforme em todo o reator, o balango pode ser feito no reator como um todo. Selecionando
o reagente A, a Eq. (4.1) se torna:

=0
entrada = saida 1 consumo pela reagio + a?'n(lvjlo 10)
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Como mostrado na Fig. 5.3, se Fy = v4Cy, for a taxa molar de alimentagio do componente A no
reator, entdo, considerando o reator como um todo, teremos:

entrada de A, mols/tempo = Fy,(1- X o) = F,,
saida de A, mols/tempo = F, = F,(1-X,)

consumo de A
pelareagdo, =(-r, )V = [
mols/ tempo

mols de A que estdo reagindo | volume ]
(tempo)(volume de fluido) )\ do reator

Introduzindo estes trés termos na Eq. (10), obtemos:

FpoXa =(=r))V

que, depois de rearranjos, torna-se:

Voo T AN _ X
Faoo Cao —ra 1
) qualquer g, an
ou t=l=L=VcA0=CAOXA
S Y FAO N

onde X, ¢ r, sdo medidas nas condigdes da corrente de saida, que sdo as mesmas condigdes dentro do
reator.
De forma mais geral, se a alimentagdo na qual a conversdo for baseada, subscrito 0, entrar no
reator parcialmente convertida, subscrito i, € sair nas condi¢des dadas pelo subscrito £, nds teremos:
4 AX, KXo =X

Fao  (-1a)s - (-ra)y

12)

_ VCAO _ CA()(XA["XA,‘)

ou Fro (=ra)s

o

Cao
Xao =
Vo
FAO
CA/= CA
Xpy=Xa
vr
("’A)f= (=ra)
Uniforme em *

todo o voiume
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Para o caso especial de sistemas com densidade constante Xy = 1 — C,/C 4, a equagio de desempenho
para reatores de mistura perfeita pode ser também escrita em termos de concentragdes; ou seja:

VX _Cu-G

F —r Co(—ry)
a0 A Aol ™7y 0 (13)
ou {T=—=—00"_A =

Essas expressdes relacionam, de uma maneira simples, quatro termos, X, —r, V € Fj; logo,
conhecendo quaisquer trés termos, o quarto pode ser encontrado diretamente. Em projetos, entdo, a
capacidade necessaria do reator para uma determinada tarefa ou o grau de conversio no reator de
uma dada capacidade ¢ encontrada diretamente. Em estudos cinéticos, cada corrida em estado
estacionario, fornece, sem integragdo, a taxa de reagdo para as condigdes no interior do reator. A
facilidade de interpretagdo dos dados do reator de mistura perfeita torna seu uso muito atrativo em
estudos cinéticos, em particular com rea¢gdes complexas (por exemplo, reagdes multiplas e reagdes
catalisadas por sélidos).

A Fig. 5.4 é uma representagio grafica das equagdes de desempenho de reatores de mistura perfeita.
Para qualquer forma cinética especifica, as equagdes podem ser escritas diretamente.

Como um exemplo, para sistemas com densidade constante C,/C,o = | — X,; desta forma, a
expressao de desempenho para reagdo de primeira ordem se torna:

X Cyo-C
kT=ﬁ-=AOC‘—A paraEA =0 (|4a)
A A

Por outro lado, para expansdo linear:

- X,

C
V=V(l+e, X e —A=
ol +€2X4) Cho 1+8,X,

Assim, para rea¢do de primeira ordem, a expressao de desempenho da Eq. (11) se torna:

kT:XA(HeAXA)

ara qualquer € 14b
1+ X, PAR QUAQRST €4 (14b)

Somente sistemas com
densidade constante
4

Condigdes
dentro do
reator e
na saida

Ca i
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Para reagdo de segunda ordem, A — produtos, -r,=kC f €, =0, a equagao de desempenho da Eq.

(L1) se toma:
kT:CAn—CA ou CA=—I+,/1+4I\1CA0 (15)

2

Cx 2kt

Expressdes similares podem ser escritas para qualquer outra forma de equagao de taxa. Essas expressdes
podem ser escritas tanto em termos de concentragdes como em termos de conversdes. O uso de
conversdes é mais simples para sistemas com densidade variavel, embora as duas formas possam ser
usadas para sistemas com densidade constante.

EXEMPLO 5.1 TAXA DE REACAO EM UM REATOR DE MISTURA PERFEITA

Um litro por minuto de um liquido contendo A e B (Cpq = 0,10 mol/¢, Cgy = 0,010 mol/?) escoa
em um reator de mistura perfeita de volume ¥ = 1 litro. Os materiais reagem de uma forma
complexa, com estequiometria desconhecida. A corrente de saida do reator contém A, B ¢ C
(Car=10,02 mol/¢, Cgr= 0,03 mol/¢ e Cy= 0,04 mol/f), como mostrado na Fig. ES.1. Encontre a
taxa de reag@o de A, B ¢ C para as condig¢des no interior do reator.

v = vy = 1¢/min
Cao =0,1 mol/¢
e ZSlorme ¥

Ci = Cap=0,02 mol/¢
Cy = 0,03 moi/¢

Liquido Cc = 0,04 mol/?

Figura ES.1

SOLUCAO

Para um liquido em um reator de mistura perfeita, €, = 0 e a Eq. (13) se aplica a cada um dos
componentes reagentes, dando para a taxa de consumo:

Cao=Ca _Crg—Ca _0,10-0,02

—ry = = =0,08 mol/ £- min
-ry =G =——0'°';0'°3 =—0,02 mol / ¢-min

. =L mol/f mm
-1 = Ca=Cc 02004 _ 4 04 mol/ ¢-min

Portanto, A esta desaparecendo, enquanto B e C estio sendo formados.

EXEMPLO 5.2 CINETICA DE UM REATOR DE MISTURA PERFEITA

Um reagente puro gasoso A (Cao = 100 milimols/¢) é alimentado, a uma taxa estacionaria, em
um reator de mistura perfeita (V' = 0,1 £), onde se dimeriza (2A — R). Para diferentes taxas de
alimentag@o do gas, os seguintes dados foram obtidos:
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Numero da corrida | 2 3 4
vy, £/h 10 3 1,2 0,5
Cyy, milimol/¢ 85,7 66,7 50 334

Encontre a equagio de taxa para esta reagdo.

SOLUCAO

Para esta estequiometria, 2A — R, o fator de expansdo ¢é:

¢ a relagdo correspondente entre concentragdo € conversao €:

Cy =X, 1-X,

Chp 1+g,X,

1
-5 X,

C1=C,/Cpy 1=Co/Cag
AT H4g,Co /Chy 1-C,/2C,

ou

A conversdo para cada corrida € entdo calculada e tabelada na coluna 4 da Tabela E5.2.

Tabela 5.2
Dados Calculados
Corrida
vo Ca X, (-ry)= VLC?/"-’-"A logCx | log (=)
! oo | ss7 | ozs |CEOD a5 | o3 | 3308
2 3,0 66,7 0,50 ' 1500 1,824 3,176
3 1,2 50 0,667 800 1,699 2,903
4 0,5 333 0,80 400 1,522 2,602

Da equagdo de desempenho, Eq. (11), a taxa de reagdo para cada corrida ¢ dada por:

(-r) = veCaoX a [ milimol]

vV ¢-h
Estes valores estdo tabelados na coluna 5 da Tabela ES.2.

Tendo os valores correspondentes de r, € C, (ver Tabela E5.2), estamos prontos para testar
vérias expressoes cinéticas. Em vez de testar separadamente a cinética de primeira ordem (grafico
de r, versus C,), a de segunda ordem (grafico de r, versus C2), etc., vamos testar diretamente a
cinética de ordem n. Para isto, tome o logaritmo de —r, = &Cy, obtendo:

log(—ry) =logk + nlogC,

Para a cinética de ordem n, estes dados devem dar uma linha reta no grafico log (-r,) em fungdo
de log (C,). Das colunas 6 e 7 da Tabela E5.2 e, como mostrado na Fig. ES.2, os quatro pontos
sdo razoavelmente representados por uma linha reta de inclinag@o 2; logo, a equagdo de taxa para
esta dimerizagdo é: i
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¢ milimol
-r, ={0,36 ——— 2, -
A [ h-milimol)c'\ [ ¢-h ]

Comentdrio. Sc ignorarmos em nossa analise a variagdo da densidade (ou colocarmos eA =0 e
usarmos Ca/Cyo = | = X,), chegaremos a uma equagao incorreta de taxa (reagio de ordem n =
1,6), que quando usada em projetos, fornecerd estimativas erradas de desempenho.

4 T

Inclinagdo = 3__.’398 ~ 2602
1,933- 1,522 I
=193=2

— Ajusta o ponto mais baixo —
400 = & {3337
- k=036

Log (-7a)
w

Log Cy
Figura ES.2

EXEMPLO 5.3 DESEMPENHO DE REATOR DE MISTURA PERFEITA

A reagio elementar em fase liquida

&
A + 2B==R
5

com equagido de taxa

-r, = —-%rB =(12,5¢* / mol* - min)C,C3 — (1,5 min™")C,, [e"‘n‘j:n]

deve ocorrer em um reator de mistura perfeita em estado estacionario de 6 litros. Duas correntes
de alimentagio, uma contendo 2,8 mols de A/¢ e a outra contendo 1,6 mol de B/¢, sdo introduzidas
no reator, a iguais vazdes volumétricas. Deseja-se uma conversio de 75% do componente em
menor proporgao (ver Fig. ES.3). Qual deve ser a vazio volumétrica de cada corrente? Considere
a densidade constante em todo o reator.

C'ro =28 mol de A/¢

C’go=1,6 mol de B/¢ ‘
A==y l

75% de conversao de B

Figura E5.3
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SOLUCAO
A concentragdo dos componentes na mistura de alimentagio ¢:

Cp=14mol/¢
Cyo =0,8mol/ ¢

RO =

Estes nimeros mostram que B é o componente em menor propor¢ao; por conseguinte, para 75%
de conversio de B ¢ £, = 0, a composi¢do no rcator ¢ na corrente de saida é:

Cpo=14-0,6/2=11mol/¢
Cy=0,8-0,6=0,2mol/¢ ou 75% de conversiao
Cy =0.3mol/ ¢

Escrevendo a equagio e resolvendo o problema em termos de B, nds temos, nas condi¢des internas
Y
do reator: o

—rg =2(=r\) = (2% 12,5)C,C2 - (2 x 1,5)Cy
2 2
- (25—5—\(1,1“‘—"‘](0,2 ‘“—"'] -(3 min™! )(0,3 ﬂ’—']
( mol? - min} ¢ ¢ ¢
mol 0.2 mol

=

=(1,1-0,9 ,
( )Z-min ¢-min

Como nio ha variagio de densidade, da equagio de desempenho, Eq. (13), temos:

=l Co-C

v -
Consegiicntemente, a vazio volumétrica que entra e sai do reator é: -
V= V(-rg)
Cpo—Cp
ve (6£)(0,2 mol / £-min)
- (0,8 -0,2)mol / ¢

=2 ¢/ min

ou 1 €/min para cada uma das duas corrente de alimentagdo

5.3 REATOR PISTONADO EM ESTADO ESTACIONARIO

Em um reator pistonado, a composi¢ado do fluido varia ponto a ponto, ao fongo do cscoamento; como
conseqiiéncia, o balango de material para um componente da reagio deve ser feito em um elemento
diferencial de volume, dV. Deste modo, para o reagente A, a Eq. (4.1) se tomna:
=0
entrada = saida + consumo pela reagio + a?u(:xlo 10)

Referindo-nos a Figura 5.5, vemos que para o volume dV-
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entrada de A, mols/tempo = F,

saida de A, mols/tempo = F, +dF,

consumo de A
pela reagao,
mols / tempo

=(=r)dV = { mols de A que estio reagindo) (volume do)
=(=r )V =

(tempo)(volume de fluido) elemento

Introduzindo estes trés termos na Eq. (10), obtemos:

Notando que

obtemos por substituigio:

Fo=(F +dF,)+(=ry)dV

‘!FA =d[F,,(1-X, )]=_FAodX.~\

FpodX s =(=ry)dV (16)

Esta é entdo a equagdo de balango para A, em uma seg¢io diferencial do reator de volume dV. Para
todo o reator, a expressdo deve ser integrada. A taxa de alimentagio, F,o, ¢ constante, porém r, ¢
certamente dependente da concentragdo ou conversdo dos materiais. Agrupando os termos, nos

obtemos:
Tdv J’XA/‘ dX .
0] FA(J b -ry
Portanto,
ot J'XN dX ,
o Cao R ey
ou ) ’ ualquer € 17
v vC,, Ko x| VA A an
== =Cpo -
Vo Fao 0 —ra

ELFE IR LR TS

Cao
FAO

Distancia através do reator

R

e

i e WA = S N v p
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A Eq. (17) permite a determinacao da capacidade do reator, para uma dada vazio volumétrica de
alimentagdo e conversio requerida. Compare as Eqgs. (11) e (17). A diferenga é que no reator
pistonado, 7, varia, enquanto que no reator de mistura perfeita, r, € constante.

De uma forma mais geral, para os reatores pistonados, se a alimentagdo na qual a conversio for
baseada, subscrito 0, entrar parcialmente convertida no reator, subscrito /, e sair do reator com uma
conversio designada pelo subscrito £, nds teremos:

Vo JXA/ dX .
Foo  Jxa —ry
Xnr dX
1=C I A
ou m . oy (18)

Para o caso especial de sistemas com densidade constante:

dC,

Xa= ——g—“ e dXA=—C
A0 A0

sendo a equagio de desempenho expressa em termos de concentragdes; ou seja:

VX [ L[,
Fao - Cro P -—1a Chao %Caa =y
) = 19
o4 X dX J’Cde,\ €= a
T""'-CAO —
Vo Cao

Essas equagdes de desempenho, Eqgs. (17) a (19), podem ser escritas tanto em termos de
concentragdes, como em termos de conversoes. Para sistemas com densidade variavel, é mais
conveniente usar conversdes; entretanto, ndo ha preferéncia particular por sistemas com densidade
constante. Qualquer que seja sua forma, as equa¢des de descmpenho inter-relacionam a taxa de
reagdo, a extensdo de reagdo, o volume do reator ¢ a taxa de alimentagdo. Se uma destas quantidades
for desconhecida, ela pode ser encontrada a partir das outras trés.

A Fig. 5.6 ilustra essas equagdes de desempenho € mostra que o tempo espacial necessario para
qualquer tarcfa particular pode ser sempre determinado por integragdo numérica ou grafica. No entanto,

Curvar - Cpara
areagao
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para certas formas cinéticas simples, a integracao analitica é possivel — e conveniente. Para fazer
isto, substitua a expressdo cinética parar, na Eq. (17) e integre. Algumas das formas integradas mais
simples para reatores pistonados sao apresentadas a seguir:

Reagdo homogénea de ordem zero, com £, constante:
“KCaV
Fao

kt CaoXa 20)

Reagao irreversivel de primeira ordem, A — produtos, com &, constante:

[/\1=-(1+e,\)ln(l—XA)—€AXA] @D

Reagdo reversivel de primeira ordem, Ag rR, Cro/Cpy = M, com cinética aproximada ou ajustada
por —ry =k ,Ca—k ,Cy, com uma conversio observada de equilibrio, X, € com qualquer €, constante:

M+rX,, X
=WA—|:_(1+EAXAe)ln[l—XA}_EAX,\ 2)

Ae

kT

Reacdo irreversivel de segunda ordem, A + B — produtos, com alimenta¢do cquimolar; ou seja,
2A — produtos, com €, constante:

Cookt=2e,(1+e)In(1- X, ) +£2 X, +(g, +1) | f;‘( (23)
A

Ondc a densidade for constante, coloque €, = 0 de modo a obter a equagio simplificada de desempenho.

Comparando as expressdes do reator em batelada do Capitulo 3 com essas expressdes para o
reator pistonado, nos encontramos:

(1) Parasistemas com densidade constante (reator em batelada com volume constante e reator
pistonado com densidade constante), as equagdes de desempenho sdo idénticas, sendo t
para reatores pistonados cquivalente a 7 para reatores ¢m batelada, podendo as equagoes
serem usadas indistintamente.

(2) Para sistemas com densidade varidvel, nao ha correspondéncia dircta entre as equagdes
dos reatores em batelada e pistonado e a equagdo correta tem de ser usada para cada
situagdo particular. Neste caso, as equagoes de desempenho nd3o podem ser usadas indis-
tintamente.

Os scguintes exemplos ilustrativos mostram como usar essas expressdes.

EXEMPLO 5.4 DESEMPENHO DE UM REATOR PISTONADO
Uma reagdo homogénea em fase gasosa, A — 3R tem uma taxa reportada a 215°C:
—r, =1072CY?,  [mol/¢-s)

Encontre o tempo espacial necessario para uma conversdo de 80% de uma alimentagdo contendo
50% de A e 50% de inerte, em um reator pistonado, que opera a 215°C e 5 atm (C,q = 0,0625
mol/f).

Figura E5.4a
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SOLUCAO

Para essa estequiometria ¢ com 50% de inertes, dois volumes de gas na alimentagio dariam
quatro volumes de produto gasoso completamente convertido; logo:
_4=-2
g, =—=1

2

Neste caso, a equagdo de desempenho para o reator pistonado, Eq. (17), torna-se:

Xy dX Xy dx c¥2 o314 x,
t=Cpf "R =C,f SRS ) 2.5
0 —r, o v 1=-Xa k Jo \1-X,
Ko [ﬁﬁ")
At A

A integral pode ser avaliada através de qualquer uma das trés maneiras: graficamente, numeri-
camente ou analiticamente. Vamos ilustrar estes métodos.

Tabela ES4
X, 1+ X, 1+ X, v
1-X, 1-X,
0 1 1
0,2 12 =1,5 1,227
0,8

0,4 2,3 1,528
0,6 4 2

0,8 9 3

Integracio Grifica. Primeiro, em valores selecionados, avalie a fungdo a ser integrada (ver
Tabela E5.4) e faga um grafico desta fungdo (ver Fig. E5.4b).

12 2
[ 1+X, ] ..... Altura média = 1,7

Area 1,7(0,8) = 1,36

Xa
Figura ES.4b
Contando os quadrados ou estimando visualmente, encontramos:

172
. 8
Area:f I+ X0 | ax, =(1,70)0.8)=1,36
b 1-x, L=
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Integracao Numeérica. Usando a regra de Simpson, aplicavel a um namero par de intervalos
igualmente espagados no eixo X,, nds encontramos para os dados da Tabela E5.4:

12
1+ X
r ——2 1 dX, =(altura média)(largura total)
o \1-X,

[1(])+4(l ,227)+2(1,528) +4(2) + 1(3)
12

](0-8)

=1,331

Integracao Analitica. Da tabela de integrais, temos:

J"'(HX] ux, r A+ X, X,
|- h_XZ
0.8
=(arcsenXA—\/l—X§)' =1,32

0

O método recomendado de integragdo depende da situagdo. Neste problema, provavelmente, o
método numérico € o mais rapido e o mais simples e fornece uma boa resposta para a maioria das
finalidades.

Assim, com a integral avaliada, a Eq. (i) se torna:

1/2
oo 00625 mal/ 0 1o

= (10 mol"? /2 -)

EXEMPLO 5.5 YOLUME DE UM REATOR PISTONADO

A decomposigdo homogénea em fase gasosa de fosfina
4PH,(g) — P,(g) +6H,

ocorre a 649°C, com uma taxa de primeira ordem:
—ry, (107 1) Cpyy,

Qual ¢ a capacidade do reator pistonado, operando a 649°C e 460 kPa, que pode produzir 80% de
conversao de uma alimentagio consistindo de 40 mols de fosfina pura por hora?

48 —
AR +6 Escoamento pistonado

40 mols/h X,=08
649°C

—

Pao=60kPa
L

Figura E5.5
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SOLUCAO
Faca A =PH,;, R =P, ¢ S = H,. Entdo a reagdo se toma:
4A > R + 6S
com —r, =(10/h) C,
O volume do reator pistonado ¢ dado pela Eq. (21):
Y= k?:g |:(I +ep)in— - —EAXA}

Avaliando os termos individuais nessa expressao, temos:

Fpo =40 mols/ h

k=10/h

o =220 = 460.000 Pa =60 mols/ m’
RT (8,314 Pa-m® / mol- K)(922 K)
7-4

g, = =0,75
AT 4
X,=08

Consegiientemente, o volume do reator é:

_ 40 mols/ h
(10/ h)(60 mols / m*)

=

[(1 +0,75)lnb-15—0, 75(0,8)] =0,148 m*

148

~

EXEMPLO 5.6 TESTE DE UMA EQUACAO CINETICA EM UM REATOR
TUBULAR

Nos suspeitamos que a reagido em fase gasosa entre A, B e R € uma reagio elementar reversivel
kI
A+ B==—R
ky
e planejamos testa-la com experimentos em um reator pistonado isotérmico.

(a) Desenvolva uma equagdo de desempenho para essas cinéticas, para uma alimentagio de A,
B, R e inertes.

(b) Mostre como testar essa equagio para uma alimentagao equimolar de A e B.

SOLUCAO
(a) Alimentagdo dc A, B, R e inertes. Para esta reacio elementar, a taxa é:
N, N, N
—ry =k CoCy —k,Cy =y =2 L —f, —R
A ThGabs —ioCy =h 27y
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A pressdo constante, bascando-se no fator de expansio € na conversdo da substancia A,

Nao = NaoXa Ngo = NpoXs _r Ngo + NaoXa
"H(lve X, ) V(l+eaX,) 0 Vo(l4E,X,)

—ry =

Fazendo M = Cgy/Cprg, M’ = Ce/Crg, NOs Obtemos:

ke, XM =Ky M4 K,
AR (leex,)? A0 e X

Conseqiientemente, a equagdo de projeto para reator pistonado, Eq. (17), torna-se:

AvdX, v (1+e,X,)%dX,
o -1, .ﬂ KCaoll= X XM = X, ) —ky(M' + X, (1 +£,X,)

1=Cy

Nesta expressio, €, considera a estequiometria ¢ a presenca de inertes na alimentagao.

(b) Alimentagao equimolar de A e B. Para Cyg = Cgy, Cgo =0 e nenhum inerte, nds temos M =1,
M' =0 e e, =-0.,5; logo, a expressdo para o item (a) se reduz para:

‘- f-w (1-0,5X,)%dX, chame fw F(X)dx
0 K Ca(l-Xa)? —ky X, (1-0,5X,) ™ Jo A

Tendo os dados de ¥, v, € X, a partir de uma série de experimentos, avalie separadamente os
lados esquerdo ¢ direito da Eq. (i). Para o lado direito, avalie f(X,), em varios valores de X,;
entdo, integre graficamente para dar [ f(X,)dX ¢ faga o grafico da Fig. E5.6. Se os dados fornecerem
uma linha razoavelmente reta, entdo o esquema cinético sugerido podera ser considerado
satisfatorio.

<
3 )
=~ [
5 >
<
Ry
s o
" t AEq. (i) prevé uma
9 < o correlagdo que é
]y uma linha reta
— |o
T=Vv,
Figura E5.6

Tempo de Retenciio € Tempo Espacial para Reatores Continuos

Devemos estar claramente cientes da distingio entre essas duas medidas de tempo, ¢ e <. Elas sdo
definidas como segue:

{  tempo nccessario para
tratar um volume de v Cad” [h)
alimentagdo, correspondente|
a um volume do reator

(6) ou (8)
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_ tempo médio de Xy dX
t =| residéncia do material | = C,, —A b Q4)
que escoa no reator o (—r (1 +e,X,)

Para sistemas com densidade constante (todos os liquidos € gases com densidade constante):

-V
T={=—
v

Para sistemas com densidade variavel, T2 t1e 7 # V/v,, tornando dificil assim a determinagido de uma
relacdo entre estes termos.

Como uma simples ilustragio da diferenga entre 7 e T, considere os dois casos da maquina de fazer
pipocas do Problema 4.7, que processa | ¢/min de milho cru e produz 28 ¢/min de pipoca.
Considere trés casos, chamados X, Y e Z, que s3o mostrados na Fig. 5.7. No primeiro caso (caso
X), toda a explosiio do milho ocorre no final do reator. No segundo caso (caso Y), toda a explosdo
ocorre no inicio do reator. No terceiro caso (caso Z), a explosdo ocorre em algum lugar entre a
entrada ¢ a saida. Em todos os trés casos:
14 1€

= =f=lmin
v 1€/ min

independente de onde a explosio ocorre. No entanto, nés vemos que o tempo de residéncia nos trés
casos é muito diferente; ou seja:

= 1¢

X7 1€/ min
- 14
ty=———=12s

Y 28¢/min
t, = algum valor entre 2 e 60s, dependendo da cinética

=1 min

1, ¢ algum valor entre 2 ¢ 60 s, dependendo da cinética.

Note que o valor de 1 depende do que acontece no interior do reator, enquanto o valor de T é
independente.

lor dé 7,68

Caso ¥ Caso Z H

— 28 ¢min

Pipoca ndo ot | Pipoca
estourada o estourada

V= 1—RER] V=it

f f

1€/ min 1¢/min 14/ min
de milho ndo de milho ndo de milho n3o
estourado estourado estourado

ot e
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Esse exemplo mostra que 7 e Tndo siv, em geral, idénticos. Qual é a medida natural de desempenho
para reatores? Para sistemas em batelada, o Capitulo 3 mostra que é o tempo de reagdo; entretanto, 0
tempo de retengdo n@o aparcce nas equagdes de desempenho para sistemas continuos, desenvolvidas
neste capitulo, Egs. (13) a (19), enquanto € visto que o tempo espacial ou V/F 4, naturalmente aparece.
Conseqiientemente, T ou ¥/F,o € a medida apropriada do desempenho para sistemas continuos.

O exemplo acima mostra que no caso especial de densidade do fluido constante, o tempo espacial
€ equivalente ao tempo de retengdo; por conseguinte, estes termos podem ser usados indistintamente.
Este caso especial inclui praticamente todas as reagdes em fase liquida. Contudo, para fluidos com
densidade varidvel, por exemplo reagdes gasosas ndo isotérmicas ou reagdes gasosas com nimero
variavel de mols, uma distingdo deve ser feita entre 7 ¢ T, devendo ser usada a medida correta em
cada situagio.

Sumirio das Equacdes de Desempenho

As Tabelas 5.1 e 5.2 apresentam as equagdes de desempenho integradas para reatores ideais simples.

REFERENCIAS

Corcoran, W. H., and Laccy, W. N., Introduction to Chemical Engineering Problems, McGraw Hill,

Nova York, 1970, p. 103

Pease, R. N.,J. Am. Chem. Soc., 51, 3470 (1929)

PROBLEMAS

5.1

53

55

Considere uma reagio em fase gasosa 2A — R +2S com cinética desconhecida. Se uma velocidade
espacial de | min™' for necessaria para converter 90% de A, em um reator pistonado, encontre o
tempo espacial correspondente e o tempo médio de residéncia ou o tempo de retengdo do fluido no
interior do reator pistonado.

Em um reator em batelada, isotérmico, 70% de um liquido reagente s3o convertidos em 13 minutos.
Que valores de tempo espacial e velocidade espacial sdo necessarios de modo a afetar esta conversio
em um reator pistonado e em um reator de mistura perfeita?

Uma corrente de mondémero aquoso A (1 mol/£, 4 #/min), que entra em um reator de mistura perfeita
de 2 litros, recebe radiag3o, polimerizando-se como segue:

A—2 R 255 ALT
Na corrente de saida, C, = 0,01 mol/{ e, para um produto particular de reagdo, W, Cy, = 0,0002 mol/€.
Encontre a taxa de reagio de A ¢ a taxa de formagao de W.

Estamos planejando trocar nosso atual reator de mistura perfeita por outro com o dobro do volume.
Para a mesma alimentagao aquosa (10 mols de A/f) e a mesma taxa de alimentagao, encontre a nova
convers3o. A cinética da reagdo € representada por:

A >R, -r,=kCY
¢ apresenta uma conversio de 70%.

Uma alimentagio aquosa de A ¢ B (400 ¢/min, 100 mmols de A/¢ e 200 mmols de B/¢) deve ser
convertida em produto em um reator pistonado. A cinética da reagdo € representada por:

AT B SR, —r, =200 CC, -2

£-min
Encontre o volume necessario do reator para converter 99,9% de A em produto.
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5.3 — Reator Pistonado em Estado Estacionério
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5.6 Um reator pistonado (2 m®) processa uma alimentagdo aquosa (100 ¢/min), contendo o reagente A
(C.o = 100 mmols/#). Esta rea¢do ¢ reversivel e representada por:

Ag2 R, -ry,=(0,04min™")C, - (0,0l min™) Cy
Encontre primeiro a conversio de equilibrio e entdo encontre a real conversdo de A no reator.

5.7 O gas liberado da ebuli¢do da agua em um reator nuclear contém uma grande variedade de lixo
radiativo, sendo um dos mais problematicos o Xe-133 (tempo de meia-vida = 5,2 dias). Estc gas
escoa continuamente através de um grande tanque. no qual o seu tempo de residéncia € de 30 dias e
onde podemos supor que o conteudo esteja perfeitamente misturado. Encontre a fragao de atividade
removida no tanque.

5.8 Um reator de mistura perfeita (2 m®) processa uma alimentagio aquosa (100 #/min), contendo o
reagente A (C,o = 100 mmols/f). A reagdo € reversivel e representada por:

A=R, —r, =004 C,-0.01 Cg -1

¢-min
Qual ¢ a conversio de equilibrio e a rcal conversio no reator?

5.9 Uma enzima especifica atua como catalisador na fermentagio do reagente A. Para uma dada
concentragdo de enzima na corrente aquosa de entrada (25 #/min), encontre o volume necessario do
reator pistonado, para converter 95% do reagente A (C,o= 2 mols/¢€). A cinética da fermentagao,
nesta concentragdo cspecifica da enzima, € dada por:

A enzima R, —ry = 0,1 CA ITIO?
1+0,5C, ¢-min

5.10 Um gas puro A (2 mols/¢), alimentado (100 mols/min) ¢m um reator pistonado, decompde-se em
varios produtos. A cinética de conversdo ¢ representada por:

A — 2,5 (produtos), -ry=(10 min™! )Ca
Encontre a conversio esperada em um reator de 22 litros.

5.11 Uma enzima E catalisa a fermentagao do substrato A (o reagente) no produto R. Encontre a capacidade
necessaria do reator de mistura perfeita, para converter 95% do reagente, considerando uma corrente
de alimentagdo (25 £/min) de reagente A (2 mols/€) ¢ de enzima. A cinética da fenmentagio nesta
concentragio de enzima ¢ dada por:

A —_cozma R _r —_M_. mol
’ A 1+0,5C, €-min

5.12 Uma alimentagao aquosa de A e B (400 ¢/min, 100 mmols de A/¢ e 200 mmols dc B/¢) deve ser
convertida a produto em um reator de mistura perfeita. A cinética da reagio ¢ representada por:

A+B =R —r =200C,C,y -2

¢-min
Encontre o volume necessario de reator para converter 99,9% de A em produto.

5.13 A temperatura dc 650°C, o vapor de fosfina se decompde como segue:
4PH3—) PJ(g)+6H2' ~ Fosfina :(l()h-l)cfosﬁm

Para uma alimentagdo de 2/3 de fosfina € 1/3 de inerte, qual é a capacidade necessaria de um
reator pistonado, operando a temperatura de 649°C e 11,4 atm, para converier 75% de 10 mols de
fosfina/h?

VSRS
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5.14 Uma corrente de um reagente puro gasoso A (Cao = 660 mmols/£) entra em um reator pistonado a
uma taxa de £, = 540 mmols/min, onde polimeriza segundo a reacdo abaixo:

JA > R, —r, = 54 TMOIS

¢-min
Quado grande deve ser o reator de modo a diminuir a concentracdo de A na corrente de saida para
Car= 330 mmol/£?

5.15 Um gas puro A (1 mol/¢) ¢ alimentado em um reator de mistura perfeita (2 litros) e reage da seguinte
forma:

2A - R, —rA=0.05C§%]il
)

Encontre qual deve ser a taxa de alimentagéo (I/min), de modo a se ter uma concentragio de saida
igual a CA = 0,5 mol/l.

5.16 Um rcagentc gasoso A se decompdc como mostrado a seguir:
A - 3R, —ry =(0,6 min™")C,

Encontre a conversdo de A, se a alimentagio for composta por 50% dc A ¢ 50% de inerte (v = 180
V/min, Cy, = 300 mmols/¢) e se o reator de mistura perfeita possuir um volume de | m®.

5.17 Um litro por segundo de uma mistura contendo 20% de ozonio e 80% de ar, a pressdo de 1,5 atm e
93°C, passa através de um reator pistonado. Nestas condi¢des, o ozonio se decompde pela reagdo
homogénea:

4

mol -s
Qual ¢ a capacidade necesséria do reator para decompor 50% de 0zdnio? Este problema é uma
modifica¢do de um problema dado por Capitulo 5

=kC? k =0,05

“ozdnio *

20, - 30,,

= Tozénio

5.18 Uma alimentagao aquosa, contendo A (1 mol/f), entra em um reator pistonado de 2 litros e reage da
seguinte forma:
2A5R  -r,=0,05Cimol/?s

Encontre a concentragio de saida de A, se a taxa de alimentagio for de 0,5 ¢/min.

5.19 Gas puro A, aproximadamente a pressao de 3 atm e 30°C (120 mmols/¢) ¢ alimentado cm um reator
de mistura perfeita de 1 litro, a varias taxas, onde se decompde. A concentragio de saida de A €
medida para cada taxa de escoamento. A partir dos dados abaixo, encontre a equagdo de taxa que
representa a cinética de decomposigao de A. Considere que somente o reagente A afeta a taxa.

vo, //min 0,06 0,48 1,5 8,1
Ca, mmol/¢ 30 60 80 105 A - 3R

5.20 Um reator de mistura perfeita estd sendo usado para determinar a cinética de uma reagdo, cuja
estequiometria é A — R. Para esta finalidade, varias vazdes volumétricas de uma solugdo aquosa de
100 mmols de A/¢ sdo alimentadas no reator de | litro. A concentragio de saida de A é medida para
cada corrida. Encontre a taxa de reagdo que representa os dados abaixo. Considere também que
somente o reagente A afcta a taxa.

v, £/min | 6 24
C,, mmol/¢ 4 20 50

5.21 Estamos planejando operar um reator em batelada para converter A em R. Esta é uma reagio em
fase liquida, com estequiometria A — R e taxa de reagdo dada pela Tabela P5.21. Quanto tempo de-
vemos reagir cada batelada para que a concentragio caia de C,o = 1,3 mol/¢ para C,,= 0,3 mol/£?
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Tabela P5.21
Ca, mol/¢ ~ra, mol/f-min

0,1 0.1
0,2 0,3
0,3 0,5
0,4 0,6
0.5 0,5
0.6 0,25
0,7 0,10
0.8 0,06
1,0 0,05
1,3 0,045
2,0 0,042

5.22 Para a reagdo do Problema 5.21, qual seria a capacidade necessaria do reator pistonado para con-
verter 80% de uma corrente de alimentagio de 1.000 mmols de A/h, se Cyg = 1.5 mol/(?

5.23 (a) Paraarcacdo do Problema5.21, qual scria a capacidade necessaria do reator de mistura perfeita
para converter 75% de uma corrente de alimentagdo de 1.000 munols de A/h, se Cyo = 1,2 mol/¢?

(b) Repita o item (a), considerando agora o dobro da taxa de alimentagio (2.000 mmols de A/h),
se Cag = 1,2 mol/e.

(¢) Repita o item (a), considerando agora que C,q = 2,4 mols/#; entretando, 1.000 mmols de A/h
ainda devem ser tratados de forma a se obter C, = 0,3 mol/¢.

5.24 Um hidrocarboneto gasoso A, de alto peso molecular, ¢ alimentado continuamente em um reator de
mistura perfeita aquecido a alta temperatura, onde ele € craqueado termicamente (reagdo gasosa
homoggénea), resultando em matcriais com menores pesos moleculares, colctivamente chamados R.
A estequiometria aproximada ¢ dada por A — 5R. Variando a taxa de alimentagdo, varias extensoes
do craqueamento sdo obtidas:

F 0, milimof/h 300 1000 3000 5000
Ch saiga Milimol/2 16 30 50 60

O volume de vazios internos do reator é V' = 0,1 | e, na temperatura do reator, a concentragdo da
alimentacdo é C,o = 100 milimols/¢. Encontre a equagido de taxa que representa a reagido de
craqueamento.

5.25 A decomposigiio aquosa de A ¢ estudada em um reator de mistura perfeita experimental. Os resultados
da Tabela P5.25 sdo obtidos em corridas em estado estacionario. Para obter 75% de conversido do
reagente com C,, = 0,8 mol/f na alimentagdo, qual deve ser o tempo de retengdo em um reator

pistonado?
Tabela P5.25
Concentragido de A, mol/¢
. - - Tempo de retengdo, s
Na alimentagio Na corrente de saida
2,00 0,65 300
2,00 0,92 240
2,00 1,00 250
1,00 0,56 110
1,00 0,37 360
0,48 0,42 24
0,48 0,28 200

0,48 0,20 560
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5.26 Repita o problema anterior, porém use o reator de mistura perfeita.

5.27 HOLMES:
GERENTE:
HOLMES:
GERENTE:

HOLMES:

GERENTE:

HOLMES:

GERENTE:

Dr. WATSON:
HOLMES:
WATSON:
GERENTE:

HOLMES:

WATSON:

GERENTE:
HOLMES
WATSON

Voce diz que ele foi visto pela tltima vez tomando conta deste tanque...
Vocé quer dizer "reator de tanque agitado com transhordamento”, Holmes.
Perdoe a minha ignorancia no seu jargdo técnico, gerente.

Esta bem; no entanto, vocé tem de acha-lo, 1{olmes. Imbibit era um sujeito esquisito;
ele sempre ficava olhando fixamente para o reator, respirando profundamente e
lambendo seus libios, mas ele era 0 nosso melhor operador. Desde que ele foi embora,
a nossa conversdo de googliox caiu de 80% para 75%.

(batendo no lado da cuba): A propésito, o que csta acontecendo no tanque?

Somente uma reagdo elementar de segunda ordem, entre o etanol ¢ o googliox, se
vocé entende o que eu falo. Naturalmente, nés mantemos um grande excesso de
alcool, cerca de 100 para | e...

(interrompendo): Intrigante; nés checamos cada diregdo possivel da cidade ¢ ndo
encontramos uma simples pista.

(enxugando as lagrimas): Nos daremos um aumento ao sujeito — cerca de dois
centavos por semana — somente se ele voltar.

Perddo, mas permite-me fazer uma pergunta?
Certamente, Watson.
Qual ¢ a capacidade do tanque, gerente?

Cem galdes Imperiais e sempre o mantemos cheio até a borda. Esta ¢ a razdo pela
qual o chamamos de reator de transbordamento. Como vocé vé, nds o estamos
operando na capacidade maxima — operagao lucrativa, vocé sabe.

Bem, meu caro Watson, temos de admitir que estamos diante de um problema dificil,
uma vez que ndo temos pistas conclusivas.

Ah, ai é que vocé esta errado, Holmes. (Entdo, virando-se para o gerente): Imbibit
era uma pessoa grandalhona — cerca de 115 kg, ndo era?

Sim, como vocé sabia?
(com espanto): Surpreendente, meu caro Watson!

(modestamente): Isto é bem elementar, Holmes. Nos temos todas as pistas necessarias
para deduzir o que aconteceu com o alegre companheiro. Mas, antes de mais nada,
alguém poderia me arrumar fumo para cachimbo?

Com Sherlock Holmes e o gerente impacientemente esperando, o Dr. Watson se encostou sobre o
tanque e lenta e cuidadosamente encheu seu cachimbo e — com um agugado senso de dramaticidade
— acendeu-0. Aqui, termina nossa historia.

(a) Que importante revelagdo Watson estava plancjando fazer e como ele chegou a esta con-

clusiao?

(b) Por que ele nunca fez a revelagdo?

5.28 Os dados da Tabela P5.28 foram obtidos a partir da decomposi¢do do reagente gasoso A, em um
reator em batelada, a temperatura de 100°C e com volume constante. A estequiometria da reacdo €
2A — R +S. Que capacidade de reator pistonado (em litros), operando a temperatura de 100°C e 1
atm, pode tratar 100 mols de A/h de modo a se obter uma conversdo de 95% de A, se a alimentagdo
consistir em 20% de inertes?
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Tabela P5.28

4s Pa, atm [ Pa, atm
0 1,00 140 0,25
20 0,80 200 0,14
40 0,68 260 0,08
60 0.56 330 0,04
80 0,45 420 0,02
100 0,37

5.29 Repita o problema anterior para o caso de um reator de mistura perfeita.

5.30 A decomposi¢do aquosa de A produz R, como segue:
AZ2R

Os seguintes resultados sdo obtidos em uma série de corridas em estado estacionario. Em todas
clas, ndo havia R na corrente dc entrada.

Tempo espacial, T, C 40, na alimentagao, Ca,, na corrente de saida,

s mol/? mol/¢

50 2,0 1,00

16 1,2 0,80

60 20 0,65

22 1,0 0,56

4,80 0,48 0,42

72 1,00 0,37

40 0,48 0,28

112 0,48 0,20

A partir desta informagaio cinética, encontre a capacidade necessaria do reator para atingir 75% de
conversao, se a corrente de entrada tiver C,o=0,8 mol/¢ e v=1 ¢/s. Considere os seguintes reatores:

(a) pistonado;
(b) mistura perfeita

v
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Ha muitas maneiras de processar um fluido: em um unico reator descontinuo (batclada) ou continuo,
em uma série de reatores, possivelmente com alimentagdo por injegdo ou aquecimento, ambos entre
os estagios; em um reator com reciclo da corrente do produto, usando varias condigdes e razoes de
alimentagao, etc. Qual esquema devemos usar? Infelizmente, muitos fatores podem ser considerados
para responder esta questdo; por exemplo, o tipo de reacdo, a escala planejada de produgio, o custo
do equipamento e de operagdo, a seguranga, a estabilidade e a flexibilidade de operagéo, a expectativa
de vida do equipamento, o tempo necessario para produzir o produto, a facilidade de adaptagdo do
equipamento a novas condigdes operacionais ou a novos e diferentes processos. Com a ampla variedade
de sistemas disponiveis ¢ com os muitos fatores a serem considerados, ndo se pode esperar uma
formula simples que fornega o procedimento 6timo. A experiéncia, o bom senso em ¢ngenharia e o
conhecimento fundamentado das caracteristicas dos varios sistemas de reatores sdo necessarios para
selecionar um projeto razoavelmente bom e, nem precisa dizer, a escolha em ultima analise sera
ditada pela avaliagao econémica do processo global.

O sistema selecionado de reatores influenciara a analise econdmica do processo, ditando a
capacidade necesséria das unidades e fixando a razdo de produtos formados. O primeiro fator,
capacidade do reator, pode variar centenas de vezes entre os projetos competidores, enquanto o segundo
fator, distribuigao de produtos, é geralmente considerado prioritdrio, uma vez que ele pode ser variado
¢ controlado.

Neste capitulo, nds lidamos com reagdes simples, cujo progresso pode ser descrito e acompanhado
adequadamcnte, usando uma e somente uma expressao para taxa, acoplada com as expressocs
necessarias de cquilibrio e estequiométrica. Para tais reagdes, a distribuigdo de produtos é fixa;
conseqiientemente, a capacidade do reator ¢ o fator importantc na compara¢do dos projetos. Nos
consideraremos, por partes, a comparagio de capacidades entre varios sistemas simples e multiplos
de reatores ideais. Entdo, introduziremos o reator com reciclo e desenvolveremos suas equagdes de
desempenho. Finalmente, trataremos um tipo muito especial de equagéo, a reagao autocatalitica, e
mostraremos como aplicar nossos conhecimentos a este caso.

O projeto para rea¢des miltiplas, para o qual a consideragdo basica é a distribui¢ao de produtos,
sera tratado nos proximos dois capitulos.
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6.1 COMPARACAO DE CAPACIDADES DE REATORES SIMPLES

Reator em Batelada

Antes de compararmos reatores continuos, vamos mencionar brevemente o reator descontinuo. O
reator em batelada tem a vantagem de apresentar baixo custo de instrumentagio e flexibilidade de
operagio (pode ser desligado facil ¢ rapidamente), mas tem a desvantagem de possuir alto custo
opcracional ¢ de méo-de-obra, requerendo freqilientemente um considerdvel tempo para esvaziar,
limpar e encher novamente; o controle de qualidade do produto € deficiente. Logo, podemos generalizar
e estabelecer que o reator em batelada ¢ bem adequado para produzir pequenas quantidades de mate-
rial e para produzir muitos produtos diferentes a partir de um tinico equipamento. Por outro lado,
para o tratamento quimico de materiais em larga escala, o processo continuo é quase sempre mais
econdmico.

Em relagdo a capacidades de reatores, uma comparagao das Egs. (5.4) ¢ (5.19), para uma dada
tarefa e para €, =0, mostra que um elemento de fluido reage no mesmo intcrvalo de tempo, em um
reator em batelada e pistonado. Assim, um mesmo volume destes reatores ¢ necessario para fazer
uma dada tarefa. Naturalmente, para periodos longos de produgio, temos de corrigir a capacidade
requerida estimada, de modo a considerar o tempo de parada entre as bateladas. E facil relacionar as
capacidades entre os reatores cm batelada e pistonado.

Recatores de Mistura Perfeita versus Reatores Pistonados — Reacoes de Primeira
¢ Segunda Ordens

Para uma determinada tarefa, a razdo de capacidades entre o reator de mistura perfeita ¢ o pistonado
dependera do grau de avango (extensio de reagio), da estequiometria e da forma da equagao de taxa.
Para o caso geral, uma comparacdo das Eqs. (5.11) e (5.17) dara esta razdo de capacidades. Vamos fazer
esta comparagio para a grande classe de reagdes aproximadas pela lei simples de taxa de ordem n:

_Lan,
V di

—ry =

— n
=kCy
onde n varia de zero a trés. Para reatores de mistura perfeita, a Eq. (5.1) fornece:

. =(CM,VJ _CaXa _ 1 X (I+g,X,)

Fio N kC:(-ll (1-Xx,"

enquanto que para reatores pistonados, a Eq. (5.17) da:

N [CMV] dX, 1 Aa(l4e X, )"dX,
tp e = CAO = n-1 n
Fy 0 =r kCry 0 (1-X4)

Dividindo, nés encontramos que:

IREY
(TCX;,' " Fao m A m
-ty - n
(tCx0), [ Ca¥ In e Y oy M
Fro » o 1-X, A

Resolvendo a integral da Eq. (1) e considerando a densidade constante ou g, = 0, temos:
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_Xa
1-X
(TC"‘O b ( — n#l
(tCAO P (]—XA)l‘n_l
n—1
P
(_X_;A_"_J
n—-l 1-
ou (tCio) Xa m_ op=1 (2)
(t(”"‘l —ln(l -Xa )P

As Egs. (1) e (2) sdo colocadas na forma gréfica, Fig. 6.1, de modo a fornecer uma rapida comparagao
do desempenho dos reatores pistonado e de mistura perfeita. Para valores iguais da composigdo de
alimentagdo, C,,, ¢ da taxa de cscoamento, F,,, a ordenada desta figura fornece dirctamente a razio
de volumes requeridos para qualquer conversido especificada. A Fig. 6.1 mostra o seguinte:

Para qualquer tarcfa particular e para todas as ordens positivas de reagio, o reator de mistura perfeita
¢ sempre maior que o reator pistonado. A razio de volumes aumenta com a ordem de reagao.

Quando a conversdo ¢ pequena, o desempenho do reator € s6 levemente afetado pelo tipo de escoa-
mento. A razdo de desempenhos aumenta muito rapidamente a altas conversdes; conseqiicntemente,
uma representagao apropriada do escoamento se torna muito importante nesta faixa de conversio.

rodutos, =7, =4C2 G e -
de’  VETV, ou'razio 0 de tempos espaciais £, 7%,

quantidades de 4 mesiin limeitagao forem’ cédstdeéadas@

Terceira ordem (n =

Segunda

"
V/F;O) mistura perfsite

anelra
ordem {

(CAon V‘IFAO) pistonado

n-1

AQ )mistun erfaite
-1

(tClho pistonsdo

C

=025 e

0,01 0,1
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3.  Avariagio de densidade durante a reagio afeta o projeto; entretanto, ela é normalmente de importancia
secundaria quando comparada com a diferenga no tipo de escoamento.

As Figs. 6.5 ¢ 6.6 mostram curvas similares de primeira e segunda ordens, respectivamente, para
£, = 0, incluindo também linhas pontilhadas que representam valores fixos dos grupos adimensionais
de taxa de reacao, definidos como:

kT para reac¢do de primeira ordem,
kC 4o para reagio de segunda ordem.

Com estas linhas, nés podemos comparar diferentes tipos ¢ tamanhos de reatores e diferentes niveis
de conversdo. O Exemplo 6.1 ilustra o uso desses graficos.

Yariacio da Razio de Reagentes para Reacoes de Segunda Ordem
As reagdes de segunda ordem entre dois componentes do tipo:
A + B — produtos, M=Cg, /C,,
—ry =—rg =kC,Cy
comportam-se como reagdes de segunda ordem de um componente, quando a relagdo de reagentes
for igual a unidade. Assim:

(3.13)

—r, =kC,Cy =kC? quando M =1 3)
Por outro lado, quando um grande excesso do reagente B for usado, entdo sua concentragdo nio
variara de forma apreciavel. (Cg = Cgo) € a reagao se aproximara do comportamento de primeira
ordem com relagdo ao componente limitante A; ou seja:

—ry S AC,Cy = (ACy)C, = £'C,  quando A >] )
Desta forma, na Fig. 6.1, em termos do componente limitante A, a razdo das capacidades dos reatores

de mistura perfeita e pistonado é representada pela regido entre as curvas de primeira ¢ segunda
ordens.

Comparagiio Grifica Geral

Para reagdes com taxas arbitrarias porém conhecidas, as capacidades de desempenho dos reatores de
mistura perfeita e pistonado sdo melhor ilustradas na Fig. 6.2. A razao das areas sombreada e hachurada
fornece a razdo de tempos espaciais necessarios nestes dois reatores.

A curva de taxa desenhada na Fig. 6.2 € tipica da grande classe de reagdes, cuja taxa diminui
continuamente na proximidade do equilibrio (isto inclui todas as reagdes de ordem n, n > 0). Para tais
reagdes, pode ser visto que 0 escoamento com mistura perfeita sempre necessita um volume maior
que 0 escoamento pistonado, para qualquer tarefa dada.
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6.2 SISTEMAS DE REATORES MULTIPLOS
Reatores Pistonados em Série ¢/ou em Paralelo

Considere N reatores pistonados conectados em série e faga X, X, ..., Xy ser a fragio de conversio
do componente A saindo dos reatores 1, 2, ..., N. Se o balango de material for baseado na taxa de
alimentagdo de A no primciro reator, a partir da Eq. (5.18) nos encontraremos para o i-ésimo reator:
v, _ J‘X' aX
Fy X, —r
ou para N reatores em série:

, N . ,
V Lzl/,+vz+---+h,

i

Fo Sk Fy
XodX X2 dX v dX v dX
[ 2
X0 —r Jdx, —r Kyy =r  d —r

Logo, N reatores pistonados em série com um volume total V fornccem a mesma conversio que um
unico reator pistonado de volume V.

Para se obtcr uma conexdo 6tima de reatores pistonados ligados em paralelo ou em qualquer
combinagdo séric-paralclo, podemos tratar o sistema inteiro como um unico reator pistonado. O
volume deste tnico reator sera igual ao volume total das unidades individuais, se a alimentagio for
distribuida de tal maneira que correntes fluidas que se encontram tiverem a mesma composigdo.
Assim, para reatores em paralelo, V/F ou T tém de ser os mesmos para cada linha paralela. Qualquer
outra maneira de alimentagdo € menos eficiente.

EXEMPLO 6.1 OPERANDO UM NUMERO DE REATORES PISTONADOS

A disposigdo de reatores mostrada na Fig. E6.1 consiste em trés reatores pistonados em duas
linhas paralelas. A linha D tem um reator de volume 50 litros, seguida por um reator de volume
igual a 30 litros. A linha E tem um reator de volume 40 litros. Qual ¢ a fragio de alimentagdo que
deve ir para a linha D?

o & #\Linha D

Linha E

SOLUCAO
A linha D consiste em dois reatores em série; conseqiientemente, podemos considerar um tinico

reator de volume:
Vp=50+30=80¢

Para reatores em paralelo, V/F devera ser idéntico, se a conversdo for a mesma em cada linha.

Conseqiientemente:
Fy V, 80
ry o[ ou b 2,
F),o\F), F, ¥V, 40 =

Logo, 2 /3 da alimentagdo devem ser alimentadas na linha D.
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N>30
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Reatores de Mistura Perfeita em Série, com a Mesma Capacidade

Em escoamento pistonado, a concentragdo do reagente diminui progressivamente a medida que o
fluido atravessa o sistema; cm escoamento com mistura perfeita, a concentragdo cai imediatamente a
um valor baixo. Por causa disto, um rcator pistonado ¢ mais eficiente que um rcator de mistura
perfeita para reagdes cujas taxas aumentam com a concentragio do reagente, tais como reagoes
irreversiveis de ordem n, n > 0.

Considere um sistema de N reatores de mistura perfeita conectados em série. Embora a concentragio
seja uniforme em cada reator, ha no entanto uma variagio na concentragio conforme o fluido se
move de um reator a outro. A diminuigio gradual da concentragio, ilustrada na Fig. 6.3, sugere que
quanto maior for o nimero de unidades em série, mais o sistema se comporta como ¢scoamento
pistonado, o0 que sera mostrado adiante.

Vamos agora avaliar quantitativamente o comportamento de uma série de N reatores de mistura
perfeita com mesma capacidade. Variagdes na densidade scrdo consideradas negligenciaveis;
conseqilentemente, €, =0 e I = T. Como regra, com reatores de mistura perfeita, ¢ mais conveniente
desenvolver as equagdes necessarias em termos de concentragdes do que em termos de fragdes de
conversdes; logo, usamos esta abordagem. A nomenclatura usada ¢ mostrada na Fig. 6.4, com o
subscrito i referindo-se ao i-ésimo reator.

Reacdes de Primeira Ordem. A partir da Eq. (5.12), um balango de material para o componente A
no reator { fornece:

ﬁgﬁiﬂfi“_ﬂ . o e%‘grd.;.v % ‘_ P
G- X Cy—1 Xy

G Xy
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Uma vez que g, = 0, isto pode ser escrito em termos de concentragdes. Desta forma:
= Gl(1-C, /G)-U-C, /1G] - .-G
! kC,; kC,

ou gﬂ=l+k‘ti

i

5)

O tempo espacial T (ou tempo médio de residéncia 7) é 0 mesmo em todos os reatores com mesma
capacidade volumétrica V;. Deste modo:

G _ 1 _GG Gy

= = L= (kT )
c, 1-x, cc, ¢, Turkw (6a)
Rearranjando, encontramos para o sistema como um todo:
N
= NG
TN reatores = Nti - 7 [a—) -1 (6b)

No limite, para N — oo, esta cquagdo se reduz a equagdo de escoamento pistonado:

1. C
T, =ln 2 )

Com as Egs. (6b) e (7), podemos comparar o desempenho de N reatores em série com um reator
pistonado ou com um tnico reator de mistura perfeita. Esta comparagao é mostrada na Fig. 6.5 para
reagdes de primeira ordem, em que variagdes de densidade sdo despreziveis.

! direfaménte a razio dc vol
AN S

i |  Reagao de
B ! . .__._ -primeira ordem_

(Co oV /Fay I renores
(C,m Vi E\ u) pistonado

T
Thmen

Ty _
TP
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Reacoes de Segunda Ordem. Podemos avaliar o desempenho de uma série de reatores de mistura
perfeita para uma reagdo de segunda ordem, do tipo bimolecular, sem excesso de qualquer reagente,
por um procedimento similar aquele utilizado na reagdo de primeira ordem. Assim, para N reatores
em série, encontramos:

0 : N
C -2 +2
M akr, et 21+ 24T+ 4CokT, (82)

enquanto para escoamento pistonado:

%’— =1+ Gy, (8h)

Uma comparacio do desempenho destes reatores é mostrada na Fig. 6.6.

As Figs. 6.5 e 6.6 confirmam nossa intuigdo, mostrando que o volume requerido do sistema para
uma dada conversio diminui até se atingir o volume de um rcator pistonado, & medida que o niimero
de reatores em séric aumenta, onde a maior variagdo ocorre com a adigdo de um segundo reator em
um sistema com apenas um reator.
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EXEMPLO 6.2 REATORES DE MISTURA PERFEITA EM SERIE

Em um unico reator de mistura perfeita, 90% de um reagente A sdo convertidos a produto por
meio de uma reagao de segunda ordem. Pretendemos colocar um segundo reator em série com o
primeiro. Os dois reatores sdo similares.

(a) Para a mesma taxa de tratamento que estd sendo usada no momento, de que modo a adigio
do novo reator afetara a conversao do reagente?

(b) Para os mesmos 90% de conversio, de quanto a taxa de tratamento pode ser aumentada?

SOLUCAO

O esquema da Fig. E6.2 mostra como o grafico de desempenho da Fig. 6.6 pode ser usado para
ajudar a resolver este problema. :

100
N=1
ot =180
VY, 4 kCot =90
v N=2 L7 5 ’
e
»’ : Cpt=215
a N
v/
b
1 !
0,01 0,1 1
C/Cy
Figura E6.2

(a) Encontre a conversdo para a mesma taxa de tratamento. Para um tnico reator com 90% de
conversio, da Fig. 6.6 nds temos:
kCot =90

Para os dois reatores, o tempo espacial ou tempo de retencio é dobrado; conseqlientemente, a
operagio sera representada pela linha pontilhada da Fig. 6.6, onde:
kCyt=180

Esta linha corta a linha de N = 2 na conversdo de X'= 97,4%, ponto a.
(b) Encontre a taxa de tratamento para a mesma conversdo. Permanecendo na linha de 90% de

conversio, para N = 2 encontramos que:
kCyt=2175, pontobd

Comparando o valor do grupo de taxa de reagdo (kCyt) para N =1 ¢ N = 2, nés achamos:
KGOy _ Tney _ (V/ VI _ 27,5

*CeOna  Twa  (V/Vye 90
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Uma vez que Vy = 2 =2V = |, arazio de taxas de escoamento s¢ torna:

M=_%)_(2)=6 6
v 215 '

Assim, a taxa de tratamento pode ser aumentada até 6,6 vezes em relacao a original.

Nota: Se o segundo reator tivesse sido operado em paralelo com a unidade original, entio a taxa
de tratamento podcria ser somente dobrada. Logo, ha uma vantagem definida em operar estas
duas unidades em série. Essa vantagem se torna mais pronunciada em conversdes maiores.

Reatores de Mistura Perfeita em Série, com Capacidades Diferentes

Para cinética arbitraria em rcatores de mistura perfeita com capacidades diferentes, dois tipos de
perguntas podem ser formuladas: como encontrar a conversio de saida a partir de um dado sistema
de reatores ¢, a pergunta inversa, como achar o melhor arranjo de modo a atingir uma dada conversio.
Procedimentos diferentes sdo usados para estes dois problemas, que serdo tratados um de cada vez.

Encontrande a Conversao em um Dado Sistema. Jones (1951) apresentou um procedimento grafico
para encontrar a composigdo de saida de uma séric de reatores de mistura perfeita com varias
capacidades, para reagdes com variagdo desprezivel de densidade. Tudo que se precisa é uma curva
de r versus C para o componente A, dc modo a representar a taxa de reagdo em varias concentragies.

Vamos ilustrar o uso desse método, considerando trés reatores de mistura perfeita em série, com
volumes, taxas de alimentagdo, concentragdes, tempos espaciais (iguais aos tempos de residéncia,
pois £, = 0) e vazdes volumétricas mostrados na Fig. 6.7. A partir da Eq. (5.11) e notando que €4 =0,
podemos escrever para o componente A no primeiro reator:

h_G-6

T =f=-t="20 "1

v - ("'r)|

S G

ou 1, G -G, 9
Similarmente, da Eq. (5.12) para o i-ésimo reator, nés podemos escrever:

(=r);
Ci - Ci—l 10
Faga um grafico contendo a curva de C em fungdo de r para o componentc A e suponha que seja como
aqucla mostrada na Fig. 6.8. Para achar as condi¢des no primeiro reator, note que a concentragio de
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“Procedimento grafi-ca para encontrar as Composicdes nos reatores de fistura perfeita em série

Curva de taxa M
versus 3
concentragdo R -n )
 \*— Inclina¢do = ——— =— —(da Eq.
i : ¢ c-c u (daEq.9)
r / (-n
{ : . ~r), 1 ;
H Inclinagao = ——— =— —(dafq.1
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Concentragao do reagente

entrada C, é conhecida (ponto L), que C, ¢ (-r), correspondem a um ponto na curva a ser detcrminado
(ponto M) e que a inclinagdo da linha &€ LM = MN/NL = (-r), (Cy — C) = —(1/1}), da Eq. (6.9).
Conseqiicntemente, a partir de Cp, desenhe uma linha de inclinagao —(1/1)) até que ela encontre a
curva da taxa; isto fornece C'. De forma analoga, encontramos, da Eq. (6.10), que uma linha de
inclina¢do —(1/1,), a partir do ponto N, corta a curva em P, fornecendo a concentragdo C, de material
deixando o segundo reator. Este procedimento € entio repetido tantas vezes quantas forem necessarias.

Com pouca modificagio, esse método grafico pode ser estendido para reagdes em que variagdes
na densidade sejam aprecidveis.

Determinando o Melhor Siste ma para uma Dada Conversio. Suponha que nés queiramos encontrar
a capacidade minima de dois reatores de mistura perfeita em série, de modo a atingir uma conversio
especificada de uma alimentagdo que reage com uma cinética arbitraria, porém conhecida. As
expressoes basicas de desempenho, Egs. (5.11) e (5.12), fornccem entdo para o primeiro reator:

H. 4 (n
G (=r)
€ para o scgundo reator:
AR el (12
G (-r),

Estas relagdes estdo dispostas na Figura 6.9 para dois arranjos alternativos de reatores, ambos dando
a mesma conversdo final X,. Note que a medida que a conversdo intermediaria X, varia, a razdo de
capacidades das unidades (representada pelas duas areas sombreadas) e o volume total dos dois
reatores requeridos (a area sombreada total) variam.

A Fig. 6.9 mostra que o volume total do reator sera o menor possivel (area sombreada total ¢
minimizada) quando o retingulo KLMN for o maior possivel. Isto nos traz o problema de escolher X,
(ou ponto M na curva) de modo a maximizar a area deste retingulo. Considere o problema geral a
Seguir.

Maximizag¢io de Retingulos. Na Fig. 6.10, construa um rectiangulo entre os eixos x-y € toquc a curva
arbitraria no ponto M(x, y). A area do retingulo ¢ entio:
A=xy 13)
Esta area ¢ maximizada quando:
dA=0=ydx+xdy
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A adrea mede a
capacidade da
primeira unidade

Da segunda unidade

dy _y
do: -_— = 14
ou quando . (14)

Em outras palavras, esta condigdo significa que a area sera maximizada quando M estiver no ponto
onde a inclinagdo da curva for igual 4 inclinagao da diagonal NL do retangulo. Dependendo da forma
da curva, pode haver mais de um ou pode haver nenhum ponto "melhor". Entretanto, para cinética de
ordem n, n > 0, ha sempre um ponto "melhor"”.

Usaremos esse método de maximizar um retingulo em capitulos posteriores. Mas, vamos retornar
ao nosso problema.

A razdo otima das capacidades dos dois reatores é alcangada onde a inclinagdo da curva dc taxa em
M igualar a diagonal NL. O melhor valor de M ¢ mostrado na Fig. 6.11 e ele determina a conversio
intermediaria X,, assim como a capacidade das unidades necessarias.

e
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A razdo 6tima das capacidades para dois reatores de mistura perfeita em série € cm geral dependente
da cinética de reagio ¢ do nivel de conversdo. Para o caso especial de reagdes de primeira ordem,
reatores com mesmas capacidades sdo melhores; para ordens dc recagio n > 1, o menor reator deve vir
antes; para n < 1, o maior reator deve vir antes (veja o Problema 6.3). No entanto, Szepe e Levenspiel
(1964) mostram que a vantagem do sistema de menor capacidade sobre o sistema com mesma
capacidade ¢ bem pequena, somente alguns pontos percentuais, no maximo. Logo, a consideragao
econdmica global recomendaria usar quase sempre unidades com a mesma capacidade.

Esse procedimento pode ser estendido diretamentc para operagdes multiestagios; contudo, o
argumento, neste caso, para utilizar unidades com mesma capacidade ¢ ainda mais forte que para
sistemas com dois estagios.

Reatores de Diferentes Tipos em Série

Se reatores de diferentes tipos forem colocados em série, tal como um reator de mistura perfeita
seguido por um reator pistonado, seguido por sua vez por um outro reator de mistura perfeita,
poderemos escrever para os trés reatores:

X, =r ' Fy (=r);

’

n_X-X Vz_J‘X’i{ Vi _Xy-X,
Fo (=) Fy

Essas relagdes sdo representadas em forma grafica na Fig. 6.12, permitindo-nos predizer as conversdes
globais para tais sistemas, ou conversdes em pontos intermediarios entre os reatores individuais.
Essas conversdes intermediarias podem ser necessarias para a determinagio da demanda de trocadores
de calor entre estagios.

¢ Figura .12 <= Provediniénto grafico paid o projeto de reaforés ém séric™s

X=0 Curva de

4 -
taxa-concentragao
Ko ook

Area =
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Melhor Arranjo de uma Série de Reatores Ideais. Para o uso mais efetivo de uma série de reatores
ideais., nos dispomos das seguintes regras gerais:

1. Para uma rcagio cuja curva de taxa-concentragdo sobe assintoticamente (para qualquer rcagao
dc ordem n, n > 0), os reatores devem ser conectados em série. Eles devem ser ordenados de
modo a manter a concentragio do reagente tdo alta quanto possivel se a curva de taxa-
concentra¢do for concava (n > 1) e tdo baixa quanto possivel se a curva for convexa (n < 1).
Como um exemplo, para o caso da Fig. 6.12, a ordenag¢io das unidades deve ser: reator pistonado,
pequeno reator de mistura perfeita e grande reator de mistura perfeita, para 7 > 1; a ordem
inversa deve ser usada quando n < 1.

2.  Parareagdes em que a curva de taxa-concentragdo passa por um minimo ou maximo, o arranjo
das unidades depende da verdadeira forma da curva, do nivel desejado de conversdo ¢ das
unidades disponiveis. Nenhuma regra simples pode ser sugerida.

3. Qualquer que scja a cinética e o sistema de reatores, um exame da curva de 1/(—r,) versus C,
é uma boa mancira de encontrar o melhor arranjo das unidades.

Os problemas no final do capitulo ilustram essas regras.

6.3 REATOR COM RECICLO

Em certas situag¢des, € vantajoso dividir a corrente de saida de um reator pistonado e retornar uma
parte dela para a corrente de entrada do rcator. Definimos a razdo de reciclo R como sendo:

R= volume de fluido que retorna a entrada do reator

volume que sai do sistema as

Esta razdo de reciclo pode variar de zero a infinito. Uma reflexdo sugere que a medida que a razdo de
reciclo for aumentada, o comportamento mudara de reator pistonado (R = 0) para rcator de mistura
perfeita (R = e). Assim, o reciclo proporciona um meio dc se obter varios graus de mistura com um
reator pistonado. Vamos desenvolver a equagio de desempenho para o reator com reciclo.

Considere um reator com reciclo com nomenclatura conforme mostrado na Fig. 6.13. Através do
reator propriamente dito, a Eq. (5.18) para reator pistonado fornece:

vV J'XAFXA/ dX ,

— 16
a0 n T (16)
onde F’,( seria a taxa de alimentagdo de A se a corrente de entrada no reator (alimentagdo nova mais
reciclo) ndo fosse convertida. Uma vez que F'»o € X, ndo sio conhecidas diretamente, elas tém de
ser escritas em termos de quantidades conhecidas, antes que a Eq. (16) possa ser usada. Vamos fazer
isto agora.

O escoamento que entra no reator inclui a alimentagdo nova e a corrente de reciclo. Medindo o
escoamento dividido no ponto L (o ponto K ndo sera usado se €, # 0), nds temos entio:

F o= (A, que entraria em uma corrente) +( A, que entra na )

A0 ndo convertida de reciclo alimentagdo nova a7
=RF g+ Fog =(R+1)F,,

Para a avalia¢@o de X}, podemos escrever a partir da Eq. (4.5):

_1=Cu/Ch
AT T4 e,Cai/Cop 8)
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=% Figura 6.13 £ Nomenclaturd'para o.reator com reciclo

(F’y0) Escoamento
Fa, pistonado

. X (R + v, v,
f:u K v, Xan — 1, o X
Xa0=0 L le A
!
vy = R»f !
Fas

Pelo fato de a pressdo ser constante, as correntes que se encontram no ponto K podem ser somadas
diretamente, resultando em:

c _EA_,_FA,,+FA3_FA0+RFA0(1—XM)_ 1+R-RX,,
oy votRv, Vot Ry (1+€,X,,) A? 1+R+Re X, (19)
Combinando as Egs. (18) e (19), temos X, em termos de quantidades medidas; ou seja:
R
X"‘=(n+|)xf*f @)

Finalmente, substituindo as Egs. (17) ¢ (20) na Eq. (16), obtemos uma forma util da equagio de de-
sempenho para reatores com reciclo, boa para qualquer cinética, qualquer valor de e, € para X, = 0.

4 X daX
}—_(RH)‘& R .-+ qualquer €, an

XN =
a0 VA

Para o caso especial em que variagdes de densidade sdo despreziveis, podemos escrever csta equagdo
em termos de concentragio; ou scja: -

CaoV Car dac,
T= =—(R+D ¢, cnc,, —= €4 =0
Fpro Ao:m A—ry A 22

Estas expressdes estdo representadas graficamente na Fig. 6.14.

Para os casos extremos de reciclo desprezivel e infinito, o sistema se aproxima do reator pistonado
e de mistura perfeita; ou seja:

X ur
v dX
— (R + I)I . =
A0 | R_'-XM -,
r 1
RTO RTM
V Xy dX, v odX,,
Foda Fy Tar
Escoamento Escoamento com
pistonado mistura perfcita

A abordagem para estes casos extremos ¢ mostrada na Fig. 6.15.
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Representagao geral:
para quaiquer €,

Caso especial:
somente para €,=0

Area=1,Eq.22

A integracdo da equagio de reciclo da, para reagdo de primeira ordem, €, = 0:

kt ~In -C,\0+RCN—-
R+1 (R+1)Cy,

¢ para rea¢do de segunda ordem, 2A — produtos, —r, =kC2 €, =0,

kC ot _ Cao(Cao—Cuyr)
R+1  Cy(Cho+RCyy)

(23)

24

As expressdes para €4 # 0 e para outras ordens de reagdo podem ser avaliadas, porém sdo mais

trabalhosas.
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As Figs. 6.16 e 6.17 mostram a transi¢do do reator pistonado para o reator dc mistura perfeita
quando R aumenta. A coincidéncia destas curvas com aquelas para N tanques em série (Figs. 6.5 ¢
6.6) fornece a seguinte comparagao aproximada para igual desempenho:

tanques
1 co oo oo oo oo oo
2 1,0 2,2 5,4 1,0 |28 7.5
3 0.5 1,1 2,1 05 |14 2,9
4 033 ] 068 1,3 0,33 { 0,90 1,7
10 0,11 | 0,22 | 0,36 0,11 10,29 | 0,5

8

=
=)
=}

0,00 |0 0

O reator com reciclo, que ¢ essencialmente um reator pistonado, ¢ uma maneira conveniente dc se
aproximar de um reator de mistura perfeita. Sua particular utilidade é em reagdes catalisadas por
sélidos em leito fixo. Nos encontraremos esta e outras aplicagdes de reatores com reciclo nos proximos
capitulos.
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6.4 REACOES AUTOCATALITICAS

Quando um material reage por meio de qualquer taxa de ordem 7 (n > 0) em um reator em batclada,
sua taxa de consumo ¢ rapida no inicio quando a concentragdo do reagente é alta. Essa taxa entdo
diminui progressivamente a medida que o reagente ¢ consumido. Em uma reagdo autocatalitica, no
entanto, a taxa no inicio ¢ baixa porque uma pequena quantidade de produto esta presente; a taxa
aumenta até um valor maximo conforme o produto é formado, caindo entdo novamente a um valor
baixo a medida que o reagente é consumido. A Fig. 6.18 mostra uma situagao tipica.

Algum R na
alimentagao
Nenhum
Rna | 1 Ponto de
. alimen- | — taxa
¢do . l_ma'xima
Progresso
da reagao

Progresso da
reagao

Ca Xa
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Reagdes com tais curvas de taxa-concentra¢do levam a problemas interessantes de otimizagio.
Elas também proporcionam uma boa ilustragdo do método geral de projeto, apresentado neste capitulo.
Por estas razdes, vamos examinar tais rcagoes com certo detalhamento. Em nossa abordagem, lidamos
exclusivamente com suas curvas de 1/(-r,) versus X, ¢ com seus pontos caracteristicos de minimo,
como apresentado na Fig. 6.18.

Reatores Pistonados versus Reatores de Mistura Perfeita, Sem Reciclo. Para qualquer curva par-
ticular de taxa-concentra¢do, uma comparagao de areas na Fig. 6.19 mostra qual reator é superior
(qual requer um menor volume) para uma dada operagao. Deste modo, encontramos:

1. Para baixa conversio, o reator de mistura perfeita é superior ao rcator pistonado;
2. Para conversoes suficientemente altas, o reator pistonado ¢ superior.

Essas conclusdes diferem das reagdes ordinarias de ordem n (n > 0), onde o reator pistonado é sempre
mais eficiente que o reator de mistura perfeita. Além disto, devemos notar que o reator pistonado nio
operard com uma alimenta¢io de reagente puro. Em tal situagido, a alimentagdo tem de ser
continuamente preparada com produto, sendo esta uma oportunidade ideal para usar um reator com
reciclo.

Operagdes com Reciclo Otimo. Quando um material é para ser processado até uma conversdo final
fixa X, -em um reator com reciclo, uma analise sugere que deve haver uma razao particular de reciclo
que seja Otima e capaz de minimizar o volume do reator ou o tempo espacial. Vamos determinar estc
valor de R

A razdo 6tima de reciclo é encontrada diferenciando-se a Eq. (21) em relagio a R e igualando-a a
zero; assim:

X R
considere d/Ch) _ para ——=[" . R+l A 5)
dR Cao ;X';F—)k_:l{(_r")

3

Esta operagio requer diferenciag¢do sob o sinal de integral. Dos teoremas de calculo, se

&(R)
F(R)= jm f(x.R)dx (26)

entdo

ar _ j’*”" o (x.R)

db da
dx @ _ 4aa
R Jaw ~or FH R f@R oy @n
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Para o nosso caso, Eq. (25), encontramos entio:

d(T/Chg) _ o [ 4K, +0_R+l| dX,,
dR X))y,
d dXAiz Xr\./
onde 4R —(R+l)2

Combinando e rearranjando, temos entio para o étimo

un dx,
L 7Y (28)
—T Xu (XAf -Xau)

Em outras palavras, a razio 6tima de reciclo é aquela que introduz no reator uma alimentagio cujo
valor de 1/(-r,) (KL na Fig. 6.20) se iguala ao valor médio de 1/(- r,) no reator como um todo (PQ na
Fig. 6.20). A Fig. 6.20 compara este 6timo com as condigdes onde o reciclo ¢ muito alto ou muito
baixo.

Ocorréncia de Reagdes Autocataliticas. Os mais importantes exemplos de reagdes autocataliticas
sdo a vasta classe de reagdes fermentativas que resultam da reagdo de microrganismos em uma
alimentagao organica. Quando elas podem ser tratadas como reagdes simples, os métodos deste capitulo
podem ser aplicados diretamente. Um outro tipo de reagao que tem comportamento autocatalitico é a
reagio exotérmica (isto €, a queima de gas combustivel), que ocorre adiabaticamente, com rcagentes
frios entrando no sistema. Em tal reacdo, chamada de autotérmica, o calor pode ser considerado o
produto que mantém a reagio. Desta forma, com escoamento pistonado, a reagao cessara. Com mistura
perfeita, a reagdo sera auto-suficiente porque o calor gerado pela reagdo pode elevar a temperatura
dos reagentes frios até uma temperatura a qual eles reagem. Reagdes autotérmicas sdo de grande
importincia em sistemas de fase gasosa catalisados por solidos, sendo tratadas posteriormente neste
livro.
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Combinacoes de Reatores

Para reacdes autocataliticas, todos os tipos de arranjos de reatores devem ser considcrados, se reciclo
de produto ou separagao de produto com reciclo forem permitidos. Em geral, para uma curva de taxa-
concentragdo como aquela mostrada na Fig. 6.21, pode-se sempre tentar alcancar o ponto A em uma
etapa (usando escoamento com mistura perfeita em um Gnico reator), seguida pelo escoamento
pistonado ou o mais proximo possivel deste tipo de escoamento. Este procedimento ¢ mostrado
como area sombreada na Fig. 6.21a.

Quando a separagao e o reuso de reagente ndo convertido forem possiveis, opere no ponto M (ver
Fig. 6.21h).
O volume requerido € agora muito pequeno, menor que qualquer das maneiras anteriores de

operagdo. Entretanto, a andlise econdmica global, incluindo o custo de separagdo ¢ de reciclo,
determinara qual esquema sera o 6timo global.

EXEMPLO 6.3 ENCONTRANDO O MELHOR ARRANJO DE REATORES

Na presenca de uma enzima especifica E, que atua como um catalisador homogénco, um reagente
organico contaminante A, presente na agua de rejeito industrial, degrada-se em produtos inofen-
sivos . Para uma dada concentragio de enzima Cg, testes em um reator de mistura perfeita, escala
de laboratério, fornecem os seguintes resultados:

C)ro, mmol/m? 2 5 6 6 11 14 16 24
C,, mmol/m’ 0,5 3 1 2 6 10 8 4
1, min 30 1 50 8 4 20 20 4

Desejamos tratar 0,1 m*/min desta agua residual, tendo Co = 10 mmols/m?, até 90% de conversio,
com a enzima na concentragao de Cg.

(a) Uma possibilidade é usar um reator tubular longo (suponha escoamento pistonado) com
possibilidade de reciclo do fluido de saida. Que projeto recomendar? Fornega a capacidade



120 Capitulo 6 — Projeto para Reacdes Simples

do reator, diga se ele deve ser usado com reciclo ¢ se for, determine a taxa de escoamento
deste reciclo, em metros citbicos por minuto (m*/min). Esquematize o seu projeto recomen-
dado.

(b) Uma outra possibilidade € usar um ou dois tanques agitados (considere-os ideais). Qual
projeto de dois tanques vocé recomendaria e quanto ele € melhor em relagdo ao arranjo com
um tanque?

(¢) Que arranjo de reatores pistonado e de mistura perfeita vocé usaria para minimizar o volume
total de reatores necessarios? Esquematize o seu projeto recomendado e mostre a capacidade
das unidades selecionadas. Devemos mencionar que a separagdo e o reciclo de parte da
corrente do produto nio sao permitidos.

SOLUCAO

Primeiro calcule ¢ faga uma tabela de 1/(—r,) para cada CA medido, como mostrado na ultima
linha da Tabela E6.3. Depois, desenhe uma curva de 1/(-r,) versus C,. Percebemos que a curva
tem um formato em "U" (ver Figs. E6.3a, b, c); assim, estamos lidamos com um sistema reacional

do tipo autocatalitico.
Tabela E6.3
Co, mmol/m? 2 5 6 6 11 14 16 24
C,, mmol/m’ 0,5 3 1 2 6 10 8 4
t,min | 30 1 50 8 4 20 20 4
1 T m’ - min

20 0,5 10 2 08 5 25 0.2

~ry - Cyp-C, mmol

Parte (a), Solucao. A partir da curva de 1/(—r,) versus C,, vemos que devemos usar um escoamento
pistonado com reciclo. Da Fig. E6.3a, nds encontramos:

0~ 9
8l CA00=110
v=0, f E I
4JRV
Els
HE
ICI I .
I‘: ' 2 < Area total =
2 Areas  £-1910-1)
227 ‘guais =10,80
I
12| -
0 m mol
A 3
m

« pS
Figura E6.3a — Escoamento pistonado com reciclo
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C cntrads = 6.6 mmols / m’
R=10266_, 607
6,61
V =1y, = area (vy) = [(10-1)(1,2)](0,1) = 1,08 m’

ve =VvoR =0,1(0,607) = 0,0607 m’ / min

Parte (b), Solu¢ao. Descnhando as inclinagdes e as diagonais de acordo com o método de
maximizag¢io de retdngulos, nés temos na Fig. E6.3b.

. V.
Area, = 1, = —*=(2,6- 110 = 16 min
t 2 v

S
A

N «——1 Ty mrr = (10-1) 10 = 0 min
1

A I

m mol
A 3
m

: Figura E6.3b — Um e dois reatores de mistura perfeita em série

Para | tanque V' =1v=90(0,1)=9,0 m’
v, =‘r,v=5,92(0,l)=0,59}

V.. =2,19m
V=1 =16(0,1)= 1.6 m*[ o~ 2=t

Para 2 tanques

Parte (c), Solugdo. Seguindo os argumentos destc capitulo, devemos usar um reator de mistura
petfeita, seguido de um reator pistonado. Deste modo, pela Fig. E6.3¢c nés encontramos:

0w 7
Cao=10 % .~
Ao 1_. o+ Cp =1
8 v, Ve
Sl -
E|E . cei
- Por integragao grafica
--l < A 1,= 58 min
T P
. 1, =(0.2)(10-4)=12
D Y ]
0 1 2 4 6 8 10
ra mol
A 3

Figura E6.3¢c — Arranjo com o menor volume
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Para o reator de mistura perfeita (MFR): ¥, =vt,, =0,1(1,2)=0,12 m’ v
Para o reator pistonado (PFR): V,=vt,=0,1(58)= 0,58 m* |

Observe qual esquema, (a) ou (b) ou (c), fornece a menor capacidade de reatores.
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PROBLEMAS

6.1

6.2

6.3

6.4

6.5

6.6

Uma corrente de reagente liquido (1 mol/?) passa através de dois reatores de mistura perfeita em
série. A concentragdo de A na saida do primeiro reator é 0,5 mol/¢. Encontre a concentragdo na
corrente de saida do segundo reator. A reacao ¢ de segunda ordem com relagdo aA e V,/V, =2.

Agua, contendo uma espécie radiativa de vida curta, escoa continuamente através de um tanque de
reten¢do, com boa mistura. Ha tempo para o material radiativo decair até se obter um residuo
inofensivo. A maneira como o reator opera no momento, faz com que a atividade da corrente de
saida seja 1/7 daquela da corrente de alimentagao. Isto ndo € ruim, mas gostariamos de baixar ainda
mais esta atividade.

Uma de nossas secretarias sugere que coloquemos um defletor na metade inferior do tanque, de
modo a fazer com que o tanque de reten¢do atue como dois tanques em série, com boa agitagao.
Vocé acha que isto vai ajudar? Se ndo, diga por que; se sim, calcule a atividade esperada da corrente
de saida comparada a corrente de entrada.

Uma corrente aquosa de reagente (4 mols de A/f) passa através de um reator de mistura perfeita,
seguido de uin reator pistonado. Encontre a concentragao na saida do reator pistonado, se no reator
de mistura perfeita C, = | mol/{. A reagdo é de segunda ordem com relagio a A e o volume da
unidade pistonado € trés vezes aquele da unidade de mistura perfeita.

O reagente A (A — R, Cyo = 26 mols/m?) escoa continuamente através de quatro reatores em série,
com igual capacidade (1,5, = 2 min). Quando o regime estacionario for atingido, a concentragio de
A sera 11, 5,2, 1 mol/m? nas quatro unidades. Para esta reacio, qual deve ser Tpistonado d€ Modo a
reduzir C,, de Cyo = 26 para C,= 1 mol/m>?

Originalmente, nés tinhamos planejado baixar a atividade de uma corrente gasosa contendo Xe-138
radiativo (meia-vida = 14 min), passando-a através de dois tanques de reten¢do em série, ambos
com boa agitagdo e tendo uma capacidade tal que o tempo médio de residéncia do gas é de 2
semanas em cada tanque. Foi sugerido que troquemos os dois tanques por um longo tubo (considere
escoamento pistonado). Qual deve ser a capacidade deste tubo, comparado com aquela dos dois
tanques originais? Qual deve ser o tempo médio de residéncia do gas no tubo, para 0 mesmo nivel
de decaimento radiativo?

A temperatura de 100°C, o gas puro A reage, com a estequiometria 2A — R + S, em um reator em
batelada com volume constante, como segue:
Ls 0 20 40 60 80 100 120 {40 160
Pa, atm 1,00 096 0,80 0,56 032 0,18 0,08 0,04 0,02

Qual deve ser a capacidade de um reator pistonado, operando a 100°C e 1 atin, com uma alimentagio
de 100 mols de A/h e 20% de inertes, de modo a se obter 95% de conversdo de A?
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6.9
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Nos desejamos tratar 10 ¢/min de uma alimentagao liquida contendo 1 mol de A/?, de modo a obter
99% de conversdo. A estequiometria e a cinética da reagio sao dadas por:
. Cy mol
0.2+C, £ -min

Sugira um bom arranjo para fazer isto, usando dois reatores de mistura perteita e encontre a capacidade
necessaria das duas unidades. Esquematize o projeto final escolhido.

A->R, -r

A partir de corridas cinéticas em estado estacionario em um reator de mistura perfeita, obtcmos os
seguintes dados para a reagdo A — R:

TS Chao, mmol/¢ C,, mmol/¢
60 50 20
35 100 40
11 100 60
20 200 80
1 200 100

Encontre o tempo espacial necessario para tratar uma alimentagdo de C,, = 100 mmols/¢ para 80%
de conversdo

(a) em um reator pistonado.
(b) em um reator de mistura perfeita.

Temos 90% de conversdo de uma alimentagio liquida (n = 1, Cpy = 10 mols/f) em nosso rcator
pistonado, com reciclo de produto (R = 2). S¢ fecharmos a corrente de reciclo, de quanto diminuira
a taxa de processamento de nossa alimentac¢do para a mesma conversido de 90%?

6.10 Uma alimentagdo aquosa, contendo o reagente A (C,o = 2 mols/¥), entra em um reator pistonado (10

litros), que tem uma possibilidade para reciclar uma porgdo da corrente. A cinética e a estequiometria
da reagdo sdo:

mol
£-min
e desejamos conseguir 96% de conversdo. Devemos usar a corrente de reciclo? Se afirmativo, em
que valor devemos estabelecer a taxa de reciclo de modo a obter a mais alta taxa de produgdo e que
taxa volumétrica de alimentagio podemos processar, para uma conversdo de 96% no reator?

A SR, - =1C,GC

6.11 Considere a reagio autocatalitica A — R, com —r, = 0,001C,Cy mol/¢-s. Desejamos processar 1,5

¢/s de uma alimentagdo com C,y = 10 mols/¢, de modo a obter a mais alta conversdo possivel no
sistema de reatores, consistindo em quatro reatores de mistura perfeita de 100 litros, conectados da
forma que vocé quiser, com qualquer arranjo de alimentagdo. Esquematize seu projeto e o arranjo
de alimentagio e determine C,,do sistema.

6.12 Uma reagio em fase liquida, de primeira ordem e com 92% de conversao, esta ocorrendo em um

reator de mistura perfeita. Foi sugerido que uma fragdo da corrente do produto, sem tratamento
adicional, seja reciclada. Se a taxa de alimentagio permanecer inalterada, de que maneira isto afetara
a conversio?

6.13 100 ¢/h de um fluido radiativo, tendo meia-vida de 20 horas, devem ser tratados em dois tanques

agitados ideais em série, ¥ = 40.000 litros, cada. Ao passar por este sistema, de quanto deve decair
a atividade do fluido?

6.14 Areagdo elementar em fase liquida A+ B — R + S ocorre em um reator pistonado que usa quantidades

equimolares de A e B. A conversdo ¢ de 96% e C,o = Cyy = 1 mol/4. Se um reator de mistura
perfeita, dez vezes maior que o reator pistonado, fosse conectado em série com a unidade existente,
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que unidade deveria vir primeiro e de quantas vezes a producdo poderia ser aumentada para este
novo arranjo?

6.15 A cinética de decomposi¢io em fase aquosa de A ¢ investigada em dois reatores de mistura perfeita
em série, 0 segundo tendo duas vezes o volume do primeiro reator. Em estado estacionario, com
uma concentragdo de alimentagio de |1 mol de A/¢ e tempo médio de residéncia de 96 segundos no
primeiro reator, a concentragdo no primeiro reator é 0,5 mol de A/f e no segundo ¢ 0,25 mol de
A/f. Encontre a equagio cinética para a decomposigao.

6.16 Usando um indicador colorido, que mostra quando a concentrag¢do de A cai abaixo de 0,1 mol/¢, o
seguinte esquema € projetado para explorar a cinética de decomposigio de A. Uma alimentagdo de
0,6 mol de A/¢ é introduzida no primeiro de dois reatores de mistura perfeita em série, cada um
tendo um volume de 400 cm®. A mudanga de cor ocorre no primeiro reator para uma alimentagao,
em estado estacionario, de 10 cm3/min, e no segundo reator para uma alimentagdo, em estado
estacionario, de 50 cm*/min. Encontre a equagio de taxa para a decomposigio de A, a partir desta
informagao.

6.17 A reagdo elementar, em fase aquosa e irreversivel A + B — R + S, ocorre isotermicamente. Iguais
taxas volumétricas de duas correntes liquidas sdo introduzidas em um tanque de mistura de 4 litros.
Uma corrente contém 0,020 mol de A/¢ e a outra contém 1,400 mol de B/¢. A corrente misturada
passa entdo através de um reator pistonado de 16 litros. Constatamos que algum R é formado no
tanque de mistura, sendo sua concentragio igual a 0,002 mol/¢. Considerando que o tanque de
mistura age como um reator de mistura perfeita, encontre a concentragio de R na saida do reator
pistonado, assim como a fragdo da concentragao inicial de A que foi convertida no sistema.

6.18 No presente momento, temos uma conversdo de 2/3 para a nossa rea¢io em fase liquida clementar
de segunda ordem 2A — 2R, quando operando em um reator pistonado isotérmico, com uma razio
de reciclo igual a um. Qual sera a conversao, se a corrente dc reciclo for fechada?

6.19 Desejamos explorar varios arranjos de reatores para a transformagdo de A em R. A alimentagdo
contém 99% de A ¢ 1% de R; o produto desejado deve consistir em 10% de A e 90% de R. A
transformagao ocorre por meio da reagdo elementar:

A+R->R+R
com constante de taxa k = | I/mol-min. A concentra¢do de materiais ativos é:
Cag + Cro=C, + Cg=Cy = lmol/¢,
em todo o reator.
Qual o tempo de retengio no reator, de modo a se obter um produto em que Ci = 0,9 mol/¢

(a) em um rcator pistonado?
(b) em um reator de mistura perfeita?
(c) em um arranjo com capacidade minima, sem reciclo?

6.20 O reagente A se decompdce com estequiometria A — R ¢ com taxa dependente somente de C,. Os
seguintes dados, referentes a esta decomposigdo aquosa, sdo obtidos em um reator de mistura perfeita:

1,8 Cao Ca 1,8 Cao C,
14 200 100 24 140 40
25 190 90 19 130 30
29 180 80 15 120 20
30 170 70 12 110 10
29 160 60 20 101 1

27 150 50
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Determine qual arranjo, se reator pistonado ou de mistura perfeita ou qualquer combinacio dos dois
rcatores, dard um minimo t, para 90% de conversdo, dec uma alimentago consistindo de C,, = 100.
Encontre também este T minimo. Se o esquema de dois reatores for o 6timo, calcule C, entre os
estagios e T para cada estagio.

6.21 Para uma reagio irreversivel, em fase liquida, de primeira ordem (C,o = 10 mols/?), a conversio é
de 90% em um reator pistonado. Se 2/3 da corrente que deixa o reator forem reciclados para a
entrada do reator e se a produgio do sistema global reator-reciclo for mantida inalterada, o que isto
afetard a concentrag¢ao do reagente que sai do sistema?

6.22 A temperatura ambiente, a rcacdo irreversivel de segunda ordem, em fase liquida, ocorre como
segue:

2A - produtos, —r, =[0,005 £/(mol)}(min)]C3, Cso= 1 mol/¢

Um reator em batelada leva 18 minutos para encher ¢ esvaziar. Qual o percentual de conversio e o
tempo de reagdo que deveriamos usar, de modo a maximizar a produgdo diaria do produto R?
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Introducio a Reacdes Miiltiplas

O capitulo precedente, a respeito de reagdes simples, mostrou que o desempenho (capacidade) de um
reator ¢ influenciado pelo tipo de escoamento no interior do vaso. Neste capitulo ¢ no proximo,
estendemos a discussio para reagdes multiplas e mostramos que, para elas, tanto a capacidade como
a distribui¢ao de produtos da reagdo sao afctados pelo tipo de escoamento no interior do vaso. Podemos
relembrar neste ponto que a distingdo entre uma reagio simples e rcagdes multiplas é que a reagio
simples requer somente uma expressio de taxa para descrever seu comportamento cinético, enquanto
que reagdes miltiplas requerem mais do que uma expressio de taxa.

Uma vez que as reagdes multiplas sdo tdo variadas em tipo € parecem ter tdo pouco em comum, 0s
principios gerais que guiam um projeto sdo dificeis de ser estabelecidos. Felizmente, isto ndo ocorre,
porque muitas reagdes multiplas podem ser consideradas combinagdes de dois tipos primarios: reagdes
paralelas e reagdes em série.

Neste capitulo, trataremos das reagdes em paralelo e, no proximo, trataremos das reagdes em
série, assim como todos os tipos de combinagdes série-paralelo.

Vamos considerar a abordagem e a nomenclatura gerais. Primeiro, achamos mais conveniente
lidar com concentragdes em vez de conversdes. Segundo, na analise da distribuigdo de produtos, o
procedimento € eliminar a varidvel tempo, dividindo uma equagio de taxa por outra. Chegamos
entdo a equagdes relacionando as taxas de variagio de certos componentes com relagdo a de outros
componentes dos sistemas. Tais relagdes sao relativamente faceis de tratar. Assim, usaremos duas
analises distintas: uma para determinagao da capacidade do reator e outra para estudar a distribuigio
de produtos.

Os dois requisitos, pequena capacidade do reator e maximizagdo do produto desejado, podem
competir entre si. Em tal situacdo, uma analise econdmica dara o melhor balango. Em geral, a
distribui¢io de produtos ¢ o fator controlador; logo, este capitulo trata principalmente da otimizagio
com relagdo a distribuigio de produtos, um fator que no é importante em reagdes simples.

Finalmente, ignoraremos, neste capitulo, efeitos de expansio; desta forma, adotamos sempre

e = 0. Isto significa que poderemos usar indistintamente os termos tempo médio de residéncia, tempo
de retengdo no reator, tempo espacial ¢ a reciproca da velocidade espacial.

e et
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Discussio Qualitativa acerca da Distribuicdo de Produtos. Considere a decomposigio de A por
um dos dois caminhos:

Akl;;( R (produto desejado) (1a)
S (produto indesejado) (1b)

com as correspondentes equagoes de taxa:

= dCR

R=ETTE KCY (2a)
dC. a
5= d_’S =k, O (2b)

Dividindo a Eq. (2a) pela Eq. (2b), temos a medida das taxas relativas de formagdo de R e S. Logo:
rL _dCR kl Cca

rg  dGg =7‘; * ®

e queremos que esta relagdo seja a maior possivel.

A concentragdo C, € o unico fator nesta equagio que pode ser ajustado e controlado (4, k5, a, ¢ a,
sdo todos constantes para um sistema especificado, a uma dada temperatura). Podemos manter C,
baixa ao longo de todo o reator por qualquer um dos seguintes meios: usando um reator de mistura,
mantendo altas conversdes, aumentando a quantidade de inertes na alimentagio ou diminuindo a
pressdo em sistemas com fase gasosa. Por outro lado, podemos manter C, alta, usando um rcator em
batelada ou tubular ideal, mantendo baixas conversdes, pela remogao de inertes da alimentagdo ou
aumentando a pressdo de sistemas com fase gasosa.

Para as reagdes da Eq. (1), vamos ver se a concentragdo de A deve ser mantida alta ou baixa.

Se a, > ay; ou seja, a reagdo desejada é de ordem mais alta que a reagdo indesejada, a Eq. (3)
mostra que uma concentragdo alta de reagente ¢ desejavel, uma vez que ela aumenta a razio R/S.
Como resultado, um reator em batelada ou tubular ideal favoreceria a formagdo do produto R e
requereria uma capacidade minima de reator.

Se a; <uy; ou seja, a reagdo desejada € de ordem mais baixa que a reagdo indesejada, necessitamos
uma concentragio baixa de reagente para favorecer a formagio de R. Mas isto também iria requerer
um grande reator de mistura.

Se a, = a,; ou seja, as duas reagdes sdo de mesma ordem, a Eq. (3) se torna:

R _dG _k _ constante
g, dCs &,

Conseqiientemente, a distribui¢ao de produtos esta fixa somente por k./k; ¢ nio ¢ afetada pelo tipo de
reator usado.

Também podemos controlar a distribuig¢do de produtos pela variagio de k,/k,. Isto pode ser feito
de duas maneiras:

1. Variando o nivel da temperatura de operagdo. Se as c¢nergias de ativagdo das duas reagdes
forem diferentes, k,/k, podera ser variada. O Capitulo 9 considerara este problema.

2. Usando um catalisador. Uma das caracteristicas mais importantes de um catalisador é sua
seletividade para acelerar ou inibir reagdes especificas. Esta pode ser uma mancira muito mais
efetiva de controlar a distribuigdo de produtos que qualquer um dos métodos discutidos até o
presente momento.

R ]
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gemm em operacdes « desconnnuas

| Ca. Cy baixail IC,\ alta, Cg baixa]

Adicione todo A e Adicione Ae B ComececomAe
todo B de uma so vez lentamente; o lentamente adicione B
nivel sobe

Nos resumimos nossas observagdes qualitativas como segue:

Para reagées em paralelo, o nivel de concentragdo de reagentes ¢ a chave para o
controle adequado da distribui¢do de produtos. Uma concentragdo alta de reagente
Javarece a reacdo de ordem mais alta, enquanto uma baixa concentragdo favorece )
a reacdo de ordem mais baixa. O nivel de concentragdo de reagente ndo afeta a
distribui¢do de produtos para reagdes de mesma ordem.

Quando vocé tem dois ou mais reagentes, combinag¢des de concentragdes altas e baixas de reagente
podem ser obtidas, controlando a concentragio de materiais na alimentagao, tendo certos componentes
cm cxcesso ¢ usando o tipo correto de contato dos fluidos reagentes. As Figs. 7.1 e 7.2 ilustram
métodos de contato entre dois fluidos reagentes, em operagdes continuas ¢ descontinuas, que mantém
as concentragdes destes dois componentes altas ou baixas ou uma alta e a outra baixa. Em geral, o
namero de fluidos reagentes envolvidos, a possibilidade de reciclo e o custo de arranjos alternativos
possiveis tém de ser considerados antes de sc atingir o tipo desejado de contato.

Em qualquer caso, o uso do tipo adequado dc contato ¢ o fator critico na obten¢do de uma distribui¢do
de produtos favoravel para reagdes miiltiplas.

A Eesamerio) ,
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EXEMPLO 7.1 TIPOS DE CONTATO PARA REACOES PARALELAS

A reagdo desejada, em fase liquida

A BoR T %Cz& = —dir =kCPCy? ©)
¢ acompanhada pela reagao lateral indesejada:
A+B—B5S+U ___dis =__diu =kCPCP ©)

Do ponto de vista da distribuigao favoravel de produtos, ordene os esquemas de contato da Fig.
7.2, partindo da mais desejada até a menos desejada.

SOLUCAO

Dividindo a Eq. (5) pela Eq. (6), temos a razio:
r k -
R _ _ICACBU
5k

que deve ser mantida tio grande quanto possivel. De acordo com a regra para reagdes em paralelo,
queremos manter C, alta, Cg baixa e, desde que a dependéncia da concentragdo de B é mais
pronunciada que a de A, ¢ mais importante ter Cy baixa do que C, alta. Consegiientemente, 0s
esquemas de contato sdo ordenados como mostrado na Fig. E7.1.

Mais Menos
desejavel desejavel

"oy
o 111

C, alta C, baixa C, aita C, baixa
Cg baixa Cy baixa Cy, alta Cy alta
(a) (b) (c) (d)

Figura E7.1

Comentdrio. Estas evidéncias qualitativas sdo verificadas no Exemplo 7.2. Devemos também
notar que ha ainda outros esquemas de contato que sio superiores ao melhor encontrado neste
exemplo. Por exemplo, se pudermos usar um excesso de um reagente ou se for pratico separar e
reciclar reagente ndo convertido, entdo sera possivel melhorar sobremaneira a distribuigdo de
produtos.

Tratamento Quantitativo de Distribui¢io de Produtos e de Tamanho de Reator. Se as equagoes
de taxa forem conhecidas para as reagdes individuais, nos poderemos determinar quantitativamente
os requisitos a distribuigdo de produtos e capacidade do reator. Por conveniéncia em avaliar a
distribuigdo de produtos, nos introduzimos dois termos, ¢ e ®. Primeiro, considere a decomposi¢io
do reagente A e faga ¢ ser a fragdo do reagente A que desaparece em qualquer instante para ser
transformado no produto desejado R. Nos chamamos isto de rendimento fraciondrio instantdneo de
R. Assim, para qualquer C,:
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_ ( mols formados de R) _ dGy
mols reagidosde A |  -dC, @)

Para qualquer série particular de reagdes e equagdes de taxas, @ ¢ uma fungio de C, e, uma vez
que C, em geral varia ao longo do reator, ¢ também ira variar com a posi¢ao no reator. Deste modo,
vamos definir ¢ como a fragdo de todo A reagido que foi convertido em R e vamos chama-lo de
rendimento fraciondrio global de R. O rendimento fracionario global ¢ entio a média dos rendimentos
fracionarios instantaneos em todos os pontos no interior do reator; logo, podemos escrever:

todo R formado Cys Cyr —

D= do A id = C C = C = Qo reator (8)
todo A rcagido 20— Ca  (-AC,)

O que realmente interessa para nos ¢ este rendimento fracionario global, pois ele representa a

distribui¢do de produtos na saida do reator. A maneira adequada de fazer a média de j depende do tipo

de escoamento no interior do reator. Assim para escoamento pistonado, onde C, varia progressiva-

mente atraveés do reator, nos temos da Eq. (7):

-1 Car

|y
i P = dC , dC
Para PFR: P Cpo - CarJin @ AC, j;,\o #a ®

Para escoamento com mistura perfeita, a composigio é C,,em qualquer lugar; logo, ¢ ¢ também
constante em todo o reator € nés temos:

Para MFR: q‘)m = q)avaliadoem(‘ﬁ (10)
Para uma série de 1, 2, ..., N reatores de mistura, em que a concentragido de A é Cy;, Cps, ..., Cya, O

rendimento fracionario global é obtido somando os rendimentos fracionarios em cada um dos N
reatores e ponderando estes valores pela quantidade de reagio ocorrendo em cada vaso. Desta maneira,

P (Cro = Car) +--+ P (Conoy = Can ) = Py mistara pertera{ Cao = Can ) an

Escoamento Es amento com Reatores em
pistonado mistura perfe estagms

Cgdas Cysdas Cgsdas :
Eqs.13e9 Egs. 13e 10 : Eqs.13e 12

CAI Cao

L—(-ACA)—»
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a partir da qual

PCag = Cai) +92(Cay ~Coa) +- +Pu(Cp vy - Cpy)
Cao—Can 12)

® N miistura perfeita

Para qualquer tipo de reator, a concentragio de saida de R ¢ obtida diretamente da Eq. (8). Assim,

Cor =®(Cyg - Cyy) (13)

e a Fig. 7.3 mostra como Cy € encontrado para difercntes tipos de reatores. Para reatores de mistura,
ou reatores de mistura em série, a melhor concentragdo de saida a usar, aquela que maximiza Cy,
pode ser calculada pela maximizagdo de retangulos (ver Capitulo 6).

A forma da curva de @ versus C, determina que tipo de escoamento fornece a melhor distribuigac
de produtos. A Fig. 7.4 mostra formas tipicas destas curvas em que os escoamentos pistonado, com
mistura perfeita e uma combinagio dc mistura perfeita seguido de pistonado sao os melhores.

Estas expressdes de rendimento fracionario nos permitem relacionar a distribui¢o de produtos de
diferentes tipos de reatores e procurar o methor esquema de contato. No entanto, uma condi¢io deve
ser satisfeita antes de podermos usar com seguranga estas relagoes: nos temos de ter realmente rea-
¢oes paralelas, caso em que nenhum produto influencia a taxa de variagao da distribui¢io de produtos.
A maneira mais facil de testar isto ¢ adicionar produtos a alimentagao e verificar sc a distribuigdo de
produtos nao sera alterada de alguma forma.

Até o presente momento, o rendimento fracionario de R tem sido tomado como uma fungio somente
de C, e tem sido definido com base na quantidade deste componente consumido. Falando de um
modo mais geral, quando ha dois ou mais reagentes envolvidos, o rendimento fracionario pode ser
bascado em um dos reagentes consumidos, em todos os reagentes consumidos ou nos produtos
formados. E simplesmente uma questio de conveniéncia qual definigdo ¢ usada. Assim, geralmente
nos definimos ¢ (M/N) como o rendimento fracionério instantaneo de M, baseado no consumo ou
formagao de N.

O uso de rendimentos fracionarios para determinar a distribui¢io de produtos para reagdes paralelas
foi desenvolvido por Denbigh (1944, 1961).

Mistura
perfeita 1

70045557 ”ﬂ
LIRS
7555572074 491
7

y S,
YRR % R
AR AN ,,ﬁf 2 a}x///f/rf/( 7

A AR ——
’IN’ AT 2R v LIRS ;//I/ll/;l;l{/
B Rt

Cas Cao
{b)
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A Seletividade. Um outro termo, a seletividade, é fregiientemente usado no lugar de rendimento
fracionario. Ela é geralmente definida como segue:

seletividade = ( mols formados do produto desejado ]

mols formados de material indesejado

Esta definigdo pode levar a dificuldades. Por exemplo, se a reagao for uma oxidagao parcial de um
hidrocarboneto:

uma "sopa" de
A (rcagente) — , R (desejado) + materiais indesejados
(CO, CO,, H,0, CH,0H, etc.)

Aqui, a seletividade ¢ dificil de avaliar e ndo muito util. Neste caso, usamos o rendimento fracionario
©(R/A), que € claramente definido e atil.

EXEMPLO 7.2. DISTRIBUICAO DE PRODUTOS PARA REACOES PARALELAS

Considere as reagdes aquosas:

&, R desejado i%:1,0 C¥Cy?, mol/ €- min

A+B

S, indesejado dCs =1,0 C2°CL®, mol/ ¢-min
dl A B

Para 90% conversio de A, encontre a concentragdo de R na corrente do produto. Iguais vazdes
volumétricas das correntes de A e B sfo alimentadas no reator e cada corrente tem uma
concentragdo de 20 mols de rcagente/¢.

Considerce os seguintes tipos de escoamento no reator:

(a) pistonado;

(b) com mistura perfeita e

(¢) o melhor dos quatro esquemas de contato de escoamento pistonado-mistura perfeita do
Exemplo 7.1.

SOLUCAO

Uma adverténcia: certifique-se de pegar as concentragdes corretas, quando misturar correntes.
Nos mostramos isto em trés ilustragdes para este problema. O rendimento fracionario instantaneo
do componente descjado ¢
15,03
(p( R ] __dC  _ kCPCo __GC,
A) dCy+dCs  kCRCY +k,COCY C, +CY

Vamos agora dar inicio a solugdo do exemplo.

(a) Escoamento Pistonado

Referindo-nos a Fig. E7.2a, note que a concentragio inicial de cada reagente na alimentagio
combinada € Cpg = Cgo= 10 mols/¢ e que C, = Cg em qualquer ponto. Da Eq. (9), nos encontramos
que:
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-l —-1 ' CudC, 1 dC
& =— ' (odc, = J_A_A_=- A
? CAG—CM--[W A 9-[1

— 15 5
10-1J0C, +Ck 1+C%
Em correntes separadas
CM, =Cgo=10
C'po=20 Cap=Cgp=1
Clr=20 Crs=Cg=9

Figura E7.2a

Faga C,?, entdo C, =x* e d C, = 2x dx. Substituindo C, por x na expressdo acima, temos:

‘/_2xdx 2 Jio Jio dx
@, 9J l+x j. dx’f. T+x
=0,32

Coy =%(0.32) =2,86
Csy =9(1-0,32)=6,14

(b) Escoamento com Mistura Perfeita
Referindo-nos a Fig. E7.2b, temos da Eq. (10), para C, = Cy:

R 1
b {—|= S ==
M(A) (pmsaxda l+Cx'5

Conseqiicntemente, a Eq. (13) fornece:
Crr =9(0,5)=4,5mol /¢
Csr =9(1-0,5)=4,5mol / ¢

Cao=20
—_—

Cro=Cao=10

)

Cpo=20

Figura E7.2b

(c) Escoamento Pistonado A — Escoamento com Mistura Perfeita B

Supondo que B seja introduzido no reator de tal forma que Cy = 1 mol/4 em todo o reator,
encontraremos as concentra¢des mostradas na Fig. E7.2c. Entdo, levando em consideragio a
varia¢do de C, no reator, encontraremos:

R -l (w -1 ' C,dC
o — =————r C, =—— | —a%=a
(A) Cag~Car e P96 19—1-[190 +(1)'*

[ 9 dC 20
=L, - A= Liag-1)-mZ|=0,87
18“ A7 cA+1] 13 [( y "2]
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Logo: Cry =9(0,87)=7,85 mols/ ¢
Cy =9(1-0,87)=115mol/ ¢

Cgo=20 ————T—t—t—T Considere Cg,= 1 em qualquer ponto

Figura E7.2¢
Resumindo,
R
Para escoamento pistonado: @ 7 |m032 e Cgr= 2,86 mols/¢
) R
Para escoamento com mistura perfeita: ’A‘ =0,50 e Cgy=4,5 mols/¢
Para o 6timo: ( ) 0,87 ¢ Cgr=7,85 mols/¢

Nota: As evidéncias qualitativas do Exemplo 7.1 sdo verificadas com estes resultados.

O Reator com Entrada Lateral

Avaliar o quio melhor é distribuir a alimentagdo com entrada lateral e como calcular a equagéo
correspondente de conversdo ¢ um problema bem complexo. Para este tipo de contato em geral, ver
Westerterp et al. (1984).

Na verdade, construir um reator com entrada lateral em escala comercial € um outro problema.
Chem. Eng. News (1977) reporta como isto foi sabiamente feito usando um reator, parecido, de
algum modo, com um trocador de calor casco-tubo, em que os tubos tinham paredes porosas.

O reagente A escoou através dos tubos que continham defletores para promover a mistura lateral
do fluido e para provocar o escoamento pistonado. O reagente B, a ser mantido a uma concentragdo
baixa e aproximadamente constante nos tubos, entrou no trocador através do casco, a uma pressdo
um pouco mais alta que nos tubos. Assim, B se difundiu para os tubos, ao longo de todo o comprimento
destes.

EXEMPLO 7.3 CONDICOES BOAS DE OPERACAO PARA REACOES
PARALELAS

Freqiientemente, uma reagdo é acompanhada por virias reagdes laterais indesejadas, algumas de
ordens mais altas e algumas de ordens mais baixas. Para saber qual tipo de reator simples da a
melhor distribui¢io de produtos, considere o caso tipico mais simples: as decomposigdes paralelas

de A, Cpo=2:
/,R rr=1
A—>S r=2C,
!
T rT=C.i

Encontre o maximo valor esperado de Cg para operagdes isotérmicas
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(a) em um rcator dc mistura;
(b) em um reator tubular ideal ¢

(c) em um reator dc sua escolha, se A nio reagido puder ser separado da corrente de produto e
retornado para a alimentagdo com Cyg = 2.

SOLUCAO

Uma vez que S ¢ o produto desejado, vamos escrcver os rendimentos fracionarios em termos de
S. Logo:

dC; 2C, 2C,

o(S/A)=

dCy +dCs +dCy  142C, +C2 (1+C,)>

Colocando esta fun¢do em forma gréafica, nds encontramos a curva da Fig. E7.3, cujo maximo
ocorre onde:

dp d 2C,
dc, dC,|@a+cC,)?

@=2C /(1 + Cpl

@ max _w_Trabthe aqui
05

2‘ i
P |
5 ]
I
0 1
0 0 05 1 2 0 1 2

Ca Ca

{b) (c)

Figura E7.3a, b, ¢

Resolvendo, nos encontramos:
¢=0,5 em C,=10

(a) Reator de Mistura. A maior parte de S ¢ formada quando o retangulo sob a curva de ¢ versus
C, tiver a maior area. As condigdes requeridas podem ser encontradas tanto graficamente, pela
maximizagdo de retingulos, como analiticamente. Visto que expressdes explicitas simples sdo
disponiveis neste problema, vamos usar a forma analitica. Entdo, a partir das Eqgs. (10) e (13),
nds encontramos para a area do retingulo:
2C,
Csr =08/ A)-(-AC, )= ——"—(Cpy = Cy)
(1+C,)

Diferenciando e igualando a zero para encontrar as condigdes as quais a maior parte de S ¢
formada, temos: ’

dCy 4 | 2c,

%2 _-cHl=0
dC,  dC, (1+CA)2(~ »)

Avaliando esta quantidade, temos as condigdes operacionais 6timas de um reator de mistura, que
sdo iguais a:

et T M



136 Capitulo 7 — Projeto para Reacoes Paralelas

2 1
CSf =§ em CA]‘ =’2—
(b) Reator Tubular Ideal. A produgido de S ¢ maxima quando a drea sob a curva de @ versus C,
for maxima. Isto ocorrera a uma conversdo de 100% de A, como visto na Fig. E7.3b. Desta
maneira, das Egs. (9) e (13):

N 2 2C
Cy = -J; @S/ A)dC, = L mdg

Avaliando esta integral, temos para um escoamento pistonado 6timo:
Cs; =0.867 em C,, =0

(c) Qualquer Reator com Separagio e Reciclo de Reagente Nao Utilizado. Uma vez que nenhum
reagente deixa o sistema sem ser convertido, torna-se entdo importante operar o reator em
condigdes de mais alto rendimento fracionario. Isto ocorre quando C, = 1, em que ¢(S/A)=0,5,
conforme mostrado na Fig. E7.3c. Conseqiientemente, devemos usar um reator de mistura,
operando a C, = 1. Nos teriamos entido 50% de reagente A formando o produto S.

Comentario: Resumindo, nés encontramos:
mols formados de S
mols alimentados de A

] =0,33 para MFR.
=0,43 para PFR.
= 0,50 para um MFR com separagao e reciclo.

Assim, um reator de mistura, operando nas condi¢des de mais alto valor de j, com separagdo e
reciclo de reagente nao utilizado, fornece a melhor distribui¢do de produtos. Este resultado é
bem geral para uma série de reagdes paralelas de ordem diferente.

EXEMPLO 7.4 MELHORES CONDICOES OPERACIONAIS PARA REACOES
EM PARALELO

Para a reagio do Exemplo 7.3, determine o arranjo de reatores que produziria a maior parte de S,
em um sistema de escoamento onde nio s3o possiveis o reciclo e a reconcentrago da alimentagio
com o componente que ndo reagiu. Encontre C ,, para este arranjo de reatores. ER

m

SOLUCAO | Coe

Da Fig. E7.4, vemos que escoamento com mistura perfeita, seguido pelo escoamento pistonado,
seria o melhor. S e

Escoamento

Escoamento com T
pistonado PRI

mistura perfeita

Figura E7.4

.
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Assim, para o escoamento com mistura perfeita, do Exemplo 7.3: i
C,=1¢=0,5 assim Cq=@(AC,)=0,52—-1)=0,5mol/¢ :
Para o escoamento pistonado, do Exemplo 7.3

1 2C
c =-f Cy = | —=A—-dC, =0,386 mol/ ¢
S | (Pd A o (I +CA)2 A
Conscqiientemente, a quantidade total formada de Cj é:
Cs. ol = 0,5+ 0,386 =0,886 mol / ¢

Isto &€ somente um pouco melhor do que para escoamento pistonado sozinho, calculado no Exemplo
7.3.
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PROBLEMAS

7.1 Para uma dada corrente de alimentagio tendo C,g, nds devemos usar um PFR ou um MFR e usar
um nivel alto, baixo ou intermediario de conversdo para a corrente de saida, se descjarnnos maximizar
@(S/A)? O sistema reacional é:

|/| R .
A5 S, desejado
ST
onde ny, n, € n; sio as ordens das reagdes 1,2 e 3.
@ nm=Ln=2en=3.
b) ni=2,n,=3en;=1.
() m=3,n=1len;=2.

Usando alimentagdes separadas de A e B, esquematize o tipo de contato € as condi¢des do reator
que melhor promoveriam a formagao do produto R, para os seguintes sistemas de reagdes clementares:

A+B >R
72 A+B—> R} Sistema continuo 13 2A — S: Sistema em batelada
A —> S 2B - T
7.4 At [i __: l;} Sistema em batelada 7.5 A Zi __)) [;} Sistema continuo

7.6 A substancia A, contida em um liquido, rcage para produzir R e S como scgue:

A R primeira ordem
A
s primeira ordem
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1.7

Uma alimentagao (Cyo = 1, Crg = 0 € C5y = 0) entra no primeiro de dois reatores de mistura em série
(1, = 2,5 min, T, = 5 min). Conhecendo a composi¢do no primeiro reator (C,, = 0,4, Cg, =04 ¢
Cs, =0,2), encontre a composigdo da corrente de saida no segundo reator.

A substancia A, contida em um liquido, produz R e S pelas seguintes reagdes:

AR R =kCi
A
S, rg=k,Cy

A alimentagdo (Cyg = |, Cpo =0 € Cgo = 0,3) entra no primeiro de dois reatores de mistura em série
(1, = 2,5 min, T, = 10 min). Conhecendo a composi¢do no primeiro reator (C; = 0,4, Cg; =0,2 ¢
C,, =0,7), encontre a composi¢do da corrente de saida no segundo reator.

7.8
7.9

Um reagente liquido A se decompde como scgue:

A R, L3 =k,Ci, k=04 m’ / mol - min
A\;

S,  r=kC,, ky=2min™"

Uma alimentagao aquosa de A (Cpo =40 mols/m?) entra no reator, decompée-se ¢ uma mistura de
A, R e S deixa o reator.

Encontre Cy, Cs e T, para X, = 0,9 em um reator de mistura.

Encontre Cg, Cs ¢ T, para X, = 0,9 em um reator tubular ideal.

7.10 Encontre a condigdo operacional (X,, T e Cs) que maximiza Cg em um reator de mistura.

7.11 Encontre a condigdo operacional (X, T ¢ Cg) que maximiza Cy em um reator de mistura.

7.12 O reagente A, em fase liquida, isomeriza ou dimeriza como segue:

A+ Ryejado i =kCy
A+ A S S 7s=kCi
(a) Escreva @(R/A) e ¢[R/(R + S)].
Com uma corrente de alimentagao com concentragao Cyg, encontre Cy s, que pode ser formada
(b) em um reator tubular ideal.
(¢) emum reator de mistura.

Uma quantidade de A, de concentragio inicial Co = 1 mol/¢ é descarregada em um reator em
batelada, onde a reagdo se completa.

(d) Se Cg = 0,18 mol/¢ na mistura resultante, o que poderemos concluir a respeito da cinética da
rea¢io?

7.13 Em um ambiente rcativo, o reagente quimico A se decompde como segue:

R, r=C,mol/¢s
A/‘

\'S, ry=I1mol/¢-s

Para uma corrente de alimentagao C,o =4 mols/¢, qual a razio de capacidades de dois reatores de
mistura que maximizara a taxa de produgao de R? Dé também a composigio de A e R saindo destes
dois reatores.
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Considere a decomposi¢do paralela de diferentes ordens de A:

R, =1
A> S, r=2C,
\T= rn=C}

Determine a concentragdo maxima do produto desejado, que pode ser obtida em
(a) um reator tubular ideal.

(b) em reator de mistura.
7.14 R é o produto desejado e Cpg = 2.
7.15 S € o produto desejado e Cpy = 4.
7.16 T é o produto desejado € C,qo = 5.

Sob radiagdo ultravioleta, o reagente A, de Cao = 10 kmols/m’® em uma corrente de processo (v =
1 m*/min), decompde-se como segue:

R, r =16C%° kmol/m®-min
A”S'S, r=12C, kmol/m’-min
T, rr=C2  kmol/m® min

Desejamos projetar um arranjo de reatores para uma tarefa especifica. Esboce o esquema selecionado
e calcule a fra¢do de alimentagao transformada em produto desejado, assim como o volume necessario
do reator.

7.17 O material desejado € o produto R.
7.18 O material descjado é o produto S.

7.19 O material desejado é o produto T.

A estequiometria da decomposi¢io em fase liquida é conhecida como sendo

A

~g

Em uma série de experimentos de escoamento em estado estacionario (Cpg = 100, Cgg = Cgo = 0),
em um reator de mistura (escala de laboratorio), os seguintes resultados foram obtidos:

Ca 90 80 70 60 50 40 30 20 10 0
Cg 7 13 18 22 25 27 28 28 27 25

A realizagdo de mais experimentos indica que o valor de Cy e Cg ndo tem efeito no progresso da
reagao.

7.20 Com uma concentragdo na alimentagdo de C,o = 100 € uma concentragio na saida dc C,, = 20,
encontre Cy na saida de um reator tubular ideal.

7.21 Com C,q = 200 € C,= 20, encontre Cy na saida de um reator de mistura.

7.22 Como devemos operar um reator de mistura de modo a maximizar a produgio de R? Separagdo ¢
reciclo de reagentes nao usados nio sao recomendados para este problema.
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Quando A e B aquosos (Caq = Cy) sdo colocados juntos, cles rcagem de duas formas possiveis:

|
R+ T, =500,
m -h
A+B
mol
S + U, =100C, ———
m’-h

paradar uma mistura cuja concentragio de componentes ativos (A, B, R, S, T, U) € Cyg0 = Cao + Cgo
= 60 mols/m>. Encontre a capacidade necessaria do reator ¢ a razio R/S produzida para 90% de
conversdo de uma alimentagio equimolar de F, = Fg, = 300 mols/h em:

7.23 um reator de mistura.
7.24 um reator tubular ideal.

7.25 um reator que fornece a mais alta concentragio Cy. O Capitulo 6 diz que deveria ser o reator tubular
ideal para A e com entrada lateral para B. Em tal reator, introduza B de tal maneira que Cy seja
constante em todo o reator.

7.26 O rcagente A se decompde em um reator em batelada isotérmico (C,o = 100) para produzir o
componente desejado R e o componente indesejado S. As seguintes concentragdes progressivas
foram obtidas:

(100) 90 80 70 60 50 40 30 20 10 (0)
Cx ) 1 4 9 16 25 35 45 55 64 (71)

Corridas adicionais mostram que a adi¢do de R ou S ndo afeta a distribui¢do de produtos formados,
diferentemente do que acontece com a adigdo de A. Nota-se também que o namero total de mols de
A, R e S é constante.

(a) Encontre a curva de ¢ versus C, para esta reagao.

Com uma alimentagdo de Cyy = 100 € C, = 10, encontre Cy,

(b) a partir de um reator de mistura.

(¢) a partir dc um reator tubular ideal.

(d) e (e) Repita os itens (b) e (c), com a modificagio de que Cpq = 70.

7.27 A grande batalha naval, conhecida na histéria como a Batalha de Trafalgar (1805), estava prestes a
ser travada. O Almirante Villeneuve orguthosamente inspecionava, sob uma leve brisa, sua poderosa
frota dc 33 navios, disposta em fila Gnica. A frota britanica, sob 0 comando de Lord Nelson, foi
avistada: 27 poderosos navios. Estimando que ainda haveria 2 horas antes de comegar a batalha,
Villencuve abriu uma outra garrafa de vinho de Borgonha e, ponto por ponto, reviu cuidadosamente
sua estratégia de batalha. Como era costume nas batalhas navais daquela época, as duas frotas
velejariam em uma Gnica fila, uma paralela a outra e na mesma diregao, atirando furiosamente com
os seus canhdes. Pela longa experiéncia em batalhas deste tipo, é um fato bem conhecido que a taxa
de destruicdo de uma frota é proporcional a poténcia de fogo da frota oposta. Considerando seus
navios em pares, um por um, com 0s navios britanicos, Villeneuve estava confiante da vitdria.
Olhando para seu relégio do sol, Villeneuve suspirou e amaldigoou o leve vento — ele nunca ganharia
a batalha a tempo para o seu cochilo vespertino. "Bem", suspirou cle, "c ‘est la vie". Ele poderia ver
as manchetes na manha seguinte: "Frota britinica aniquilada; as perdas de Villencuve foram..
Villeneuve parou de repente. Quantos navios ele perderia? Ele chamou seu chefe da adega, Mon—
sieur Dubois, € lhe fez esta pergunta. Qual a resposta que Villeneuve obteve?
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Nesse exato momento, Nelson, que estava apreciando o ar na popa do Victory, ficou parado quando
percebeu que tudo estava pronto, exceto um detalhe - ele havia esquecido de formular o seu plano
de batalha. O comodoro Archibald Forsythe-Smythc, seu homem de confianga, foi chamado com
urgéncia para uma reunido. Sendo familiarizado com a lei de disparos, Nelson detestava brigar com
toda a frota francesa (ele também poderia ver as manchetes nos jornais). Certamente, nio seria uma
desgraca para Nelson ser derrotado na batalha por forgas superiores, desde que fizesse seu melhor
¢ jogasse 0 jogo; no entanto, ele teve a leve suspeita de que talvez pudesse fazer algo. Com uma
idéia perturbadora de que seria tudo ou nada, Nelson comegou a investigar alguma possibilidade.

Seria possivel "qucbrar a linha" — isto €, comegar paralelamentc 4 frota francesa e depois dividir a
frota inimiga cm duas segdes. A segdo posterior poderia ser derrotada, antes que a segdo anterior
pudesse dar a meia-volta e retornar a luta. Agora, vamos a questio. Ele deveria dividir a frota
francesa? Se afirmativo, onde? O comodoro Archibald Forsythe-Smythe, que fora tirado tio
rudemente do seu "pileque", concordou, de mau humor, em considerar esta questio e em aconselhar
Nelson sobre qual o ponto a dividir a frota francesa, de modo a maximizar suas chances de sucesso.
Ele também concordou em prever o resultado da batalha ao usar esta estratégia. O que ele descobriu?

7.28 Encontre a capacidade necessaria dos dois reatores do Exemplo 7.4 (ver Fig. E7.4), para uma taxa

de alimentagdo de 100 ¢/s e para taxas de reag@o dadas em unidades de mol/¢-s.



de Reacoes
Mualtiplas

O Capitulo 7 considerou reagdes em paralelo, que sdo reagdes onde o produto ndo continua a rea-
gir. Este capitulo considera todos os tipos de reagdes em que o produto formado pode continuar a
reagir. Eis alguns exemplos:

A +B-R A 5R-5S
A-R-HS->T R + B-HS AV
S+ BT T U
Série Série-paralelo ou Sistema de Denbigh

consecutiva-competitiva

A
AZRSS AZ2RES RN
Rz S
Reversivel e irreversivel Reversivel Rede reversivel

Nos desenvolvemos ou apresentamos as equagdes de desempenho de alguns dos sistemas mais simples
€ mencionamos suas caracteristicas especiais, tais como 0os maximos dos intermediarios.

8.1 REACOES IRREVERSIVEIS DE PRIMEIRA ORDEM, EM SERIE

Para facil visualizagdo, considere que as reagoes
A—tR-f,g 1)

ocorrem somente na presenga de luz, que elas param no momento em que a luz é desligada e que,
para uma dada intensidade de radiag3o, as equagdes de taxa sdo:

p—ey @
R =kCy —k,Cy 3
rs =k, Gy “)

Nossa discussio se centraliza em torno destas reagdes.
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tcmpo' 5€.0 conteudo
forifradiado umformemente

A—s> R — 8§ @]/

{——-»7

Concetragéo no béquer

Tempo depois que a luz foi ligada

Discussdo Qualitativa Sobre a Distribuicio de Produtes. Considere as seguintes duas maneiras de
operar um béquer contendo A: primeiro, o conteiido é uniformemente irradiado; segundo, uma pequena
corrente € continuamente retirada do béquer, irradiada e retornada ao béquer; a taxa de absor¢do de
energia radiante ¢ a mesma nos dois casos. Os dois esquemas sdo mostrados nas Figs. 8.1 e 8.2.
Durante este processo, A desaparece ¢ os produtos sdo formados. A distribuigdo de produtosde R e S
¢ diferente nos dois béqueres? Vamos ver se podemos responder qualitativamente esta questdo, para
todos os valores das constantes de taxa.

Na primeira maneira, quando o conteudo esta sendo todo irradiado a0 mesmo tempo, o primeiro
raio de luz atacara somente A, porque somente A estd presente no inicio. O resultado € que se forma
R. O proximo raio de luz sera disputado por A ¢ R; entretanto, A estd em grande excesso, de modo
que elc absorvera preferencialmente a energia radiante para se decompor e formar mais R. Assim, a
concentragdo de R subird, enquanto a concentragdo de A caira. Este processo continuara até que R
esteja presente em concentragao alta o suficiente, de modo que possa competir favoravelmente com
A emrelacdo a energia radiante. Quando isto acontecer, uma concentragdo maxima de R sera alcangada.
Depois disto, a decomposigao de R se tornara mais rapida que sua taxa de formagao e sua concentragio
caira. Uma curva tipica de concentragdo-tempo é mostrada na Fig. 8.1.

Na segunda maneira de tratar A, uma pequena fragido do conteiido do béquer ¢ continuamente
removida, irradiada e retornada ao béquer. Embora a taxa dc absorgio total seja a mesma nos dois
casos, a intensidade de radiagdo recebida pelo fluido removido é maior, podendo realmente ser

Conversao
essencialmente
A—>=R—*§ completa
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E Tubo de vidro
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suficiente para completar a reacdo no fluido irradiado, se a taxa de escoamento nio for muito alta.
Neste caso entdo, A é removido € S ¢é retornado ao béquer. Assim, & medida que o tempo passa. a
concentragio de A diminui lentamente no béquer, a concentragio de S sobe. enquanio R esta ausente.
Esta mudan¢a progressiva € mostrada na Fig. 8.2.

Esses dois métodos de reagdo dos conteudos do béquer resultam em diferentes distribuigées de
produtos e representam os dois extremos de operagdes possiveis: um com uma formagdo maxima
possivel de R e o outro com uma formacdo nula ou minima de R. Como podemos caracterizar da
melhor forma este comportamento? Notamos no primeiro método que o conteado do béquer permanece
homogénco em todo o recipiente, variando lentamente com o tempo, enquanto no scgundo, a corrente
de fluido altamente reagido esta sendo continuamente misturada com fluido novo. Em outras palavras,
cstamos misturando duas correntes de composigdes diferentes. Esta discussdo sugere a seguinte regra
que governa a distribuigio de produtos para reagdes em série:

Para reagdes irreversiveis em série, a mistura de fluido de composicées
diferentes é a chave para a formagdo de intermediarios. A quantidade maxima
possivel de qualquer intermedidrio e de todos eles juntos é obtida se fluidos de
composigdes diferentes e em estdgios diferentes de convers@o ndo se misturarem.

)

Como o intermediario ¢ freqiicntemente o produto desejado da reagdo, essa regra nos permite
avaliar a eficiéncia de vérios sistcmas de reatores. Por exemplo, operagdes em batelada e com
escoamento pistonado deveriam fornccer um rendimento maximo de R, porque aqui ndo ha mistura
de correntes fluidas de composigdes diferentes. Por outro lado, o reator de mistura perfeita ndo deveria
dar um rendimento de R tio alto, uma vez que uma corrente nova de A puro estd sendo misturada
continuamente com o fluido que ja reagiu no reator.

Os exemplos seguintes ilustram justamente esse ponto. Damos entdo um tratamento quantitativo
que verificara essas evidéncias qualitativas.

EXEMPLO 8.1 TIPOS FAVORAVEIS DE CONTATO PARA QUALQUER
CONJUNTO DE REACOES IRREVERSIVEIS EM SERIE
E NAO SOMENTE PARAA >R > S

Qual o tipo de contato das Figs. E8.1, que quando operado adequadamente, pode dar uma
concentragdo mais alta de qualquer intermediario: o tipo de contato da esquerda ou o da direita?

Figura E8.1a, b, c,d
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SOLUCAO

Focalizando a regra de mistura para reagSes em série, aquela que diz que o grau de mistura de
correntes de composi¢Ses diferentes deveria ser minimizado, nés justificamos:

para o item (a): O tipo da esquerda é methor; de fato, € o melhor esquema possivel de escoamento.

para o item (b): Olhe as Figs. 6.5, 6.6, 6.16 ¢ 6.17 do Capitulo 6; vemos que a da esquerda estd
mais proxima de escoamento pistonado para reagdes de primeira ou segunda
ordens. Deste modo, nés generalizamos isto para qualquer reagio de ordem
positiva.

para o item (c): O tipo da direita é melhor porque ele esta mais perto do escoamento pistonado.

para o item (d): O escoamento turbulento tem menos mistura de fluidos de diferentes idades e
menos desvio (bypassing); logo, o esquema da direita & melhor.

Nota: Na analise quantitativa que se segue, nos verificaremos essa importante regra geral.

Tratamento Quantitative para Reatores Pistonado ou em Batelada. No Capitulo 3, desenvolvemos
as cquagdes relacionando concentragio e tempo, para todos os componentes das reagdes do tipo
unimolecular:

A—b SR b
em reatores em batelada. As dedugdes consideraram que a alimentagdo ndo continha produtos de

reagdo, R ou S. Se trocarmos tempo de reacdo por tempo espacial, estas equagdes se aplicam igualmente
bem a reatores pistonados; desta forma:

&e"ﬁ‘ (3.47) ou (6)
Cho

oo oK (b (3.49) ou (7)
Crv K-k

Cs=Cho—Cp -Gy

A concentragdo maxima do intermediario € o tempo no qual isto ocorre sao dados por:

C . ky/(ky—ky)
R, max 1
— =T (3.52) ou (8
CAO (kz) ®)
1 In(k, / k)
T, 4 = 3.5l 9
pome kmédla' itmi kl —kl ( ) o ( )

Este é também o ponto no qual a taxa de formagdo de S é mais rapida.

A Fig. 8.3a, preparada para varios valores de ky/k;,, ilustra como esta razio controla as curvas de
concentra¢do-tempo do intermediario R. A Fig. 8.3b, um grafico com curvas independentes do tempo,
relaciona a concentragdo de todos os componentes da reagao; ver também a Eq. (37).

Tratamento Quantitativo, Reator de Mistura Perfeita. Vamos desenvolver curvas de concentragdo-
tempo para essa reagdo, quando ela ocorre em um reator de mistura perfeita. Isto pode ser feito
através da Figura 8.4. Novamente, a dedugdo sera limitada a alimentagio que ndo contém produto de
rea¢do, R ou S.
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Pelo balango de material em estado estacionario, obtemos, para qualquer componente:
entrada = saida + consumo pela reagio (4.1) ou (10)

que para o reagente A se torna:
Fro=Fa+(-n)V
ou VC,yo =VC, + & C, ¥V
14

Notando que —=1, =t (43))
Vv

obtemos para A, depois de rearranjos:
C, 1
Cpo l+kT,

(12)

Para o componente R, o balan¢o de material, Eq. (10), torna-se:
vCqo =VCq +(—ry )V
ou 0=vCqy +(—k,C, +k,CR WV
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Com as Egs. (11) e (12), nés obtemos, apos rearranjos:

Cy kt,,

R - im 13
Croo (UI+KT, ) +k,1,) 3
Cs ¢ determinado, simplesmente notando que, a qualquer tempo:
C, +Cy +C5 =C,, = constante
2
conseqilentemente: S hik T (14)

Cro (+kT,)1+k1,)
A localizagdo e a concentragdo maxima de R sdo encontradas determinando-se dCg/dt,, = 0. Logo:

dCq 0= Caoki (W +ht YU +k,1 )~ Cookt, (1 + kT, )+ (1 + 5T,k ]
d,, (I+kT,) (1 +k,T,)}

que, simplificando, fica:

Tm_ stimo — 15
oti klkz ( )

A concentragio correspondente de R ¢ dada substituindo-se a Eq. (15) na Eq. (13). Apés rearranjos,
ficamos com:

CR. max 1
Cao  [(hyk)"* +1F

(16)

Curvas tipicas de concentragdo-tempo para varios valores de k,/k; sdo mostradas na Fig. 8.5a. Um
grafico com curvas independentes do tempo, Fig. 8.5b, relaciona as concentra¢des de reagente e
produtos. -

1 I I I I 1 T T I 4
« k ky 4
C, £ para—t = A-—R—>S5 (, /.
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Comentiriios sobre as Caracteristicas de Desempenho, Estudos Cinéticos e Projeto. As Figs. 8.3a
e 8.5a mostram o comportamento geral da curva de concentragao-tempo para reatores de mistura
perfeita e pistonado. Elas ajudam a visualizagdo do real progresso da reagio. A comparacao destas
figuras mostra que, cxceto quando &, = k,, o reator pistonado sempre requer um tempo menor que o
reator de mistura perfeita, para atingir a concentragao méxima de R. A diferenga nos tempos se torna
progressivamente maior a medida que &,/k, se desvia da unidade (ver Egs. (15) e (19)). Para qualquer
reagdo, a concentracao méaxima possivel de ser obtida em um reator pistonado ¢ sempre maior que a
maxima possivel em um reator de mistura perfeita (ver Egs. (16) e (8)). Isto confirma as conclusdes
a que se chega pela andlise qualitativa.

AsFigs. 8.3b e 8.5b, que sdo graficos com curvas independentes do tempo, mostram a distribui¢ao
de materiais durante a reagio. Tais graficos encontram mais uso em estudos cinéticos, porque eles
permitem a determinagao de ky/k,, pela coincidéncia dos pontos experimentais com uma das familias
de curvas do grafico apropriado. As Figs. 8.13 e 8.14 sdo representagdes mais detalhadas destas duas
figuras. Embora ndo mostrado nas figuras, Cs pode ser encontrada pela diferenga entre Cyge Cy + Ci.

A Fig. 8.6 apresenta as curvas do rendimento fracionario para o intermediario R, como uma
fungdo do nivel de conversao e da razio entre as constantes de taxa. Essas curvas mostram claramente
que o rendimento fracionario de R é sempre maior para o reator pistonado do que para o reator de
mistura perfeita, para qualquer que seja o nivel de conversdo. Uma segunda observagdo importante
nesta figura se relaciona a extensdo de conversdo de A que devemos adotar. Se para a reagio
considerada, ky/k, for muito menor que a unidade, deveremos adotar uma conversio alta de A e
provavelmente dispensar o reciclo de reagente nao utilizado. Entretanto, se k,/k, for maior que a
unidade, o rendimento fracionério caira drasticamente, mesmo a baixa conversao. Conseqiientemente,
de modo a evitar a obtengdo de S (indesejado) em vez de R, temos de adotar uma conversdo muito
pequena de A, por ciclo, com separagdo de R e reciclo de reagente ndo usado. Em tal caso, grandes
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quantidades de material terdo de ser recicladas, apos tratadas em um scparador A-R, sendo esta parte
do processo ressaltada em consideragoes de custo.

8.2 REACAO DE PRIMEIRA ORDEM SEGUIDA POR REACAO
DE ORDEM ZERO

Considere as reagées:

A—b sR_k g —ry =kC,

onde K = ky 7 Cuo a7
m=l ny=0 s =kC, —k, k

1

Para reator em batelada ou pistonado com Cgy = Cgy = 0, a intcgragdo fornece:

= =€ 18
Cao 1%

==t 19
CAO A0 ( )

A concentra¢do maxima de intermediério, Cg ;.. € 0 tempo quando isto ocorre sdo dados por:

CR max .
———=1-K(1-InK) (20)
A0
! —Llnl
€ R, mix kK (21

Graficamente, mostramos estas cvidéncias na Fig. 8.7.

Concentragao
A

Cob--- -

Inclinagéo inicial =— k,Cyq Eq.18

l/ CR’ max 1Eq, 20)
\

| Eq. 19
Inclinagao inicial = k,Co~ & ,
’
L—1 R
1 A
0 1 ! > !
0
Inclinagao inicial = & —l T T
nclinagao inicial = &, t 1 Obtenha este ¢
Co,mas (EQ. 21) a partir de

k .
et =
A0
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8.3 REACAO DE ORDEM ZERO SEGUIDA POR REACAO DE PRIMEIRA
ORDEM

Considere as reagdes:

—ry =k
: k
A—fR ks =k —k,Cx Apresente; K=-—2 (22)
m=0 ny=1 Y kl /CAO
=—k,Cy A ausente
Para reator em batelada ou pistonado, com Cgo = Cgy = 0, a integragio resulta em:
Ca Kyt
—A = 23)
(’AO CAO
=L(|_e"‘z‘) ,<ﬁ
. G| K k, (24)
CAO =L(el(—k,l _e-kzx) l>ﬁ (25)
K k,
A concentragdo maxima de intermedidrio, Cy ., € 0 tempo quando isto ocorre sio dados por:
CR, max 1- e—K 2
T T T 6
(’AO K ( )
C
e lhomin = @7
]

Graficamente, mostramos estas evidéncias na Fig. 8.8.

Inclinagao inicial Cr.max (Eq. 26)
=k —

) Inclinagao # 0

Inclinagao inicial

Inclinagao inicial =0 IR mix (EQ. 27)
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8.4 REACOES IRREVERSIVEIS SUCESSIVAS DE DIFERENTES ORDENS

Em principio, curvas de concentragio-tempo podem ser construidas para reagdes sucessivas de
diferentes ordens. Para recator pistonado ou em batelada e para reator de mistura perfeita, solugdes
explicitas sio dificeis de obter; deste modo, métodos numéricos fornecem a melhor ferramenta para
tratar tais reagoes.

Para essas reagdes, o uso das curvas de concentragdo-tempo € limitado, uma vez que dependem da
concentragdo do reagente na alimentagio. Da mesma forma que para reagdes em paralelo, um aumento
na concentragdo do reagente favorece a reagdo de ordem mais alta; uma concentragdo mais baixa
favorece a reagio de ordem mais baixa. Isto causa uma mudan¢a em Cy_ 4., podendo esta propriedade
ser usada para melhorar a distribui¢do de produtos.

8.5 REACOES REVERSIVEIS

A solucao das equagdes para reagdes sucessivas reversiveis € bastante similar ao caso de primeira
ordem; logo, ilustramos somente as caracteristicas gerais para uns poucos casos tipicos. Considere as
reagdes reversiveis de primeira ordem:

AZRES @8)
T
g
e Ba 29)
U

As Figs. 8.9 e 8.10 apresentam as curvas de concentragdo-tempo para os componentes no reator em
batelada ou pistonado, para diferentes valores das constantes de taxa.

A Fig. 8.9 mostra que a concentragdo do intermediario em reagdes reversiveis em série ndo necessita
passar por um maximo, enquanto a Fig. 8.10 mostra que o produto pode passar por uma concentragao
méxima, tipica de um intermediario em reagdes irreversiveis em série. No entanto, as reagdes podem
ser de um tipo diferente. Uma comparagao destas figuras mostra que muitas das curvas sdo similarcs
na forma, tornando dificil a selegdo de um mecanismo de reagao através de experimentos, especialmente
se os dados cinéticos estiverem de algum modo dispersos. Provavelmente, a melhor pista para a
distingdo entre reagdes paralelas e em série € examinar os dados de taxa inicial (dados obtidos para
conversio muito baixa de reagente). Para rea¢des em série, as curvas de concentracio-tempo para S
tém uma inclinagdo inicial igual a zero, o que ndo acontece para reagdes paralelas.

8.6 REACOES IRREVERSIVEIS EM SERIE-PARALELO

Reagdes multiplas que consistem em etapas em série e etapas em paralelo sio chamadas de reagdes
em série-paralelo. Do ponto de vista do contato adequado, tais reagdes sio mais interessantes que 0s
tipos mais simples ja considerados, porque geralmente € possivel uma maior escolha de formas de
contato, levando a maiores diferengas na distribuigdo de produtos. Desta forma, engenheiros de projeto
estdo lidando com um sistema mais flexivel e isto lhes proporciona a oportunidade de mostrar seus
talentos em projetar o melhor dentre a grande variedade de tipos possiveis de contato. Vamos
desenvolver nossas idéias com um tipo de reagio que representa uma vasta classe de reagoes
industrialmente importantes. Nos generalizaremos entdo nossas evidéncias para outras reagdes em
série-paralelo.

Para a série de reagdes, considere o ataque sucessivo de um composto por um material reativo. A
representagdo geral destas reagdes é:
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A+ B—SR

R + B—% 55 30y
S+ B—2 5T
etc.
ou A +B. & R +B, k» >S +B, k; T

onde A é o composto a ser atacado, B é o material reativo e R, S, T, etc. sdo os materiais
polissubstituidos, formados durante a reagdo. Exemplos de tais reagdes podem ser encontrados nas
halogenagdes sucessivas de substituigio (ou nitragio) de hidrocarbonetos; isto &, benzeno ou metano,
para formar monohalo, dihalo, trihalo, etc., obtidos como mostrado abaixo:

CeH, —%25C H,Cl—%s... 2 5 C
CeH, —HN% ,C HNO, —HNG ;... N0, ,C H(NO,),
CHy —%% 5 CH,Cl—%... 5,

Um outro exemplo importante ¢ a adigdo de 6xidos de alquenos; isto €, 6xido de etileno, em compostos
da classe doadora de protons, tais como aminas, alcoois, dgua e hidrazina, para formar monoalcoxi,
dialcoxi, trialcoxi, etc., sendo alguns exemplos apresentados abaixo:

H O CH,—CH,OH O
s cben, “cil,—CH
N—H 2 . N—H ... —21—1. N=(CH,—CH,OH),
\H \H trietanolamina, TEA
monoetanolamina, MEA
H 6] CH,—CH,0H [¢)
S, ’ ‘i
o —CH | o e L O—(CH,—CH,OH),
\H H dietileno glico}

etileno glicol

Tais processos sdo freqiientemente bimoleculares, irreversiveis, sendo portanto, cineticamente de
segunda ordem. Quando ocorrem em fase liquida, os processos sdo essencialmente reagdes com
densidade constante.

Reacoes Irreversiveis em Série-Paralelo, em Duas Etapas

Inicialmente, consideramos a reagao em duas etapas, onde o produto da primeira substituigao ¢ aquele
desejado. Na verdade, para uma reagdo com n etapas, a terceira e posteriores reagdes nao ocorrem
com uma extensdo apreciavel e poderio ser ignoradas se a relagdo molar de A para B for alta (ver
tratamento qualitativo dado a seguir). A série considerada de reagdes € entio:

A + B SR
R + B—&>8

@n

Com a suposigdo de que a reagio ¢ irreversivel, bimolecular e com densidadc constante, as expressocs
de taxa sdo dadas por:
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ro=9 _ ke,c, (32)
Ty X —kCoCo -k GGy . 33)
R = %‘ =k CaCy — k(G (34)
s = %I.CI“_S =k GGy (35)

Discussio Qualitativa Acerca da Distribui¢io de Produtos. Para obter o "sentimento” do que
acontece quando A ¢ B rcagem de acordo com a Eq. (31), imagine que nds tenhamos dois béqueres,
um contendo A e o outro contendo B. A maneira como misturamos A e B deve fazer alguma diferenca
na distribui¢do de produtos? Para descobrir, considere as seguintes maneiras de misturar os reagentes:
(a) adicione A lentamente em B; (b) adicione B lentamente em A e finalmente (c) misture A e B
rapidamente € a0 mesmo tempo.

(a) Adicione A lentamente em B. Para a primeira alternativa, derrame A, um pouco de cada vez, em
um béquer contendo B, agitando vigorosamente; esteja certo de que todo A foi consumido e que a
reagdo parou antes de a proxima porgao ser adicionada. Com cada adigio, um pouco de R ¢ produzido
no béquer. Porém, essc R estd em excesso de B, de modo que ele reagira mais para formar S. O
resultado é que em nenhum instante durante a adigio lenta, A ¢ R cstardo presentes em quantidades
apreciaveis. A mistura torna-se progressivamente mais rica em S e mais pobre em B. Isto continua até
que o béquer contenha somente S. A Fig. 8.11 mostra esta mudanga progressiva.

(b) Adicione B lentamente em A. Agora, derrame B, um pouco de cada vez, cm um béquer contendo
A e novamente agite vigorosamente. A primeira porgdo de B sera consumida, reagindo com A para
formar R. Este R n3o pode reagir mais, pois B agora n3o esta presente na mistura. Com a préoxima
adigao de B, tanto A como R competirdo entre si pelo B adicionado e, desde que A esta em grande
excesso, ele reagira com a maioria de B, produzindo ainda mais R. Este processo serd repetido com

Figura 8.11 = Distribuigéio, dé materiais em um béquer contendo B, para 6 Thétodom

@ :
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Mols de A adicionado diferencialmente

(todo A é consumido com cada adigao)
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Béquer C 6 Béquer
contendo B \ ( contendo A
" /|Béquer

m contendo A °L

contendo B

1 Conteddo misturado
uniformemente antes
do inicio da reagao

[}

]

\ A+B-R
) R+8—->S
1
1
]
]

Concentragdo de materiais
no béquer de mistura

1

0 1 2
AB = By - B, mols consumidos de B durante a reagao
com ambos os métodos de mistura dos reagentes

formagdo progressiva de R e consumo de A, até que a concentragio de R seja alta o suficiente de
modo que cle possa competir favoravelmente com A pelo B adicionado. Quando isto acontece, a
concentragio de R alcanga um maximo e entao diminui. Finalmente, depois da adigao de 2 mols de B
para cada mol de A, nés terminamos com uma solugio contendo somente S. Esta mudanga progressiva
¢ mostrada na Fig. 8.12.

(¢) Misture rapidamente A e B. Agora, considere a terceira alternativa, quando os conteudos dos dois
béqueres sio rapidamente misturados; a reagéo ¢ lenta o suficiente, de modo que ela ndo ocorre com
uma extensdo aprectavel antes de a mistura se tornar uniforme. Durante o inicio da reagdo, R com-
pete com um grande excesso de A para reagir com B, estando conseqiicntcmente em desvantagem.
Continuando nesta linha de raciocinio, encontramos o mesmo tipo de curva de distribuigdo que a
obtida quando adicionamos lentamente B a A. Esta situagdo é mostrada na Fig.8.12.

A distribuigdo de produtos das Figs. 8.11 e 8.12 é completamente diferente. Assim, quando A for
mantido uniforme na composi¢ao 4 medida que ele reagir, como na Fig. 8.12, entdo R sera formado.
No entanto, quando A fresco for misturado com a mistura parcialmente reagida, como na Fig. 8.11,
entdo nenhum intermediario R se formara. Porém, isto € precisamente 0 comportamento de rea¢des
em série. Logo, desde que A, R e S sejam considerados, nés podemos visualizar as rea¢des da Eq.
(31) como:

A8 Rp 8,3

Uma segunda observagao da Fig. 8.12 é que o nivel de concentragdo de B, se alto ou baixo, ndo
tem efeito no caminho da reagdo e na distribuicdo de produtos. Mas este é precisamente o
comportamento das rea¢des paralelas de mesma ordem. Deste modo, com relagdo a B, a Eq. (31)
pode ser vista como:

4
B
V

S
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Desta discussdo, nés propomos a regra geral:

As reagées irreversiveis em série-paralelo podem ser analisadas em termos de
suas reagdes constituintes, paralelas e em série, em que o contato 6timo para a
distribui¢do favoravel de produtos é o mesmo que para as reagées constituintes.

Para as reagdes da Eq.(31), onde R ¢ desejado, esta regra mostra que a melhor maneira de fazer o
contato de A e B é reagir A uniformemente, enquanto adicionando B de algum modo conveniente.

Essa é uma generalizagdo poderosa que, sem a necessidade de valores especificos para as constantes
de taxa, pode ja mostrar em muitos casos quais sdo os tipos favoriveis de contato. E essencial, no
entanto, ter a representacdo apropriada da estequiometria ¢ da forma da equagio de taxa. O Exemplo
8.6 e muitos problemas do Capitulo 10 aplicam essas generalizagoes.

Tratamento Quantitativo, Reator Pistonado ou em Batelada. Aqui, nds tratamos quantitativamente
as reagoes da Eq. (31), sabendo que R, o intermedidrio, € o produto desejado e que a reagdo € lenta o
suficiente de modo que podemos ignorar os problemas da reagdo parcial durante a mistura de reagentes.

Em geral, tomando a razio entrc as duas equagdes de taxa, a variavel tempo € eliminada, obtendo-
se informagao sobre a distribuigdo de produtos. Assim, dividindo a Eq. (34) pela Eq. (32), nos obtemos
a equagdo diferencial lincar de primeira ordem:

B 4G |, kG 6
r, dC, kC,

cujo método de solugdo ¢ mostrado no Capitulo 3. Com a auséncia de R na alimentagao, os limites de
integragdo sdo C,q (limite inferior) e C, (limite superior) para A e Cgo =0 para R, sendo a solugdo da
equagdo diferencial dada por:

ka/ky
e S (_A_) G| b
Cro -k 7k [\Cyo Cao ky
37N
S _Ca o LI
CAO CAO ("A kl
com Cy maximo dado por:
& -
Co v (kl) 2/ Cky=hy) ,
— =L |
Cao k, k, a8)
C. . .
R max 1 =0,368 ky =1
Cro € 1

Isto fornece a relagio entre Cy ¢ C, em um reator em batelada ou pistonado. Para encontrar as
concentragdes dos outros componentes, simplesmente faga um balango de material. Um balango em
termos de A fornece:

Cug+Cro +Cg0 =C4 +Cq +Cy

ou AC, = ACp +ACg =0 @9
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do qual Cs pode ser encontrado como uma fungio de C, ¢ Cy. Finalmente, um balango em termos de
B resulta em:

ACg + ACy +2AC5=0 (40)

do qual Cy pode ser encontrado.

Tratamento Quantitativo, Reator de Mistura Perfeita. Escrevendo a equagio de projeto para
reator de mistura perfeita, em termos de A e R, temos:

T = Cao=Ca = —Cr
" A IR
Cao=Ca _ -Cr

ou

T = =
" kC\Cy kyCrCg — ki CACy
Rearranjando, obtemos:

=-1+ kaCe
CAU - CA kch

que € a equagdo de diferenca correspondente a equagdo diferencial, Eq. (36). Escrevendo C* em
termos de C,, temos:

= CalCao=Cy)
¥ Cat(ky 7 XCpro—Cy)
com Coomin 1 (41)
Cao [1+(k, / k)T

As Egs. (39) e (40), representando os balangos de materiais para A e B em um reator pistonado,
mantém-se igualmente bem para reator de mistura perfeita e servem para complctar a série de equagdes,
fornecendo uma distribuigdo de produtos mais completa no reator.

Representacio Grafica. As Figs. 8.13 e 8.14, graficos com curvas independentes do tempo e
preparados a partir das Eqs. (37) e (41), mostram a distribui¢do de materiais em um reator pistonado
¢ de mistura perfeita. Como mencionado anteriormente, A, R e S se comportam como componentes
em reagdes de primeira ordem em série. Comparando as Figs. 8.13 e 8.14 com as Figs. 8.3be 8.5b,
nods vemos que a distribui¢do destes materiais € a mesma em ambos 0s casos; o reator pistonado
fornece novamente uma concentragdo mais alta do intermediario que o reator de mistura perfeita.
Nestes graficos, as linhas dc inclinagdo 2 mostram a quantidade consumida de B para atingir qualquer
ponto particular da curva. Nao faz diferenca se B for adicionado todo de uma sé vez, como no reator
em batelada, ou aos poucos, como no reator semicontinuo; em ambos 0s casos, 0 mesmo ponto no
grafico sera atingido quando a mesma quantidade total de B for consumida.

Essas figuras indicam que nao importa qual sistema de reator seja selecionado; quando a fragdo de
conversdo de A for baixa, o rendimento fracionario de R sera alto. Logo, se for possivel separar R, a
baixo custo, da corrente do produto, a maneira 6tima para produzir R sera ter pequenas conversdes
por etapa, juntamente com uma separagio de R e reciclo do componente A nio usado. O verdadeiro
modo de operagdo dependera, naturalmente, da analise econdémica do sistema em estudo.

o rme———
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Determinacao Experimental da Cinética de Reacdo. A relagdo ky/k, pode ser encontrada pela
andlise dos produtos de reagio de um experimento e pela localizagdo do ponto correspondente no
grafico apropriado de projeto. A maneira mais simples de fazer isto é usar diferentes relagdes de B e
A em um reator em batelada, permitindo que a recagdo se complete em cada batelada. Para cada
experimento, um valor de k,/k, pode ser determinado. As melhores relagdes molares a usar sdo aquelas
em quec as linhas de valores constantes de k,/k, estdo mais afastadas ou quando — (AB/A,) = 1,0 ou
proximo das relagdes molares.

Com k,/k, conhecido, tudo que se necessita ¢ &, que tem de ser encontrado pelos experimentos
cinéticos. O procedimento mais simples é usar um grande excesso de B, caso em que o consumo de
A segue a cinética de primeira ordem.
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A+BYR

R+B5S

| H
._ Escoamento com mistura perfeita

Cro=Cso=0 |

S
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CAO

04

Quantid

0,2

EXEMPLO 8.2 CINETICA DE REACAO EM SERIE-PARALELO

A partir de cada um dos seguintes experimentos, o que podemos dizer acerca das constantes de

taxa das reagdes multiplas abaixo?

A + B—4 3R
R + B—%58

(a) 0,5 mol de B é derramado aos poucos, com agitagdo, em um balido de vidro contendo um mol
de A. A reagdo ocorre lentamente e quando B for inteiramente consumido, 0,67 mol de A

permanecera sem reagir.

(b) 1,0 mol de A e 1,25 mol de B sdo rapidamente misturados e a reagio é lenta o suficiente, de
modo que ela ndo ocorre com uma extensdo apreciavel antes de se atingir uma homogeneidade

na composi¢do. Quando a reagdo se completar, 0,5 mol de R estara presente na mistura.
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(c) 1,0mol de Ae 1,25 mol de B sdo rapidamente misturados. A reagdo € lenta o suficiente, de
modo que ela ndo ocorre com uma extensao apreciavel antes de se atingir uma homogeneidade
em A e B. Quando 0,9 mol de B for consumido, 0,3 mol de S estara presente na mistura.

SOLUCAO

Os esquemas na Fig. E8.2 mostram como a Fig. 8.13 € usada para encontrar a informagdo desejada.
Assim, nés encontramos:

@k, /k =4, (B)k./k =04, (c)k,/k =145

AB
— =125 AB
AB /Ay —=09—
—=05—% , 0 1
0 ’ 7 ’
4 R / /
—=05[ """~ 7 - 85 034
1 Ay ’ Ay, 1/
/7 4
7 / /
4 7
!/ / /
L ! L L
— =067
0
(a) (b) (c)
Figura E8.2
Extensoes e Aplicacocs

Trés ou Mais Reacées. A anilise de trés ou mais reagdes pode ser feita pelos procedimentos analogos
aqueles apresentados. Naturalmente, usa-se mais a matematica; no entanto, muito do trabalho cxtra
pode ser evitado, selecionando-se as condigdes experimentais em que somente duas reages necessitam
ser consideradas em qualquer instante. A Fig. 8.15 mostra as curvas de distribuigdo de produtos para
uma destas reagdes, a cloragdo progressiva de benzeno.

I
Batelada ou escoamento pistonado
A - — - Escoamento com mistura perfeita

ARSouT
\
1
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\

30
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Catipovic e Levenspiel (1979) desenvolveram graficos para representar as trés primeiras etapas
de uma seqiiéncia de uma reagdo com n etapas. Para mais de trés ctapas, graficos simples de
desempenho ndo podem ser preparados.

Novamente, assim como para a série com duas reagdes, constatamos que o reator pistonado fornece
um valor maior de concentragdo maxima de qualquer intermediario do que um reator de mistura
perfeita.

Polimeriza¢do. O campo de polimerizagdo proporciona uma oportunidade para uma aplicagao
proveitosa dessas id¢ias. Freqilientemente, centenas ou mesmo milhares de reagdes em série ocorrem
na formagdo de polimeros. O tipo de ligagdo cruzada e a distribui¢do de pesos molcculares destes
produtos sdo os responsaveis pelas propriedades fisicas singulares de solubilidade, densidade,
flexibilidade, etc.

Uma vez que o modo de mistura dos mondmeros com seus catalisadores afeta profundamente a
distribuigdo de produtos, grande importincia deve ser dada a este fator, se quisermos que o produto
tenha as propriedades fisicas e quimicas desejadas. Denbigh (1947, 1951) considerou alguns dos
muitos aspectos deste problema. A Fig. 8.16 mostra, para varias cinéticas, como o tipo do reator
influencia a distribuigdo de pesos moleculares dos produtos.

8.7 AS REACOES DE DENBIGH E SEUS CASOS ESPECIAIS

Denbigh (1958) foi o primeiro a tratar o seguinte esquema geral de reagio:

. R ra =k;,Cy
A > R4—> S i =kC, —k;,Cy ky =k, +k,
\2 \ rs =kyCy P 42)
T U =k,C, 38 =Kyt K&,

ry =k Cy
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com Cro+ Cro+Cgp+ Cpg +Cyyg =Ca +Cg +Cs+Cr +Cyy 43)

As equagdes de desempenho para este esquema de reagdes se reduzem diretamente a todos os casos
especiais, como por exemplo:

S AR R

2 2
A->R-5S, A->R{, A—~oR-5S A - § A

\U \,T \cT

Este esquema tem uma larga aplicagdo em um grande nimero de sistemas reacionais reais.

Essas cquagoes de taxa sdo todas de primeira ordem e assim, o desenvolvimento das expressoes de
desempenho ndo envolve uma matematica complexa, embora possa ser uma tarefa tediosa. Em nosso
tratamento, ndo apresentaremos as etapas detalhadas de calculo e, sim, apenas os resultados finais.

Reatores em Batelada ou Pistonado. A integragio fornece as equagdes de desempenho para este
sistema:

C,

—_2 = ex (—k V3

Cas p(—kzt) (44)
Gk G

S o KU lexpl—kpyt) = exp(—kyyt )]+ R exp(—k, ¢

CAo k34 _k|2 [CXP( 12 ) —exp( 34 )] CAo CXP( 34 ) 45)

Cs _ kky | exp(—k;t)  exp(—kyt) kky,  Cpo Ky Cso
= = - + o ekl + 22 (46)

CAO k34 - klZ k}d kll kl2k34 CAO 34 A0
Cr k& Cro
—— =—=[l—exp(=k,t)]+ — 4
Cro k2 " Cro (47
Cy Cs ,
———... 0 mesmo que —> porém com k, <> k, € Cg, <> Cyy
Cao Cho )

Para o caso especial em que Cgg = Cgg = Crp = Cyp = 0, as expressdes acima simplificam. Nos
também podemos encontrar Cy = f(C,); desta forma,

L)oo

kIZ _k34

G _
CAO CAO CAO (4 8)

kyg/(kyg—kyy)
Cromie _ ki (’LZJ

e 49
CAO klZ k}4 ( )

In(ks, /i)
em Ly =— 50
ks —ky 50)

Para Crg = Cg9 = Cy9 = Cyp = 0, 0 comportamento do sistema é mostrado na Fig. 8.17. Esta figura
também mostra Ci s, € 0 tempo quando isto ocorre, em termos das constantes de taxa.
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Concentragdes

0 tout, !
0 T I8, max. (EQ.50) ’

Inclinagao zero

Reatores de Mistura Perfeita. Usando a equagido de desempenho para o reator de mistura perfeita,
com essas taxas, temos:

Cao U 51

Cao  (+kyT,) n
C, k1 G 1

co= v T (52)
a0 (THERT Y+ k3,T,)  Cu (14ky,T,)

£5._ = k|k3t3" +& klt’" +£S_9_ (53)

Cao  (+kpt, X1 +kyt,) Cag (1+457,) Cy

C k,T C.

L1 __ 5w b (54)

Cao U+k,t,) Cyy

Cy Cq .

——... 0 mesmo que —= porém comk; <>k, e Cgy <> Cyy (55)
A0 - A0

No 6timo, obtcmos:

CRma’x __:(k_l) 1
CAO klZ [(k34 /I"lz)v2 + ”2 (56)

1
(kyp /sy ) S

cm Tm. Rmax —

Graficamente, para Cyo = Cgy = Crg = Cyo =0, a Fig. 8.18 mostra o comportamento deste sistema.
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Figura 8.18 — Progresso do esquerna feacional de Denbigh em
St - misturd pérfeitd, para Cyo = Csj =
C.\O
&
2 mix (EQ. 56)
y £q.51 Crome
§ A _ o Eq. 54
5
5 : Eq. 52
1
R \ s £q.53
T ' £q.55
u . .
0 . =L G
0 T o (E9.57) Ty e g

Comentirios, Sugestoes ¢ Extensoes

As equagdes deste capitulo podem ser estendidas e aplicadas dirctamente a muitos outros esquemas
reacionais, como por exemplo:

R U
/ \ .
A5 R-T, A—>S—-V, et
\ e N
T W
/’

Alguns problemas no final deste capitulo consideram estas extensocs.

Um exame cuidadoso da forma das curvas de C versus T fornece muita informagdo util a respeito
das constantes de taxa. Aqui estao algumas delas:

«  Olhe a inclinagdo inicial das curvas; mega as inclinagdes. As inclinagdes iniciais de materiais
produzidos sdo iguais a zero ou ndo?

»  Mega a concentragdo final de todos os componentes da reagio.
»  Encontre quando um intermediario atinge sua concentra¢do maxima e mega esta concentragao.

+  Na busca de um modelo ou mecanismo para 0 esquema reacional, faga experimentos em
diferentes valores de Cy, € diferentes razdes Cgy/Cap.

= Se possivel, faga também experimentos comegando com o intennediario. Por exemplo, paraa
reagdio A — R — §, comece somente com R e siga seu consumo.

»  Se as duas etapas de reagdes de primeira ordem em série tém valores muito diferentes de
constantes de taxa, podemos aproximar o comportamento global por:

PP CLL - .= TN N LN ondek:l—=0,99
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. Para esquemas cnvolvendo diferentes ordens de reagdo, a analise de toma complicada para
reagdes irreversiveis ¢ para esquemas de muitas etapas, tipicos de polimerizagdes.

+  Achave para o projeto 4timo para reagdes multiplas é o contato adequado ¢ o tipo apropriado
de escoamento de fluidos no interior do reator. Estes requisitos sdo determinados pela
estcquiometria e pela cinética observada. Geralmente, o simples raciocinio qualitativo ja pode
determinar o esquema correto de contato. Isto sera discutido no Capitulo 10. Contudo, sdo
necessarias consideragdes quantitativas para determinar a verdadeira capacidade do equipa-
mento.

EXEMPLO 8.3 AVALIE A CINETICA DE UM EXPERIMENTO EM BATELADA

Pesquisadores japoneses acompanharam, muito cuidadosamente, a oxidagio do sulfeto de sodio,
Na,S (A), a tiossulfato de sddio, Na,S,0; (R), em um reator em batelada. Os intermediarios
foram medidos e os resultados encontrados foram esquematizados na Fig. E8.3.

(a) Pense em uma rede simples de reagoes, todas de primeira ordem, para representar essa
oxidacao.

(b) Avalie as constantes de taxa das reagdes dessa rede.

185

Nota: Este esbogo ndo esta em escala

C, mmol/¢

Inclinagao inicial da curva
de R =2,0 mmol/# - min

I

2t - -

Na,S0,(S)

! N é ( T——De volta
. 3,5,(T) ao zero
"

10
Inclinagdo inicial da curva 1, min

de :1,3mmo|/l’-min————l 30 55

Ainclinagao inicial da curvade T
é dificil de avaliar, porém é = 0

Figura E8.3
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SOLUCAO
Este problema aborda numcrosas técnicas.

(a) Primeiro, Procure as Pistas no Grifico. Primeiro notamos que as inclinagdes iniciais das
curvas de R, S e T sdo todas diferentes de zero, sugerindo que estes compostos sejam formados
diretamente de A; ou seja:

A

A%
- = w

Uma vez que ndo ha S e T no produto final, nosso esquema reacional sugerido é:

s
o @

(b) Avalie as Constantes de Taxa. Notando que A desaparece através de uma cinética de primeira
ordem, temos:

C 185
(%}\":l W_(k' +hy k)t =kt = k53(30)

da qual: k53 =0,0205 min~*

A partir da taxa inicial para formagio de R:

dc

d—tk.- =k, Cao
ou ky =9 /2.0 _ 4 0108 min™
Cho 185 ——
Similarmente, para S:
k=674 13 4 0070 min™!
CAO ]85 =

Assim, por diferenga:
ky = k53 —k —k, =0,0205-0,0108 —0,0070 = 0,0027 min™"

Agora, vamos olhar os maximos das curvas de S ¢ T. Para S, pela extensdo da Eq. (49), podemos

escrever:
ky/(ky -k,
Csmax=k_|(£@) (ks —ki23)
CAO k|23 k4
32 _0,0070(0,0205 )"
ou 185 0,0205( &,
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Resolvendo para k, por tentativa e erro, temos:

k4 =0,0099 min™'

Similarmente, para T:

10 _ 0,0027(0.0205
185 0,0205\ &

ks =0,0163min™"

)k,/(ki-o.f)zOS)

Desta forma, finalizamos com o seguinte esquema cinético:

# =0,0070 min™
/S\ 4, =0,0108 min™
A————R com 4 =0,0027 min™' (b)

4, =0,0099 min~
\T / , .

#5=0,0163 min™'

Este problema foi preparado por David L. Cates (1988).
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PROBLEMAS

8.1 Comegando com alimentagdes separadas dos reagentes A e B, com uma dada concentragio (ndo é
permitido diluigdo com inertes), para reagdes consecutivas-competitivas com estequiometria e taxa
como mostradas abaixo:

A+B-— Rdesejado'"rl
R+ B = Syt N

esquematize os melhores tipos de contato para operag¢des continua e descontinua:

@n= kchcé (b)r =k C,Cy
r,=k,CGCy n= kZCRC;
(©) 5 =kCaCy (@) =k CiCy
ry =k,CaCy ry, = kyCrCy

8.2 Sob condigdes apropriadas, A se decompde como segue:
A =01/ min R ky=0.1/ min S
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R deve ser produzido a partir de 1.000 #/h de uma alimentagdo em que Cyy = 1 mol/Z, Cpo = Csp = 0.
(a) Que capacidade de um reator pistonado maximizara a concentragio de R e qual sera esta
concentragdo na corrente que sai deste reator?

(b) Que capacidade de um reator de mistura perfeita maximizara a concentragio de R e qual serd
Cr_nix N corrente que sai deste reator?

O componente puro A (C,o = 100) é alimentado em um rcator de mistura perfeita; R e S sdo formados
e as seguintes concentragdes de saida s3o medidas. Encontre um esquema cinético para ajustar os
dados.

8.3 Corrida Cy Ck Cs
1 75 15 10
2 25 45 30
8.4 Corrida Ca [N Cs
4 2
1 50 334 164
2 25 30 45
8.5 Corrida C, Cr Cy /,min
] 50 40 10 5
2 20 40 40 20
8.6 Na moagem de pigmentos para tintas, em escoamento continuo, nossa companhia descobre que
muitas particulas muito pequenas ¢ muitas particulas muito grandes saem do moinho de mistura.
Um moinho com multicstagios, que se parece com um reator pistonado, poderia ter sido usado, mas
ndo foi. De qualquer modo, em um ou outro tipo de moinho, os pigmentos sao progressivamente
moidos em particulas cada vez menores.
Atualmente, a corrente de saida de nosso moinho de mistura contém 10% de particulas muito grandes
(d, > 147 pm); 32% de particulas do tamanho desejado (d, = 38 — 147 um); e 58% de particulas
muito pequenas (d, < 38 pm).
(a) Vocé poderia sugerir um esquema melhor de moagem para a nossa unidade? O que ele forne-
ceria?
(b) O que vocé acha do moinho com multiestagios ? Como ele funcionaria?
Por "melhor" entenda-se como "dando mais particulas de pigmento com o tamanho desejado na
corrente de saida”. Nio ¢ pratico separar e reciclar o produto da moagem.
8.7 Considere as seguintes reagdes elementares.:

A + B—5R
R + B—%-8

(a) 1,0 mol de A e 3,0 mols de B sdo rapidamente misturados. A reagio é muito lenta, permitindo
uma analise das composigdes em varios tempos. Quando 2,2 mols de B permanecem sem
reagir, 0,2 mol dc S esta presente na mistura. Qual deve ser a composigio da mistura (A, B, R
e S), quando a quantidade de S presente for 0,6 mol?
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(b) 1,0molde A ¢ adicionado aos poucos, com agita¢do constante, a 1.0 mo! de B. Se a mistura for
deixada durante toda a noite ¢ entdo analisada, 0,5 mol d¢ S sera encontrado. O que podemos
dizer a respeito de k/k?

(c) 1,0 moldeAe | mol de B sdo misturados ¢ colocados em um baldo de vidro. A reacio é muito
rapida e se completa antes que qualquer medida de taxa possa ser feita. Uma analise dos
produtos da reagio encontra 0.25 mol de S. O que podemos dizer a respeito de k./k,?

8.8 A reagdo em fase liquida da anilina com o etanol produz monoetilanilina (produto desejado) e
dietilanilina (produto indesejado):
C¢HsNH, +CZH50H——'—>" C H{NHC,H; + H,0
150, ) k =125 k
t— 5 2
ColI;NHC , Hy +C,l{50[1—'f=’=—>C,,H5N(C,HS)2 +H,0
: H SO, : -
(a) Uma alimentagdo equimolar é introduzida em um reator em batclada e a reagdo ocorre até se
completar. Encontre a concentra¢do dos rcagentes e dos produtos no final da corrida.
(b) Encontre a relagdo entre mono- ¢ dictilanilina produzidas em um reator de mistura perfeita,
para uma razio de alimentagao alcool/anilina igual a 2, para 70% dc conversdo de dlcool.
(c) Parauma relagao equimolar em um reator pistonado, qual sera a conversio dos dois reagentes,
quando a concentragdo dc monoetilanilina for a maior possivel?

8.9 Monoctilanilina pode também ser produzida em fase vapor em um leito fluidizado, usando bauxita
natural como o catalisador solido. As rea¢des elementares foram mostradas no problema prévio.
Usando uma alimentagdo equimolar de anilina e etanol, o leito fluidizado produz 3 partes de
monoetilanilina para 2 partes de dictilanilina, para uma conversao de 40% de anilina. Supondo que
0 gas tenha um cscoamento com mistura perfeita através do leito fluidizado, encontre ./k| ¢ a razao
de concentragdes dos reagentes e dos produtos na saida do reator.

Sob a agdo de enzimas misturadas, o reagente A é convertido em produtos, da scguinte forma:
+ enzima +enzima _ -
A i »R i »S,  m=n,=1
onde as constantes de taxa sdo dependentes do pH do sistema.
(a) Que arranjo de reator (pistonado, de mistura perfeita ou unidades com estagios de reatores de
mistura perfeita) e que nivel de pH uniforme vocé usaria?
(b) Se fosse possivel mudar o nivel de pH ao longo do reator pistonado ou de estigio a estagio em
unidades de mistura perfeita, em qual dire¢do vocé mudaria o nivel de pH?

8.10 &, = pH* - 8 pH + 23 com 2 < pH < 6 e R sendo o produto desejado
kz = pH +1

8.11 ky=pH +1 com 2 < pH <6 e S sendo o produto desejado

ky=pH>—8pH +23

8.12 A cloragio progressiva de orto- ¢ para-diclorobenzeno ocorre com uma taxa de segunda ordem,

como mostrado na Fig. P8.12.
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..ou.
X X X
0y ey
X
Figura P8.12
Para uma Unica corrente de alimentacdo tendo Cpy = 2, Cyo = | € 1,2,3-triclorobenzeno como o

produto desejado,
(a) diga qual tipo de reator ¢ methor.
(b) encontre Cy_psx N reator escolhido.
Ver T. E. Corrigan, Chem. Eng., 201, margo de 1956, para discussdo desse processo.
8.13 Considere as seguintes deccomposi¢des de primeira ordem, com constantes de taxa dadas a seguir:

0,02
(b) R—° S

40 0.1
A R S
N \ N
T U
Se um colega reportasse que Cs = 0,2 C,y na corrente de saida de um reator pistonado, 0 que vocé
poderia dizer sobre a concentragio dos outros componentes, A, R, T e U, na corrente de saida do

reator?

(a)

8.14 Os componentes A ¢ B sdo colocados em um recipiente onde reagem de acordo com as seguintes
reagoes elementares:

\W com Cao = Cpo

O que vocé poderia dizer sobre as seis constantes de taxa, se uma analise da mistura mostrasse que:
Cy=5mol/¢ Cy=1mol/¢
Cy =9 mol/? Cw = 3 mol/¢

no instante em que:
(a) areacdo estivesse incompleta?
(b) areagio estivesse completa?
8.15 Com um catalisador particular e a uma dada temperatura, a oxidagdo do naftaleno a anidrido ftalico
ocorre como mostrado a seguir:

R, A = naftaleno k =021s"
2N = i = -
AB545T R na}ﬁalqumon.a k, =0,20 fl
S = anidrido ftalico ky=4,2s
T = produtos da oxidagdo &, =0,004 s
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Que tipo de reator fornece o rendimento maximo do anidrido ftalico? Estime aproximadamente este
rendimento ¢ a fragdo de conversio do naftaleno que dara este rendimento. Note que dissemos
“aproximadamente".

8.16 Uma companhia quer mudar uma montanha de seixos, estimada em cerca de 20.000 toncladas, de
um lado de seu jardim para o outro. Para isto, eles pretendem usar uma pa elétrica para encher um
depdsito, que por sua vez alimenta um transportador de esteira. Este ultimo transporta entdo os
seixos para uma nova localizagdo.

A pa pega uma grande quantidade no inicio; no entanto, a3 medida que o suprimento de seixos
diminui, a capacidade dc manusear a pa também diminui, por causa do aumento no tempo requerido
para removcr a pa do depdsito para uma nova carga ¢ entdo retornar e descarregar. Grosseiramente,
podemos estimar que a taxa de manuscamento da pa € proporcional ao tamanho da pilha que deve
ser removida, cuja taxa inicial é 10 t/min. O transportador, por outro lado, transporta os seixos a
uma taxa uniforme de 5 ¢/min. No inicio, a pa trabalhara mais rapido que o transportador, ¢ depois
mais lento. Conseqiientemente, o silo de armazenagem primeiro acurnulard material e depois se
esvaziara.

(a) Qual sera a maior quantidade de seixos no silo?
(b) Quando isto ocorrera?
(¢) Quando as taxas de entrada e saida no silo serdo iguais?

(d) Quando o silo ficara vazio?

8.17 Um grande incinerador municipal, completamente automatizado, esta sendo projetado. Um
levantamento estima que uma carga de lixo de 1.440 v/dia devera ser recolhida por um caminhdo
compactador que langa sua carga em um silo de estocagem subterranco. Um transportador alimentara
entdo o incinerador com o lixo recolhido.

A rota proposta de coleta diaria € tal que no comego do dia de trabalho (6 horas da manha, em
ponto), quantidades relativamente grandes de lixo (uma média de 6 t/min) s3o provenientes de
areas comerciais da redondeza. Subseqiientemente, o suprimento diminuira a medida que mais
areas suburbanas remotas forem servidas. Supde-se que a taxa de coleta é proporcional a quantidade
" de lixo que ainda nio foi recolhida, sendo a taxa inicial igual a um caminhdo carregado/min. O
transportador, por outro lado, transportara lixo para o incinerador a uma taxa uniforme de 1 min.
No comego do dia de trabalho, os caminhdes trabalhardo mais rapido que o transportador; no final
do dia, o contrario acontece. Assim, cada dia o silo acumulara material e entdo perdera material.

Para avaliar essa operagdo, necessitamos de informacdes. Por favor, ajude-nos a encontra-las.
(a) A que horas do dia, os caminhdes terdo coletado 95% do lixo do dia?
(b) Para que quantidade de lixo o silo de armazenagem deveria ser projetado?
(c) A que horas do dia, o silo estara mais cheio?
(d) A que horas do dia, o silo estara vazio?
8.18 Eslobovianos do Norte e Eslobovianos do Sul estido sempre... esmagando cerébros, cortando
gargantas e outras coisas. Em qualquer uma destas agdes, a taxa com que os Eslobovianos do Norte

sdo mortos € proporcional ao nimero de Eslobovianos do Sul que estejam por perto e vice-versa.

No fim de cada encontro destes povos “amistosos”, um ou outro vai embora, mas nunca os dois.

Na dltima semana, 10 Eslobovianos do Norte brigaram com 3 Eslobovianos do Sul e quando a luta

acabou, 8 Eslobovianos do Norte viveram para contar a sua excitante vitoria.

(a) Destabatalha, como vocé classificaria os Eslobovianos do Norte e do Sul como lutadores? Por
exemplo, vocé diria que eles sdo igualmente bons ou que os Eslobovianos do Norte sdo tao
bons quanto 2,3 Eslobovianos do Sul? Ou que outro valor?
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(b) Qual seria o resultado de um encontro amigavel de 10 Eslobovianos do Norte com 10
Eslobovianos do Sul?

8.19 Um composto quimico X, um solido em forma de po, ¢ lenta e continuamente alimentado, durante
meia hora, em um tanque bem agitado de agua. O sélido dissolve rapidamente e hidrolisaa Y, que
entio se decompdc lentamente a Z, como segue:

Y—oZ —ry=kCy, k=15h"
O volume de liquido no tanque esta em tomo de 3 m?, ao longo de toda a operagdo. Se nenhuma rea-
¢do entre Y e Z ocorrer, a concentragio de Y no tanque sera de 100 mol/m’, no final da adig¢do de X.
(a) Qual é a concentragio de Y no tanque ¢ em qual tempo o maximo é atingido?
(b) Qual ¢ a concentragio do produto Z no tanque, depois de 1 hora?
Problema preparado por Bhaskar Chandan (1990).
8.20 Quando oxigénio ¢ borbulhado através de uma batelada de um material liquido contendo A a alta

tempceratura, A oxida lentamente para dar um intermediario X que se decompde lentamente ¢ o
produto final R. Aqui estio os resultados de um experimento:

{, min C,, mol/m’ Cg. mol/m?
0 100 0
0,1 95,8 1.4
25 35 26
5 12 41
7.5 4,0 52
10 1,5 60
20 desprezivel 80
oo 0 100

Nos ndo temos como analisar X; no entanto, estamos seguros em considerar que a qualquer instante
C, + Cg + Cx = Cyp. O que podemos dizer a respeito do mecanismo e da cinética de oxidagdo?
Sugestao: faga um grafico dos dados e examine-o.

8.21 Um composto quimico A reage para formar R (k, = 6 h™') ¢ R reage para formar S (k; =3 h™'). Além
disto, R se decompde lentamente para formar T (k; = 1 h™'). Se uma sotugio de 1,0 mol de A/¢ for
introduzida em um reator em batelada, quanto tempo levara para que Cy_;, S€ja atingido e qual
sera o valor de Cg 1.?
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Efeitos de
Temperatura
e Pressao

Em nossa busca por condi¢des favoraveis de reagio, temos considerado como o tipo ¢ a capacidade
do reator influenciam a extensio (ou grau) de conversio ¢ a distribuigao de produtos. A temperatura
e a pressdo também influenciam o progresso de reagoes € € o papel destas varidveis que consideraremos
agora.

Seguiremos um procedimento com 3 etapas: primeiro, temos de encontrar como a composigio de
equilibrio, a taxa de reagdo e a distribuigio de produtos sdo afetadas pelas variagdes da temperatura
e da pressao de operacio. Este fato nos permitira determinar a programagao 6tima de temperatura, de
modo a se aproximar de um projeto real. Segundo, as reagdes quimicas geralmente sio acompanhadas
por efeitos térmicos ¢ temos de saber como eles modificardo a temperatura da mistura reacional.
Com esta informagao, seremos capazes de propor muitos sistemas favoraveis de rcatores ¢ trocadores
de calor — aqueles que se aproximam muito do 6timo. Finalmente, consideragdes econdmicas
selecionardo um destes sistemas favoraveis como o melhor.

Assim, com a énfase em encontrar as condi¢des otimas € entio ver qual ¢ a melhor mancira de se
aproximar delas em um projeto real, ao invés de determinar que reatores especificos o fardo, vamos
comegar discutindo as reagdes simples, seguidas por consideragdes especiais de reagdes multiplas.

9.1 REACOES SIMPLES

Com reagdes simples, nds estamos interessados no grau de conversdo e na estabilidade do reator;
questdes de distribui¢do de produtos ndo ocorrem neste caso.

A Termodindmica da duas informagdes importantes: a primeira ¢ relativa ao calor liberado ou
absorvido para uma dada extensao (ou grau de avango) de reagido; a segunda ¢ relativa a conversio
méxima possivel. Vamos sumarizar brevemente estas evidéncias. Uma justificativa do uso das
expressdes vistas aqui pode ser encontrada em qualquer texto padrao de Termodinamica para
engenheiros quimicos.

Calores de Reacio a Partir da Termodinamica

O calor liberado ou absorvido durante uma reag3o, a temperatura T, depende da natureza do sisterna
reacional, da quantidade de material reagente € da temperatura e da pressio do sistema reacional. Ele
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¢ calculado a partir do calor de reagdo Afy para a reagdo em questio. Quando néo for conhecido, ele
podera, na maioria das vezes, ser calculado a partir de dados termoquimicos conhecidos ¢ tabelados
a partir de calores de formag¢do AH, ou calores de combustio AH, dos materiais reagentes. Estes
calores sdo tabelados em alguma temperatura padrio, 7}, geralmente 25°C. Como um breve lembrete,
considere a reagao:

aA — rR + S

Por convengao, definimos o calor de reagdo 4 temperatura T como o calor transferido pelo ambiente
ao sistema reacional, quando a mols de A desaparecem para produzir r mols de R e s mols de S, com
o sistema medido a mesma temperatura e pressao antes ¢ depois da variagdo. Logo:

ah = R +$S, AH, posmyo, endot'cm}lco mn
negativo, cxotérmico

Calores de Reac¢ido e Temperatura. O primeiro problema € avaliar o calor de rea¢do a temperatura
T,, conhecendo o calor de reagdo a temperatura T. Isto é encontrado pela lei da conservagdo de
energia, como seguc:

. calor adicionado . calor adicionado
calor absorvido calor absorvido
aos produtos,

. aos reagentes, ~
durante a reagio, + durante a reagio

. =| para mudar sua X para mudar sua 2)
A temperatura a temperatura
T temperatura T temperatura
2 de T, para T ! de T) para T,
Em termos de entalpia dos reagentes e produtos, isto se torna:
AH = ~(Hy = H) ragemes + BH y +(Hy = H)) rogos 3)

sendo os subscritos 1 e 2 referentes as quantidades medidas a temperaturas 7T, e T, respectivamente.
Em termos de calores especificos:

AH,, = AH +J'T’VC dr “
r2 = rl I P )
onde VC,=rC. +35C,s—aC,, &)

Quando os calores especificos molares sdo fung¢des das temperaturas,
Coa =0, +B,T+ YaT?
Cpr =0g +BeT +7oT? (6)
Cps =05 +BsT + ¥sT?

T,
AH,, =AH,, + jr’(Va + VBT + VyR?)dT
' Y]

nds obtemos: v \v/
— A, VT, - )+ o (1 - )+ L1 - 1)

Vo = rog +sog—aa,
onde VB =rBy +sPs—ab, 8)
Vy=ryg +sys—ava
Conhecendo-se o calor de reagdo a qualquer temperatura, assim como os calores especificos dos

reagentes ¢ produtos na faixa de temperatura de interesse, é possivel calcular o calor de reagdo a
qualquer outra temperatura. A partir disto, os efeitos térmicos da reagdo podem ser encontrados.
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EXEMPLO 9.1 AH, A VARIAS TEMPERATURAS

Das tabelas de A/ e AH,, eu calculei que o calor padrao da minha reagdo em fase gasosa, a 25°C,
é:
A+ B > 2R - - - AH 5 =-50.000J

A 25°C, areagio ¢ fortemente exotérmica. Mas isto ndo me interessa, porque eu planejo correr a
reacdo a 1.025°C. Qual é o AH, a esta temperatura? A reacado ainda € exotérmica a esta tempera-
tura?

Dados. Entre 25°C ¢ 1.025°C, os valores médios de C,, para os varios componentes da reacio,
sdo:

Coa=35/mol K C,y=45)/mol-K C, =70J/mol -K

SOLUCAO

Primeiro, prepare um mapa reacional, como mostrado da Fig. E9.1. Entao, faga um balango de
entalpia para Imol dc A, I mol de B e 2 mols de R:

g | e
o
AT NG
@ Resfrie os @ Aquega os
reagentes produtos

A

AH,, 35 = -50.000

®

Figura E9.1

AH,=AH, +AH,+AH,

= (népAT)mgenles + AI-Ir.25°C + (nEpAT)produtos
A+ 1B 2R

= 1(35)25- 1.025) + 1(45)(25 — 1.025) + (~50.000) +2(70)(1.025— 25)
ou AH, | g350c =10.000J

exotérmica a 25°C

A reaciio &
reagao € {endotérmica a 1,025°C

Constantes de Equilibrio a Partir de Termodinimica

A partir da segunda lei de termodindmica, as constantes de cquilibrio, conseqiientemente as
composigdes de equilibrio dos sistemas reacionais, podem ser calculadas. Nos temos de lembrar, no
entanto, que sistemas reais ndo atingem neccssariamente esta conversio; desta forma, as conversoes
calculadas a partir de Termodinamica sdo somente valores sugeridos possiveis de serem atingidos.

Como um breve lembrete, a energia livre padrdo AG® para a reagdo da Eq. (1), 4 temperatura 7, €
definida como:
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f )]
VAN
em que f¢ a fugacidade do componente nas condi¢des de equilibrio, f° € a fugacidade do componente
no estado padrdo arbitrariamente selecionado, a temperatura 7 (a mesma usada para calcular AG®),
G° é a energia livre padriao de um componente reagente (tabelada para muitos compostos) e K é a

constante de cquilibrio termodindmico para a reagdo. Estados padrdes a uma dada temperatura sao
comumente escolhidos como segue:

AG® =rGy +sGg ~uG, =-RTInK ==RTIn

\—Jh\

Gases: componente puro a pressio de | atm, valor este que permite
usar a aproximagao de gas ideal.
Solido: componente s6lido puro a pressao unitaria.
Liquido: liquido puro na sua pressio de vapor.
Soluto em liquido: solugdo | molar ou em concentra¢des diluidas tais que a
atividade seja igual a um.

Por conveniéncia, definimos:

PO I VP S ¢ (S
J a P a ' L4 a ' C a
Sa Pa Ya Ci

€ An=r+s—-a

109

Formas simplificadas da Eq. (9) podem ser obtidas para varios sistemas. Para reagdes gasosas, 0s
estados padrdes sdo geralmente escolhidos a pressdao de 1 atm. Nesta pressio baixa, o desvio da
idealidade é invariavelmente pequeno; conscqiientemente, a fugacidade e a pressdo sdo idénticas e
S°=p°=1atm. Assim:

K=e"" =K {p"=1atm}™ (n

O termo entre chaves nesta equagio e na Eq. (13) € sempre unitario, sendo porém retido para manter
as equagdes dimensionalmente corretas.

Para qualquer componente i dc um gds ideal:

fi=p;=ym=CRT (12)
Logo: K,=K,
K, K, K, (RT)*
e K ¥ ] = c( ) (13)

{p° =1atm}* - {p° =1atm}™ ° =1 atm}*
)2 p

Para um componente solido fazendo parte nareagio, as variagdes de fugacidade com a pressao sao
pequenas ¢ podem geralmente ser ignoradas. Deste modo:

S
(f° ] - (19
componente solido
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Conversao de Equilibrio. A composigao de equilibrio, sendo governada pela constante de equilibrio,
varia com a termperatura, sendo a taxa de variagao dada a partir de termodinamica por:

d(InK) _ AH,

dT RT*? (15

Integrando-se a Eq. (15), vemos como a constante de equilibrio varia com a temperatura. Quando o
calor de reagdo Af{, puder ser considerado constante no intervalo de temperatura, a integrac¢do resultara

em:
In Ky __af (1t
K, R\7, T, (16)
Quando a varia¢do de AH, tiver de ser considerada na integragao, nés terecmos:
n K, 1 [AH, .
Lar_ - ‘
kK, R T an

onde Aff, é dado pcla forma especial da Eq. (4), em que o subscrito 0 se refere a temperatura de
referéncia.

;
AH,=AH,0+J; VC,dT (18)

Substituindo a Eq. (18) na Eq. (17), usando a dependéncia para com temperatura para C, dada pela
Eq. (8) ¢ integrando, temos:

K T, VB N2
Rin—2=Valn2+—A(T,-T)+—(T} -T,
nK1 n,[} 2 ( 2 ) 6 ( 2 )
2 19
+ —AH,O+V(1T0+ETO'+YZT;,3 1 9
2 3 T, T,

Estas expressoes nos perimitem encontrar a variagao da constante de equilibrio, conseqiientemente, a
conversao de equilibrio, com a temperatura.

As seguintes conclusdes podem ser tiradas de termodinamica. Elas estdo ilustradas em parte pela

Fig. 9.1.

1. A constante de equilibrio termodindmico néo ¢ afetada pela pressdo do sistema, pela presenga
ou auséncia de inertes ou pela cinética da reacdo, sendo porém afetada pela temperatura do
sistema.

2. Embora a constante de equilibrio termodinimico nao seja afetada pela pressdo ou pela presenga
de inertes, a concentragdo de equilibrio dos componentes ¢ a conversio de equilibrio de reagentes
podem ser influenciadas por estas variaveis.

3. K = | indica que € possivel uma conversao praticamente completa e que a reagdo pode ser
considerada irreversivel. K < 1 indica que a reagdo ndo ocorrera com um grau de extensdo
apreciavel.

4. Para um aumento na temperatura, a conversdo de equilibrio cresce para reagoes endotérmicas
€ cai para reagdes exotérmicas.

5. Para um aumento na pressdo em reagdes gasosas, a conversdo cresce quando o niimero de
mols diminui com a reagdo e cai quando 0 namero de mols aumenta com a reagao.

6. Para todas as rea¢des, uma diminuigdo de inertes atua do mesmo modo que um aumento na
pressdo para as reagdes em fase gasosa.
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= e —— K>>1; aproxima da

4 reagao irreversivel

[

Exotérmica
X-\t
Endotérmica
0 = K << 1; somente sao
T 4 possiveis conversdes -
muito baixas :

EXEMPLO 9.2 CONVERSAO DE EQUILIBRIO A DIFERENTES
TEMPERATURAS

(a) Entre 0°C e 100°C, determine a conversdo de equilibrio para a reagdo aquosa elementar:

AGog =—14.130 J / mol

=C_, = constante
AHe, ==75.300 3 /mol *~ %%

AR {
Apresente os resultados em forma de um gréfico de temperatura versus conversio.

(b) Quais restrigdes deveriam existir em um reator operando isotermicamente, para uma conversao
de 75% ou maior?

SOLUCAO

(a) Com todos os calores especificos iguais, AC, = 0. Entdo, a partir da Eq. (4), o calor de reagio
¢ independente da temperatura e € dado por:

AH, = AH 54 ==75.300 J / mol (i)
Da Eq. (9), a constante de equilibrio a 25°C ¢ dada por:
K03 = exp(—AG,e / RT)

= exp 14.130 J / mol =300 (li)
(8,314 1/ mol - K)(298K)

Desde que o calor de reagéo ndo varia com a temperatura, a constante de equilibrio K, a qualquer
temperatura, € encontrada a partir da Eq. (16). Desta maneira:

K ___AH (1 1
Kyus 8314(T 298

~AH (1 1
K= Kmexp|:—R (F—z—gg]]

Rearranjando, temos:
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Substituindo K393 € AH, obtidos pelas Eqgs. (i) e (ii) e rearranjando, ficamos com:

K = ex 75300 -24,7
RT

Mas no equilibrio:

K=C_R= CAOXAc = XAe
CA CAO(l_XAz) l_XAe
K
X, =
o AT K+

(iii)

(iv)

Colocando os valores de T na Eq. (iii) e entdo os valores de K na Eq. (iv), como mostrado na
Tabela E9.2, temos a variagio da conversio de equilibrio como uma fung¢io da temperatura, na

faixa de 0°C a 100°C. Este resultado ¢ mostrado na Fig. E9.2.

(b) Pelo grafico, nés vemos que a temperatura tem de estar abaixo de 78°C, se a conversido de

75% ou mais for esperada.

Tabela E9.2 — Calculando X, (T) das Egs. (iii) e (iv)
Temperatura selecionada | g - exp[ 75320 -24.7 Xae
RT
C K da Eq. (iii) da Eq. (iv)
5 278 2.700 0,999+
15 288 860 0,999
25 298 300 0,993
35 308 110 0,991
45 318 44,2 0,978
55 328 18,4 0,949
65 338 8,17 0,892
75 348 3,79 0,791
85 358 1,84 0,648
95 368 0,923 0,480

0 20 40 60 80 100
Temperatura, °C

Figura E9.2

120 140
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Procedimento Geral de Projeto Grafico

Temperatura, composigdo ¢ taxa de reagao estdo relacionadas entre si para qualquer rea¢do homogénea
simples, podendo isto ser representado graficamente em uma das trés maneiras, conforme mostrado
na Fig. 9.2. A primeira destas, o grafico de composigdo-temperatura, € a mais convenicnte; assim,
nos a usaremos para representar os dados, para calcular as capacidades dos rcatores e para comparar
as alternativas de projeto.

Para uma dada alimentagao (C 5y, Cyy, - - -, f1x0s) € usando a conversio do componente chave como
uma medida da composi¢io ¢ da extensdo de reagdo, o grafico de X, versus T tem a forma geral
mostrada na Fig. 9.3. Este grafico pode ser preparado tanto a partir da expressdo de taxa para a
reag3o, consistente termodinamicamente (a taxa tem de ser zero no equilibrio), como pela interpolagio
dc uma determinada série de dados cinéticos, em conjungdo com informagdo termodindmica no
equilibrio. Naturalmente, a confiabilidade de todos os calculos e as estimativas que seguem depende
dirctamente da acuracia deste grafico. Logo, é imperativo obter bons dados cinéticos para construir
este grafico.

A capacidade requerida do reator para uma dada tarefa e para uma dada programagéo de temperatura
¢ encontrada como scgue:

1. Desenhe o caminho da reagio no grafico de X, versus T. Esta € a linha de operag¢do para o caso
em questao.

2. Encontre as taxas a varios valores de X, ao longo dessc caminho.

3. Faga um grafico da curva de 1/(-r,) versus X, para esse caminho.

4. Encontre a arca sob esta curva. Isto fornece V/F 5.

Para reagdes exotérmicas, ilustramos este procedimento para trés caminhos: caminho AB para
escoamento pistonado com um perfil arbitranio de tempceratura; caminho CD para escoamento pistonado

v’ Figura 9.3 — Formi geral do grifico 1t e AT
i Exotérmica reversivel ] | Endotérmica reversivel I

Equilbrio, __ _

= ~Equilibrio,

il
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or para diferentes tipos de cscoatm:nto e para

f%, tempcraﬁna de ahmentaqao T
"
3
101 i
08} B Ao longo do caminho 48 .
—ry =001 :
Escoamento i
Xa o5k 0,02 1 pistonado; i
" 0.05 N perfil arbitrario | 3
03 4 de temperatura i
A
T,
D ;
08— H
X 100>
A L N Ao longo do  jEscoamentocom|
04— C 0,05 N VIF 1’ caminho CD reciclo, R=1 !
P 50— A0 s :
- 10,02 h / ‘
L7 T ra=00 By A
T, 04 08 H
H
1
Ponto de i
l—operaqéu E i

Escoamento com
mistura perfeita

ndo isotérmico com 50% de reciclo; e ponto E para escoamento com mistura perfeita. Note que neste
ultimo caso, a linha de operagdo se reduz a um simples ponto.

Esse procedimento é bem geral, aplicavel a qualquer cinética, qualquer programagio de tempcratura

¢ qualquer tipo de reator ou qualquer série dc reatores. Assim, uma vez conhecida a linha de operagao,
a capacidade do reator pode ser encontrada.

EXEMPLO 9.3 CONSTRUCAO DO GRAFICO DE TAXA-CONVERSAO-
TEMPERATURA, A PARTIR DE DADOS CINETICOS

Com o sistema do Exemplo 9.2 e comegando com uma solugdo livre de R, experimentos cinéticos
em um reator em batelada fornecem 58,1% de convers3o em 1 minuto a 65°C e 60% de conversdo
em 10 minutos a 25°C. Supondo cinética reversivel de primeira ordem, encontre a expressio
para esta reagdo e prepare o grafico de conversdo-temperatura com a taxa de reagdo como
parametro.

SOLUCAO

Integracdo da Equacao de Desempenho. Para uma reagio reversivel de prifneim ordem, a equagdo
de desempenho para um reator em batelada é:
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t=Co| Fazc, [ —HKn__ =lJ'X‘—dXA
~Fa A KCy =k Gy ki 1-X,1X,,

De acordo com a Eq. 3.54, o resultado da integragio € igual a:

Kt if1-Xa )
X Ae X Ae
Calcule a Constante de Taxa da Reagdo Direta (Reagio de Formagao de Produtos). Da batclada
a 65°C, notando do Exemplo 9.2 que X, = 0,89, a partir da Eq. (i) encontramos:

k,(1 min) 0,581
A e | 122
0,89 0,89

o ky 335 = 0,942 min”! (i)
Similarmente, para a batelada a 25°C, encontramos:
k; 305 =0,0909 min~' (i)

Supondo uma dependéncia para com a temperatura tipo Arrhenius, a relagio das constantes de
taxa da reagdo direta nestas duas temperaturas € dada por: i
ki _ 0,942 _ kyge BITFO
ki s 0,0909 kwe—E,/R(z‘)S)

(iv)

a partir da qual, a energia de ativagdo da reagio direta pode ser avaliada, dando:
E, =48.900 J / mol

Note que ha duas energias de ativagdo para esta reagdo: uma para a reagdo direta e outra para a
reagdo inversa (reagao de formagao dos reagentes, a partir dos produtos).

Agora, para calcular completamente a constante de taxa para a reagao direta, calcule primeiro ko
a partir do numerador ou denominador da Eq. (iv); use entdo este valor como mostrado abaixo:

k =34 x10%exp| =220 | _ ool 17,34 — 48900
RT . RT

Podemos encontrar o valor de &,, notando que K = k,/k,; por conseguinte, k, = k,/k,, onde K é
dado pela Eq. (iii) do Exemplo 9.2.

Sumario. Para a reagéo reversivel de primeira ordem do Exemplo 9.2, nés temos:

A‘?R; K=%RL: —ry =1 =kCy —k,Cy
Ae
Equilibrio: K =ex 75300 -24,7
RT

Constantes de taxa: &, = [17,34 - 48'900], min™

ky = exv[42,04 _124.200 ] min™'
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Destes valores, o grafico de X, versus T, para qualquer Cy, especifico, pode ser preparado e para
esta finalidade, o computador eletronico economiza muito tempo. A Fig. E9.3 & um gréfico deste
tipo, preparado para C,g =1 mol/€ e Cro=0.

Visto que estamos lidando com reagdes de primeira ordem, esse grafico pode ser usado para
qualquer valor de C,q, nomeando apropriadamente as curvas de taxa. Logo, para C,o = 10 mols/
£, simplesmente multiplique todos os valores de taxa nesse grafico por um fator de 10.

10

T
H 1 . ‘
Tempo em minutos

09 Cao=1mol/e

Para outro valor de
Cao mude, de forma
correspondente, os
valores de —r,

038

07

06

05

Conversdo—»>

0aff

03f -+

02}

0.1

-10

Temperatura, °C—>

Figura E9.3

Programacao Otima de Temperatura

Nos definimos a programagao otima de temperatura como aquela programagao que minimiza V/F ,q,
para uma dada conversio de reagente. Este 6timo pode ser uma isoterma ou pode ser uma temperatura
variando com o tempo, para um reator em batelada, ou variando ao longo do comprimento de um
reator pistonado ou variando de estagio a estagio para uma série de reatores de mistura perfeita. E
importante saber esta programagéio porque ela representa uma condigao ideal da qual queremos que
0s sistemas reais se aproximem. Ela também nos permite estimar quao longe um sistema real esta
deste ideal.

A programagio 6tima de temperatura em qualquer reator é como segue: em qualquer composi¢ao,
ela sempre estara a temperatura em que a taxa for um maximo. O lugar geométrico das taxas mdximas
é encontrado examinando-se as curvas de r(7,C) da Fig. 9.4. A Fig. 9.5 mostra esta programagao.

Para reacdes irreversiveis, a taxa sempre aumenta com a temperatura, em qualquer composicdo;
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reversivel reversivel
' '
1 1

--=- Melhor
|
f Melhor
,<— caminho,
f isoterma
U

caminho,
isoterma

T max. permitida T max, permitida Tman, permitida

T r T

Figura 9.5 -z Linhas de operagio para umi reator com cdpacidade infnima

'Lugar geométrico
! das taxas maximas,
‘melhor caminho
]

desta forma, a taxa mais alta ocorre na temperatura mais alta permitida. Essa temperatura é estabelecida
pelos materiais de construgio ou pela possivel importincia crescente das reagdes paralelas.

Para reagdes endotérmicas, um aumento na temperatura aumenta tanto a conversio de equilibrio
como a taxa de reagdo. Deste modo, assim como para reag¢des irreversiveis, a mais alta temperatura
permitida deve ser usada.

Para reagoes reversiveis exotérmicas, a situagdo € diferente; aqui, dois fatores opostos atuam quando
a temperatura ¢é elevada — a taxa da rcagdo direta acelera, mas a conversio maxima que se pode
atingir diminui. Assim, em geral, uma reagao reversivel exotérmica comega a uma temperatura alta,
que diminui quando a conversdo aumenta. A Fig. 9.5 mostra esta programagao, sendo seus valores
precisos encontrados conectando os pontos de maximo das diferentes curvas. Chamamos esta linha
de o lugar geométrico das taxas maximas.

Efeitos Térmicos

Quando o calor absorvido ou liberado pcla reagio puder alterar sobremaneira a temperatura do fluido
reagente, este fator tem de ser levado em consideragio no projeto. Deste modo, necessitamos usar as
expressoes do balango de massa ¢ de energia, Egs. (4.1) e (4.2), ¢ ndo somente o balango de massa,
que foi o ponto de partida de todas as analises das operagdes isotérmicas dos Capitulos 5 ao 8.

Primeiro, se a reacdo for exotérmica e se a transferéncia de calor for incapaz de remover todo o
calor liberado, entdo a temperatura do fluido reagente subira 4 medida que a conversdo aumentar. Por
argumentos similares, para reagdes endotérmicas, o fluido esfria conforme a conversio aumenta.
Vamos relacionar esta variagdo de temperatura com o grau de conversio.

Comegamos com operagdes adiabaticas, estendendo depois o tratamento para considerar a troca
de calor com o meio ambiente.

Operacoes Adiabaticas

Considere um reator de mistura perfeita, um reator pistonado ou uma se¢do de um reator pistonado,
em que a conversao € X,, como mostrado na Fig. 9.6. Nos Capitulos 5 e 6, um componente, geralmente
o reagente limitante, foi selecionado como a base para os calculos do balango de material. O mesmo
procedimento € usado aqui, com o reagente limitante A como a basc. Os subscritos 1 e 2 se referem
as temperaturas das correntes de cntrada e saida, respectivamente.

C’,, C”, = calor especifico médio da corrente de alimentagdo que nio reagiu ¢ da corrente de
produto completamente convertido, por mol de reagente A alimentado.
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hgura 9.6 Operaqoes adxabancas com grande efeito térmico, suﬁcneme para causar uma elevagio
e (exotermnca) na temperaNra ou ima queda (endotérmica) na temperatura do fluido reagente

X20=0.T, Calor absorvido
ou liberado —
l l durante a reagao 1_
Ca0=0.T, : _ )
esL o L 4

I Isoladas,
operagoes — |

adiabaticas

Escoamento pistonado
ou se¢ado de um reator
pistonado

H’, H” = entalpia da corrente de alimentagdo que ndo reagiu e da corrente de produto
completamente convertido, por mol de rcagente A alimentado.
AH, = calor de reagdo por mol do reagente A alimentado, a temperatura 7.

Com T, como a temperatura de referéncia na qual entalpias e calores de rea
temos:

Entalpia de alimentagao:

H{=C(T,-T))=0/molde A

Entalpia da corrente que sai:

¢ao estao baseados,

HiX + H)(L-X,)= ClUT ~T)X , + CTy = T,}(1- X )} / mol de A

Energia absorvida pela reagéo:
A, X, J/ moldeA

Substituindo estas quantidades no balango de energia,

entrada = saida + acumulo + consumo pela reagio,
obtemos no estado estacionario:
=[CUT, ~T)X, +Cp(Ty = T)(1- X )]+ 8H, X
Rearranjando:

C(,-T) _ C,AT

X, = =
. W —(Cl=C\XTy~T,)  -AH, —(C}—C},)AT

ou, com a Eq. (18):

calor necessario para elevar a

4.2)

(20)

n

C, AT temperatura da corrente de alimentagdo a T,

A -AH,, calor liberado pela reagio a T,

que para conversdo completa, torna-se:

-AH,, =C,AT, paraX, =1

(22)

23)



186 Capitula 9 — Eteitos de Temperatura e Presséo

Flgura 9.7 Representwao grafica d da’equagio. de:balanqo de energia-
. para Operagao ‘aliiabatica. Esfas s30 as linhas ‘de Operam adiabatica

1 Conversdo completa §
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Aumento Aumento ’
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\ B
Diminvigao L ]
de inertes Diminui¢ao i
de inertes i
~ .
~ ', i
~ ¥
s 5
~ H
A :
: i

T, =temperatura da alimentagdo
T

A 1ltima forma da equacdo simplesmente estabelece que o calor liberado pela rea¢do s6 compensa o
calor necessario para elevar a temperatura dos reagentes de 7, a 7.

A rclagio entre temperatura e conversio, como dada pelos balangos de energia das Egs. (21) ou
(22), € mostrada na Fig. 9.7. Para todas as finalidades praticas, as linhas resultantes so retas, desde
que a variagdo do termo no denominador destas equagdes scja relativamente pequena. Quando
C,—C’, =0, o calor de reagdo ¢ independente da temperatura e as Eqs. (21) ¢ (22) se reduzem a:

C,AT
—AH

r

AT 24)

que sdo linhas retas na Fig. 9.7.

Essa figura ilustra a forma da curva do balango de energia para as reagdes endotérmica e exotérmica,
para os reatores de mistura perfeita e pistonado. Esta representagdo mostra que qualquer que scja a
conversao em qualquer ponto no reator, a temperatura terd o seu valor indicado na curva correspondente.
Para o escoamento pistonado, o fluido no reator se move progressivamente ao longo da curva; para o
escoamento com mistura perfeita, o fluido imediatamente pula para seu valor final na curva. Estas
580 as linhas de operacdo adiabdtica para o reator. Com o aumento de inertes, C, cresce e estas
curvas se tomam mais verticais. Uma linha vertical indica que a temperatura ndo varia 4 medida que
a reagio ocorre. Este € entio o caso especial de reagdes isotérmicas, tratado nos Capitulos 5, 6 e 7.

A capacidade necessdria do reator para uma dada tarefa é encontrada a seguir. Para o escoamento
pistonado, faga uma tabela da taxa para varios valores de X, ao longo desta linha de operagio adiabatica:
prepare o grafico de 1/(-r,) versus X, e integre. Para o escoamento com mistura perfeita, use
simplesmente a taxa nas condigdes do interior do reator. A Fig. 9.8 ilustra este procedimento.

As melhores operagées adiabaticas de um Gnico reator pistonado sdo encontradas pelo deslocamento
da linha de operagdo (variando a temperatura de entrada) para onde as taxas tém o valor médio mais
alto. Para operagdes endotérmicas, isto significa comegar na temperatura mais alta permitida. Para
reagdes exotérmicas, isto significa alargar o lugar geométrico das taxas maximas, como mostrado na
Fig. 9.9. Com poucas tentativas, ¢ possivel localizar a melhor temperatura de entrada que minimiza
VIF . O rcator de mistura perfeita deve operar no lugar geométrico das taxas maximas, novamente
mostrado na Fig. 9.9.
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ca da capacidade do ator para operagdes adiabéticas de reatores
“pistonado e de mistura perfeita
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[T ——

... Fi |gura 9.10 — Para reagbes exdtérmicas, 0,

. nto com mxstum perfeua émelhor q
“grandé aufnento de temperatura; o éscoamento |

nado é mclhorjpam sistemas préxxmos

Linha de operagao:
l_ inclinagao = §
Cp/(-AH,) {
. ;

Gas puro—]

Com pequena inclinagado,

Xa use escoamento com -
mistura perfeita ou | -
grande reciclo a7 o
.- Liquido ou
-7 gas diluido

oo '
T Com grande inclinagao,

Taxas muito baixas aqui a taxa diminui continuamente;
T use escoamento pistonado

O melhor tipo de reator, aquele que minimiza V/F 4, ¢ encontrado dirctamente desse grafico de X
versus T. Se a taxa diminuir progressivamente com a conversio, entdo usc o reator pistonado. Este é
o caso para reagdes endotérmicas (Fig. 9.8a) e para reagdes exotérmicas que se comportam
aproximadamente como isotérmicas. Para reagdes cxotérmicas que tém um grande aumento de
temperatura durante a reagdo, a taxa cresce de um valor muito baixo a um valor maximo, em algum
valor intermediario de X,, e entdo descresce. Este comportamento ¢ caracteristico de reagoes
autocataliticas; assim, operagées de reciclo s3o melhores. A Fig. 9.10 ilustra duas situagdes: uma em
que o escoamento pistonado é melhor e outra em que um grande reciclo ou escoamento com mistura
perfeita é melhor. A inclinagio da linha de operagio, C,/~AH,, determinara qual o caso que s¢ tem em
maos. Por conseguinte:

1. paravalores pequenos de C,/~AH, (reagentes gasosos puros), 0 escoamento com mistura perfeita
¢ melhor.

2. para valores grandes de Cy/—AH, (gds com muitos inertes ou sistemas liquidos), o escoamento
pistonado € melhor.

Operacoes Nao Adiabaticas

Para que a linha de operagao adiabatica da Fig. 9.7 possa se aproximar o mais possivel das linhas
ideais da Fig. 9.5, podemos querer deliberadamente introduzir ou remover calor do reator. Além
disto, ha perdas de calor para o meio ambiente que devem ser consideradas. Vamos ver como estas
formas de troca de calor modificam a forma da linha de operagao adiabatica.

Considere Q o calor total adicionado ao reator por mol de reagente A alimentado ¢ faga com que
este calor também inclua as perdas para o meio ambiente. Entdo, o balango de energia no sistema, Eq.
(20), é¢ modificado para:

Q=CyT, =X, +C (T, =TI - X ) + Al X,y
que apds rearranjos e com a Eq. (18) fornece:
calor liquido ainda necessério, apos a

transferéncia de calor, para elevar a
C,AT-Q | temperatura da corrente de alimentagio 7> (25)

X, =
A -AH , calor liberado pela reagido 73




9.1 — Reacoes Simples 189

e para C}y = C, que freqiientemente é uma aproximagdo razoavel:

_C,AT-Q
~-AH

r

(26)

Com uma entrada de calor proporcional a or= T,—T,,alinha de balan¢o de encrgia gira em torno de
T,. Esta mudanga é mostrada na Fig. 9.11. Outras maneiras de adi¢do ou remogao de calor resultam
em deslocamentos correspondentes da linha de balango de energia.

Usando esta linha modificada de operagdo, o procedimento para encontrar a capacidade do reator
e as condi¢des 6timas de opera¢do vem dirctamente da discussio das operagdes adiabaticas.

Comentarios ¢ Extensoes

As operagoes adiabdticas de uma reagdo exotérmica proporcionam uma elevagio da temperatura
com a conversdo. Todavia, a programag¢ao desejada € aquela em que a temperatura decresce. Assim,
uma remogdo muito drastica de calor pode ser necessaria de modo a fazer a linha de operagdo se
aproximar daquela ideal; muitos esquemas sdo propostos com esta finalidade. Como um exemplo,
no6s podemos ter troca de calor com o fluido sendo alimentado (ver Fig. 9.12a), um caso tratado por
van Heerden (1953, 1958). Uma outra altecrnativa é ter operagdes multiestagios, com resfriamento
entre os estagios adiabaticos (ver Fig. 9.12b). Em geral, as operagdes multiestagios sao usadas quando
nao for pratico exccutar a troca necessaria de calor dentro do proprio reator. Este ¢ geralmente o caso
com reag¢des em fase gasosa, que tém caracteristicas relativamente pobres de transferéncia de calor.
Para reagoes endotérmicas, as operagdes multiestagios com reaquecimento entre os estagios sdo
comuns para manter a temperatura, evitando uma queda da temperatura para um valor muito baixo
(ver Fig. 9.12¢).

Uma vez que o principal uso dessas e muitas outras formas de operagdes multiestagios ocorre com
reagdes em fasc gasosa catalisadas por sélidos, nos discutiremos estas operagdes no Capitulo 19. O
projeto para rcagdes homogéncas equivale aquele para reagdes cataliticas; desta forma, recomendamos
a leitura do Capitulo 19 para o desenvolvimento deste projeto.

Flgura 9.11 %= Esquema da equagdo de balango de energla
mostrando¢ o deqlocamenlo da linha adiabatica, causada pela '4
: &35 troca de calor com o meio ambienté

Linha do balango de energia
para operagdes adiabaticas ‘—l

0 calor removido é
proporcionala T, - T,

Xa

-

- L Adigao de calor f

proporcionala 7, - 7,

T, = temperatura da alimentagao
T
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Reacoes Exotérmicas em Reatores de Mistura Perfeita — Um Problema Especial

Para reagdes exotérmicas em um reator de mistura perfeita (ou parecido com um reator de mistura
perfeita), pode aparecer uma situagao interessante em que mais de uma composi¢ao no reator satisfara
as equagdes que governam os balangos de material e de energia. Isto significa que podemos nao saber
que nivel de conversao esperar. Van Heerden (1953, 1958) foi o primeiro a tratar deste problema.
Vamos examina-lo.

Primeiro, considere um fluido reagente alimentado a uma dada taxa (t ou V/F,, fixo) em um
reator de mistura perfeita. A cada temperatura do reator havera alguma conversio particular que
satisfaz a equagdo de balango de material, Eq. (5.11). A baixa tcmperatura, a taxa ¢ baixa, sendo a
conversdo portanto baixa. Em temperatura mais alta, a conversio sobe e se aproxima daquela do
equilibrio. Em temperatura ainda mais alta, entramos na regido de equilibrio decrescente, de modo
que a conversao, para um dado valor de 1, provavelmente caird. A Fig. 9.13 ilustra cste comportamento
para valores diferentes de T. Note que estas linhas nao representam uma linha de operagdo ou um
caminho de reagio. Na verdade, qualquer ponto nestas curvas representa uma solugao particular das
equagdes de balango de material; assim, ele representa um ponto de operagdo para o reator de mistura
perfeita.

Para uma dada temperatura de alimentagao T, a interse¢do da linha de balango de energia com a
linha em forma de S do balango de material para o T de operagao fornece as condigoes no interior do
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ra petfeita, como uma fungio
ango de material, Eq.(5.11)

Lugar geométrico dos pontos
de operaqéo para este 1

7 7

Irreversivel Reversivel
nesta faixa de 7 nesta faixade T’

reator. Trés casos podem ser distinguidos aqui. Eles s3o mostrados na Fig. 9.14 para reagoes
irreversiveis.

Primeiro, a linha de balango de energia 7|4 representa a situagdo em que o calor liberado pela
reagdo é insuficiente para elevar a tempcratura a um nivel alto o bastante para a reagdo ser auto-
sustentavel. Consegiientemente, a conversdo é negligenciavel. No outro extremo, se tivenmos mais
calor liberado do que o suficiente, o fluido se aquecera e a conversdo sera completa. Isto ¢ mostrado
como a linha T,B. Finalmente, a linha 7,C indica uma situago intcrmediaria que tem trés solugdes
para as equagdes de balango de material e de energia: os pontos M’, M” e M. No entanto, o ponto
M’ & um estado instavel porque com um pequeno aumento na temperatura, o calor produzido (com a
rapida subida da curva de balango de material) ¢ maior que o calor consumido pela mistura reacional
(curva de balango de energia). O excesso de calor produzido fard com que a temperatura suba até
atingir o ponto M"”. Por razdo similar, se a temperatura cair ligeiramente abaixo de M”, ela continuara
a cair até encontrar M". Assim, nos consideramos M” como o ponto de partida. Se a mistura puder ser
clevada acima desta temperatura, entdo a reagao sera auto-sustentavel.

Para reagdes exotérmicas reversiveis, 0s mesmos trés casos ocorrem, conforme mostrado na Fig.
9.15. Contudo, pode ser visto que aqui ha uma temperatura 6tima de operagao para um valor dado de
7, no qual conversdo é maximizada. Acima ou abaixo desta temperatura, a conversio cai; deste modo,
o controle apropriado da remogéo de calor é essencial.

O tipo de comportamento descrito aqui ocorre em sistemas em que a inclinagio da linha de balango
de energia, C/-AH,, ¢ pequena; por conseguinte, grande liberagdo de calor e reagentes puros levam

Conversao
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completa —1
A

Extensao
de reagao
X, |desprezivel

Balango de
material

M", ponto de

Diferentes : pasrttgdaI
balangos | Instave
de energia '

T T, Parida
T
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a um afastamento das operagoes isotérmicas. Van Heerden (1953, 1958) discute e da exemplos deste
tipo de sistema reacional. Além disto, embora esta seja uma situagdo muito mais complexa, uma
chama dc gas ilustra bem as solugdes multiplas discutidas aqui: o estado n3o reagido, o estado reagido
e o ponto de partida.

A dinidmica, a estabilidadc e os procedimentos de partida do reator sdo particularmente importantes
para reagdes auto-induzidas, tais como essas. Por exemplo, uma pequena variagao na taxa de
alimentagéo (valor de t), na composigio ou na temperatura de alimentagio, ou na taxa de transferéncia
de calor, pode fazer com que a produgao do reator passe de um ponto operacional a outro.

EXEMPLO 9.4 DESEMPENHO PARA A PROGRAMACAO OTIMA DA
TEMPERATURA

Usando a programagio 6tima de temperatura em um reator pistonado para a reagdo dos Exemplos
92¢9.3,

(a) calcule o tempo espacial e o volume necessario para 80% de conversdo, a partir de uma
alimentagdo de F o = 1.000 mols/min, em que C,o =4 mols/¢;

(b) faga um grafico dos perfis de temperatura e conversdo, ao longo do comprimento do reator.

Considere a maxima temperatura operacional permitida igual a 95°C. Note que a Fig. E9.3 foi
preparada para C, = 1 mol/{ e ndo para 4 mols/¢.

SOLUCAO

(@) Tempo Espacial Minimo. No grafico de conversdo-tempo (Fig. E9.3), desenhe o lugar
geométrico das taxas maximas. Entio, lembre-se das restrigSes na temperatura, desenhe o
caminho 6timo para este sistema (linha ABCDE na Fig. E9.4a) e integre graficamente ao
longo deste caminho, de modo a obter:

f Ay _[drea S"mbre"‘da] = 0,405 £~ min /mol
CAO FAO (-ra) daFig. E9.4b) )

caminho otimo ABCDE
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Conseqiientemente:
i= C ofarea) = (4 mols / £)(0,405 ¢- min / mol) = 1,62 min

= (1.000 mols / min)(0,405 ¢ - min / mol) = 405¢

(b) Perfis de T e X, Através do Reator. Vamos tomar incrementos de 10% no comprimento do
reator, considerando incrementos de 10% na area sob a curva da Fig. E9.4b. Este procedimento
da X, = 0,34 no ponto 10%, X, = 0,485 no ponto 20%, etc. As temperaturas correspondentes
530 entdo 362 K em X, = 0,34 (ponto C), 354 K cm X, = 0,485 (ponto D), etc.

Além disso, nés notamos que a temperatura comega em 95°C e em X, = 0,27 (ponto B) ela cai.

Medindo as areas na Fig. E9.4b, vemos que isto acontece apds o fluido passar de 7% do

comprimento do reator.

€ V = F,4(arca)

Dessa mancira, os perfis de temperatura e de concentragio sdo encontrados. O resultado é mos-

trado na Fig. E9.4c.
1,0 T T T 25 (l
A Equilibrio Caminho
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08— otima 20 Fig. E4 ou E3
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Temperatura, °C T,,;‘, =95°C X,
{a) (b)
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EXEMPLO 9.5 DESEMPENHO OTIMO DE UM REATOR DE MISTURA
PERFEITA

Uma solu¢do aquosa concentrada do componente A dos exemplos anteriores (Cyo = 4 mols/¢,
F a0 = 1.000 mols/min) deve ser 80% convertida, cm um reator de mistura perfeita.

(a) Qual é a capacidade necessaria do reator?
(b) Qual devera ser a taxa de calor, se a alimentagdo entrar a 25°C e o produto sair a esta

temperatura?
Note que: = 1.000 cal 1kg 1 ~250 cal
P kg-:K 1¢ 4molsde A molde A-K
SOLUCAO

(a) Volume do Reator. Para C o= 4 mols/¢, podemos usar o grafico de X, versus T da Fig. E9.3,
desde que multipliquemos por quatro todos os valores de taxa ncste grafico.

Seguindo a Fig.9.9, o ponto operacional do reator de mistura deve estar localizado onde o lugar
geométrico dos otimos interceptar a linha de 80% de conversdo (ponto C na Fig. E9.5a). A taxa
de reagdo tem o valor de:

—r, = 0,4 mol convertido de A/min - ¢

Da equagdo de desempenho para reatores de mistura perfeita, Eq. (5.11), o volume requerido é

dado por:
V= FaoXa - (1.000 mols / min)(0,80) =2.000¢
= (-n) 0,4 mol/ min- ¢
10 T D1
Equilibrio
08— -
Produto
desejado
-ra=04 7 ponto
- s opera- _
06 , 7 cional, 62°C
, Lugar
Xa ’ geométrico
4 dos maximos
04— s
,/Balango de energia,
¢ inclinagao = 1/72
/
02 e _
/
/
’ Alimentagao, 25°C
/7
ol Bre— 14 ! 1 1 I
0, 20 40 60 80 100

44 Temperatura, °C

Figura E9.5a

(b) Taxa de Calor. Naturalmente, podemos usar joule em nossos céleulos; no entanto, visto que
estamos lidando com solugdes aquosas, é mais simples usar calorias. Vamos usar entio
calorias. A inclinagio da linha de balango de energia é:
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C, (250 cal/ mol de A-K) =g

-AH,  (18.000 cal/ molde A) 72
Desenhando esta linha através do ponto C (linha BCD), vemos que a alimentagao deve ser resfriada
até 20°C (do ponto 4 ao ponto B) antes de entrar e reagir adiabaticamente. O produto também 3
deve ser resfriado até 37°C (do ponto C ao ponto E). Deste modo, a taxa de calor é:
Pré - resfriador: Q0,5 = (250 cal / mol de A - K)(20 K) =500 cal / mol A de alimentagdo

=(5.000 cal / mol de A)(1.000 mol de A / min) = 5.000.000 cal / min
=387 kW

inclinagdo =

Pos - resfriador: O =(250)(37) =9.250 cal/ mol de A de alimentagio
=(9.250)(1.000) = 9.250.000 cal / min
=645,0 kW

A Fig. E9.5b mostra dois arranjos razoaveis para os resfriadores.

O saida = H4IKW Q aiga = 645 KW Q 5aida = 349 KW
Figura E9.5b

EXEMPLO 9.6 DESEMPENHO DE UM REATOR PISTONADO ADIABATICO

Encontre a capacidade de um reator pistonado adiabatico para processar a alimentagdo do Exemplo
9.5 (Cpg = 4 mols/¢, Fay = 1.000 mols/min) com 80% de conversao.

SOLUCAO

Seguindo o procedimento da Fig. 9.9, desenhe linhas operacionais (ver Fig. E9.6a) com inclinagio
de 1/72 (como tentativa), a partir do Exemplo 9.5, e para cada uma delas, avalie a integral

J—o,s ax .
o —r,
para encontrar qual ¢ a menor area. As Figs. E9.6a e b mostram este procedimento para as linhas

AB e CD. Alinha CD tem a menor érea, € de fato a mais préxima do minimo, e € consegiientemente
a linha operacional adiabatica desejada. Assim:

8
V= FAOE SO ‘ao{@rea sob a curva CD) O

-r,
= (1.000 mols/ min)(1,72 ¢- min / mol)
=1.720¢

Esse volume é de algum modo menor que o volume do reator de mistura perfeita (do Exemplo
9.5), porém ¢é ainda quatro vezes maior que o minimo possivel (405 litros, do Excmplo 9.4). "G

Com relagdo as temperaturas: a Fig. E6a mostra que a alimentagio tem de ser primeiro resfriada
até 16°C, passada através do reator adiabatico e sair a 73,6°C, com 80% de conversio.
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) =25---0
Nota: Estas taxas sdo 4 vezes (- n)
aquelas mostradas na FiguraE3 ¢
10 I 6
¥ Para a linha de operagio AB ]
Para a linha de operagao CD
08 - — 5 Area sob curva CD
A =004 02 4 =J’“dx" =1,72
05 -/ 1 ‘\ 0 T,
X (-n) 3
04 -
2
02 Linhas de operagdo  _|
i adiabatica 1
Inclinagao = 1/72
ol A€ 1 ] LA 0 e ;i
0t 60 80 100 0 02 04 05 08
14 16 Temperatura, °C X
{a) (b}

Figura E9.6

EXEMPLO 9.7 REATOR PISTONADO ADIABATICO COM RECICLO

Repita o Exemplo 9.6, porém agora reciclando a corrente do produto.

SOLUCAO
Para a linha operacional CD do Exemplo 9.6, encontramos uma area de reciclo 6timo, mostrada
na Fig. E9.7 como um retingulo EFGH.

Area = (0,8 - 0)(15 #-min/ mol) = 1,2 £-min / mol
V = Fpy(area) = (1.000 mols / min)(1,2 £/ mol - min) = 1.200 ¢

Figura E9.7
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Abaixo, encontramos um resumo desses quatro exemplos, todos realizando a mesma tarcfa com
a mesma alimentagio:

para escoamento pistonado com programagio 6tima de temperatura V= 405 ¢ (Ex. 4)

para reator de mistura perfeita V'=2.000 ¢ (Ex. 5)

para reator pistonado adiabatico V'=1.720 ¢ (Ex. 6)

para reator adiabéatico com reciclo V'=1.200 ¢ (Ex. 7)
9.2 REACOES MULTIPLAS

Como mencionado na introdugdo do Capitulo 7, em reagdes multiplas, tanto a capacidade do reator
como a distribui¢do de produtos sdo influenciadas pelas condigdes do processo. Uma vez que os
problemas de capacidade do reator nio sao diferentes, em principio, daqueles para reagdes simples ¢
sdo geralmente menos importantes do que os problemas relacionados com a obtengdo do produto
desejado, vamos nos concentrar neste ultimo problema. Assim, vamos examinar como manipular a
temperatura de modo a obter, primeiro, uma distribuic¢do desejada de produtos ¢, segundo, a produgio
maxima do produto desejado em um reator com tempo espacial dado.

EEm nosso desenvolvimento, nds ignoramos o efeito de concentragdes relativas dos componentes,
assumindo que as reagdes competitivas sdo todas de mesma ordem. Este efeito é estudado no
Capitulo 7.

Distribuicio de¢ Produtos ¢ Temperatura

Se duas etapas competitivas em reagdes multiplas tém constantes de taxa &, € k,, entio as taxas
relativas destas etapas sdo dadas por:
k

koo BIRT
s 10 e(Ez“EU'RT oce(E:—Eler (27)

]
—E,/RT
kl kzoe 2 kZo
Esta razdo varia com a temperatura, dependendo se E, for maior ou menor que E,; logo:

k, /k, aumentase E, > E,
quando T cresce oL <

k, / k, diminui se E, <E,
Deste modo, das duas reagdes, a que tiver maior energia de ativagio sera a mais sensivel a temperatura.
Esta evidéncia leva a seguinte regra geral de influéncia da temperatura nas taxas relativas de reagdes
competitivas:

Uma temperatura alta favorece a reag¢do de maior energia de ativa¢do; uma
temperatura baixa favorece a rea¢do de menor energia de ativagdo.

amos aplicar esta regra para encontrar eratura apropriada de operagdes para varios tipos
Vi pl ta regra p: trar a temperatura a da d tipos de
reacdes multiplas.
Para reagoes paralelas:
decscjado
2
X

S nao descjado

A



198 Capituio 9 — Efsitos de Temperatura e Pressao

A etapa | deve ser promovida e a etapa 2 deve ser inibida; assim, a razdo k/k; deve ser a maior
possivel. Da regra acima:

E,>E
seS:l, ; E, ;;S;;l)g ;} (28
Para reagdes em série:
A—'5 Ryute —S (29)
a produgdo de R é favorecida se a razdo k,/k, for aumentada. Logo:
seE,>E,usealtaT
sc E, < E, use baixa T} 30

Para a reagdo geral série-paralelo, introduzimos duas considera¢des adicionais. Primeiro, para
etapas paralelas, se uma condigao for para alta temperatura e outra para baixa temperatura, entio
uma temperatura intecrmediaria particular sera melhor, uma vez que ela forece a distribuigao mais
favoravel de produtos. Como um exemplo, considere as reagoes:

Rdcscjado

2
A 3 S emqueE,>E,, E <E; G
T

Agora, E, > E, requer uma alta T, E,| < E;requer uma baixa T e pode ser mostrado que a distribui¢ao
mais favoravel de produtos é obtida quando a temperatura satisfaz a seguinte condigdo:

1 R In[ E,-Ek,

= (32)
Tyima E;—E, E, - Eky,

Segundo, para etapas em série, se uma etapa anterior necessitar uma alta temperatura e uma etapa

posterior necessitar uma baixa temperatura, entao uma programagao decrescente de temperatura devera

ser usada. Argumentos analogos se mantém para outras programagoes.

Os problemas no final deste capitulo verificam algumas das evidéncias qualitativas em Ty, €
mostram também algumas extensdes possiveis.

Comentarios

A discussido sobre reagdes multiplas mostra que o valor relativo das energias de ativagdo dira que
nivel ou programagio de temperatura sera favorecido. Os resultados sdo muito similares aqueles
mostrados no Capitulo 7, em que se analisou qual seria o melhor nivel ou programagéo de concentragio
e qual seria o melhor estado de mistura perfeita. Embora o comportamento geral de temperatura
baixa, alta, decrescente ou crescente possa ser determinado sem muita dificuldade, o calculo do
otimo ndo ¢ facil.

Em experimentos, nés geralmente encontramos o problema inverso da situagdo delineada aqui,
em que observamos distribui¢des de produtos a partir de experimento e, a partir deste, desejamos
encontrar a estequiometria, a cinética e as condigdes operacionais mais favoraveis. As generalizagdes
deste capitulo devem ser proveitosas nesta busca indutiva.

Finalmente, quando as reagdes sdo de ordem diferente e de diferentes energias de ativagio, temos
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de combinar os métodos dos Capitulos 7,8 ¢ 9. Jackson er al. (1971) tratam um sistema particular
deste tipo € encontram que a estratégia 6tima requer ajustar somente um dos dois fatores: temperatura
ou concentra¢do, mantendo a outra em seu extremo. Que fator ajustar, depende se a variagdo na
distribuigdo de produtos for mais dependente da temperatura ou da concentragio. Seria interessante
saber se esta evidéncia representa uma conclusio geral.

REFERENCIAS

Jackson, R., Obando, R., and Senior, M. G., Chem, Eng. Sci., 26, 853 (1971).
Van Heerden, C., Ind. Eng. Chem., 45, 1242 (1953).
Van Heerden, C., Chem. Eng. Sci., 8, 133 (1958).

PROBLEMAS

9.2

9.3

94

95
9.6
9.7
98

Os Exemplos 9.4 a 9.7 ilustram a abordagem para problemas lidando com reatores ndo isotérmicos.
O Capitulo 19 estende esta abordagem para opcragdes multiestagios de reagdes catalisadas por
solido.

Para reforcar esses conceitos, os Problemas 9.1 a 9.9 pedem ao leitor para refazer esses exemplos

com uma ou mais mudangas. Em muitos destes problemas, ndo ha necessidade de refazer o problema
inteiro; indique somente as mudangas necessarias no texto e nos graficos.

Para o sistema reacional do Exemplo 9.4

(a) encontre t necessario para uma conversio de 60% do reagente, usando a programagao otima de
temperatura no reator pistonado.

(b) encontre também a temperatura de saida do fluido proveniente do reator.
Use qualquer informagdo do Exemplo 9.4 de que vocé necessite.

Para o sistcma de reator de mistura perfeita do Exemplo 9.5, nos desejamos conseguir 70% de
conversio na menor capacidade possivel de reator. Esquematize o seu sistema recomendado ¢ indique
nele a temperatura das correntes de entrada e saida do reator, assim como o tempo espacial neces-
sario (7).

Para a programagao 6tima de temperatura em um reator pistonado no Exemplo 9.4 (C,, =4 mols/¢,
F g =1.000 mols de A/min, X, = 0,8, T;i, = 5°C, T = 95°C) € estando a alimentagéo e o produto
a 25°C, quanto se deve aquecer e resfriar

(a) a corrente de alimentagio?

(b) o reator propriamento dito?

(c) a corrente de saida do reator?

Nés planejamos processar a reagiao do Exemplo 9.4 (C,, =4 mols/€, F,y = 1.000 mols/min) em um
reator pistonado, mantido todo ele a 40°C, até conversio de 90%. Encontre o volume necessario do
reator.

Refaga o Exemplo 9.4 .
em que C,o =4 mols/ ¢ é trocada

porCyy=1mol/le

Refaga o Exemplo 9.6| €M que F,, permanece inaltcrada
e igual a 1.000 mols de A / min

Refaga o Exemplo 9.5

Refaga o Exemplo 9.7
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9.9 Dcsejamos processar a reagao do Exemplo 9.4 em um reator de mistura perfeita, até a conversao de
95%, para uma concentragdo de A na alimentagdo de Cyo = 10 mols/¢ ¢ taxa de alimentacdo de
v = 100 Vmin. Qual ¢é a capacidade necessaria do reator?
9.10 Encontre qualitativamente a programagio otima de temperatura para maximizar Cg para o esquema
reacional abaixo:
AL R—’-»Sdcscjm—%T
\2 \4 6
u Vv w
Dados: E;=10,E, =25 E;=15E;=10,E;=20,E,=25

9.11 As reagdes de primeira ordem

k] = 109e—6000/T

/tz'l_’ [§_“3" Sdcsejadn kz = ‘076‘—4000”—
T U ky = 10877007

k4 - IOIZe-IZ.OO()IT

devem scr processadas em dois reatores de mistura perfeita em série, entre 10 ¢ 90°C. Se os reatores
puderem ser mantidos a diferentes temperaturas, quais deverdo ser essas temperaturas de modo a se
obter um rendimento fracionario maximo de S? Encontre este rendimento fracionario.

9.12 A reagdo gasosa, reversivel ¢ de primeira ordem
1

A R

2

deve ser processada em um reator de mistura perfeita. Para uma condi¢do operacional de 300K, o
volume requerido do reator é 100 litros, supondo uma conversio de 60% de A. Qual deve ser o
volume do reator, para as mesmas taxa de alimentagdo e de conversdo, porém com uma condigdo
operacional de 400 K?

Dados: &, = 10° exp[-2416/T] min™'
AC,=Cr—C,p=0
AH, = - 8000 cal/mol a 300 K
K=10a300K
A alimentagio consiste de A puro

A pressdo total permancce constante
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Até agora, temos nos concentrado ecm reagdes homogéneas em reatores ideais. A razdo ¢ dupla:
porque este ¢ o mais simples dos sistemas a analisar, e o mais facil de entender, e adquirir conhecimento
e pratica; também, porque as regras para um bom comportamento de um reator para sisteras
homogéneos podem freqiientemente ser aplicadas dirctamente aos sistemas heterogéneos.

As ligdes importantes aprendidas nos nove primeiros capitulos deste livro devem nos guiar
dirctamente, ou com um nimero minimo de calculos, para encontrar o sistema otimo de reatores.
Anteriormente, nds sugerimos seis regras gerais. Vamos apresenti-las e entdo usa-las.

Regra 1. Para Reacdes Simples

Para minimizar o volume de um reator, mantenha a concentragio tio alta quanto possivel para o
reagente cuja ordem for n > 0. Para componentes onde n < 0, mantenha a concentragio baixa.

Regra 2. Para Reacdes em Série
Considere reagdes em série, como mostrado:

A-5R-5S-H-- Y2

Para maximizar qualquer intermediario, ndo misturc fluidos que tenham concentragdes diferentes
dos ingredientes ativos — reagente ou intermediarios. Ver Fig. 10.1.

Regra 3. Para Reacies em Paralelo

Considere as reagdes paralelas com ordens de reagéo n;:

R gescjado n, --- ordem baixa
AZl.g n,--- intermediaria
3
\T ny--- ordem alta

Para conseguir a mclhor distribui¢do de produtos, observe que:
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/—rﬁm“j

k]

i

Reciclo E

Cao Cao Esta alimenta¢do nova E
A m se mistura com o fluido

— parcialmente reagido i

A i

i

C R . ;

s :

R i

T §

S T %

T T !

0 0 0 0 :

(a) (b)

+  baixa C, favorece a reagio de ordem mais baixa;
- alta C, favorece a reagdo de ordem mais alta;

«  seareagdo desejada for de ordem intcrmediéria, entdo alguma C, intermediaria dara a melhor
distribuig@o de produtos; .

e para reagdes que tenham todas a mesma ordem, a distribuicao de produtos nao scra afetada
pelo nivel de concentragdo.

Regra 4. Reacoes Complexas

Estas redes de reagdes podem ser analisadas quebrando-as em suas reagdes simples em série e em
paralelo. Por exemplo, para as seguintes reagdes elementares, onde R ¢é o produto desejado, a quebra
ocorre da seguinte forma:

4 A->R—>S
A+B > R R

-3 g’
R+B > S B\‘s

Esta quebra mostra que A e R deveriam estar sujeitos ao escoamento pistonado, sem qualquer reciclo,
enquanto B pode ser introduzido como vocé desejar, a qualquer nivel de concentragdo, visto que ele
nio afeta a distribuigdo de produtos.

Regra 5. Operacoes Continuas versus Descontinuas

Qualquer distribui¢io de produtos que possa ser obtida em operagdes continuas em estado estacionario,
pode ser conseguida em uma operagdo descontinua e vice-versa. A Fig. 10.2 ilustra isto.

Regra 6. Efeito da Temperatura na Distribuicio de Produtos
Dados:

/R k, = ke BT

1

A—L5R—258 A\S com
S

_ -E\/RT
ky = ke
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-
1

Lesidéncia para sistemas
‘batelada ou semicontinuo

Reator continuo Reator descontinuo

Equivalente
S~

N— o

Adicione todo o
fluido de uma s6 vez

Batelada

Encha lentamente

~ Mantenha a
i composigao
Equivalente constante
“

uma alta temperatura favorece a reagido com maior E, enquanto uma baixa temperatura favorece a
reagdo com menor E.

Vamos examinar agora como estas seis regras podem ser usadas para nos guiar ao 6timo.

Operacido Otima de Reatores

Em operagdes com reatores, a palavra "6timo" pode ter diferentes significados. Vamos olhar duas
defini¢des que sdo particularmente tteis.

Alimente um reator com uma corrente contendo o reagente A e faga com que R, S, T, ... sejam
formados, com R sendo o produto desejado. Entao por 6timo,

1. nos poderiamos entender como sendo maximizar o rendimento fracionario global de R; ou

seja:
R mols formados de R
e . m
A mols consumidos de A mix

2. nos poderiamos entender como sendo operar o sistema de reatores de modo que a produgio de
R fosse maximizada; ou seja:

2)

(Prod R) ;. ___( mols formados de R )

mols alimentados de A no sistema

Para reagdes em série, calculamos diretamente a taxa de produg¢do méaxima, conforme mostrado
no Capitulo 8. No entanto, para rea¢des em paralelo, nés achamos melhor avaliar primeiro o rendimento
fracionario instantaneo de R; ou seja:

&)

A

R |_{ _mols formados de R
M mols consumidos de A
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e entdo encontrar o otimo. Este procedimento foi mostrado no Capitulo 7.
Se o reagente ndo utilizado puder ser separado da corrente de saida, reconcentrado para as condigdes
de alimentagdo e entdo reciclado, teremos entio:

(Prod R)m = (D(R /:\)(mma (4)

EXEMPLO 10.1 AS REACOES DE TRAMBOUZE (1959)
As reagoes elementares
}/R rp =kg &y = 0,025
AT~ r5=kCy K =02 min™'

Sdesc]ado
\T ry=k,C:  ky =0,4 £/ mol-min

devem ocorrer em quatro MFR (rcatores de mistura perfeita), de iguais capacidades, conectados
do modo quc vocé desejar. A alimentagdo € C,o = 1 € a taxa de alimentagio év = 100 #/min.

O melhor esquema que o computador poderia apresentar para maximizar o rendxmento fracionario
de S, ou ®(S/A) [ver problema 5, Chem. Eng. Sci., 45, 595-614 (1990)], é mostrado na Fig.
El0.1a.

(a) Como vocé arranjaria um sistema de quatro MFR?
v
(b) Para o seu melhor sistema, qual seria o volume de seus quatro reatores?

Cro=1 38,903
v =100 25,0001

Figura E10.1a

SOLUCAO

(a) Antes de mais nada, a solu¢do do computador parece um pouco complicada, do ponto de
vista de engenharia. Mas nio faz mal; vamos em frente com os nossos calculos. O rendimento
fraciondrio instantineo, @(S/A), é:

kC, 0,2C, )
ko +kCp +K,C2 0,02540,2 C, +0,4 C2 ®

P(S/A)=

Para maximizar @(S/A), faga:

dy __0.2(0025+02C,+0.4 C}) 0.2 C,(0.2+0.8C,)
dCA .;; o (— - —)

Resolvendo, temos:

N
(V]

T Cogime = 0.

Assim, a partir da Eq. (i), em C,,6timo: o o
CSolmm =®(S/AYC,y —CAm) 0,5(1- 0 25)=0,375
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Destc modo, a melhor maneira de operar estes quatro reatores € manter as condigdes no étimo
em todas as quatro unidades. Um projeto deste tipo € mostrado na Fig. E10.1b. O Problema P20
e a Fig. E10.1a mostram um outro projeto.

Ca otimo = 0,25

Cs stimo = 0,37

Cao =1 molfé Ca stimo

vg = 100 £/min
o CS 6timo
V=187,5¢

Figura E10.1b
(b) O volume para cada MFR ¢ obtido pela equagio de desempenho:
= 14 - Cao—Ca

v -—rA
y o YCao=Ca) _ (100 /4)(1,00 - 0,25)
ou —ry 0,025+ 0,2(0,25) +0,4(0,25)*

=187,5¢

Conseqiientemente, para o sistema com quatro reatores:
Vi =187.5x4 =750 ¢

EXEMPLO 10.2 PROGRAMACAO DE TEMPERATURA PARA REACOES
MULTIPLAS

Considere o seguinte esquema de reagdes elementares:

E, =79 kJ/ mol

R3LU E,=113kJ/ mol

AP L E, =126 kJ / mol

14 s E, =151kJ/mol
E; =0

Que programagéo de temperatura vocé recomendaria, se o produto desejado fosse:
(a) R,®S, ) T,(U

e se a capacidade do reator ndo fosse importante?
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Esse esquema rcacional, industrialmente importante, foi reportado por Binns et al. (1969) e
usado por Husain e Gangiah (1976, pagina 245). Neste problema, nos trocamos dois dos valores
reportados de E, de modo a tornar o problema mais interessante. :

SOLUCAO

(a) O Intermedidrio R é Desejado. Noés g queremos que a etapa | seja rapida comparada a etapa
2 e que a etapa 1 seja rapida comparada aetapa 3. :

UmavezqueE, <E,; e E; <E; use uma temperatura baixa e escoamento plstonada

(b) O Produto Final S é Desejado Aqui, velocidade é tudo que importa.
Logo, use uma temperatura alta e escoamento plstonado.

ot

S e

(d) 0 Intermedidrio U é Desejado.
> 2e que a etapa 3 seja rapida comparada aetapa 5.

: Un;q:ycz queE, <E,¢E; >E, use uma temperatura crescente € escoamento pistonado.

W e R ‘.'.;,-_»: I TR (O
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PROBLEMAS

10.1 Dadas as duas reag¢oes:
A+t B—oR  — 5 =kCaCq
R+ B—2=S  —p =kCrCq

R é o produto desejado, que deve ser maximizado. Classifique os quatro esquemas mostrados na
Fig. P10.1 como "bom" ou "ndo tio bom". Por favor, sem calculos complicados; s justifique.

A+B_—l

A—> Q) ———>

B B B
(a) {b)

B#F—»A/»B—»m—»
A

A A
(b} (d) Figura P10.1
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10.2 Repita o Problema 1, apenas mudando:

—r, =k Gy Cé
10.3 Repita o Problema 1, apenas mudando:
—r, =k CaCy
10.4 Para as reagoes:
A+B > R —n=kCyCy
R+B > S —n=kGCCE

em que R é o produto desejado, qual das scguintes maneiras de operar o reator em batelada é
favoravel e qual nio ¢? Ver a Fig. P10.4.

Despeje A e B no reator,
todos ao mesmo tempo

Adicione B Adicione A
gota a gota gota a gota

Figura P10.4

10.5 A Oxidagdo de Xileno. A oxidagao violenta de xileno produz simplesmente CO, e H,O; todavia,
quando a oxidagio for suave e cuidadosamente controlada, ela podera produzir também quantidades
significativas do valioso anidrido ftalico, como mostrado na Fig. P10.5. Também, por causa do
perigo de explosdo, a fragdo de xileno na mistura reacional tem de ser mantida abaixo de 1%.
Naturalmente, o problema neste processo ¢ obter uma distribuigao favoravel de produtos.

(a) Em um reator pistonado, que valores das trés energias de ativagao exigiriam uma operagio a
maxima temperatura permitida ?

(b) Sob que circunstancias, o reator pistonado tem uma programagéo decrescente de temperatura?

+ oxigénio SN _+oxigénio CO,, H,0
etapal co-~  etapa2
Anitrido
CH; ftalico
CH,
Xileno + oxigénio
etapa 3 €0 H,0
Figura P10.5

10.6 As Reagées de Trambouze — Reagdes em paralelo. Dada uma série de reagdes elementares com
uma alimentagdo de C,o= 1 mol/¢ e v =100 ¢/min, desejamos maximizar o rendimento fracionario,
mas ndo a produgdo de S, em um arranjo de reatores de sua escolha.

o Rioun 7 ko ko =0,025 mol / ¢-min
ATl o =kChn Kk =02min™"
3 ° '
T v =k,C? k, =0,4 ¢/ mol-min
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O computador, por meio de uma busca multidimensional [ver problema 3, Chem. Eng. Sci., 45,
595-614 (1990)}, sugeriu o arranjo da Figura P10.6, que os autores afirmam ser um otimo LOCAL
ouum PONTO ESTACIONARIO. Né6s nio estamos interessados nos 6timos LOCALS, se tais coisas
existem; estamos interessados em encontrar o 6timo GLOBAL. Assim, com isto em mente,
(a) vocé julga que o arranjo da Figura P10.6 seja o melhor?
(b) se nao, sugira um esquema melhor. Faga o seu esquema e calcule o volume dos reatores que
vocé planeja usar.
vy = 100 ¢/min 20 ¢/min
Cag = 1 molf¢

— V,=189276 ¢

3,77 £/min

v, = 60063 ¢ —

Figura P10.6

10.7 Para a série de reagdes elementares do Problema 10.6, com uma alimentagio de C,p = | mol/f e
v = 100 #/min, desejamos maximizar a taxa de produgdo do intermediario S (ndo o rendimento
fracionario) em um arranjo de reatores de sua escolha. Esboce seu esquema escolhido e determine
0 Cs_ux Obtido.

10.8 Anticongelante de Automével. Etileno glicol e dietileno glicol sdo usados como anticongelantes
em automoveis, sendo produzidos pelas reacdes de 6xido de etileno com agua, como segue:

o CH,—CH 0l

H,O + 2N e O/ i

< CH,—CH; \H

etileno glicol :
O/CHz—CHzOH+ /O\ R O/CHz—CﬂzOH
AN CH,—CH; N
H CH,—CH,0H

T dietileno glicol
Um mol de um destes glicois em agua ¢ tio eficaz quanto o outro na redugdo do ponto de solidificagao
da agua; no entanto, na base molar, o dietilcno glicol é duas vezes mais caro que o etileno glicol. Por
conseguinte, queremos maximizar o etileno glicol € minimizar o dietileno glicol na mistura.

Um dos maiores fornecedores norte-americanos produz anualmente milhdes de quilogramas de
anticongelante, em reatores mostrados na Fig. P10.8a. Um dos engenheiros da empresa sugeriu que
cles trocassem seus reatores por um dos tipos mostrados na Fig. P10.8b. O que vocé pensa desta
sugestao?

500 m de tubo de 10 cm
r de didmetro interno

Oxido de etileno g Oxido de
+ =T 4

0 fluido se
movimenta
lentamente

& 2%~ Produta etileno

(a) {b)
Figura P10.8a e P10.8b
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10.9 A Reagdo Catalitica Homogénea. Considere a reagio elementar:
A + B—252B, -r, =kC,C, com k=04 ¢/mol min
Para a scguinte alimentagao e tempo espacial do reator
Vazio volumétrica v =100 £/ min

Cro =0.45mol / ¢
Cgo =0.55mol/ ¢

Tempo espacial T=1min

Composi¢io na alimentagio {

nos queremos maximizar a concentragdo de B na corrente do produto. Nosso inteligente computador
[ver problema 8, Chem. Eng. Sci., 45, 595-614 (1990)] fornece o projeto da Fig. P10.9 como sua
melhor tentativa.

V,=1
Cao=045mol/e 1— p=100¢
Cgo =055 mol/¢

—_—
=]

R
vg = 1,85 £/min

Figura P10.9

Vocé pensa que esta é a melhor maneira para processar a reagdo? Se ndo, sugira um esquema
melhor. Nio se preocupe em calcular a capacidade do reator, taxa de reciclo, etc. Indique somente
o melhor esquema.

10.10 Colorir Bebidas Cola. Quando xarope de milho, viscoso, é aquecido, ele caramcliza (torna-se um
marrom cscuro forte). No entanto, se for aquecido um pouco mais do que o necessario, ele se
transformara em carbono.

. ! is calo .
xarope de milho —=*— caramelo —===; particulas de carbono

Tube muito longo com comprimento exato
para maximizar a produgao de caramelo

Calor Calor Calor Calor Calor

{a) Reator atual

(b) Reator proposto
Figura P10.10 (o) Reator atual; (b) Projeto proposto.

O liquido caramelizado é enviado em vagdes-tanque por ferrovia para formuladores de xarope
cola, que testam entio a qualidade da solugdo. Se a solugdo for muito clara na cor, havera uma
penalidade; se ela tiver muitas particulas de carbono por unidade de volume, entio o vagao-tanque
inteiro sera rejeitado. Ha assim um delicado balango entre reagir menos e mais.

Agora, uma batelada de xarope de milho ¢ aquecida a 154°C em um tanque, durante um tempo
preciso. Entdo, o reator é rapidamente descarrcgado e resfriado, sendo o tanque totalmente limpo
(trabalho manual muito intenso) e entio recarregado.

A empresa quer reduzir custos e trocar esse oneroso trabalho intensivo que requer uma operagao
em batelada por um sistema continuo. Naturalmente, sera um reator pistonado (regra 2). O que
vocé pensa desta idéia? Por favor, comente quando vocé sentar € beber um gole de Coca ou Pepsi.

e e
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10.11 As Reagdes de Denbigh. Pretendemos processar as reagdes abaixo

k, =1,0¢4/mol-s 2.° ordem
1 3
A7 RISk =k=06s" 12 ordem

=0.1¢/mol-s 2.° ordem
em um sistema continuo, nas seguintes condigdes:
Vazio volumétrica da alimentag¢io v=100¢/s
C,o =6 mols/ ¢
{CRO =0,6 mol/ ¢
Nés queremos maximizar a razdo de concentragdes de Cy/Cy na corrente de produto.

Como reportado [ver problema 7, Chem. Eng. Sci., 45, 595-614 (1990)), a investida neste problema
usou 2.077 variaveis continuas, 204 variaveis inteiras, 2.108 restri¢des e forneceu como solugdo
otima o projeto mostrado na Fig. P10.11.

Composigdo de alimentagio

(a) Vocé pensa que faria melhor? Se afirmativo, que projeto de reator vocé sugeriria e que razio
Cy/Cy vocé esperaria obter?

(b) Sec vocé descjasse minimizar a razio Cg/Cr, como faria isto?
V,=20,706 ¢

CA(, = 6,0 mol/¢ 1
Ro=0.5mole W_, ~% & maximizada?
=100 ¢/h

Figura P10.11
10.12 Para a rea¢do homogénea catalitica:
A+B - B + B, —r, =kC,Cy
com uma alimentagio de Cyo =90 mols/m?, Cgy = 10 mols/m*, queremos cerca de 44% de conversio
do reagente A. Qual reator continuo ou combinagio de reatores continuos ¢ melhor no tocante ao
menor volume total necessario de reatores? Ndo ha necessidade de tentar calcular a capacidade

necessaria de reatores; determine somente o tipo de sistema de reatores que seria 0 melhor e o tipo
de escoamento que deveria ser usado.

10.13 Repita o Problema 10.12 com somente uma mudanga. Nos necessitamos de 90% de conversao do
reagente A.

10.14 Repita o Problema 10.12 com somente uma mudang¢a. Nés necessitamos somente de 20% de
conversao do reagente A.

10.15 Queremos produzir R a partir de A, em um reator em batelada com um tempo maximo de corrida
de 2 horas, em alguma temperatura na faixa de 5 a 90°C. A cinética deste sistema de reagdo de
primcira ordem, em fase liquida, ¢ dada por:

_ 20 000/RT —(rain-]
A—lsR—258, k=30e / k =[min™"]
ky =19 MR R =8 314 J/mol-K
Determinc a temperatura 6tima (para dar Cy_n;,), 0 tempo dc corrida e a conversio correspondente
de A para R.
10.16 Sistema Reator-Separador-Reciclo — Cloracao de Benzeno. Para este caso, as reagdes elementares
sdo:
C¢H +Cl, —— C H,Cl + HCI k, =0,412 ¢/ kmol-h .
C4HsCl+Cl, —25CH,Cl, + HCl &, =0,055¢/ kmol-h
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O produto descjado ¢ monoclorobenzeno. Suponha também que qualquer benzeno nio reagido na
corrente do produto pode ser separado sem impurezas e reutilizado quando desejado.
Com a imposigio que usemos somente PFR, a Fig. P10.16 mostra um minimo de trés reatores, em
qualquer arranjo, mais o separador e o reciclo do reagente ndo utilizado, onde o melhor arranjo foj
determinado pelo computador [ver caso 3, Chem. Eng. Sci., 46, 1361-1383 (1991)].
Vocé pode fazer melhor? Nido ha necessidade de calcular os volumes ¢ as taxas de escoamento
(vazdes volumétricas). Apenas proponha um esquema melhor.

Corrente de benzeno

V,, =5,56m3 V,,=5134 V,3=5873 Separador de
1__ g r ? r " benzeno
e

Figura P10.16

Mono e
diclorobenzeno

10.17 Producdo de Acroleina. Adams et al. [J. Catalysis, 3, 379 (1964)] estudaram a oxidagdo catalitica
de propileno, em catalisador de molibdato de bismuto, para formar acrolcina. Com uma alimentagio
de propileno e oxigénio e reagdo a 460°C, as trés reagdes seguintes ocorrem:

. C,H, +0, —>C,H,0+H,0
C,H, +4,50, —2-3CO, +3H,0
C,H,0+3,50, —2>3, +2H,0
As reagdes sdo todas de primeira ordem em olefina e independentes de oxigénio e dos produtos de
reagdo, sendo as razdes de taxas de reagdo dadas por:

k k

=2=01, —2=0,25

kl kl
Se ndo houver necessidade de resfriamento para manter a reagio proxima de 460°C e sc ndo
houver nenhuma separagio e reciclo de C3H,, ndo usado, que tipo de reator vocé poderé sugerir e

qual devera ser a taxa de produgdo méaxima esperada de acrolcina neste reator?

10.18 Reagdes Nao Isotérmicas de van der Vusse (1964). Considere as seguintes reagdes:
k =54x10°exp(—66275/RT) [s7']
LRSS

3 com {k, =3,6x10%exp(-33137/RT) {s7']
ky =1,6x10%exp(~99412/ RT)  [¢/ mol-s]

B>

em que a energia de ativagdo de Arrhenius é dada em unidades de J/mol, C deve ser maximizado

e Cpo= | mol/¢.

Insistindo em usar trés MFR com 1; entre 0,1 e 20 s (ver exemplo 2, AIChE J., 40, 849, (1994)],

com possivel resfriamento ¢ uma faixa de temperatura entre 360 K e 396 K, o melhor esquema

calculado pelo computador ¢ mostrado na Fig. 10.18.

(a) Vocé gosta deste projeto? Se ndo, o que sugere que devemos fazer com este sistema de 3
reatores? Por favor, mantenha os trés MFR.

(b) Que valor de Cy/C,, podcria ser obtido e qual t deveria ser usado com o melhor esquema de
reator (pistonado, de mistura perfeita ou uma combinagdo) € com uma transferéncia ideal de
calor?
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v=100 —

14 -
Figura P10.18

10.19 Anidrido Ftdlico a Partir de Naftaleno. O mecanismo aceito para a oxidagio altamente cxotérmica
de naftaleno, catalisada por sélido, para produzir anidrido ftalico é:

k =k, =2x10"exp(-159000/ RT)  [h™']

./R\35 onde ky =8,15x 10" exp(—209000/ RT) [h™']
2 4

A——S—T ki =2.1x10%exp(-83600/ RT)  [h™']

onde

A = naftaleno (reagente)

R = naftaquinona (intermediario postulado)

S = anidrido ftalico (produto desecjado)

T = CO, + H,0 (subprodutos)
¢ a energia de ativagdo de Arrhenius é dada em unidades de J/mol. Esta reagio deve ocorrer entre
900 K e 1200 K.

Um arranjo de reatores com 6timo local, descoberto pelo computador [ver exemplo 1, Chem. Eng.
Sci., 49, 1037-1051 (1994)], € mostrado na Fig. P10.19.

= 46,2 Trocadores,

v=100 J:T w%w—li:—;w—»w—»q._jj

v=238

Figura P10.19
(a) Vocé gosta deste projeto? Poderia fazer melhor? Se afirmativo, como?

(b) Se vocé pudesse manter todo o corpo de seus reatores a qualquer valor desejado de temperatura
e de 1 e se fosse permitido reciclo, quanto anidrido ftalico poderia ser produzido por mol de
naftaleno reagido?

Sugestdo: Por que ndo determinar os valores dc &y, k,, k; € k4 para os extremos de temperatura,
analisar os valores e prosseguir entdo com a solu¢ao?

10.20 O Professor Turton nao gosta de usar reatores em paralclo e ele se arrepiou todo quando viu, no
Exemplo 1, o projeto que recomendei como sendo o melhor. Ele prefere bem mais o uso de reatores

em série e assim, para aqucle exemplo, sugere usar o projeto da Fig. E10.1a, mas sem reciclo de
fluido.

Determine o rendimento fracionario de S, ®(S/A), que pode ser obtido pelo projeto de Turton e
veja se coincide com aquele encontrado no Exemplo 10.1.
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Até agora, tratamos de dois tipos de escoamento: o escoamento pistonado e o escoamento com mistura
perfeita. Eles podem proporcionar comportamentos muito diferentes (capacidade do reator, distribui¢ao
de produtos). Gostamos destes tipos de escoamento e, na maioria dos casos, tentamos projetar
equipamentos que usem um ou outro tipo, porque:

« freqiienternente, um ou outro € o 6timo, independente do que estejamos projetando.
< esses dois tipos sio simples de tratar.

Porém, os equipamentos reais sempre se desviam dos ideais. Como considerar este fato? Este capitulo
¢ os proximos abordario cste assunto.
Trés fatores globais, um pouco interligados, compdem o tipo de escoamento ou contato:
1. a RTD (sigla provenientc do nome em inglés, residence time distribution) ou distribui¢io do
tempo de residéncia do material que esta escoando através do vaso;

2. o estado de agregacdo do material em escoamento, sua tendéncia a aglomerar e, para um
grupo de moléculas, sua tendéncia a se moverem juntas;

3. aantecipacio e o retardo de mistura de material no vaso.

Primeiramente, vamos discutir qualitativamente estes trés fatores e depois, neste e nos proximos
capitulos, vamos mostrar como eles afetam o comportamento de um reator.

A Distribuicao do Tempo de Residéncia, RTD

Os desvios dos dois modos de escoamento ideal podem ser causados pela formagio de canais
preferenciais de fluido, pela reciclagem de fluido ou pela criagdo de regides de estagnagio no vaso. A
Fig. 11.1 mostra este comportamento. Em todos os tipos de equipamentos de processo, tais como
trocadores de calor, colunas de recheio e reatores, este tipo de escoamento deve ser evitado, uma vez
que ele sempre diminui o desempenho da unidade.

Se conhecermos precisamente o que esta acontecendo no interior do vaso, ou seja, se tivermos um
mapa completo da distribui¢do de velocidades para o fluido no vaso, entiio deveremos, em principio,
ser capazes de prever o comportamento de um vaso como um reator. Infelizmente, esta abordagem
ndo ¢ pratica, mesmo na era atual de computadores.
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'Figura 1117 Tipos dé escoamento niio; ideal; que podem existir. em equipamentos de processo

Curto-circuito

Regides de estagnagao

Leito com
recheio

1

Formagdo de canais ] s
b\ J____ preferenciais, espe- L

00 cialmente sérios em

operagdes bifasicas

em contracorrente

Curto-circuito extremo
e desvio (bypass)

4 by et R, e b T+

Colocando de lado o objetivo de conhecer completamente o escoamento, vamos ser menos
ambiciosos e ver o que realmente necessitamos saber. Em muitos casos, ndo necessitamos realmente
conhecer muito, bastando simplesmente saber quanto tempo as moléculas individuais permanecem
no vaso, ou mais precisamente, a distribui¢do do tempo de residéncia do fluido escoando. Esta
informagio pode ser determinada facil e diretamente através de um método largamente usado de
investigagdo, o experimento de estimulo-resposta.

Grande parte deste capitulo aborda a distribui¢ao do tempo de residéncia (ou RTD) para escoamento
ndo idcal. Mostramos quando ele pode ser legitimamente usado, como usa-lo e que alternativas
adotar quando ele nio for aplicavel.

No desenvolvimento da "linguagem" para esse tratamento de escoamento nao ideal (ver Danckwerts,

1953), consideraremos apenas o escoamento estaciondrio, sem reagao ¢ sem variagao da densidade
de um unico fluido através do vaso.

Estado de Agregaciio da Corrente em Escoamento

O material em escoamento esta em algum estado de agregaciao, dependendo de sua natureza. Nos
extremos, estes estados podem ser chamados de microfluidos e macrofluidos, conforme esquematizado
na Fig. 11.2.

Sistemas de uma Unica Fase. Estes estio localizados em algum ponto entre os extremos de
microfluidos ¢ macrofluidos.

Sistemas com Duas Fases. Uma corrente de sélidos sempre se comporta como um macrofluido,
porém para gés reagindo com liquido, cada fasc pode ser um micro ou macrofluido, dependendo do
esquema de contato que estiver sendo usado. Os esquemas da Fig. 11.3 mostram comportamentos
complctamente opostos. Nos trataremos estes reatores bifasicos em capitulos posteriores.

o
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ios e BEERCRo de fluid™

Gases e liquidos
comuns n3o muito
VisSCosos

Goticulas ndo coalescentes
Particulas sofidas
Liquidos muito viscosos

| Microfluido I

As moléculas individuais As moléculas estdao mantidas
estdo livres para se agrupadas em agregados
moverem e se misturarem ou empacotadas

Antecipacao de Mistura

Os elementos de fluido de uma uinica corrente escoando podem se misturar entre si tanto com antecipa-
¢do como com retardado, em seu escoamento através do vaso. Por exemplo, ver a Fig. 11.4.

Geralmente, esse fator tem pouco efeito no comportamento global para um tnico fluido escoando.
No entanto, para um sistema com duas correntes de entrada de reagentes, ele pode ser muito importante.
Ver, por exemplo, a Fig. 11.5.

Papel da RTD, do Estado de Agregacao e da Antecipaciio de Mistura na Determinacio do
Comportamento do Reator

Enquanto em algumas situa¢des um dos trés fatores pode ser ignorado, em outras ele pode ser cru-
cial. Freqiientemente, isto depende muito do tempo de reacio, ¢,,, do tempo de mistura, i, € do
tempo de permanéncia no vaso, I permanéncia- Embora f.rmanencia t€nha um significado mais amplo, em
muitos casos, ele € bem parecido com ¢ i

11.1 E, A DISTRIBUICAO DE IDADE DO FLUIDO, A RTD

E evidente que os elementos de fluido que adotem rotas diferentes através do reator possam levar
tempos diferentes para passar através do vaso. A distribui¢ao destes tempos para a corrente de fluido

Enllh JE TRCRO § WOt

Reator de torre i
com aspersdo
{Spray tower reacton)

L

Reator de borbulhamento
(sparger reactor)

s > 6

—> L !
¢ — Goticulas liquidas §
Bolhas em gas H
gasosas £

em liquido G—|" :

> ;

t

Aqui, 0 gas é um
microfluido, enquanto o
liquido é um macrofiuido :

Aqui, 0 gas é um
macrofluido, enquanto o
liquido é um microfluido
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ok de Rntetiptedo  fetardd¥ mistura de fluido
H

Antecipagao de mistura Mistura uniforme Retardo de mistura

/ Y
T
U l“‘ ! T~~~ i t
3 : T~ > — ™ —— o ~——y :\} —\‘ >
» _
[—>) l/-\),<-j 42 T~ A \ _,IJ;M

Mistura intensa de  Perfil plano de I_ 0 mesmo ao longo Nenhuma mistura L Regido bem
fluido novo e velho velocidade do tanque inteiro de fluido novo e velho misturada

saindo do vaso é chamada dc distribuigdo de idade de saida, E (do inglés, exit), ou distribuigdo do
tempo de residéncia (RTD) do fluido. E tem a unidade de tempo™.

Nas achamos conveniente representar a RTD de modo que a drea sob a curva seja igual a unidade;
ou seja:

fw::l (-1

A Fig. 11.6 mostra este procedimento, que ¢ chamado de normalizagao da distribuigao.

Devemos notar uma restrigdo na curva E: o fluido entra e sai do vaso apenas uma tinica vez. Isto
significa que ndo deve haver escoamento ou difusdo ou redemoinhos ascendentes na entrada ou na
saida do vaso. Chamamos a isto de condigao de contorno de vaso fechado. Quando os elementos de
fluido puderem cruzar mais de uma vez o contorno do vaso, chamamos isto de condi¢io de contorno
de vaso aberto.

Com essa representagao, a fragio da corrente de saida com idade* entre te ¢ + dt é:
E dt -]
A fragdo mais nova que a idade ¢, é:

"Edr [-) )

0

enquanto que a frag@o de material mais velha que ¢, mostrada como area sombreada na Fig. 11.6, é:
- f
flzdzzl—j Ed  [-] @
it 0
A curva E ¢ a distribuigdo necessaria para considerar o escoamento nio ideal.

Métodos Experimentais (Ndo Quimicos) para Determinacio de E

A maneira mais simples e direta de determinar a curva E usa um tragador fisico ou ndo reativo. Para
finalidades especiais, no entanto, podemos querer usar um tragador reativo. Este capitulo lida em

A, N~ , ,
& = A > ]
| — > H
BJ 1) - "l ——~— B T E
I :
|_ Bem misturado na Escoamentos paralelos A mistura ocorre i
entrada, de modo que e separados, de modo somente na saida, |
A e B tém muito tempo que A e B ndo podem nao havendo tempo !
para reagao reagir parareagao

* O termo “idade™, para um elemento da corrente de saida, refere-se ao tempo gasto por aquele elemento no vaso.
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‘Essa curya tamb ém ebamﬂa :
 témipo dé Tesidéncia on RTD N

Fragdo da corrente de saida
que é mais velha que ¢,

Area total = 1

e

0 4
t

detalhes com um tragador nao reativo, podendo-se usar, neste caso, todos os tipos de experimentos. A
Fig. 11.7 mostra alguns deles. Consideramos aqui somente os experimentos com as fungdes pulso e
degrau, pelo fato de que com estas fun¢des os experimentos sdo mais faceis de interpretar enquanto
que as fungdes periddicas e aleatorias sao mais dificeis.

Vamos discutir agora esses dois métodos experimentais de determinagdo da curva E. Mostramos
entdo como encontrar o comportamento do reator, conhecendo a sua curva E.

O Experimento com a Fun¢io Pulso

Vamos encontrar a curva E para um vaso com volume ¥ 'm?, através do qual um fluido escoa com v
m>/s. Para isto, introduza instantaneamente, no fluido que esta entrando no vaso, M unidades de um
tragador (kg ou mols) ¢ registre a concentrag@o e o tempo do tragador ao deixar o vaso. Esta é a curva

Chuso- A partir do balango de material para o vaso, encontramos:
- » o]
Area sob a curva ca={"Ccdr= zC’A’i _M kgs G)
de Cpulw ] P Vv m) ]

= t,CAL,
[Média da curva)‘ i ,‘; 1 - Z ¥ s] @
deC - - v
¢ ert ZC'A"’ Y
0 i

pulso

Tudo isto é mostrado na Fig. 11.8.

Para encontrar a curva E a partir da curva C,,,,,, simplesmente mude a escala de concentragio, de
modo a fazer com que a area sob a curva seja igual a unidade. Assim, simplesmente divida as leituras
de concentragdo por M/v, como mostrado na Fig. 11.9.

C

pulso

Mlv (5a)

?,f

H

<«—Alimentagao <«—Alimentagao ¢ Alimentagao v Alimentag¢ao i
em pulso em degrau periodica aleatdria H

I N\ H

[

—laad— — e ) —
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Introduza instantaneamente
M unidades de tragador no

fluido que entra no vaso

V = volume
do tanque

Registro do tragador que sai

Avalia a area sob a curva

L Avalia a média

ie Ierx - S1,CA,
fcar — Ycar,

Tempo, s

o experimentd com funcio pulso de tragador

Temos uma outra fungdo RTD: E4. Aqui, 0 tempo ¢ medido em termos do tempo médio de residéncia

0=1/1. Logo:

- 14 C Iso
E,=fE=—.—B&
e v M/iv M ™

(5b)

E, ¢ uma medida util, quando se lida com modelos de escoamento que aparecem nos Capitulos 13, 14
e 15. AFig. 11.10 mostra como transformar E em E,.

Um altimo lembrete: a relagdo entre as curvas de C,y, € E somente se mantém de forma exata
para condi¢do de contorno de vaso fechado.

O Experimento com a Fungiio Degrau

Considere v m*/s de um fluido escoando através de um vaso de volume V. No tempo ¢ = 0, troque o
fluido normal por outro com um tragador de concentragdo C,;, = [(kg ou mol)/m’] e mega a
concentracio do tragador na saida, Cjeyay, cOM 0 tempo, £, como mostrado na Fig. 11.11.

Um balango de material relaciona as diferentes quantidades medidas da curva dc saida de uma

alimentagdo em degrau.

1

CDullo

g

e A S
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m | k
o =5[]
(Arca sombrcada) 14 [kg/s
da Fig. 11.11 RN
a Fig v m ©
fcm 1dc,
- degrau 1 £ max
0
= o J; 1dCyegran
L 1dCyegray

cm que m (kg/s] € a taxa mdssica de escoamento do tragador no fluido que entra.

A forma adimensional da curva Cy,,, ¢ chamada de curva F. Ela ¢ encontrada elevando-se a
concentragdo do tragador de zero até a unidade, como mostrado na Fig. 11.12.

Relagio ente as Curvas E e F

Para relacionar E com F, imagine um escoamento estacionario de um fluido branco. Entéo, no tempo
t=0, troque esse fluido por outro vermelho € registre a elevagio da concentragio do fluido vermelho
na corrente de saida — a curva F. Em qualquer tempo ¢ > 0, o fluido vermelho, e somente o fluido
vermelho, na corrente de saida, é mais novo que a idade ¢. Desta forma, nds temos:

(fracio do fluido vermelho) _ ( fracdo da corrente de saida,)
na corrente de saida mais nova que a idade ¢

Porém, o primeiro termo é simplesmente o valor F, cnquanto que o segundo termo é dado pela Eq.

Alimentagao em degrau no tempo /=0
t<0... sem tragador
1>0... m [kg/s] de tragador,

-t

vm'/s—>

Cacgrau : Leitura
X na saida
Vm’ £ 7 |
l ‘_ ﬁleitura = | Fluido
na saida B | novo
0 L
i
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A s A A A8 S bbb 2 ¢

Porém, o primeiro termo ¢ simplesmentc o valor F, enquanto que o segundo termo € dado pela Eq.
(1). Por conseguinte, nds temos no tempo ¢:

F= f E di ™
o
e diferenciando, obtemos:

—-=E ®

@ o

- [}

@ =
0 S ®
0 s~le

£ [=) b

0

' Essas relagdes mostram como os experimentos de estimulo e resposta, usando tanto a alimentagio
em pulso como em degrau, podem dar, convenientemente, a RTD e a taxa média de escoamento do
fluido no vaso. Devemos lembrar que essas relagdes somente se mantém para vasos fechados. Quando
i esta condigdo de contorno ndo for encontrada, entio as curvas de Cpys, ¢ E diferirdo. As curvas de

Cyuiso do modelo de convecgdo (ver Capitulo 15) mostram claramente isto.
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thigura‘ll'lA‘-—«Propnedadcsdasourvaschc F pafa vérios eswamento&Ascurvassaodesmhadasem

Bz e

“termos de unidades comuns e-adimensionais de tempo. A relagho éntre as Curvas & dada pefas Eqs. (D e'(8)

Escoamento Escoamento com Esco_amgnm
pistonado mistura perfeita arbitrario

b -
U] Area=1 —»
wl

Largura = 0—>

~

JAN

SN
n | Area=1 —>
o
Largura = 0—
0 0
1
A Fig. 11.14 apresenta as formas dessas curvas para varios tipos de escoamento.
Em qualquer tempo, essas curvas esto relacionadas por:
v v dF
E=—-C o F=—Cip. E=—,
m pulso m degrau dt
-V t = - 9
t=—, 0==, Bg=1, E;=(E ®)
v’ 1
8, E, F...todos adimensionais, E =[tempo™]
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EXEMPLO 1.1 ENCONTRANDO A RTD POR MEIO DE EXPERIMENTO

As concentragdes na Tabela 11.1 representam uma resposta continua para uma alimentagio em
pulso no interior de um vaso fechado, que deve ser usado como um reator quimico. Calcule o
tempo médio de residéncia, 7, do fluido no vaso e faga uma tabela e um gréfico da distribuicio de
idade de saida E.

Tabela E11.1

Tempo ¢, min Concentragdo de saida do tragador, Cpy,

g/¢ de fluido
0 0
5 3
10 5
15 5
20 4
25 2
30 1
35 0

SOLUCAO
O tempo médio de residéncia, a partir da Eq. (4), é&:

_ LA wmcosane 2 1C

Y cay Y
_5x3+10x5+15X5+20x4 +25x2+30x1

3+5+5+4+2+1

‘

=15 min

A arca sob a curva de concentragio-tempo,
Area=Y CAt=(3+5+5+4+2+1)5=100g- min/l

fornece a quantidade total de tragador introduzido. Para encontrar E, a area sob esta curva deve
ser unitaria; conseqiientemente, cada leitura de concentragdo deve ser dividida pela area total,
dando:

Assim, nés temos:
f, min 0 5 10 15 20 25 30

E=,L,min‘I 0 003 005 005 004 002 0,01

Figura E11.1

A Fig. E11.1 é um grafico desta distribuigao.
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EXEMPLO 11.2 ENCONTRANDO A CURVA E PARA UM LIQUIDO ESCOANDO
ATRAVES DE UM VASO

Um tanque grande (860 1) é usado como um dispositivo de contato gas-liquido. Bolhas de gas
sobem através do vaso, saindo pelo topo, enquanto o liquido entra por uma parte e sai por outra,
a 5 £/s. Para se ter uma idéia do tipo de escoamento do liquido no vaso, um pulso de tragador
(M = 150 g) ¢ injetado na entrada do liquido € medido na saida, como mostrado na Fig.E11.2a.

(a) Vocé acha que este experimento esta sendo executado apropriadamente?
(b) Se afirmativo, encontre a fragio de liquido no vaso.

(¢) Determine a curva E para o liquido.

(d) De forma qualitativa, o que vocé acha que estd acontecendo no vaso?

0,75

C gt

t, min
Figura E11.2a

SOLUCAO

(a) Compare o balango de material com a curva do tragador. Do balango de material, Eq. (3),

devemos ter:
Area=M 1308 3485
v Siis 4

g-min

Da curva do tragador:

Afea=4(l+%+%+ - ):0,375(%):0,5——&?'"

Estes valores sio concordantes, sendo entdo os resultados consistentes.

Estes valores sdo concordantes, sendo entdo os resultados consistentes (a)

(b) Para o liquido, a Eq. (4) fornece:
tCdt
=L 2A,+4x£'—+6xi+8x—'4l+ -+ +|=2,67 min
de, 0,5 4 16 64

Deste modo, o volume de liquido no vaso é:
V,=tv, =2,67(5x60) =800 ¢

e a fragdo volumeétrica das fases é:

L=

Fragio de liquido = 800 =93%
860

(b)
Fragdo de gas =7%
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(¢) Finalmente, da Eq. (5), nds encontramos a curva E; ou seja:

G 1
pulso
- =——=—C=2C
- M/iv 05
Logo, a curva E para o liquido € mostrada na Fig. E11.26 ©

(d) 0 ¥aso tem uma forte recirculagdo de liquido, ptovavelmente induzida

pelas bolhas ascendentes. o " A d)

A Integral de Convolucao

Suponha que introduzamos no vaso uma injegao de tragador, cuja variagdo de C, a4, COmM 0 tempo ¢
scja aquela mostrada na Fig. 11.15. Ao passar através do vaso, o sinal sera modificado de modo a dar
um sinal de saida C,, variavel com o tempo ¢. Uma vez que o escoamento com esta RTD particular
¢é responsavel por esta modifica¢do, vamos relacionar C,pyaga E € Coiga-

Preste atengdo no tracador que deixa o vaso no tempo em torno de f. Isto é mostrado como o
retangulo estreito B na Fig. 11.15. Podemos escrever entio:

tragador que deixa) _ ( Todo tragador que entra ¢’ segundos antes dc ¢
o retangulo 8 € que permanece no vaso por um tempo ¢’

O retangulo estreito A representa o tragador que entra ¢’ antes de . Em termos deste retingulo, a
equagdo acima pode ser escrita como:

{ fracdo de tragador em A, \

( tragador no)
(que permanece no vaso porJ

(tracador que deixa) _
retangulo 4 cerca de ¢’ segundos

o retangulo B todos os retingulos
A que entram antes
do tempo
Em simbolos e tomando os limites (encothendo os retingulos), nos obtemos a relagdo desejada, que

¢ chamada de integral de convolugdo:

C%ida(t) =J:Ccmmda(t')E(t _t’)dl, (]03)
quc pode ser representada de forma equivalente como:
!
Csaida({) =f Ctmmda(‘ _t,)E(t')dt’ (lol))
0

Dizemos que Cg,4, € a convolugdo de E com C,.4, que, escrevendo de forma concisa, resulta em:

Csaida =E*C . OU Csm'da = Cenraca * E (10¢)
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.~ Fiigara 1115,z Fsquema mostrando a deduto da Ficgral

C entrada C eanada

A _— Vaso [——

L- RTID=Evs¢

|
'
| 1" segundos |
t

anteriores

Aplicacdo dessas Ferramentas. Para ilustrar os usos dessas ferramentas matematicas, considere
trés unidades independentes,* a, b ¢ ¢, que sdo fechadas e conectadas em série (ver Fig. 11.16).

Problema 1. Se o sinal de alimentagdo C,,,,4, for medido e as distribuigdes da idade de saida E,, E,
e E, forcm conhecidas, entdo C, sera a convolugdo de E, com C_,,q4, € assim por diante; por
conseguinte:

C=Chrata *E. C;=C*E;, Cyy, =C,*E,
e combinando, temos:
C

saida

=C,

entrada

+E,*E, *E, an

Desta forma, podemos determinar a saida a partir de uma unidade de escoamento com multiplas
regioes.

Regido b 1

Regido a

A4

=]
]
Q
s
o

o

Y

entrada

* Por independéneia entendemos que o fluido perde sua memoria & medida que ele passa de vaso a vaso. Logo, umn elemento de
fluido que se mova mais rapido em um vaso nao se lembraré deste fato no proximo vaso e ndo escoard, preferencialmente, mais
rapido (ou mais lento) ai. O escoamento laminar nio satisfaz, freqiientemente, este requisito de independéncia; no entanto, a mistu-
ra completa (ou lateral) de fluido entre as unidades satisfaz esta condigdo.
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Problema 2. Se n6s medirmos C oy, € Caiga © conhecermos E, ¢ E_, poderemos entdo extrair E,
desconhecida. Este tipo de problema € de particular importéncia em experimentos em que as regides
de entrada e de coleta do tragador sdo ambas largas quando comparadas a se¢@o experimental.

A convolugdo é uma operagdo direta; no entanto, a desconvolugao, a determinagio de uma das
fungdes de distribuigdo sob a integral, é dificil. Deste modo, o Problema 2 é mais dificil de tratar do
que o Problema 1, requerendo o uso de um computador.

Em alguns casos, entretanto, noés podemos, em esséncia, fazer a desconvolugdo. Esta situagio
especial sera considerada no final do Capitulo 14, mediante de um exemplo.

O Exemplo 11.3 ilustra a convolugio, enquanto que o Exemplo 11.4 ilustra a desconvolugao.

EXEMPLO 113 CONVOLUCAO -

ES 55—‘\—'.?
Vamos ilustrar o uso da equagio de convolugio, Eq. (10), com um exemplo bem simples, em que
queremos encontrar Cyyy,, dadas Cy4, € a curva E para o vaso, como mostrado na Fig. E11.3a.

Curva de o
- alimentagao b
T do tragador

RTO para o vaso

i i

SOLUCAO
anelro cons1dere mtervalos de  tempo de 1 min. Os dados fomemdos sao entao

ES

* convolugio, na forma discreta, nos temos: e

: 0 ? ; = i =
8x05 . . .o =04
8x05+4x005 =42 :
8x'0.35+4 x 0,5+6x0,05=5,]1 ‘
v 8x0,10+4%x0,35+6x0,5=5,2 1
;mlea 4x0,10+6x035 =25 ;
i3 CTESTT =06
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As curvas de C.pains E € Cgis, nas formas discreta e continua, sao mostmdas na Fi 1g E11.3b.
Note que a area sob a curva Cyyy, iguala a drea sob a curva Cengaaer ~ ~ © L . 2 S

Figura E11.3b_

11.2 CONVERSAO EM REATORES COM ESCOAMENTO NAO IDEAL

Para avaliar o comportamento geral de um reator, temos de conhecer quatro fatores:
1. acinética da reagao;
2. aRTD do fluido no reator;
3. se ha antecipagdo ou rctardo de mistura de fluido no reator;
4. se o fluido é um micro ou um macrofluido.

Para microfluidos em escoamento pistonado ou com mistura perfeita, desenvolvemos as equagdes
nos capitulos anteriores. Para escoamento intermediario, nds desenvolveremos os modelos apropriados
nos Capitulos 12, 13 e 14.

De modo a considerar a antecipagdo e retardo de mistura um microfluido, suponha os dois tipos
de escoamento mostrados na Fig. 11.17, para um reator processando uma reagdo de segunda ordem.
Eim (a), o reagente comega com uma concentragio alta e reage rapidamente, uma vez que n > 1. Em
(b), a concentragao do fluido cai imediatamente. Uma vez que a taxa de reacao cai mais rapidamente
que a concentra¢do, vocé tera no final uma concentragao mais baixa. Assim, para microfluidos:

Retardo de mistura favorece reagdes onde n > 1

Antecipagdo de mistura favorece reagdes onde n < | a2

Para macrofluidos, imagine pequenos aglomerados de fluido permanecendo no reator durante tem-
pos diferentes (dados pela fungio E). Cada aglomerado reage como um pequeno reator em batelada;
conseqientemente, os elementos de fluido terdo composig¢des diferentes. Logo, a composi¢ao média
na corrente de saida tera de considerar estes dois fatores: a cinética e a RTD. Em palavras:

{ concentragio média) ( concentragdo de reagente) { fragdo da corrente)

dereagentena | = 2 que permanece em um |1 4o ci4a - de idade
todos os elementos

corrente de saida e!emento de fluido, de entrefet +dt
da comrente de saida idadeentre te t + dt
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SRS PReo

Em simbolos, isto se torna:

C =( C
4 = I A -E di
C:\O na saida o \ C A0 /para um elemento ou uma pequena

batelada de fluido com idadc ¢
ou em termos de conversio

XA =J; (XA)cIcmcnm.Edl (13)
ou em uma forma adequada para integragdo numérica

A - Z [CA J -E At
clemento

AD todos os C“\O
intervalos
de idade

@]

O

Do Capitulo 3 sobre reatores em batelada, temos:

« para reagdes de primeira ordem (Sﬁ—] =e™ (14)
CAO elemento
« para reagdes de segunda ordem (EA—) S — (15)
CAO elemento [+ kCAO[
C | -n
! » para reag¢des de ordem n [——L) =[l+(n-1)Crke]" (16)
i CAO elemento

Estes sdo os termos que devem ser introduzidos na equagdo de desempenho, Eq. (13). Mais adiante
neste capitulo, mostraremos que, para as rea¢des de primeira ordem, a equagio do macrofluido é
idéntica a equagdo do microfluido ou do reator em batelada.

Continuarcmos essa discussdo no Capitulo 16.

A Fungao Delta de Dirac, &8(f — ). Uma curva E que pode nos confundir é aquela que representa o
escoamento pistonado. Nos a chamamos de fungdo delta de Dirac (8), e, em simbolos, temos:

3t —1y) a7

que diz que o pulso ocorre em ¢ = £, como visto na Fig. 11.18.

As duas propriedades dessa fun¢do que necessitamos saber sdo:

Arca sob a curva: J:S(I —1y)dt =1 (18)

Qualquer integragdo com uma fungio J: J; &t —t5) f(1)dr = f(45) 19)
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Figura 11.18 — A funggio E para o éscoanento pistonado
Largura zero, infinitamente aita,
porém com area = 1,

8t to) i

E s

Lo

Uma vez tendo cntendido o que isto significa, veremos que é mais facil integrar com a fungéo 8 do
que com qualquer outra. Por exemplo:

Jm 8(t = 5ude =5° (apenas troque ¢, por 5)
o

8(1 - 5)dt =0
(

EXEMPLO 1.4 CONVERSAO EM REATORES COM ESCOAMENTO NAO
IDFAL

O vaso do Exemplo 11.1 deve ser usado como um reator para um liquido que se decompde a uma
taxa de:

-r, =kC,, k=0,307 min™'
A A

Encontre a fragdo de reagente nio convertido no reator real ¢ compare-a com a fragdo nio
convertida em um reator pistonado, com mesma capacidade.

SOLUCAO

Para o reator pistonado com variagdo desprezivel de densidade, nds temos:

X, A
o[ La L[ 1,
—r, co Co k C,

¢ com ¢ do Exemplo 11.1:

C -
A ko o~030013) _ 48 _ 0]

L. —e

CAO =

Assim, a fragdo de reagente ndo convertido no reator pistonado € igual a 1%.

Para o reator real, a fragdo ndo convertida, dada pela Eq. (13) para macrofluidos, é encontrada
na Tabela 11.4. Conseqiicntemente, a fragao de reagente ndo convertido no reator real é:

La 0,047

A0
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Tabela E11.4
t E kt et € YE At
5 0,03 1,53 0,2154 (0,2154)(0,03)(5) = 0,0323
10 0,05 3,07 0,0464 0,0116
15 0,05 4,60 0,0100 ) 0,0025
20 0,04 6,14 0,0021 =T 0,0004
25 0,02 7,68 0,005 o 0,0001
30 0,01 9,21 0,0001 0
dados e La e e™E Ar = 0,0469
g e CA('! e

H . . . " X < -~

Da tabela, vemos que o material néo convertido €, em grande parte, proveniente da porgdo ante-
rior da curva E. Isto sugere que a formagdo dc canais preferenciais € o curto-circuito podem
impedir seriamente tentativas para alcangar uma concentragéo alta nos reatores.

Note que, uma vez que essa é uma rea¢io de primeira ordem, podemos trati-la como um
microfluido ou macrofiuido. Nesse problema, resolvemos o caso de escoamento plstonado como
um microfluido e resolvemos o caso ndo ideal como um macrofluido. >

EXEMPLO 11.5 REAC;\O DE UM MACROFLUIDO

Goticulas ndo coalescentes e dispersas (Cyo = 2 mols/£) reagem (A — R, —r, =kC2, k=10,5 ¢/
mol - min) 4 medida que passam através dc um dispositivo de contato. Encontre a concentragdo
média de A que permanece nas goticulas saindo do dispositivo, se sua RTD for dada pela curva
da Fig. E11.5.

b A Eq.(13) é a équagio pertmente de desempenho Avahe 0s termos iesta expressao Para
E cra=kCE, k= 0,5 £/ mol - min

L
T

a equagdo de desempenho para batelada, provemenie db Capltulo 3 é:
Cy -1 1
Cao l+ch,t l+0 5(2)1

R
F.

0, 5 para 1 <t<3;aEq.(13) toma—se

&=f CA) f———(OS)dt-OSan 0,347,
Cho o \C mlmw‘a-

ifa"

=
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Assim:

X,=1-0,347=0,653, ou 65%

REFERENCIA
Danckwerts, P. V., Chem. Eng. Sci., 2, 1 (1953).

PROBLEMAS

11.1 Um vaso recebe uma alimentagio em forma de pulso, obtendo-se os seguintes resultados mostrados
na Fig. P11.1.

(a) Compare o balango de material com a curva do tragador, para ver se os resultados sdo
consistentes.

(b) Se o resultado for consistente, determine 1, Ve esquematize a curva E.

M=1molem:=0
v =4 {/min

Figura P11.1

11.2 Repita o Problema P11.1 com uma alteragio: a curva do tragador é dada agora pela Fig. P11.2.

0,05 [~

C puiso

1, min
Figura P11.2

11.3 Um vaso recebe uma alimentagio em forma de pulso, obtendo-se os seguintes resultados mostrados
na Fig. P11.3.

(a) Os resultados sdo consistentes? (Compare o balango de material com a curva experimental do

tragador).
(b) Se os resultados forem consistentes, determine a quantidade introduzida dc tragador, M, ¢ a
curva E.
E
=S
o
£
v=4cm¥s a
J

V=60 cm3

Figura P11.3
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11.4 Um experimento, usando a fungdo degrau, foi realizado em um reator. Os resultados sio mostrados
na Fig. P11.4.

(a) O balango de material é consistente com a curva do tragador?

(b) Se afinmativo, determine o volume do vaso V, 7 e as curvas F e E,.

v.= 4 ¢/min
m= 0,5 mol/min

Cdaquu

V=1
Figura P11.4

11.5 Uma batclada de material radiativo é descarregada no rio Columbia, em Hanford, Washington. Na
cidade de Bonneville Dam, cerca de 400 km a jusante do ponto de descarga, a agua do rio (6.000
m®/s) é monitorada com relagdo a um determinado radioisétopo (z,,, > 10 anos), sendo os dados
apresentados na Fig. P11.5.

(a) Quantas unidades deste tragador foram introduzidas no rio?
(b) Qual é o volume de agua do rio Columbia entre a cidade dec Bonneville Dam e o ponto de
introdugdo do tragador?

unidades de
radiatividade/m®
S
&

G,

¢, dias
Figura P11.5

11.6 Um tubo (didmetro interno de 10 cm e comprimento dc 19,1 m) transporta, simultaneamente, gas e
liquido entre dois pontos. As vazdes volumétricas de gas e liquido sdo 60.000 cm’/s e 300 cm/s,
respectivamente. A Fig. P11.6 apresenta os resultados dc testes feitos com os fluidos escoando
através do tubo, em que um tragador foi introduzido utilizando uma fungio pulso. Que fragio do
tubo € ocupada pelo gas e que fragdo é ocupada pelo liquido?

Liquido

[

Figura P11.6
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Um macrofluido liquido reage de acordo com A — R, ao escoar através de um vaso. Encontre a
conversdo de A para as cinéticas apresentadas nos problemas P11.7 a P11.11 e para os tipos de
escoamento das Figs. PI1.7 aP11.11.

E, min™!

11.7  Cyo=1mol/¢
—rp =kC23
k=2 mol®/£°- min

E, min™’

11.8 Cyo=2mol/{
—ra=kC}

k=2 mol/? - min f, min

E, min!

119 C,p=6mol/¢
—ra=k

k=3 mol/¢ - min {, min

E, min™'

11.10 C,o=4 mol/? Area=1
-ra=k
k=1mol/2-min 1, min

E, min™!

11.11  Cup=0,1 mol/¢
~ra=k
k =20,03 mol/¢ - min

Figuras P11.7, P11.8, P11.8, P11.10 e P11.11

11.12 — P11.14 Sulfeto de hidrogénio ¢ removido do gas de coqueria, através do contato com um leito
movel de particulas de 6xido férrico, que sdo convertidas a sulfeto, como mostrado:

Fe,0; — FeS

Em nosso reator, a fragdo de 6xido convertido em qualquer particula é determinada pelo seu tempo
de residéncia ¢ e o tempo necessario, T, para a conversio completa da particula, sendo dada por:

3
l—X=(I—LJ quandot<lh ecomt=1lh
T
e X=1 quandot21h

Encontre a conversio dc 6xido férrico a sulfeto, se a RTD dos solidos no equipamento for aproximada
pela curva das Figs. P11.12, P11.13 e P11.14.
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11.12 E b Fe,0,
Gas de
coqueria,
sem H,S

th

11.13 En?

05 >0 h
Gas de
11.14 En* coqueria,
com H,S
th Saida de sdlidos

Fe,0, +FeS

Figuras P11.12, P11.13 e P11.14

11.15 Solidos frios escoam continuamente para o interior de um leito fluidizado, onde eles se dispersam
tdo rapidamente que podem ser considerados como bem misturados. Eles sdo entio aquecidos,
liberam lentamente gases volateis e depois saem do equipamento. Este processo libera a substancia
gasosa A, que se decompde por uma cinética de primeira ordem, conforme atravessa o leito. Quando
o gas deixa o leito, a decomposigio do gas A para. A partir da informagio dada a seguir, determine
a fracdo do gas A que se decompds.

Dados: Uma vez que este € um leito fluidizado de particulas grandes, contendo bolhas sem nuvem, -
considere escoamento pistonado para o gas que atravessa a unidade. Suponha também que
o volume de gases liberados pelos solidos é pequeno comparado ao volume de gas de
fluidiza¢do passando através do leito.

Tempo médio de residéncia no leito:
t;=15min, {,=2s, para o gas de fluidizagdo
Para a reagdo: A — produtos, —r, = kC,, k=15

Sélidos t

—

0Os solidos sao bem
misturados e liberam
{entamente os gases
volateis

- Os volateis s6
reagem no leito

i, =15 min

(N

Figura P11.15
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11.16 O reagente A (Cy = 64 mols/m?) escoa através de um reator tubular (T = 50 s), reagindo como
segue:

A—>R, -r,=0005C.% mol/m’ s
Determine a conversao de A, se a corrente for:
(a) um microfluido;

(b) um macrofluido.



Modelos
Compartimentados

Os modelos de escoamento podecm ser de diferentes niveis de sofisticagdo, sendo os modelos
compartimentados, deste capitulo, o proximo estagio além dos muito mais simples, que s3o aqueles
que assumem 0s extremos: escoamentos pistonado e com mistura perfeita. Nos modelos comparti-
mentados, consideramos 0 vaso e 0 escoamento através dele como mostrado abaixo:

Volume V, — regido de escoamento pistonado .
N . . ¥, — volume ativo
total - - -4p —regido de cscoamento com mistura perfeita
4 V, — regido de estagnagdo ou morta, no interior do vaso
d g ¢
Total v, — escoamento ativo, aquele através das regides
vazio - - - de escoamento pistonado € com mistura perfeita
v v, — escoamento com desvio (bypass flow)

v, — escoamento com reciclo

Comparando a curva E para o vaso real com as curvas tedricas dos modelos obtidos para varias
combinagdes de compartimentos e vazio, podemos encontrar que modelo melhor se ajusta ao
comportamento real. Naturalmente, o ajuste ndo sera perfeito; no entanto, modelos deste tipo sdo
freqiientemente uma aproximagao razoavel para com o vaso real.

A Fig. 12.1, que estd nas proximas trés paginas, mostra o aspecto das curvas E para varias
combinagdes dos elementos acima — certamente ndo todas as combinagées.

Dicas, Sugestoes e Possiveis Aplicacoes

(a) Senods conhecermos M (quilogramas de tragador introduzido na forma de um pulso), podcremos
verificar o balango de material. Lembre-se que M = v (4rea da curva). No entanto, se medirmos
somente C na saida, em uma escala arbitraria, ndo poderemos encontrar M ou verificar este
balango de material.

(b) Teremos de conhecer tanto ¥ como v, se quisermos avaliar apropriadamente todos os elementos
de um modelo, incluindo os espagos mortos. Se s6 medirmos ¢, ndo poderemos encontrar o
tamanho destas regides de estagnagio, tendo de ignora-las na construgio de nosso modelo.
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Pistonado

v,
Va -
v ¥
Pistonado 1

Pulso ideal, a altura & e

: v, ¥
Area=-2 .
- < z vy v :
« <«—Area=1 Area= = i
w v :
» ! »
0 P 0 14 Vv
t=— - —
14 \4

<

Mistura
perfeita

Mistura
perfeita

Assim: Se o vaso real tiver i< 7= 14
espagos mortos  ‘obs v
Se o vasoreal ndo - = ativo

tiver espagos mortos
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121 —(Continuagio)

Yo Y o A[ R
Yi V2 JU R +1
Media ;_ Y _ VotV Al R o
global v W +v, r——" R+l
‘ . cal}
VP‘
(R +1yv LA
(R+1)v Rv

Intersegdo Este método de fazer grafico e
v log ajustar exponenciais s6 é
+ Gtil quando £, e 7, forem muito
v, vh diferentes

A equagdo € a soma de
duas exponenciais:

5
2
2
@
<y
o
o

n

1
o
g

L=

2

Use a escala ' i
semilogaritmica

(¢) O grafico semilog ¢ uma ferramenta conveniente para avaliar os parametros de escoamento de
um compartimento com mistura perfeita. Vocé so precisa desenhar, no grafico, a curva de
resposta do tragador e encontrar a inclinagio e o coeficiente linear, obtendo assim as quantidades
A, B e C, como mostrado na Fig. 12.2.
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Média da porgdo _ VotVa
sombreada da curva v,
média _- Yo+

global = ok = T

Qualquer _ 4

arranjo

Media _ 7 _Yotln
global v
Média da vV, +V,
primeira =&
porgao v
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gura 12:2 - Propriedades das curvés o tragalor coin decainiepto éxponencial

4 log C
Inclinagao inicial =— =
agao mn:\al- F log A
AR Aexp[d/t] Equivalente
Area ) (log 4) - |
Al
el i~ - :
ot B 1 _ s
b L (log A) -2 t i
Média de curva: 7 ;
c 4 log C
Inclinagao inicial = —
Af -~ - ‘3 !, Equivalente logd| - — - — 1
Inclinagao = =
<—:> 2,303,
Aexplt+OVL] (log 4) -1
, Area=A+i= A+C+i,  (loga)-2
e
0 R , (log 4)-3
0 I T=C+i, g4

Diagnosticando Doencas nos Reatores

Esses modelos combinados sdo uteis para finalidades de diagnostico, para apontar com precisio um
escoamento defeituoso e para sugerir as causas. Por exemplo, se vocé espera escoamento pistonado
e vocé sabe que t =V/v, a Fig. 12.3 mostra o que pode encontrar.

Se vocé espera escoamento com mistura perfeita, a Fig. 12.4 mostra o que vocé encontrar.

Curva delgada e com boa A antecipag¢ao da curva é sinal Multiplos picos decrescentes a i
aparéncia significa escoa- certo de regides de estagnagao intervalos regulares indicam i
mento razoavelmente bom uma forte recirculagao interna !

nMoeli'ga r A média esta muito
C correto antecipada N .
Cauda longa nao ¢
Nenhuma freqiientemente
cauda notada
r longe ) ’
=1, ;
Picos duplos sdo provenientes Retardo 0 balango de material diz que néo

pode existir um retardo do tragador.

da curva Logo, as Gnicas explicagdes sao:

: e vou Vsao medidos incorreta-

mente {verifiqgue os medidores
de escoamento, etc.);

* otragador ndo ¢ inerte {adsorve

na superficie? Tente um outro

de escoamento em caminhos
paralelos, formagao de canais
preferenciais

C diferente);
Retardo * asuposigao de vaso fechado es-
da média ta longe de ser satisfeita.

PP CNrE
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saglt Figura 12.4 2 Reatofes S5 Complortamiento diverginda doescoamento com imistura perfeitd
Escoamento Tempo morto significa Circulacgao interna lenta
razoavelmente escoamento pistonado sugere:
bom l em série com escoamento « retorno lento de fluido
com mistura perfeita -} » mistura inadequada

Decaimento

exponencial 4 efeito de um tubo interno

(draft tube)

(tubo de entrada longo? linhas
\longas até o registrador?)

Média no lugar

esperado

=g
Antecipagao da curva Curva no final significa [ A antecipagdo
significa fluido vou Vincorretas ou '\ de um pico
estagnado tragado nao inerte 1 pronunciado indica

curto-circuito da
entrada a saida

Retardo
Antecipagio da media

da média

Iy f Lo,

EXEMPLO 12.1 COMPORTAMENTO DE UM DISPOSITIVO DE CONTATO G/L

A partir das curvas medidas de resposta para um tragador introduzido em forma de um pulso (ver
figura), encontre a fragdo de gas, de liquido escoando e de liquido estagnado no dispositivo
mostrado na Fig. E12.1.

[— L=01m¥s

, o8

area da segao

transversal = 1 m? Para gés Para liquido

20m <+— Porosidade = 0,5

| -
il

G=05ms

e

{

'

Fayh

k] 15
s

k%

¥

o
o
(=]

Figura E12.1

SOLUCAO
Para encontrar V, V) € Vgm0, Calcule primeiro Yg €1, a partir das curvas do tragador. Logo, da
Fig. E12.1, temos:

- Y.« _B300-6)(h/2)+11(15-9)h/2) _

‘s Yc (15-6)(h/2) 10

S —
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e t,=40s
Conseqiientemente:
‘ - 3
V, =t,v, =(10X0,5)=5m
V, =ty, = 40(0,1) =4 m’

Em termos de volume de vazios:

% G = 50%
%L =40%\ <
. % de estagnagio =10%

EXEMPLO 12.2 "CURANDO" UM COMPORTAMENTO DEFEITUOSO o
DE UM REATOR

No momento, nosso reator-tanque, de 6 m?, di uma conversdo de 75% para uma reagio de
primeira ordem A — R. Mas, uma vez que o reator ¢ agitado por uma turbina com uma pa nio tao
potente, suspeitamos que haja uma mistura incompleta, resultando em um escoamento ruim do
fluido no vaso. Um pulso de tragador mostra que isto ¢ verdade, apresentando o modelo de
escoamento esquematizado na Fig. E12.2. Que conversdo podemos esperar se trocarmos o agitador
por outro mais potente, de modo a assegurar o escoamento com mistura perfeita?

Xp=75%
> V.
e

2m

m’SN<«— Agua parada

* Figura E12.2
O subscrito 1 representa o reator atual e o subscrito 2 representa o reator "curado”. Do Capitulo
5 para MFR, temos: R 5 -
krl=§LCA=_CL°_1= 1 -1=3
CA CA 0)25‘g

Porém, kv, = 3kt, = 3 x 3 =9. Conseqiicntcmente:’

ou

T

PR

N



244 Capitulo 12 — Modelos Compartimentados

PROBLEMAS

12.1 a 12.6 Um pulso de uma solug¢do concentrada de NaCl é introduzido como um tragador em um

fluido entrando no vaso (V=1 m?, v =1 m*min). A concentragio do tragador ¢ medida no fluido
que deixa o vaso. Desenvolva um modelo de escoamento para representar o vaso, a partir dos

dados de saida do tragador que estio esquematizados nas Figs. 12.1 a 12.6.
1

M- Area =16

log C

M e
—
LT
120
5 6
100
c
100 |
e

Figuras P12.1 a 12.6

12.7 2 12.10 Um teste, que utiliza um tragador com uma alimentagéo em degrau (mudar agua da torneira
para agua salgada, medindo a condutividade do fluido que deixa o vaso), ¢ usado para explorar o
tipo de escoamento do fluido através de um vaso (¥ =1 m?, v= | m*min). Escotha um modelo de
escoamento para representar este vaso, a partir dos dados das Figs. 12.7a 12.10

7

c 8 c
1= = = = == = = = = 1
20
16
o5t -
1
0,2 1
1 1__ V
Y 0 14 6
. 3
1, min

Figuras P12.7 e P12.8
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Figuras P12.9 e P12.10

12.11 A reagdo aquosa de segunda ordem, A + B — R + S, ocorre em um reator-tanque muito grande (¥
= 6 m’). Para uma corrente equimolar de alimentagdo (C,o = Cgy), a conversio dos reagentes ¢ de
60%. Infelizmente, a agitagdo em nosso reator ndo ¢ adequada e os testes com o escoamento do
tragador no interior do vaso dio o modelo de escoamento esquematizado na Fig. P12.11. Que
capacidade do reator de mistura perfeita igualara o desempenho da nossa unidade?

n 12
1

ToSor

Figura P12.11 Figura P12.12

12.12 Repita o Exemplo 12.2, com uma varia¢do: o modelo para o presente escoamento € mostrado na
Fig. P12.12.



Escolha de Modelos

Os modelos sdo lteis para representar escoamentos em vasos reais, para fazer o aumento de escala
(scale up) e para diagnosticar um escoamento ruim. Temos diferentes tipos de modelos, que dependem
de quao proximo o escoamento esteja do escoamento pistonado, do escoamento com mistura perfeita
ou de algum outro escoamento entre estes dois modos.

Os Capitulos 13 e 14 tratam, principalmente, de desvios pequenos do escoamento pistonado. Ha
dois modelos neste caso: 0 modelo da dispersdo e o modelo de tanques-em-série. Use aquele que
for confortavel para vocé. Eles sdo aproximadamente equivalentes. Estes modelos se aplicam a
escoamento turbulento em tubos, escoamento laminar em tubos muito-longos, cscoamento em leitos
recheados, altos-fornos, canais longos, transportadores em parafuso, etc.

Para escoamento laminar em tubos curtos ou escoamento laminar de materiais viscosos, esses
modelos podem néo sc aplicar; talvez o perfil parabolico de velocidade seja a causa principal do
desvio de escoamento pistonado. Estudamos esta situagdo, chamada de modelo de convecgio pura,
no Capitulo 15.

Se vocé estiver inseguro sobre qual modelo usar, va ao diagrama no comego do Capitulo 15. Ele
lhe dira que modelo deve ser usado para representar o seu arranjo.

13.1 DISPERSAO AXIAL

Suponha que um pulso ideal de tragador scja introduzido no fluido que entra em um vaso. O pulso se
espalha a medida que passa através do vaso; para caracterizar o espalhamento de acordo com este
modelo (ver Fig. 13.1), consideramos que um processo parecido com a difusdo seja imposto ao
escoamento pistonado. Nos chamamos isto de dispersae ou dispersdo longitudinal, de modo a
distingui-la da difusdo molecular. O coeficiente de dispersio D (m*/s) representa este processo de
espalhamento. Assim:

* D grande significa um espathamento rapido da curva de tragador;
» D pequeno significa um espalhamento lento;

» D =0 significa espalhamento inexistente; logo, escoamento pistonado.
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{2 Figara 13.1 —F

0 pulso comega a se espalhar
e isto pode ser causado per muitas
coisas: perfil de velocidade, agitagao

turbulenta, difusdo molecular, etc. ’
Um pulso de §

tragado no -——»
tempo¢ =0

oty

ntodo tracador, de"acordo com o,modelo de dispersio

Simétrica e gaussiana
em qualquer instante

Alimentagao Ponto de
em pulso medigdo
{alimentagao §)

—

)

7
oo b W s

Também:
(2) € o grupo adimensional que caracteriza o espalhamento cm todo o vaso.
ul
Nos avaliamos D ou D/ul registrando a forma da curva do tragador ao passar pela saida do vaso.
Em particular, medimos:

't = tempo médio de passagem ou tempo em que a curva passa pela saida
6% = varidncia ou medida do espathamento da curva

Essas mcdidas, ¢ e 67, estdo dirctamente ligadas pela teoria a D ou a D/ul. A média, para dados
continuos ou discretos, € definida como:

,[, Ca sica

f=
= 1
J Cdt T Ca M

o

A variancia € definida como:

. J:(z—i)ZCdl i fﬁcm

c = -1
- = 2
j Cdr j Cdi )
0 0
Ou na forma discreta:
2 Xt -1 CAr,  XilCAL o
G = = -t 3)
T CAr ICA,

A variincia, cuja unidade ¢ (tempo)?, representa o quadrado do espalhamento da distribuigao 2 medida
que esta passa através da saida do vaso. Ela ¢ particularmente util para fazer coincidir as curvas
experimentais com uma das familias de curvas tedricas. A Fig. 13.2 ilustra estes termos.

Considere o escoamento pistonado de um fluido, em cuja frente de escoamento se sobrepde algum
grau de mistura, com magnitude independente da posigao no interior do vaso. Esta condigao implica
na inexisténcia de bolsdes estagnantes ¢ de desvio (bypassing) total ou curto-circuito do fluido no
vaso. Isto é chamado de modelo de escoamento pistonado com dispersdo ou, simplesmente, modelo
de dispersdo. A Fig. 13.3 mostra estas condi¢des visualizadas. Note que, com intensidades variaveis
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o o Zpequeno
> B 13
©
s
[=4
@
2 2grande
o
3 !
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1 1
IA ’B
t

de turbuléncia ou de mistura, as estimativas destc modelo deveriam oscilar entre escoamento pistonado
em um extremo e escoamento com mistura perfeita em outro. Como resultado, o volume do reator
para este modelo estara entre aquele calculado para o escoamento pistonado e para o escoamento
com mistura perfeita.

Uma vez que o processo de mistura envolve um embaralhamento ou redistribui¢ao de material
devido a intrusdo ou vortices, ¢ visto que 1sto se repete muitas € muitas vezes durante o escoamento
de fluido através do vaso, podemos considerar estes distirbios como sendo acontecimentos estatisticos,
como na difusdo molecular. A difusdo molecular na dire¢io x € governada pela equagio diferencial
dada pela lei de Fick:

aC _d'C
R “

em que D, o coeficiente de difusdo molecular, € um parametro que caracteriza unicamente o processo.
De forma analoga, podemos considerar que todas as contribui¢des 4 mistura do fluido na diregdo x
sejam descritas por uma forma similar de expressio; ou seja:

- 2
aC Da C

5
o1 o) 5)

ondc o parametro D, que chamamos de coeficiente de dispersdo axial ou longitudinal, caracteriza
unicamente o grau de mistura completa durante o escoamento. Usamos o termo longitudinal ou axial
porque desejamos distinguir entre mistura na dire¢do de escoamento e mistura na diregdo lateral ou
radial, que ndo € a nossa principal preocupagio. Estas duas quantidades podem ser bem diferentes em
magnitude. Por exemplo, no escoamento laminar de fluidos através de tubos, a mistura axial acontece
principalmente devido aos gradientes de velocidade, enquanto que a mistura radial ocorre devido
apenas a difusdo molecular.

Flutuagdes devido a diferentes
Perfi velocidades de escoamento e
v:{;&g?gg de devido a difusdo molecular
e turbulenta
N P
E— ——————>
——
— —————
E;coamemo Escoamento pistonado
pistonado com dispersao
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Na forma adimensional, onde z = (ut + x)/L ¢ = ¢/t = tu/L, a cquagio diferencial basica que
representa este modelo de dispersdo se torna:

€ _(Db)2’C_oC
38 \uL) 3;* oz 6
onde o grupo adimensional (D/uL), chamado de niimero de dispersio do vaso, é o pardmetro que
mede a extensdo (ou grau) da dispersdo axial. Assim:

D . < . - .
L -0 dispersdo negligenciavel; logo, escoamento pistonado
u

—L — o grande dispersdo; logo, escoamento com mistura perfeita
u

Este modelo geralmente representa, de forma bem satisfatoria, escoamentos que ndo se desviem
em demasia do escoamento pistonado; ou seja, leitos rechcados reais e tubos (longos, se 0 escoamento
for laminar).

Ajustando o Modelo de Dispersio para Pequenas Extensdes de Dispersao, D/ul < 0,01

Se impusermos um pulso idealizado a um fluido escoando, entido a dispersdo modificara esse pulso,
como mostrado na Fig. 13.1. Para pequenas extensdes de dispersdo (se D/ul for pequeno), a forma
do espalhamento na curva do tragador ndo muda significativamente a medida que o tragador passa
pelo ponto de medicao (durante o tempo em que cle estiver sendo medido). Nestas circunstancias, a
solugdo da Eq. (6) ndo ¢ dificil, dando uma curva simétrica, Eq.(7), apresentada nas Figs. 13.1e 13.4.

‘a:-m*I- h‘?‘ﬁl‘v.ﬁf‘ﬁ)‘f(v" ”““‘C‘&'W"’ : %W‘

’ D
4r - —
ul,
Area sombreada = 0,68
=¥<«—— Panto de inflexao
2
—— = 2_—
e T U
Area total = 1
> 6
1+0,
D
0F—----- -\ [«— — = 0,00005
/\ ul
B Neste valor de D/ul, a curva
do tragador esta se tornando
=0,0002 assimétrica. Esse deve ser o
whk----- limite superior para o uso da
=0,0008 suposigao de “pequena desvio”
=0,0032
5t—- - =0 o
— =0,0128
= \ [
g=a=—
03 10 11 t vV
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C

Pl" (D7 ul) Q)]

(1-0)’
= ex
2\/:t( D/ul)
Isto representa uma familia de curvas gaussianas, também chamadas de curvas Normais ou de
erro.

As equagdes que representam esta familia sdo:

2

E,=f E= ! exp—(1 8)

Jan(D/uL) 4(D/ul)
E- 3 _(L-—ut)2
" YanpL 4DL/ u

®)
- _V_L 6 _ média da
F‘:": ou chrvali
2

2 [ 2 DL
08 = ';_—;* = 2(;2) ou = 2(—"7)

Note que D/ul é o pardmetro das curvas. A Fig. 13.4 mostra varias maneiras dc avaliar este parametro
a partir de uma curva experimental: pelo calculo de sua variancia, pela medigdo de sua altura maxima
ou sua largura no ponto de inflexdo ou ainda encontrando a largura que inclui 68% da area.

Note também como o tragador se espalha ao se mover ao longo do vaso. Da expressio de varidncia
da Eq. (8), encontramos que:

2
olol ou largura da curva
do tragador

Felizmente, para pequenas extensdes de dispersdo, sdo possiveis numerosas simplificagdes e
aproximagdes na analisc das curvas do tragador. A primeira delas €: a forma da curva do tragador é
indiferente a condigdo de contorno imposta ao vaso, que pode ser fechado ou aberto (ver Fig. 4).
Assim, tanto para vasos fechados como abertos, podemos usar a Eq. (8).

Para uma série de vasos, t € 6° de vasos individuais sio aditivos; deste modo, referindo-se a Fig.

13.5, temos:
t— "l— +- 4 e __V_“..’.l/l_._ PR - £ + L 4 e
global = fa +1p v v ul, u), 9)
DL DL
e Opobal =0, + 04 + =+ = (_]) +2(_1) e 10)
u a u b

A aditividade dos tempos ¢ esperada, porém a aditividade das varidncias ndo ¢ geralmente esperada.
Esta é uma propriedade util, uma vez que ela nos permite subtrair a distor¢do da curva medida,
causada por correntes de alimentagéo, condutores longos de medida, etc.

2
102 -° — o, a, ol o Ot
— T : A
] ¥ ¥ v ‘

—> Vasoa b c LA Vason ——
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S T e B ol

Qualquer
—_— Vaso —_— Mesmo

alimentagao
=0 e 2 vaso 3

G-erwa O saida

Alimentag3o &

Essa propriedade de aditividade de varidncias nos permite também tratar qualquer alimentagio de
tragador em uma unica injegao, nao importando qual seja a sua forma, assim como extrair a variancia
da curva E do vaso. Assim, com referéncia a Fig. 13.6, se nos escrevermos para uma alimentagdo na
forma de uma inje¢ao

2 2
AG? = 034 ~ O enirat an
Aris (1959) mostrou que, para pequenas extensoOes de dispersdo:

2 2 2
_‘__’_said-__cen_m-?= ey ; =Aa,§=2[£] (12)
(’saidz ! enirada ) (Ar) ul

Deste modo, n3o importa a forma da curva de alimentagio, o valor de D/uL para o vaso pode ser
encontrado.

A boa qualidade de ajuste para esse simples tratamento so pode ser avaliada pela comparagio com
as solugdes mais exatas, porém mais complexas. A partir de tal comparagio, n6s constatamos que o
erro maximo na estimativa de D/uL ¢ dado por:

erro < 5% quando RI<O,OI
ul.

Grande Desvio do Escoamento Pistonado, EL >0,01
u

Aqui, a resposta ao pulso é espalhada, passando pelo ponto de medi¢do de modo suficientemente
lento para provocar a mudanga em sua forma — ela se espalha — a medida que esta sendo medida.
Isto da uma curva E nio simétrica.

Uma complicagio adicional aparece para D/uL grande: o que acontece exatamente na entrada € na
saida do vaso afeta fortemente a forma da curva do tragador, assim como a relagio entre D/ul e os
parametros da curva.

Vamos considerar dois tipos de condigdes de contorno: ou vocé tem o escoamento nio sendo
perturbado ao passar pelos contornos de entrada e de saida (ndés chamamos isto de condigdes de
contorno abertas), ou vocé tem escoamento pistonado no lado de fora do vaso até os seus contornos
(nés chamamos isto de condigdes de contorno fechadas). Isto leva a quatro combinagdes de condigdes
de contorno: fechada-fechada, aberta-aberta, e misturadas. A Fig.13.7 ilustra os extremos, fechadas e
abertas, cujas curvas RTD sio designadas como E . ¢ E,.

Somente a condigdo de contorno de vaso fechado fornece uma curva de tragador que seja idéntica
a funcdo E e aceita toda a matematica do Capitulo 11. Para todas as outras condi¢des de contorno,
vocé nio consegue uma RTD apropriada.

Em todos os casos, vocé podc avaliar D/ul a partir dos pardmetros das curvas do tragador; entretanto,
cada curva tem sua propria matematica. Vamos olhar as curvas do tragador para as condi¢des de
contorno fechadas e abertas.

IR I IR
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——Escoamento pistonado, Mesmo D em :
D=0 qualquer lugar .
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Mudanga no modo de Escoamento no !

escoamento nos contornos

perturbado nos contornos

Vaso Fechado. Aqui, ndo se dispde dc uma expressio analitica para a curva E. Contudo, podemos
construir a curva por métodos numéricos, ver Fig. 13.8, ou avaliar exatamente sua média ¢ sua variancia,
como foi feito pela primeira vez por van der Laan (1958). Deste modo:

- -V - ty  fgv
ly=f=— -0 0, = E=LE -]
o v N Eoy vV
2
2 ' D D ~uL/D 13)
Og=—=2—{|=-2|—| [l
Al (ul_ 7 [ ]

|
Esta curva é

i1 quase simétrica.

Para D/uL menores,
vocé pode usar a

suposicao de

“pequeng desvio”
e a Eq. 8 (ver segao 4
anterior). i

Escoamento com
mistura perfeita
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Uma injegéo do tragador Mega a intensidade de luz,

através da secio transversal “olhando através da parede”™

ou um sinal {flash) de radiagio ou mega a condutividade i
em um fluido sensivel a luz, etc. €OM um pequeno sensor, etc. -

Vaso Aberto. Uma segdo de tubo longo (ver Fig. 13.9) representa um dispositivo convenicnte ¢
comumente usado em experimentos. Ele € também a unica situagao fisica (além daquela para baixos
valores de D/ul), em que a expressdo analitica para a curva E ndo ¢ complexa. Os resultados sdo
dados pelas curvas de resposta mostradas na Fig. 13.10 e pelas seguintes equagdes, deduzidas pela
primeira vez por Levenspicl e Smith (1957):

E,. - ! expl - (1-0)
" Jan(p 1 uL)e 46(D/uL) (14)
Booe ™ ot _(L4_1:: -
Bt 00 = i';E‘"’ =l+2(%) Yoou Y g o =%(1+2%) (15)
aberto-aberio y =U§,2.m =2%+8[%)2

Comentarios

(a) Parabaixos valores dc D/ul, todas as curvas para diferentes condigdes de contorno se aproximarm
da curva de "baixo desvio" da Eq. (8). Para valores grandes de D/uL, as curvas diferem mais e
mais entre si.

(b) Para avaliar D/uL, faga a correspondéncia da curva medida do tragador, ou da o medida, com
a teoria. Fazer a correspondéncia com o ¢ o mais simples, embora nio seja necessariamente o
melhor; no entanto, isto € o mais usado. Mas, esteja certo de usar as condi¢des de contorno
corretas.

(¢) Sc o escoamento se desviar bastante do pistonado (altos valores de D/uL), ha chances de que o
vaso rcal ndo obedega a suposi¢do do modelo (muitas flutuagdes aleatorias e independentes).
Neste caso, torna-se questionavel se 0 modelo deveria mesmo ser usado. Eu hesito quando
D/ul > 1.

(d) Vocé deve sempre perguntar sc o modelo deve ser usado. Vocé pode sempre fazer a
correspondéncia dos valores de o7, mas se a forma parecer errada, como a mostrada nos
diagramas abaixo, ndo use este model

Assimétrico

_ Duplo
v pico
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Para D/ul. menores ]
que este, use a suposigao
de “pequeno desvio

do escoamento
pistonado” e a Eq. 8.

- uL.

o0

(e) Para valores altos de D/ul, a literatura € vasta e conflitante, principlamente por causa das
suposigdes nao estabelecidas e nio claras acerca do que esta acontecendo nos contornos do
vaso. O tratamento destas condi¢des esta cheio de sutilezas matematicas, como notado
anteriormente, e a aditividade de variancias é questionavel. Por causa de tudo isto, devemos
ser cuidadosos ao usar o modelo de dispersdo onde a mistura completa for grande,
particularmente se o sistema nao for fechado.

(f) Nos nio discutiremos as equagdes e as curvas para as condigdes de contorno aberta-fechada ou
fechada-aberta. Isto pode ser encontrado em Levenspiel (1996).

Alimentacao do Tracador, Utilizando a Funciio Degrau

Aqui, a curva F de saida tem a forma de S, sendo obtida pela integra¢o da curva E correspondente. |
Assim, em qualquer tempo ¢ ou 6:

= = 0 =
F- [ Egdo J:Edt (16)

A ARt \ sl o

A forma da curva F depende de D/ul e das condi¢des de contorno para o vaso. Expressdes analiticas
ndo sdo disponiveis para qualquer das curvas F; contudo, seus graficos podem ser construidos. Dois
casos tipicos sdo dispostos a seguir, nas Figs. 13.11 e 13.13.
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Curvas de resposta ao degrali para pequends desvios do éscoastienta pistoriado -

i !
E .
08l | !
! -
i ! A
06 ! T
F R R i IR .1. R :,,__ FO S,
; i :
04 b -0,0128 | Limite superior de D/uL quando a
al 5 suposicao de “pequeno desvio do
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Pequeno Desvio do Escoamento Pistonado, D/uL <0,01. Das Egs. (8) ¢ (16), n6s podemos encontrar
as curvas da Fig. 13.11, como mostrado. Para estes pcequenos desvios do escoamento pistonado,
podemos encontrar D/ul de forma direta, fazendo um grafico dos dados experimentais em uma escala
probabilistica, como indicado na Fig. 13.12. O Exemplo 13.2 apresenta detalhadamente como fazer
isto.

Resposta ao Degrau para Grande Desvio, D/ul > 0,01. Para grandes desvios do escoamento
pistonado, o problema de condigdes de contorno tem de ser considerado; as curvas de resposta em
forma de S ndo sdo simétricas, suas equagdes nio sio disponiveis e elas sdo melhor analisadas quando
as equacdes sio diferenciadas uma vez para dar a curva C,,,,, correspondente. A Fig. 13.13 mostra
um exemplo desta familia de curvas.

Comentarios

(a) Uma aplicagio comercial direta do experimento com a fungo degrau € encontrar a zona de
mistura — a largura contaminada — entre dois fluidos, com propriedades um pouco similares,
escoando um em seguida ao outro, em um longo tubo. Dado D/uL, encontramos esta zona a

Porcentagem do segundo fluido

1-1,656 -0
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i t Escoamento com -
I 7 mistura perfeita

0.5

partir do grafico de probabilidade da Fig. 13.12. Graficos construidos para facilitar os calculos
s30 dados por Levenpiel (1958a).

(b) Nbés deveriamos usar um experimento com injecio em forma de pulso ou degrau? Algumas
vezes, um tipo de experimento é naturalmente mais conveniente por uma das muitas razdes.
Em tal situagio, esta questio ndo aparece. Mas, quando vocé realmente tem uma escolha,
entio o experimento com a fungio pulso € preferido, porque o resultado € mais "honesto". A
razio € que a curva F integra efeitos; ela da uma curva suave e com boa aparéncia, que podc
esconder bem os efeitos reais. Por exemplo, a Fig. 13.14 mostra as curvas E e F correspondentes,
para um dado vaso.

0 pico duplo esta

~ ¢ claramente S

evidente.
Vocé nao
pode perdé-lo

Vocé perdeu este?

Esta pequena depressao
poderia ser facilmente
ignorada.
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EXEMPLO 13.1 D/uL A PARTIR DA CURVA C,.,

Supondo que o vaso fechado do Exemplo 11.1, Capitulo 11, seja bem representado pelo modelo
de dispersio, calcule o niimero de dispersio do vaso, D/ul. Para este vaso, a resposta do tragador
é dada na forma de C versus

tmin | O S 10 15 20 25 30 35
Cosw®t | 0 3 5 5 4 2 1 0

SOLUCAO

Visto que a curva C para este vaso é larga e assimétrica, ver Fig. E11.1, vamos supor que a
dispersao seja muito grande de modo a permitir o uso das simplificagdes que levaram a Fig. 13.4.
E assim que iniciamos o procedimento de fazer a correspondéncia das varidncias da Eq. (18). A
média e a varidncia de uma distribuigio continua, medida em um niamero finito de locagdes
equidistantes, é dada pelas Eqgs. (3) e (4) como:

t‘= i~

e I0C a_zdc [zig]
59 £C, |z

Usando os dados originais de concentragdo do tragador-tempo, nds encontramos:

ZC, =3+5+5+4+2+1=20
Zt,C; =(5x3)+(10x5)+ --- +(30x1) =300 min
Zt2C, =(25%3)+ (100X 5) + -+ +(900x 1) = 5.450 min’

Conseqiientemente:
t= 300 15 min
20
2
o2 =230 300 _ 47 5 min?
20 20
,_ o> _ 415
e Og=—= '2=0,2ll
t (15)

Agora, para um vaso fechado, a Eq. (13) relaciona a varidncia a D/ulL. Logo:
2
0'3 =0,211=2£—2 _2 (l_e—uL/D)
ul ul

Ignorando o segundo termo do lado direito, nés temos, como uma primeira aproximagao:

D

—=0,106

ul

Considerando a equagdo completa, incluindo o termo desprezado, encontramos, por tentativa e
€110, que:
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D —_—
ul
A nossa suposigio original estava correta: este valor de D/uL esta bem acima do limite onde a
simples aproximagio gaussiana deve ser usada.

0,1

[
[}

EXEMPLO 13.2 D/uL A PARTIR DE UMA CURVA F

Von Rosenberg (1956) estudou o deslocamento do benzeno pelo n-butirato, em uma coluna
recheada, com 38 mm de didmetro e 1.219 mm de comprimento. Ele mediu a fragio de n-butirato
na corrente de saida pelos métodos de indice de refragdo. Quando colocou a fragdo de n-butirato
versus tempo em um grafico, ele encontrou uma curva em forma de S. Esta ¢ a curva F, mostrada
na Fig. E13.2a, para as corridas de von Rosenberg, na mais baixa taxa de escoamento, 0,5 m/dia,
onde u = 0,0067 mm/s. Encontre o namero de dispersdo do vaso para esse sistema.

10 4 T T T T

0 1 1 I 1
170 175 180 185 190 185

Tempo, {s x 103)

Figura E13.2a — De von Rosenberg (1956)

SOLUCAO

Em vez de tomar inclinag¢des da curva F para obter a curva E e ai entdo determinar o espalhamento
(ou dispersdo) desta curva, vamos usar o método do papel de probabilidade. Desta maneira, um
grafico dos dados neste papel realmente fornece uma linha proxima da reta, como mostrado na

Fig. E13.2b.
T T T T
9 o1
LY o —
90 -
W e e e e e e e - - - - -
3 W 7 B
2 L !
[=} 1
s 50 1 =
5 X
L 1
= 1
3 20 _ ____ - ) 1
® L 1 ! —
sp le—2—— 4
1
6 ; :
1 1 A i ¥ { ]
179 180 189 190 195
t, (s x1073)

Figura E13.2b — De Levenspiel e Smith (1957)
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Encontrar a varidncia e D/uL a partir do grafico de probabilidade é simples. Siga somente o

procedimento ilustrado na Fig. 13.

12. Assim, a Fig. E13.2b mostra que:

o ponto que corresponde a 16% cai em £ = 178.550 s
o ponto que corresponde a 84% caiem ¢ = 187.750 s

e este intervalo de tempo representa 26. Conseqiientemente, o desvio-padrio é:

187.750 —178.500

0=————=4600s

2

Nés necessitamos deste desvio-padrdo em unidades adimensionais de tempo, se quisermos

encontrar D. Por conseguinte:

Gy =

~i|Q

Logo, a variincia é:

e da Eq. (8):

0,0067 mm/s

=(4.600 s)
1.219 mm

]= 0,0252

o5 =(0,0252) =0,00064

D o

— =—=0,00032
ul 2

Note que o valor de D/ul esta bem abaixo de 0,01, justificando o uso da aproximagdo gaussiana
para a curva do tragador e todo o procedimento adotado.

EXEMPLO 133 D/uL A PARTIR DE UMA UMA ALIMENTACAO DE TRACADOR
EM UMA UNICA INJECAO

Alimentagdo em
1 l 1 pulso imperfeito

— oous P
8

s 00
8

0%9
9
&

R

Primeiro ponto
de medigao, o]

Segundo ponto
de medigao, o}

g 1

Encontre o niimero de dispersio em um reator de leito fixo,
recheado com pastilhas de catalisador de 0,625 cm. Para
esta finalidade, experimentos com tragador sio feitos no
equipamento mostrado na Fig. E13.3.

O catalisador é colocado aleatoriamente acima da tela, até
uma altura de 120 cm; o fluido escoa para baixo através do
recheio. Um pulso imperfeito (sloppy pulse) de um tragador
radiativo ¢ injetado diretamente acima do leito, sendo os
sinais de saida registrados por contadores Geiger em dois
pontos do leito, que estdo afastados por 90 cm.

Os seguintes dados se aplicam a uma corrida experimental
especifica: porosidade do leito = 0,4, velocidade superfi-
cial do fluido (baseada no tubo vazio) = 1,2 cm/s e variancias
dos sinais de saida iguaisa o7 =39s?e o7=64 ¢”. Encontre
D/ul.

Figura E13.3



260 Capitulo 13 — O Modelo de Dispersao

SOLUCAO

Bischoff e Levenspiel (1962) mostraram que desde que as medidas sejam tomadas no interior do
leito a uma distancia minima, a partir da entrada e saida do leito, de dois ou trés didmetros de
particula, entdo as condigdes de contomo de vaso aberto praticamente se mantém. Este € o caso,
porque as medidas sdo feitas em 15 cm no interior do leito, resultando em um experimento que
corresponde a uma alimentagdo em forma de uma inje¢do para um vaso aberto, para o qual a Eq.
(12) se mantém. Assim:

Ac’=cl-0l=64-39=255"

ou na forma adimensional:

2 2
1,2cm/s 1
Act=Ac? Z| =(25s%) 25| ——
e G(V) (255 )[(90cm)(0,4)] 36

a partir da qual, o namero dc dispersao é:

13.2 CORRELACOES PARA DISPERSAO AXIAL

O nimero de dispersio do vaso, D/ul, é o produto de dois termos:

D _ ( intensidade fator \_[ D)4
ul \de dispersdo )\ gcométrico ud \ L

4 D _ f propriedades | { dinimica do | _ ! nimero niimero de
onde ud do fluido escoamento de Schmidt ) { Reynolds
e onde d € o comprimento caracteristico = dy,,, ou d,

Os experimentos mostram que 0 modelo de dispersdo representa bem o escoamento em leitos recheados
e em tubos. Deste modo, a teoria e o experimento dido D/ulL para estes vasos. NOs resumiremos as
correlagdes nos proximos trés capitulos.

AsFigs. 13.15 e 13.16 mostram os resultados encontrados para escoamento em tubos. Este modelo
representa o escoamento turbulento, mas somente representara o escoamento laminar em tubos, quando
o tubo for suficientemente longo de modo a se alcangar a uniformidade radial de um pulso de tragador.
Para liquidos, isto pode requerer um tubo razoavelmente longo e a Fig. 13.16 mostra estes resultados.
Note que a difusdo molecular afeta fortemente a taxa de dispersao no escoamento laminar. A baixos
valores da taxa de escoamento, a difusdo promove a dispers3o; a altos valores da taxa de escoamento,
o efeito € oposto.

Correlagoes similares a essas sao disponiveis ou podem ser obtidas para escoamento em leitos de
solidos porosos e/ou adsorventes, em tubos espiralados, em canais flexiveis, para escoamento pulsante,
para fluidos ndo newtonianos e assim por diante. Estas correlagdes sdo dadas no Capitulo 64 de
Levenspiel (1996).
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Escoamento laminar e
turbulento em tubos

[l

Para escoamento laminar,
ndo obtemos uma linha
diferente para cada
nimero de Schmidt

1
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uld?
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20 —T T —r—r T T T T

10p .
N {—Gases Sc=0,2 Escoamentos em E
E —Sc=035 ‘ leitos recheados 1

0,1 o NI L Lo

‘0.1 10 10 100 1000 2000
Re = d up/p

A Figura 13.17 mostra os resultados encontrados para leitos recheados.

13.3 REACAO QUIMICA E DISPERSAO
Nossa discussdo tem nos conduzido a medida da dispersdo pelo grupo adimensional D/ul. Vamos
agora ver como isto afeta a conversio em reatores.

Considere um reator quimico, de comprimento L e em estado estacionario, através do qual um
fluido esta escoando a uma velocidade constante u, sendo o material misturado axialmente com um
coeficiente de dispersdo D. Suponha que uma reagdo de ordem n esteja ocorrendo:

A — produtos, —r, =kC;

Referindo-se a qualquer se¢do elementar do reator, conforme mostrado na Fig. 13.18, o balango
basico de material para qualquer componente da reagdo

entrada = saida + consumo devido a reagio + acimulo “.1)

torna-se, para o componente A e em estado estacionario:

saida — entrada +(saida - entrada) _ 4 consumo devndo+ acumulo =0 (17
escoamento dispersdo axial

global a reagdo

Os termos individuais (em mols de A/tempo) sio:

que entra devido ao escoa - — mol de A ( velocidade dO) area da SCQﬁO) =C, uS [mol / S]
mento global (bulk flow) volume )\ escoamento )\ transversal ANTS
que sai devido ao escoa-  _ CosoatiS -

mento global (bulk flow)

que entra pela _dN, =D dcCy
disposigao axial dt dl ),
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=0 - I=L 3

A que entra
devido ao

escoamento
global

A que entra A que sai
devido a 3 devido a

dispersdao ; dispersao
Acidmulo de A (=0,

Area da se¢do —’ para escoamento
transversal=S  Consumode A  estacionario)

A que sai
devido ao
escoamento
global

que sai pela = dN, =-|{ DS dCy

dispersdo axial dt R
consumo devido —(_ —(_

3 reacdo =(=ry) V =(—ry)S Al, {mol/s]

Note que a diferenga entre esse balango de material e aquele para rcatores pistonados do Capitulo 5
¢ a inclusdo dos dois termos de dispersdo, uma vez que material entra e sai da segdo diferencial nido
somente devido ao escoamento (bulk flow), mas também devido a dispersdo. Substituindo todos
esses termos na Eq. (17) e dividindo por S A/, temos:

[(ch) _(chJ]
u(CAh»AI—CA.I)_D dl 1+l dl ! +(=r,)=0

Al Al

O processo basico de limite estabelece que para qualquer quantidade Q que seja uma fungdo
continua de |,

lim =2—=L Q-0 _ lim A0 _d0
holy L~ a0 Al dl

Logo, tomando os limites quando A/ — 0, obtemos:

LdCu _pd’C

a ta n
~ e kC: =0 (18a)

Na forma adimensional, onde z=l/L e 1=t = L/u = V/v, esta expressio se torna:

D d’°C, dC,
O A _ZEA _jCT = 18b
ul dz? dz A (18b)
ou em termos de fragdo de conversao:
2
D dX, dX, Crl(-X,)"=0 (18¢)

;Idzz dz
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Esta expressdo mostra que a fragao de conversio do reagente A em sua passagem através do reator €
governada por trés grupos adimensionais: o grupo de taxa de reagio, kt C{5', o grupo de dispersio,
D/ul., e a ordem de reagio n.

Reagio de Primeira Ordem. A Eq. (18) foi resolvida analiticamente por Wehner e Wilhelm (1956)
para rea¢des de primcira ordem. Para vasos com qualquer tipo de condigdes de entrada € de saida, a

solugdo ¢é:
C 4acx;{%£]
G T L L
ro Zoxpl E4E\ (1 apexpl - 24
(1+a) cxp(2 D) (1-2) ex;{ 2 D) (19)
a= \/l + 44t(D/ 1))

A Fig. 13.19, que foi preparada combinando-se as Eqgs. (19) e (5.17), representa graficamente, €
em uma forma util, esses resultados. Ela permite uma comparagio entre as capacidades de reatores
para cscoamento pistonado ¢ pistonado com disperséo.

Para pequenos desvios do escoamento pistonado, D/ul torna-se pequeno e a curva E se aproxima

da gaussiana; por conseguinte, expandindo a exponencial e desprezando os termos de ordens mais
altas, a Eq. (19) se reduz a:

Ca—exnl - : D 20)
C cxp[ kT +(kt) uL]

A0

k2o?

=exp| ~kT+ @n*

* Deve ser notado que a Ea. (21) se aplica a qualquer RTD gaussiana com variancia ¢°.
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A partir das Eqgs. (20) e (5.17), comparamos o desempenho de reatores reais, que se aproximam de
escoamento pistonado, com reatores pistonados. Assim, a razio necessaria de capacidades para
conversdes idénticas é dada por:

L

4 D
— =—=1+(k1)— araamesma C, .
L,, V,, ( )uL p: A saida (22)

enquanto que a razio de concentra¢des de saida para capacidades idénticas dos reatores ¢ dada por:

Ca

D
2
- =1+ (k1) i para o mesmo Vet 23)

Reagdes de Ordem n. A Fig. 13.20 ¢ uma representagio grafica da solugio da Eq. (18) para reagdes
de segunda ordem em vasos fechados. Ela € usada de maneira similar ao grafico para reagdes de
primeira ordem. Para estimar o desempenho de um reator para rea¢des de ordem diferente de um e de
dois, podemos extrapolar ou interpolar entre as Figs. 13.19 e 13.20.
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EXEMPLO 13.4 CONVERSAO A PARTIR DO MODELO DE DISPERSAO

Refaga o Exemplo 11.3 do Capitulo 11, assumindo que o modelo de dispersdo seja uma boa
representagio do escoamento no reator. Compare a conversio calculada pelos dois métodos ¢
comente.

SOLUCAO

Fazendo a correspondéncia entre a varidncia encontrada experimentalmente com aquela calculada
pelo modelo de dispersio, nos encontramos do Execmplo 13.1:
D

—=0,12

ul
A conversdo no reator real é encontrada mediante a Fig. 13.19. Assim, movendo-s¢ ao longo da
linha &t = (0,307)(15) = 4,6, de C/Cy = 0,01 até D/uL = 0,12, nds encontramos que a fra¢do de
reagente ndo convertido ¢ aproximadamente:

—C—=O,035 ou 3,5%
C,

0

Comentirios. A Fig. E13.4 mostra que, exceto pela longa cauda, a curva do modelo de dispersao
tem, para a maior parte, uma tendéncia central maior que a curva real. Por outro lado, a curva real
tem mais material de vida curta deixando o vaso.

. 2
1 Ambas as curvas tém o mesmo &

Modelo de dispersdo D/l = 0,12

Curva real de E

Contribuigdo
principal para
afragdo nao

Contribuigdo relativamente
grande para a variancia da
curva do modelo de dispersdao

convertida

S | i | s 0
2 1 4 5 2 7
3 3 3 3

Figura E13.4

Pelo fato de isso contribuir mais para que o reagente permanega nio convertido, o resultado
C

[—] =4,7%>(£) =3,5%
Co real Co modelo de dispersio

¢é esperado.

Extensoes

Levenspiel (1996), Capitulo 64, discute e apresenta as equagdes de descmpenho para virias
extensdes desse tratamento. Uma exposicdo muito mais dctalhada deste assunto ¢ dada por
Westerterp et al. (1984), Capitulo 4.
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PROBLEMAS

13.1 O modo de escoamento de um gas através de altos-fornos foi estudado por VDEh (Veren Deutscher
Eisenhiittenleute Betricbsforshungsinstitut), injetando Kr-85 em uma corrente de ar, que entra nos
tubos de um forno com 688 m>. A Fig. P13.1 apresenta um esbogo ¢ uma lista de quantidades
pertinentes da corrida de 12/9/1969. Considerando que o modelo de dispersdo axial se aplica ao
escoamento de gas em altos-fornos, compare o valor de D/ul para a segido do meio do alto-forno
da Fig. P13.1 com aquele esperado em um leito recheado comum.

From Standish and Polthier, Blast Furnace Aerodinamics, p. 99, N. Standish, ed., Australian [. M.
Symp., Wollongong, 1975.

Minério de ferro

Largura da curva
em 61% da altura
maxima = 14 s

Entrada do,
tragador
1

Figura P13.1
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13.2

13.3

134

13.5

13.6

O maior ¢ mais longo rio da Dinamarca, Gudenaa, certamente merece um estudo. Assim, testes
com tragador em forma de pulso foram feitos em varios trechos do rio, através do uso de Br-82
radiativo. Encontre o coeficiente de dispersdo axial no trecho superior do rio, entre Torring ¢
Udlum, distantes entre si por 8,7 km, a partir das seguintes medidas reportadas.
th C, arbitraria t,h C, arbitraria
3,5 0 5,75 440
3,75 3 6 250
4 25 6,25 122
4,25 102 6,5 51
4,5 281 6.75 20
4,75 535 7 9
5 740 7,25 3
5,25 780 7,5 0
55 650
Dados do Danish Isotope Center, relatorio de novembro de 1976.
Estudos de RTD foram realizados por Jagadcesh e Satyanarayana (IEC/PDD 11, 520, 1972) em
um reator tubular (L = 1,21 m e didmetro interno = 35 mm). Uma solugio de NaCl (5 N), colocada
em uma seringa, foi rapidamente injetada na entrada do reator. Medidas, com uma capsula de
mistura perfeita, foram feitas na saida do reator. Utilizando os seguintes resultados, calcule o
namero de dispersdo do vaso. Calcule também a fragio do volume do reator que é ocupada pelos
defletores.
t,s NaCl na amostra

0-20 0
20-25 60
25-30 210
30-35 170
35-40 75 (v=1.300 ml/min)
40-45 35
45-50 10
50-55 5
55-70 0
Um pulso de Ba-140 radiativo foi injetado em uma tubulagdo, com 10 polegadas (25,5 cm) de
diametro interno e 293 km de comprimento, usada para bombear produtos petroliferos (u = 81,7
cnv/s, Re = 24.000) de Rangely, Colorado, até Salt Lake City, Utah. Estime o tempo de passagem
do fluido tendo mais de '/, C,, de tragador e compare este valor com o tempo reportado de 895 s,
valor este obtido pela média de cinco corridas. Da tabela de valores para a distribuigio gaussiana,
C > Ci/2 ocorre entre 8 £ 1,18 6, Esta pode ser uma informagio util. Dados de Hull e Kent, Ind.
Eng. Chem., 44, 2745 (1952).
Uma porgdo injetada de material tragador flui, juntamente com o fluido transportador, com
escoamento pistonado com dispersio, através de um tubo longo e reto. No ponto A do tubo, o
espalhamento do tragador é 16 m, enquanto no ponto B, distante 1 km do ponto A, o espalhamento
€ de 32 m. Qual € a sua estimativa para o espalhamento em um ponto C, distante 2 km do ponto A?
Uma refinaria bombeia, através de uma tubulagido com 10 cm de didmetro interno € 100 km de

comprimento, os produtos A e B, sucessivamente, para estagdes receptoras. As propricdades médias
de A e B sdo: p =850 kg/m?, u = 1,7 x 107 kg/m-s, D = 10 m¥s. O fluido escoaa u =20 cm/s e
ndo hd reservatorios, vasos de retengdo ou tubos de recirculagio na linha; existem apenas umas
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poucas curvas na tubula¢do. Estime a largura dc contaminagdo que corresponde a 16—84%, na
saida do tubo. Adaptado de Petroleum Refiner, 37, 191 (marco de 1958); Pipe Line Industry, p.51
(maio de 1958).

Querosene e gasolina sdo bombeados sucessivamente, a 1,1 m/s, através de uma tubulagio com
25,5 cm de didmetro intemo e 1.000 km de comprimento. Calcule a largura de contaminagio que
correspondc a 5/95%—95/5%, na saida do tubo, dado quc a viscosidade cinematica para a mistura
50/50% é:

Wwp =0,9x 10°°m¥/s

(Dados e problema de Sjenitzer, Pipeline Engineer, dezembro de 1958.)

Agua, que ¢ retirada de um lago, escoa através de uma bomba e ao longo de um tubo, em escoamento
turbulento. Uma porgao de tragador (uma alimentagdo em forma de pulso que nio € ideal) é injetado
na linha de entrada do lago, sendo registrado a jusante, em dois pontos de um tubo, distantes L m.
O tempo médio de residéncia do fluido no tubo entre os dois pontos de registros é 100 s ¢ a
variancia dos dois sinais registrados é:

s{ =800 s?

s3=900 s?
Qual seria a dispersdo de uma resposta ao pulso ideal, para uma se¢do desse tubo, que esteja livre
dos efeitos de entrada e saida e que tenha comprimento L/5?

No altimo outono, nosso gabinete recebeu reclamagdes a respeito de uma grande mortandade de
peixes ao longo do rio Ohio, indicando que alguém teria descarregado material altamente toxico
no rio. Nossa estagdo de monitorizagdo de aguas em Cincinnati e Portsmouth (190 quilémetros de
distancia uma da outra), Ohio, reportou que uma grande mancha de fenol estava se dirigindo
corrente abaixo no rio. Nos suspeitamos fortemente que essa fosse a causa da poluigdo. A mancha
levou 9 horas para passar pela estagao de Portsmouth, tendo sua concentragao atingido o pico as 8
h da manha de segunda-feira. Cerca de 24 h mais tarde, a concentragdo maxima ocorreu em Cin-
cinnati, levando 12 horas para passar por esta estagio.

O fenol é usado em muitas localizagdes no rio Ohio, cujas distincias a montante de Cincinnati
sdo:

Ashland, KY - 241 quilometros corrente acima Marietta, OH—487
Huntington, WV - 270 Wheeling, WV—618.6
Pomeroy, OH - 357 Steubenville, OH—683
Parkersburg, WV — 466 Pittsburgh, PA—803.3

O que vocé poderia dizer acerca da provavel fonte de polui¢do?

13.10 Um tubo com 12 m de comprimento é recheado com | m de material de 2 mm, com 9 m dc

material de | cm e com 2 m de material de 4 mm. Estime a varidncia na curva C de saida, para uma
alimentagdo em forma de pulso neste leito recheado, se o fluido leva 2 minutos para escoar através
do leito. Suponha uma porosidade constante de leito e uma intensidade constante de dispersio,
dada por D/ud, = 2.

13.11 As cinéticas de uma reagio liquida homogénea sio estudadas em um reator continuo. De modo a

se aproximar de escoamento pistonado, o reator, com 48 cm de comprimento, é recheado com
pastilhas ndo porosas de 5 mm. Se a conversio for de 99%, para um tempo médio de residéncia de
L s, calcule a constante de taxa para a reagdo de primeira ordem
(a) considerando que o liquido flui com escoamento pistonado através do reator;
(b) levando em conta o desvio do escoamento real em relagdo ao escoamento pistonado;
(c) Qual é o erro no & calculado, se o desvio do escoamento pistonado nido for considerado?
Dados: Porosidade do leito £ =0,4

Numero de Reynolds da particula Re, = 200
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13.12 Reatores tubulares para craqueamento térmico sdo projetados supondo escoamento pistonado.
Suspeitando-se que escoamento ndo ideal possa ser um fator importante, quc agora esta sendo
ignorado, vamos fazer uma estimativa aproximada de seu papel. Para isto, considere operagdes
isotérmicas em um reator tubular ideal, com 2,5 em dc didmetro interno, usando um nimero de
Reynolds de 10.000 para um fluido em escoamento. A reagio de craqueamento € aproximadamente
de primeira ordem. Se os calculos mostrarem que 99% de decomposi¢do podem ser obtidos em
um reator pistonado com 3 m de comprimento, qual devera ser o comprimento do reator rcal, se o
escoamento nao ideal for levado em consideragiao?

13.13 Os célculos mostram que um reator pistonado daria 99% de conversio de uma solugio aquosa,
utilizada como reagente. No entanto, nosso reator tem uma RTD conforme mostrado na Fig. P13.13,
Se Cpo = 1.000, que concentracdo de saida poderiamos esperar em nosso reator, se a reagao fosse
de primeira ordem? De mecinica, temos que 6> = a’/24 para um tridngulo simétrico, com base a,
que gira em torno de seu centro dc gravidade.

De mecanica
, a? e L
o = 3% para uma distribui¢ao triangular simétrica

1, min

Figura P13.13




Este modelo pode ser usado toda vez que o modclo de dispersédo for usado; para um desvio nido tao
grande do escoamento pistonado, ambos os modelos dao resultados idénticos para todas as finalidades
praticas. Qual dos dois modelos vocé deve usar, depende de seu humor e gosto.

O modelo de dispersdo tem a vantagem de que todas as correlagdes para escoamento em reatores
reais usam invariavelmente este modelo. Por outro lado, 0 modelo de tanques-em-série é simples,
pode ser usado com qualquer cinética e pode ser estendido, sem muita dificuldade, para qualquer
arranjo de compartimentos, com ou sem reciclo.

14.1 EXPERIMENTOS DE RESPOSTA AO PULSO E A FUNCAO RTD

A Fig. 14.1 mostra o sistema que estamos considerando. Definimos também:

0 = I _ tempo adimensional, bascado no tempo
' f;  médio de residéncia, ¢, por tanque
6= ! _ tempo adimensional, baseado no tempo
¢ médio de residéncia, ¢, em todos os N tanques

Entio:
6,=N@ ---e--0,=1, 8=1

i

e para qualquer tempo particular, da Eq. (11) do Capitulo 11, temos:

Eo=tE
Para o primeiro tanque. Considere o escoamento (com v m*/s), em regime estacionario, de um
fluido que entra ¢ sai da primeira dessas unidades ideais de escoamento com mistura perfeita. Suponha
que esta unidade tenha volume V. No tempo ¢ = 0, injete um pulso de tragador no vaso. Quando esse
pulso estiver igualmente distribuido no vaso (e ele estara), sua concentragio sera C,.

Em qualquer instante depois da introdugao do tragador, faga um balango de material, obtendo:

taxa de consumo | _{ taxade |_{taxade
do tragador alimentagio saida

EesRva - |

7

- er s
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Pulso na
entrada Curva do tragador na

saida, a RTD, a fungdo E

1, = tempo médio/tanques

G

=@

= Nt = tempo médio para todos 0s tanques

Em simbolos, esta expressio se torna:

dc;
I

- [mol de tracador]
s

"

onde C, é a concentragio do tragador no tanque

f("£= L

. Separando ¢ integrando, obtemos:

co G o
ou Q = e-”;'
G

Uma vez que a area sob a curva de C/C, em fungdo de ¢ €7, (verifique se desejar), isto permite que
vocé encontre a curva E; assim, podemos escrever:
HE, =™ [-] N=I )

Para o segundo tanque ondc C, cntra e C, sai, um balango de material fornece:

dt

v, ; =v-Coe'“-' {mol de traqador]
s

1
Separando, temos uma cquagdio diferencial de primeira ordem, que, ao ser integrada, fornece:

4E, = I_Le"”} -] N=2 2
2

Para o N-ésimo tanque. A integragio para o terceiro, quarto, ..., N-ésimo tanque se torna mais
complicada, sendo mais simples fazer tudo isto por meio das transformadas de Laplace.

As fungdes RTD, as médias e as variancias em unidades de tempo e em unidades adimensionais de
tempo foram deduzidas primeiramente por MacMullin € Weber (1935), sendo resumidas pela Eq. (3).

N-

FE=[L __AfLe-rN/i ---E=N'.---02=£
i) (N-1) i N
N-l _
i.l«:=(i) IR AL Ve
é - _1n i i
Z, (i:/l ! N -
E, iE=-—D__g= ol =N
TN S -
N-1
Eg=(Ni)E=NWO) _ wo 2 1
(N-1)! N
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SUIEG B eS-om-série G, (3)
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Graficamente, estas equagoes s3o mostradas na Fig. 14.2. As propricdades das curvas de RTD estio
esquematizadas na Fig. 14.3.

N(N_l)N_. -« N-1) H
[ =77 """ 7 TR T :
. N
15 Area=1 =—————ermo<2%paraN>5
’ 2e(N -1
Ul-l J ( )
Iz
N
Eglzzzzzzg-—--"1--- <«— E; 4= 0,55E, ;, para N =4
E, I~ = 0,61 Ey ,, para N210
05 Eq. 3d
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Comentirios e Extensoes

Independéncia.* Se M tanques sio conectados a mais N tanques (todos com mesma capacidade),
entdo as médias ¢ as varidncias individuais (cm unidades usuais de tempo) sio aditivas; ou seja:

- Pouq 2 2 L 2
Iyan =ty ¥y .. € .. Oy,y =0y + 0y @

Devido a esta propriedade, nés podemos juntar as correntes de entrada com as correntes de reciclo.
Desta forma, este modelo se torna util para tratar sistemas com recirculagio.

Alimenta¢io com uma Unica Injegio de Tracador. Se introduzirmos qualquer alimentag¢do com
uma unica injegao de tragador em N tanques, como mostrado na Fig. 14.4, poderemos escrever entio
a partir das Egs. (3) e (4):

(an)’

2
AO saxda ~ Ocntrada = N (5)

Por causa da independéncia dos estagios, € facil avaliar o que acontece a curva C quando os tanques
sdo adicionados ou retirados. Logo, este modelo se torna 1til para tratar escoamento com reciclo ¢
sistemas com recirculagio fechada. Vamos examinar brevemente estas aplicagdes.

Sistema Fechado com Recirculacdo. Se introduzirmos um sinal  em um sistema com N estagios,
como ilustrado na Fig. 14.5, o registrador medira o tragador 4 medida que ele escoar pela primeira
vez, segunda vez e assim por diante. Em outras palavras, ele mede o tragador que tenha passado
através dos N tanques, 2N tanques e assim por diante. Na verdade, ele mede a superposigdo de todos
estes sinais.

De modo a obter o sinal de saida para estes sistemas, simplesmente some as contribuigdes da
primeira, da scgunda e das passagens sucessivas. Se m for o nimero de passagens, nos temos entio,
da Eq. (3):

_ _,/," o (’ /l-i)mN—l
’iCpulso =e l m (6a)
had er_nN-l
C()i. ulso ™ e‘oy —_— (6b)
P L4 (mN - 1)!
~ -NB (Ne)mN -1
Co.puo = 2 N D 69)

* Por independéncia entendemos que o fluido perde sua meméria 4 medida que ele passa de tanque a tanque. Logo, um elemento
de fluido que se mova mais rapido em um vaso nio se lembrara deste fato no proximo tanque e nio escoard, preferencialmente,
mais rapido (ou mais lento) ai. O escoamento laminar nio satisfaz, freqiientemente, esse requisito de independéncia; no entanto,
mistura completa (ou lateral) de fluido entre as unidades satisfaz esta condigéo.
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Ntanques, 1 passagem (Eq. 3)
C recirculagdo ‘EQv 6)

JRSURP

Ntanques, 22 passagem (Eq. 3)

c Ntanques, C
— m-ésima —
passagem

1 1 1 1 ] 1
1 2 3 4 8 2 3 4 9
1 Lt 1 0 1 { 1 1 0
N 2N 3N ' N 2N 3N ‘
1 L 1 1 ¢ 1 1 1 L .t

0 t 2¢ 0 ! 2t

A Figura 14.5 apresenta a curva C resultante. Como um exemplo da forma expandida da Eq. (6),
nos temos, para os cinco tanques em série:

c =§e_s,,,-,[(5:/:')‘ Ly ]

puiso = 7 4! 9! (7a)
' ¢° o"
-9, i Miog M
Co,.pusa = € lT T tia” (7b)
e[ (50) (58
Co. puiso = 5€ [ . + o + (7¢)

onde os termos entre colchetes representam o sinal do tragador da primeira, da segunda ¢ das sucessivas
passagens.

Os sistemas com recirculagdo podem ser representados igualmente bem pelo modelo de dispersao
[ver van der Vusse (1962), Vonken et al. (1964) e Harrell e Perona (1968)]. Qual abordagem adotar,
¢ simplesmente uma questdo de gosto, estilo e humor.

Sistema Aberto com Recirculagio. Para recirculagio relativamente rapida comparada ao escoamento
principal, o sistema como um todo age como um grande tanque agitado; conseqiientemente, o sinal
observado de tragador é simplesmente a superposi¢do do modo de recirculagido e o decaimento
exponencial de um tanque ideal agitado. Isto é mostrado na Fig. 14.6, onde C, sera a concentragio de
tragador, se ele estiver igualmente distribuido no sistema.

Essa forma de curva é encontrada em sistemas fechados com recirculagdo, em que o tragador €
desativado pelo processo de primeira ordem, ou em sistemas usando tragador radiativo. A injecio de

et are
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drogas nos organismos vivos da este tipo de superposigio, porque as drogas estio constantemente

sendo eliminadas pelo organismo.

Experimentos com Resposta 2o Degrau e a Curva F. A curva F na saida de uma série de N tanques
ideais agitados €, em suas formas variadas, dada pela Eq. (8).

-9
F=1l-e{l=0,
s
H
—_—
Para um tanque
use 0 primeiro termo

Numero
de tanques

ParaN=2

ParaN=3

2 Nl
F=l-e™ l+N9+&+ +LNB)_+

1 (N-1)

N-1
+ Oi PR
(N-1D)

Para N tanques

®)

Isto € apresentado em forma grafica na Fig. 14.7.

08}

07

h
i

g

N = ®,escoamento pistonado

|

Escoamento com
mistura perfeita

Quando N > 50, a curva
se torna simétrica; use |
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14.2 CONVERSAO QUIMICA
Reaciao de Primeira Ordem

A equagio de conversao foi desenvolvida no Capitulo 6. Assim, para reagdes dc primeira ordem em

um tanque:
1 _ 1
C L+kt, 1+kt
para N tanques em série:
Co__ 1
C - ki N -\N
a0 (1+kt)) l+l-(i ©)
N

Uma comparag¢io com o desempenho do escoamento pistonado é dada na Fig. 6.5.

Para pcquenos desvios do escoamento pistonado (N grande), uma comparagdo com este fornece:

y ) -
para a mesma C gt —odS — | 4 k7, = 1+A—t
2 2N
C -2
para 0 mesmo volume p: —2funaues (k)
Cn 2N

Estas cquagdes se aplicam a micro e a macrofluidos.

Reaciio de Secgunda Ordem de um Microfluido,A > RouA+B R,comC, =

Para um microfluido escoando através de N tanques em séric, a Eq. (6.8) fornece:

| :
Cy=——|-242 N
Yk, 1 21421+ aCkT, (10

A Fig. 6.6 compara este desempenho com o do escoamento pistonado.

Todas as Outras Cinéticas de Reacio de Microfluidos

Podemos resolver a equagdo de escoamento com mistura perfeita para tanque apos tanque,
[ = Cain = Cai

i -
-,

um processo bem tedioso, porém sem problemas atualmente, face a0 nosso escravo habil, o computador.
Podemos usar também o proccdlmento graﬁco mostrado na Fig. 14.8.

AWLY E L }:‘
L
i
i
Qualquer taxa vs. Linhas paralelas ¢
curva de para tanques com
concentragao / ' a mesma capacidade
|
-r, |
1
! ‘ incli ! ~Tat
i ' nclinagao — e —AL
| + 4 1 Co—Ca
N 1 |
1\ ! 1 1
1 CA
Cas Cay Cpx
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Conversio Quimica de Macrofluidos

Ha pouca aplicagao para as equagoes de macrofluidos para reagdes homogéneas. No entanto, se vocé
precisar delas, combine a Eq. (11.13) com a Eq. (3) para N tanques em série, de modo a obter:

EA_= NN _ J'E(E'L) -1N_l€_‘N/id’ an
CAO (N_l)l- lN o C'\o batelada

Estas equagdes podem nio ser de uso pratico para sistemas homogéncos; todavia, elas sdo de
importincia primaria para sistemas heterogéneos, especialmente para sistemas G/S.

EXEMPLO 14.1 MODIFICACOES PARA UMA VINiCOLA _ .

Um tubo, com didmetro pequeno € com 32 m de comprimento, vai de uma sala de fermentagio
de uma vinicola até o setor de engarrafamento. Algumas vezes, vinho tinto é bombeado através
do tubo, outras vezes, € o vinho branco. Toda vez que esta mudanga € feita, uma pequena quantidade
de "mistura caseira”, resultando em vinho rosé, é produzida (8 garrafas). Por causa de uma
constru¢ao na vinicola, o comprimento da tubulagfo terd de ser aumentado para 50 m. Para a
mesma taxa de escoamento de vinho, quantas garrafas de vinho rosé podemos obter agora, cada
vez que invertermos o tipo de vinho produzido? i

SOLUCAO .

s

A Fig. E14.1 esquematiza o problema. Relacione o niimero de garrafas e a dispersdo (ou espalha-
mento) com O.

Original: Li=32m o0,=8
Tubo mais longo: L,=50m 0,=7

00000000

Qito garrafas

0000000000 |

R Quantas garrafas?
Figura E14.1

Porém, para pequenos desvios de escoamento pistonado, temos da Eq. (3) que o> x Nou o® « L.

e

. S0 ' Co
02 =22 (64) 100 - P
92 =35 (64 e -

~.0, =10 .. . ou seja, podemos esperar 10 garrafas de vinho rosé.
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EXEMPLO 142 UMA FABULA SOBRE POLUICAO EM UM RIO

Na tltima primavera, nosso gabinete recebeu reclamagdes a respeito de uma grande mortandade
de peixes a0 longo do rio Ohio, indicando que alguém teria descarregado material altamente
toxico no rio. Nossa estagio de monitorizagdo de dguas em Cincinnati ¢ Portsmouth (119 milhas
de distincia uma da outra), Ohio, reportou que uma grande mancha de fenol estava se dirigindo
corrente abaixo no rio. Nos suspeitamos fortemente que esta seja a causa da polui¢ao. A mancha
levou 9 horas para passar pela estagdo de Portsmouth, tendo sua concentragéo atingido o pico as
8 h da manh3 de segunda-feira. Cerca de 24 h mais tarde, a concentra¢io maxima ocorreu em
Cincinnati, levando 12 horas para passar por esta estagao.

Fenol é usado em um namero de localizagdes no Rio Ohio, cujas distidncias a montante de
Cincinnati sdo:
Ashland, KY—150 milhas corrente acima Marietta, OH—303

Huntington, WV—168 Whecling, WV-—385
Pomeroy, OH—222 Steubenville, OH—425
Parkersburg, WV—290 Pittsburgh, PA—500

O que vocé poderia dizer acerca da provavel fonte de polui¢do?

SOLUCAO

Vamos primeiro esquematizar o que ¢ conhecido, como mostrado na Fig. E14.2. Para comegar,
suponha que um pulso perfeito seja injetado. De acordo com qualquer modelo razoavel de
escoamento, dispersio ou tanques-em-série, nos temos:

distancia do
ponto a origem

espalhamento distincia a
ou o< . .
da curva partir da origem

.. a partir de Cincinnati : 14=k /" }

2
chrva do tragador o< (

- a partirde Portsmouth:  10,5=k(Z—119)'?

Dividindo um pelo outro, temos:

14 L ... 0que fonece L =272 milhas
10,5 L-119 =
Alimentagao
em pulso

.., Rio Ohio

SRR

| ¢————————119 milhas

< L milhas

Figura E14.2
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Comentdrio. Uma vez que o derramamento do fenol toxico pode ndo ter ocorrido instantanea-
mente, qualquer localidade onde L < 272 milhas é suspeita; ou seja:

Ashland
Huntington { <

Pomeroy

Esta solugdo considera que diferentes esquemas do rio Ohio tém as mesmas caracteristicas de
escoamento e de dispersio (razodvel) e que nada suspeito seja adicionado ao rio neste trecho de
272 milhas de Cincinnati. Esta é uma suposi¢do ruim; verifique em um mapa, a localizagdo de
Charleston, WV, no rio Kanawah (Estados Unidos).

EXEMPLO 14.3 MODELOS DE ESCOAMENTO A PARTIR DE CURVAS RTD

Vamos desenvolver um modelo de tanques-em-série de modo a ajustar a RTD mostrada na Fig.
El4.3a.

v=1

S
&[>
[+

o

(a)
Figura E14.3a

SOLUCAO

Como uma primeira observagao, considere que todas as curvas de tragador sejam pulsos ideais.
Mais adiante, iremos abandonar csta suposigdo. Note que o primeiro pulso aparece no inicio. Isto
sugere um modelo como o mostrado na Fig. E14.3b, onde v=1¢ ¥, + ¥, + V,=1. No Capitulo
12, nos vimos as caracteristicas deste modelo; assim, vamos ajusta-lo. Deve ser mencionado que
temos um grande nimero de abordagens. Aqui esta uma:

*  Olhe a razao de areas dos dois primeiros picos:
AL __R

=—=—=- - R=1l
A, 2 R+l ==
* A partir da localizagio do primeiro pico:
4 A 1
_— = -— '"Vl:—
(R+1p (1+1) 6 3
* A partir do tempo entre os picos:
5wy ko, 2
6 (1+D1 KD 3

[T
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Uma vez que ¥ + ¥, pode ser no maximo igual a um, ndo ha volume morto; logo, neste ponto
nosso modelo se reduz ao da Fig. E14.3¢c. Agora, desconsidere a suposigio de escoamento
pistonado e adote o modelo de tanques-em-série. Da Fig. 14.3:

A
8 _1/10_ 2 Vel

Omec 1/6 JN_1 = ——

Deste modo, nosso modelo finalmente € mostrado na Fig. E14.3d.

Figuras E14.3b,ced

Contornando o Processo Complexo de Desconvolucao

Suponha que nés megamos a alimentagio em pulso imperfeito (sloppy pulse input) e as curvas de
saida do tragador cm um vaso de processo, com a finalidade de estudar o escoamento através do vaso,
de modo a encontrar a curva E para o vaso. Em geral, isto requer desconvolugio (ver Capitulo 11); no
entanto, se tiverros em mente um modelo de escoamento, cujo pardmetro tenha uma relagio inica
com sua variincia, entdo, ndés podemos usar uma maneira mais simples e rapida para encontrar a
curva E para o vaso.

O Exemplo 14.4 ilustra esse método.

EXEMPLO 144 ENCONTRANDO A CURVA E DO VASO, PELO USO DE UMA
ALIMENTACAO DE TRACADOR EM PULSO IMPERFEITO

Dadas Cygaga € Ciaigsr 355im como a localizagdo e a dispersdo destas curvas do tragador, conforme
mostrado na Fig. E14.4a, estime a curva E do vaso. N6s suspeitamos que o modelo de tanques-
em-série representa razoavelmente o escoamento no vaso.

SOLUCAO

Da Fig. E14.4a, temos para 0 vaso:
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Af =280-220=60s
A(c?) =1.000-100 = 900 s°

T—- Encontre a curva
E para o vaso

(a)

Figura E14.4a
A Eq. (3) representa o modelo de tanques-em-série e fornece:
7\2 2
N (A1) 60

= —— = 4 tanques

A(c?) 900 d
Por conseguinte, da Eq. (3a), para N tanques em série, temos:

) e ' NV i

N (N-1)
epara N=4:
A e
60° 3x2

E =3,2922 x 10764320066

A Fig. E14.4b mostra a forma desta curva E.

A
01051
0,010}
E,s™
0,005}
0 - >
0

FiguraEl4.4b - .
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PROBLEMAS

14.1

14.2

14.3

144

14.5

14.6

14.7

Ajuste o modelo de tanques-em-série aos seguintes dados de saida de uma capsula de mistura,
com uma alimentagao em pulso.

t 0-2 24 46 6-8 B8-10 10-12
c 2 10 8 4 2 0

Um fluido escoa, a uma taxa estaciondria, através de 10 bem comportados tanques em série. Um
pulso de tragador ¢ introduzido no primeiro tanque e no instante em que este tragador deixa o
sistemna, temos:

concentragdo maxima = 100 mmols

espalhamento (dispersio) do tragador = | min.
Se mais 10 tanques forem conectados em séric com os |0 tanques originais, qual seria
(a) aconcentragao maxima do tragador que sai?
(b) o cspalhamento do tragador?
(¢) Como o espalhamento relativo varia com o numero de tanques?
Do New York Times Magazine, 25 de dezembro de 1955, podemos ler: "O Tesouro dos Estados
Unidos reportou que imprimir notas de dolar custa oito centavos e que de um bilhdo e um quarto
que estdo agora em circulagdo, um bilhdo devem ser substituidas anualmente.” Imagine que as

notas sejam colocadas continuamente em circulagao, a uma taxa constante, ¢ que elas sejam retiradas
de circulagio, de forma aleatoria, independentemente de suas condigoes.

Suponha que uma nova série de notas seja colocada em circulagio, em um determinado instante,
em substitui¢do as notas originais.

(a) Quantas notas novas estardo em circulagdo em qualquer tempo?

(b) Quantas notas velhas estardo em circulagdo 21 anos mais tarde?

Referindo-se ao problema anterior, suponha que durante um dia de trabalho, uma gangue de
malfeitores coloque em circulagio um milhdo de délares em notas falsas dc um dédlar.

(a) Se ndo forem detectadas, qual sera o nimero de notas em circulagdo em fungao do tempo?
(b) Depois de 10 anos, quantas dessas notas ainda estariam em circulagdo?

Repita o Problema 13.13, porém resolva-o usando o modelo de tanques-em-série, cm vez do
modelo de dispersao.

Uma corrente de sélidos finos (v = 1 m*/min), completamente suspensos, passa através de dois
reatores de mistura em série, cada um contendo I m? de lama. T30 logo uma particula entra nos
reatores, a conversdo a produto comega, completando-se depois de dois minutos dentro dos reatores.
Quando uma particula sai dos reatores, a reagdo para. Neste sistema, que fragio de particulas €
completamente convertida a produto?

Ajuste a fun¢do RTD da Fig. 14.7 com o modclo de tanques-em-série.
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Figura P14.7

14.8 Da alimenta¢do em pulso para um vaso, nos obtivemos o seguinte sinal de saida:
Tempo, min 1 3 5 7 9 11 13 15

Concentragdo | o 15 10 10 100 0 0
(arbitraria)

Quercmos representar o escoamento através do vaso, usando o modelo de tanques-cm-série. De-

termine o nimero de tanques ¢m séric que deve ser usado.

14.9 Fluidos residuais, extremamente radiativos, sdo estocados em tanques de seguranga, que sio
simplesmente tubos longos, com didmetros pequenos (por exemplo, 20 m por 10 cm) e levemente
inclinados. O fluido é recirculado nestes tubos, de modo a evitar sedimentagio e desenvolvimento
de "pontos quentes", e também para assegurar uniformidade antes da amostragem do conteudo.
Para modclar o escoamento nesses tanques, um pulso de tragador ¢ introduzido, sendo a curva da
Fig. P14.9 registrada. Desenvoiva um modelo adequado a cste sistema e avalie os parametros.

Na injegao

l_ Passagem 1

Valor final
r— Passagem 16 l

Figura P14.9
14.10 Um reator, com muitos defletores divisorios, é usado para processar a reagao:
A—R com -ry=0,05C, mol/¢ - min
Um teste, usando um pulso de tragador, fornece a seguinte curva de saida:
Tempo, min 0 10 20 30 40 50 60 70

Leitura da i 35 38 40 40 39 37 36 35 :
Concentra¢ao g
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(a) Encontre a drea sob a curvade C versus t.
(b) Encontre a curva de E versus t.
(¢) Calcule a vanincia da curva E.
(d) A quantos tanques em série este vaso € equivalente?
(e) Calcule X,, considerando escoamento pistonado.
(f) Calcule X, considerando escoamento com mistura perfcita.
(g) Calcule X,, considcrando o modeclo de tanques-em-série.
(h) Calcule X,, dirctamente dos dados.
14.11 Um reator tem as caracteristicas dadas pela curva C ndo nonmalizada da Tabela P14.11. Pela

forma desta curva, nds sentimos que os modelos de dispersido e de tanques-em-série devem
representar satisfatoriamente o escoamento no reator.

(a) Encontre a conversdo esperada nesse reator, considerando que o modelo de dispersio se
mantém.

(b) Encontre a conversio esperada e o nimero de tanques em série que representara o reator,
considerando que o modelo de tanques-em-série se mantém.

(¢) Encontre a conversio pelo uso direto da curva do tragador.

(d) Comente a diferenga nesses resultados e estabelega qual deles vocé pensa ser o mais confiavel.

Tabela P14.11

Tempo Concentragdo do tragador Tempo Concentragao do tragador
0 0 10 67
1 9 15 47
2 57 20 32
3 81 30 15
4 90 41 7
5 90 52 3
6 86 67 1
8 77 70 0

Dados. A reagdo elementar em fase liquida que esta ocorrendo é A + B — produtos, com um
grande excesso de B, de tal modo que a reagio é essencialmente de primeira ordem. Além disto, se
o escoamento pistonado existisse a conversao seria de 99% no reator.
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de Conveccao _
para Escoamento Laminar

Quando um tubo ¢ suficientcmente longo e o fluido ndo € muito viscoso, entio os modelos de dispersio
¢ de tanques-em-série podem ser usados para representar o escoamento nestes vasos. Para um fluido
viscoso, tem-se 0 escoamento laminar, com seu caracteristico perfil parabélico de velocidades. Além
disto, por causa da alta viscosidade, ha uma leve difusdo radial entre os camadas mais lentas e mais
rapidas de fluido. No extremo, nés temos o modelo de convecgdo pura. Ele assume que cada elemento
de fluido desliza sobre o seu vizinho, sem haver interagdo pela difusao molecular. Assim, a dispersao
nos tempos de residéncia € causada somente por variagdes na velocidade. Este escoamento ¢ mostrado
na Fig. 15.1. O presente capitulo lida com este modelo.

15.1 O MODELO DE CONVECC[\O E SUA RTD
Como Dizer Qual Modelo Usar a Partir da Teoria

A primeira pergunta a se formular é: "Qual modelo deve ser usado em uma dada situagdo?" O diagrama
seguinte, adaptado de Ananthakrishnan et al. (1965), diz qual o modelo usar, dependendo do regime
que voce tenha. Localize apenas o ponto na Fig. 15.2 que corresponde ao fluido usado (nimero de
Schmidt), as condi¢des de escoamento (nimero de Reynolds) e a geometria do vaso (L/dt). Mas
esteja certo de verificar que seu sistema ndo estd em escoamento turbulento. Lembre-se que este
diagrama somente tem significado se vocé tiver escoamento laminar. Neste diagrama, @/ud, é a
reciproca do nimero de Bodenstein. Ele mede a contribui¢do da difusdo molecular ao escoamento.
Ele NAO ¢ o niumero de dispersio axial, D/ud,, exceto no regime de difusio pura. O regime de
difusao pura nio ¢ muito interessante, porque representa um escoamento demasiadamento lento.

Os gases estao provavelmente no regime de dispersdo e nao no regime de convecgio pura. Os
liquidos podem estar bem em um ou outro regime. Os liquidos muito viscosos, tais como polimeros,
estdo provavelmente no regime de convecgdo pura. Se o seu sisterna cair em uma regido incerta entre
regimes, calcule o comportamento do reator baseado nos dois regimes limitrofes e, em seguida, tente
obter uma média. A solugdo numérica € impraticavelmente complexa para ser utilizada.

Loda 2

et

«f

Finalmente, ¢ muito importante usar o tipo correto de modelo porque as curvas RTD sdo
completamente diferentes para regimes diferentes. Como ilustragdo, a Fig. 15.3 mostra as curvas
RTD tipicas destes regimes.
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Dlagmxna'mostrgxdo quais modelos de
escoamento devem ser usados e'm qualquer s!tua(;ao

0 fluido préximo & parede ; 10
se move lentamente . | \
¢ i
; Useo mo_t'lelo de |
H convecgao pura !
108
t 0 elemento de fluido que se move
Parede do tubo  mais rapido esta no centro ;
sls @
[ i
d
~1® e
[}
©
w
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"
o 1
o
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Como Dizer Qual Modelo Usar, a Partir de Experimento

A maneira mais rapida de distinguir experimentalmente entre os modelos € notar como uma alimentacdo
em pulso ou em pulso imperfeito de tragador se espalha 4 medida que ele se move ao longo dc um
canal de escoamento. Por exemplo, considere 0 escoamento como mostrado na Fig. 15.4. Os modelos
de dispersdo e de tanques-em-série s3o ambos estocasticos; logo, das Egs. (13.8) ou (14.3), nés
vemos que a varidncia cresce linearmente com a distdncia; ou seja:

4 Aconvecgao pura
fornece a mesma
" curva para todas
A difuséo pura as velocidades
fornece uma saida
empulsoems=0 -
(vaso aberto- aberm)

L

0 modelo de dispersao
fornece uma curva em
forma de sino, mais ou
menos distorcida, cujo
espalhamento depende
das condigdes de
escoamento

S
4 Tragador no tempo zero A_ Média para todas
as trés curvas

<
t
{
[}
{
t
{
1
{
{
l
4
1
3
o
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clec L n

O modclo convectivo é um modelo deterministico; por conseguinte, a dispersdo do tragador cresce
lincarmente com a distdncia; ou seja:

Go L Q)

Quando vocé tiver medidas de s em 3 pontos, use este teste para dizer qual modelo usar. Na Fig. 15.4,
veja apenas se:

2 2
Aoy, _ Jato ou se Ao, _ Aoy 3
ALIZ ALZ} ALl2 ALIZ

Experimento com Resposta ao Pulso e a Curva E para Escoamento Laminar em Tubos

A forma da curva de resposta ¢ fortemente influenciada pela mancira como o tragador é introduzido
no fluido em escoamento ¢ pelo modo como cle ¢ medido. Vocé pode injetar ou medir o tragador de
duas maneiras diferentes, conforme mostrado na Fig. 15.5. Nos temos, conseqgiientemente, quatro
combinagdes de condigdes de contorno, como apresentado na Fig. 15.6, cada uma com sua propria
curva E particular. Estas curvas E sdo mostradas na Fig. 15.7.

Como pode ser visto na Figura 15.7, as curvas E, E* e E** sdo bem difcrentes uma da outra.

»  E éacurvaapropriada de resposta para uma analise de reator; ela é a curva tratada no Capitulo
Lt e representa a RTD no vaso.

» E* e *E sdo sempre idénticas; logo, nos as chamaremos E* a partir de agora. Uma corregio
para a condigdo de contorno planar transformara esta curva na RTD apropriada.

*  E**rrequer duas corre¢des — uma para a entrada e outra para a saida — de modo a transforma-
la em uma RTD apropriada.

Pode ser mais simples determinar E* ou E** do que E. Isto ¢ perfeitamente correto. No entanto,
lembre-se de transformar estas curvas medidas de tragador na curva E, antes de chama-la de RTD.
Vamos ver como fazer esta transformagao.

o Gy o R L e RE R e e 5t
3
Introdugao em fluxo Introdugio planar !
= E. ; i
— . B
F——»
I E {
N j |
Prpporciqnal a velocidade; Distribuido igualmente através
existe mais tragador na linha do tubo; injetores maltiplos, um
!

central e muito pouco na parede sinal de luz no fluido fotossensivel



15.1 — O Modelo de Conveccao e sua RTD 289

Medida em fluxo Medida planar

= B

t

SPURRAP FLR

-

0 el e 8

Medida com a capsula de mistura; Isto poderia ser uma medida através da
pegue todo o fluido na saida. parede, tal coma um medidor de luz ou
Em esséncia, isto mede v+ C um contador de radioatividade; também,

uma sé_rig de sensores (por exemplo
condutividade) através do tubo. Isto

mede C em um instante

Em fluxo « em fluxo Em fluxa « planar Planar « em fluxo Planar « planar
E

Para tubos com seus perfis parabdlicos de velocidade, as varias curvas de resposta ao pulso sio
dadas a seguir:

PR

1

E* *E E**

=
B Escoamento laminar em tubos
3
e |
3 E,, acurva RTD adequada
wal ..
) 2 h H
Sk W E !
3] Y
[~ \
B 1
1
[~ I
1= - - LE,
- E, =0para RN Note a cauda longa;
L g<t : .- isto faz o =0
2’ v Ty
[~ Todas as curvas : -------- J;J ________________
0 ‘ - - J L 1 1 | 1 1 1 1 | \ FUS
0 05 1 15
1
f=—
/v
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-2 7
=—5 para t2— -V
r 2 e He=t= -
=L para o>t Ho=1 |
) 26 p =3 9
. [- [- u. = oo
E'=— para 12—
217 2 . ;2
. | , 4
Eq = — para 92—1— \V @
260 2 0= [/ p
v
T=— paratZt— u_ —V
P S
. 1 4
=-— para 02—
[ P 5 0 =t/ .’i
v
onde pi, p* e u** sio os valores médios das curvas medidas.
Note a relagdo simples entre E, E* ¢ E**. Assim, podemos escrever em qualquer instante:
E; =0E; =0 E, v
2 onde f=—
E"=lE=LE v ®)
t i

Experimento com Resposta ao Degrau e a Curva F para Escoamento Laminar em Tubos

Quando fazemos o experimento com a fungio degrau através da troca de um fluido para outro,
obtemos uma curva Cy.,,, (ver Capitulo 11), a partir da qual devemos ser capazes de encontrar a
curva F. Mas, esta alimentagao representa sempre aquela em fluxo, enquanto a saida pode ser tanto
planar como em fluxo. Deste modo, temos somente duas combinagdes, conforine mostrado na Fig.
15.8. Com essas duas combinagdes de condigdes de contorno, suas equagdes e graficos sao dadas na
Eq. (6) e na Fig. 15.9.

F=l—-——-
40’
F=l-
20

para 62

onde 9:!/K
v

Além disto, cada curva F esta relacionada a sua curva E correspondente. Logo, para qualquer tempo
tyouB;:

(6)

N|— N —

para 62

o
@
a
®

Alimentagao

B b 0 o & o R bo
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*Figura 15.9 —Diferentes maneiras de.redif'a saida fomecem diferentes curvas F

Escoamento laminar em tubos
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apropriada

(=]
o
v
r
-
-
——
Pl
P ———rA T & 3161k Bt 0 VS B

. 0 . N . . dF‘ .
F ‘L E| dt_j:Eede e B =" o B, =0 -

" 0,

A relagdo é similar entre E e F.

Curvas E para Fluidos Nio Newtonianos e para Canais Nio Circulares

Uma vez que plasticos e fluidos ndo newtonianos sio fregiientemente muito viscosos, eles geralmente
devem ser tratados pelo modelo convectivo deste capitulo. As curvas E, E* e E** para varias situagdes,
além daquelas para fluidos newtonianos em tubos circulares, tém sido desenvolvidas; por exemplo:

»  para fluidos que obedecem a lei de poténcia (power law);
+  para plasticos de Bingham.

As curvas E tém sido também desenvolvidas

«  para filmes descentes;
«  para escoamento entre placas paralelas;

«  onde as medidas em linha sdo realizadas preferencialmente aquelas obtidas através de toda a
secio transversal do vaso.

Essas equagdes de E, os diagramas correspondentes e as fontes para varias outras analises podem ser
encontradas em Levenspiel (1996).

15.2 CONVERSAO QUIMICA EM REATORES COM ESCOAMENTO LAMINAR
Reacdes Simples de Ordem n

No regime de convecgido pura (difusdo molecular negligenciavel), cada elemento de fluido escoa em
sua propria linha de corrente, sem haver mistura entre os elementos vizinhos. Em esséncia, isto
fornece o comportamento de um macrofluido. Do Capitulo 11, a expressio de conversdo ¢ entio:
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L7 [ S ‘Edr
0 CAO elemento

de fluido

5 kt C
para reagio de ordem zero Ly M para t < —A%
Cao A0 k
~ . C, “k
para reagao de primeira ordem —& =¢
0
5 Cy 1
para reagio de scgunda ordem —2-=_———
a0 N HEC ot

2

Para uma reagdo de ordem zero de um fluido newtoniano em escoamento laminar em um tubo, a
integragio da Eq. (8) da:
c WY
1
—A = (l - ) )
Cao 2Cy

Para uma rea¢do de primeira ordem de um fluido newtoniano em escoamento laminar em um tubo:

CA ’-2 = e-h 2 . ~y kf-
—A = ——di=yplei(y)+(1-yle™", =—
Chp 2723 - Y 2 (10)
onde ei(y) é a integral da exponencial, ver Capitulo 16.
Para uma reagido de segunda ordem de um fluido newtoniano em escoamento laminar em um

tubo:
Ca | kC ot 2
A = —kCopt| 1 - —2% In! 1 + =
C A0 [ 2 n( KC oo )} (11)

A0

Estas expressoes de desempenho foram primeiro desenvolvidas por Bosworth (1948) para reagdes de
ordem zero, por Denbigh (1951) para reagdes de segunda ordem ¢ por Cleland e Wilhelm (1956) para
reagdes de primeira ordem. Para outras cinéticas, outras formas de canais ou outros tipos de fluidos,
insira os termos apropriados na expressao geral de desempenho ¢ integre.

Comentdrios
(a) Teste para a curva RTD. Curvas adequadas RTD tém de satisfazer os balangos de materiais (o
momento zero ¢ o primeiro momento calculados devem concordar com os valores medidos).

j TE=1 e j”enede =1 (12)
0 1]

Todas as curvas E deste capitulo, para fluidos ndo newtonianos e todas as formas de canais,
satisfazem esse requisito. O mesmo ndo acontece para todas as curvas E* ¢ E** deste capitulo,
muito embora as suas transformadas para E o fagam.

(b) A variancia ¢ outros pardmetros descritivos de RTD. A variancia de todas as curvas E deste
capitulo ¢ finita, sendo porém infinita para todas as curvas E* ¢ E**. Assim, esteja certo de
que vocé sabe com qual curva esta lidando.
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$% Figura 15.10 — O escoamento convectivo dumnm a conversio quando
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Em geral, a curva E do modelo de convecgdo tem uma cauda longa. Isto torna a medida de sua

variancia ndo confidvel. Logo, G, ndo é um parametro util para os modelos de convecgao, ndo
sendo apresentado aqui.

O tempo de ruptura (breakthrough time), 9, € provavelmente o parametro descritivo medido
mais confiavel e mais Gtil para modelos de convecgdo; deste modo, ele € largamente usado.

(¢) A comparagio com o escoamento pistonado para reagio de ordem n é mostrada na Fig. 15.10.

Este grafico mostra que, mesmo para uma alta X,, o0 escoamento convectivo nido diminui drasticamente
o desempenho do reator. Este resultado difere dos modelos de dispersdo e de tanques-em-série (ver
Capitulos 13 e 14).

Reacgiao Miiltipla em Escoamento Laminar

Considere uma reagio irreversivel de primeira ordem, com duas etapas em série:

A—H 3R—f,5

L T o L R S
- , A D R N P
CA—sR—s  —
- Escoamento lamir(lar ' f !
osf- ol e e ,_4_
L L ! [ ! 1o Y e
b et - =2 =0,1 4 i I Y S gt B NG I
B k, \' ! ,,’ ! I \¢ LFA
| : s i
— } D - e, : ——— U
) 06 } i / I/ - —— t
&) L b N
< k, ZN TN
° r P R  \«—{— M
04 H -
. PFR
02 F—— : : LFR
? ' | : é*\\—' N MFR
' % !
0'0 S ! | 1 1 1 L
0.0 0,2 0,4 0.6 08 1,0
Xp=1=Co/Cy
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Devido ao fato de 0 escoamento laminar representar um desvio do escoamento pistonado, a quantidade
de intermediario formado sera um pouco menor que no caso do escoamento pistonado. Vamos examinar
esta situagao.

O consumo de A ¢ dado pela complicada Eq. (10), enquanto a formagio e o consumo de R sio
dados por uma equagdo ainda mais complicada. A Fig. 15.11 é o resultado do desenvolvimento de
uma relagdo de distribuigio de produtos, da resolugdo numérica e da comparagao dos resultados com
aqueles para escoamento pistonado e para escoamento com mistura perfeita; ver Johnson (1970) e
Levien e Levenspiel (1998).

Essc grafico mostra que o LFR (laminar flow reactor) fornece um pouco menos intermediario do
que o PFR, cerca de 80% da diferenga das concentragdes obtidas no PFR e no MFR.

Devemos ser capazes de generalizar estes resultados para outros sistemas reacionais mais
complexos, tais como reagdes com multiplas etapas para dois componentes, polimerizagoes e fluidos
ndo ncwtonianos que obedegam i lei de poténcia.
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PROBLEMAS

Um liquido viscoso deve reagir ao passar através de um reator tubular. Espera-se que o escoamento
siga 0 modelo de convecgdo. Que conversdo podemos esperar neste reator, sabendo que um
escoamento pistonado no reator fornece 80% de conversio?

15.1 A reagdo segue uma cinética de ordem zero.

15.2 A reagao ¢ de segunda ordem.

15.3 Considerando escoamento pistonado, nos calculamos que um reator tubular, com 12 m de
comprimento, daria uma conversiao de 96% dec A, para a rca¢do dc segunda ordem A — R. No
entanto, o fluido € muito viscoso, sendo o escoamento fortemente laminar. Desta forma, esperamos
que o modelo de convecgio, € nao o modelo de escoamento pistonado, represente bem o escoamento.
Qual é o comprimento do reator de modo a assegurar uma conversao de 96% de A?

15.4 Uma solugdo aquosa contendo A (C,o = 1 mol/¢), com propriedades fisicas similares as da 4gua
(p = 1.000 kg/m*, @ = 10~® m%s), rcage segundo uma reagio homogénea de primeira ordem (A —
R, k=0,2 s™'), 4 medida que ele escoa a 100 mm/s, através de um reator tubular (d, = 50 mm,
L =5 m). Encontre a conversdo de A no fluido que sai deste reator.

15.5 Uma solugdo aquosa contendo A (C,o = 50 mols/m®), com propriedades fisicas similares as da
agua (p = 1.000 kg/m’, D = 10 m%/s), reage segundo uma rea¢iio homogénea de segunda ordem
(k=107 m*mol - s), a0 escoar a 10 mmv/s, através de um reator tubular (d, = 10 mm, £ = 20 m).
Encontre a conversio do reagente A neste reator.
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15.6 Qucrcmos modclar o escoamento de um fluido em um canal de escoamento. Para isto, nds
localizamos, ao longo do canal, os trés pontos de medigio 4, B ¢ C, 100 m de distancia entre si.
Nés injetamos tragador a montante do ponto A4 e, ao passar pelos trés pontos de medigao, o fluido
apresentou os seguintes resultados:

no ponto 4, a largura do tragador foi 2 m;
no ponto B, a largura do tragador foi 10 m;
no ponto C, a largura do tragador foi 14 m.

Que tipo de modelo de escoamento vocé tentaria usar para representar este escoamento: dispersao,
convecgdo, tanques-em-série ou nenhum destes? Dé uma justificativa para sua resposta.



Antecipacao de Mistura,
Segregacao e RTD

O problema associado com a mistura de fluidos durante a reagdo é importante para reagdes
cxtremamente rapidas em sistemas homogéneos, assim como para todos os sistemas heterogéneos.
Esse problema tem dois aspectos sobrepostos: primeiro, o grau de segregacdo de um fluido; ou seja,
se a mistura ocorre em nivel microscopico (mistura de moléculas individuais) ou em nivel macroscépico
(mistura de blocos, grupos ou agregados de moléculas); segundo, a antecipagdo de mistura; ou seja,
se ha antecipago ou retardo de mistura de fluido a medida que ele escoa através do vaso.

Esses dois conceitos estdo interligados com o conceito de RTD; assim, torna-se bem dificil entender
suas interagdes. Por favor, releia algumas paginas iniciais do Capitulo 1 1, onde esses conceitos foram
introduzidos ¢ discutidos.

Neste capitulo, primeiro trataremos de sistemas em que apenas um fluido esta reagindo. Depois,
trataremos de sistemas cm que dois fluidos estdo em contato e reagindo.

16.1 AUTOMISTURA DE UM UNICO FLUIDO
Grau de Scgregacao

O estado normalmente aceito de um liquido ou gas é aquele de um microfluido. Todas as discussdes
prévias sobre reagdes homogéneas tém sido baseadas nesta suposi¢ao. Vamos agora considerar um
unico macrofluido reagente sendo processado por vez, em reatores em batelada, pistonado e de mistura
perfeita. Vamos ver como este estado de agregacao pode resultar em um comportamento diferente
daquele de um microfluido.

Reator em Batelada. Encha o reator em batelada com um macrofluido, contendo o reagente A. Uma
vez que cada agregado ou pacote dc macrofluido atua como um pequeno reator em batelada, a
conversao € a mesma em todos os agregados, sendo de fato idéntica aquela que seria obtida com um
microfluido. Logo, para operagdes em batelada, o grau de segregagio nio afeta a conversdo ou a
distribui¢do de produtos.

Reator Pistonado. Visto que o escoamento pistonado pode ser visualizado como um escoamento de
pcquenos reatores cm batelada em série passando através do vaso, macro e microfluidos agem de
forma semelhantc. Consegiientemente, o grau de segregacio ndo influencia a conversao e a distribuigio
de produtos.

ey
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—— Microfiuido

As moléculas individuais perdem Cada agregado retém sua identidade 3
sua identidade e a concentragdo e atua como um reator em batelada;
dos reagentes é uniforme em todo a concentragao dos reagentes varia
o tanque. de agregado para agregado.

Reator de Mistura-Microfluido. Quando um microfluido, contendo um reagente A, é tratado
conforme mostrado na Fig. 16.1, a concentra¢do do reagente em qualquer lugar cai para o valor mais
baixo existente no reator. Nenhum bloco de moléculas retém sua concentragio inicial alta de A. Nos
podemos caracterizar isto, dizendo que cada molécula perde sua identidade e ndo tem uma historia
que possa ser determinada. Em outras palavras, examinando os seus vizinhos, nos nio podemos dizer
se uma molécula é recém-chegada ou antiga no reator.

Para esse sistema, a conversdo de reagente € encontrada pelos métodos usuais para reagdes
homogeéneas; ou seja:

(W
Xp=—F— 5.11
AT T F (5.11)
ou, sem variagoes de densidade:
Cy _, (=1, )
e w
AO A0

onde 7 é o tempo médio dc residéncia do fluido no reator.

Reator de Mistura-Macrofluido. Quando um macrofluido entra em um reator d¢ mistura, a
concentragdo de reagente em um agregado ndo cai imediatamente a um valor baixo, porém diminui
da mesma forma que faria em um reator em batelada. Deste modo, uma molécula em um macrofluido
ndo perde sua identidade, sua historia é conhecida e sua idade pode ser estimada pelo exame de suas
moléculas vizinhas.

A equagio de desempenho para um macrofluido em um reator de mistura é dada pela Eq. (11.13)
como:

- _C, _fcC
1-X, === | =2 E dr
* CAO J:' (CAO ]balclada (ll.l3) ou @)
v v e—r/i

onde Edt = —l-/-e_"' dt =— A3)

Substituindo a Eq. (3) na Eq. (2), temos:

_ -~ - ~t/f
I—XA=&=J C—A) € & @)
Cao ° C'\o batelada t

Esta ¢ a equagdo geral para determinar a conversio de macrofluidos em reatores de mistura, podendo
ser resolvida desde que a cinética de reagio seja dada. Considere varias ordens de reagio.
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Para uma rea¢do de ordem zero em um reator em batelada, o Capitulo 3 da:

CAO batelada C’\o ’

Inserindo-a na Eq. (4) e integrando, obtemos:

51\ ke ~C pokt
A (] - AQ
Cao Cao (e ) ®
Para uma reag¢do de primeira ordem em um rcator em batelada, o Capitulo 3 da:
[_.C_A_] = e-h (3 ll)
Cho batetada '
Substituindo-a na Eq. (4), nos obtemos:
S [ iy
Chpo t
que integrando da a expressdo para conversdo de um macrofluido em um reator de mistura:
Gy !
Cho 1tk ©

Esta equagdo ¢ idéntica aquela obtida para um microfluido; por exemplo, ver Eq. (5.14a). Assim,
concluimos que o grau de segregagdo ndo tem efeito na conversao de reagdes de primeira ordem.

Para uma reacdo de segunda ordem de um finico reagente em um reator em batelada, a Eq. (3.16)
da:

Ca _ 1
C.y T+ Cy okt M
A0 /batelada A0
Substituindo-a na Eq. (4), nds encontramos:

EA _l e—t/i .
Cho 1t 1+C okt

e, fazendo & =1/Cyq kf e convertendo para unidades reduzidas de tempo, © = #/7, esta expressdo se
torna:

5A a e () « -
— = +0)=
Cue ae -[:_—da+9 (a+0)=oce"ei(o) ®)

Esta € a expressédo de conversdo para a reagdo de scgunda ordem de um macrofluido em um reator de
mistura. A integral, representada por ei(ct) é chamada de integral de exponencial. Ela é uma fun¢io
somente de ¢ € seu valor é tabelado em algumas tabelas de integrais. A Tabela 16.1 apresenta uma
série muito abreviada de valores para ei(x) e Ei(x). [remos nos referir a esta tabela mais adiante no
livro.




16. 1 — Automistura de um Unico Fluido 299

Aqui estio duas Ei(x) = J S du=0,57721 +inx 4 x4 2+ 2
integrais de exponenciais - : 2 2'2 3 33
que sdo iteis ei(x)= [ E—du=-0,57721-Inx+x - ——+ 2 ...
u 2:20 3.3
X Ei(x) ei(x) x Ei(x) ei(x) x Ei(x) ei(x)
0 — oo + oo 0,2 -0,8218 1,2227 2,0 4,9542 0,04890
001 40179 40379 |03 03027 09057 | 25 70738  0,02491
0,02 -3,3147  3,3547 0,5 0,4542 0,5598 3,0 9,9338  0,01305
0,05 -2,3679 2,4679 1,0 1,8951 0,2194 5,0 40,185 0,00115
0,1 -1,6228 1,8229 1,4 3,0072 0,1162 7,0 191,50 0,00012
o3
Ei(x)=e" l+L+--2—'-+-3—'+
x xr B2 X
parax =10
ei(x)—e“‘ _l___l‘+_2_!___3_!_+ .es
x x* 2 x®

Referéncia: "Tables of Sines, Cosines and Exponential Integrals”, Vols. I e I, por WPA, para NBS (1940).

A Eq. (8) pode ser comparada com a expressio correspondente para microfluidos, Eq. (5.14):

C, —1+1+4C ok

Co 20k @

Para uma rea¢do de ordem n, a conversio em um reator em batelada pode ser encontrada pelos
métodos do Capitulo 3, como sendo:

(C_A] ={1-(n - HCT ke (10)
CAO batelada

A inser¢do na Eq. (4) da a conversdo para uma reagio de ordem n de um macrofluido.

Diferenca no Desempenho: Antecipaciio ou Retardo de Mistura, Macro ou Microfluido,
PFR ou MFR

AFig. 16.2 ilustra a diferenga no desempenho de macrofluidos e microfluidos em reatores de mistura,
mostrando claramente que um aumento na segregacdo melhora o desempenho do reator para reagdes
de ordens maiores que um, porém piora o desempenho para reagdes de ordens menores que um. A
Tabela 16.2 foi usada na preparagio destes diagramas.

Antecipacio ¢ Retardo de Mistura de Fluidos

Cada modo de escoamento de fluido através de um vaso tem associado a ele uma distribui¢io
claramente definida de tempos de residéncia (RTD) ou distribui¢ao de idades na saida, fun¢éo E.
Entretanto, o contrario ndo é verdade. Cada RTD ndo define um modo especifico de escoamento; por
conseguinte, muitos modos de escoamento — alguns com antecipagao de mistura de fluidos e outros
com retardo de mistura de fluidos — podem ser capazes de fornecer a mesma RTD.
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RTD com Pulso Idealizado. Uma reflexdo mostra que o Unico modo de escoamento consistente
com essa RTD ¢é aquele em que no ha mistura de fluidos com idades diferentes; isto €, 0 escoamento
pistonado. Consegqiientemente, é indiferente se temos um micro ou macrofluido. Além disto, a questao
de antecipagdo ou retardo de mistura de fluidos ¢ irrclevante, uma vez que ndo ha mistura de fluidos
com idades diferentes.

RTD com Decaimento Exponencial. O reator de mistura pode dar esta RTD. Contudo, outros modos
de escoamento podem também fornecer esta RTD, como por exemplo uma série de reatores pistonados
paralelos, com comprimento apropriado, um reator pistonado com correntes laterais ou uma combi-
nagdo destes. A Fig. 16.3 mostra alguns destes modos. Note que nos modos a ¢ b, os elementos de
fluido que entram se misturam imediatamente com o material com idades diferentes, enquanto nos
modos c ¢ d, tal mistura ndo ocorre. Assim, 0s modos a e b representam o microfluido, enquanto os
modos ¢ e d representam o macrofluido.

RTD Arbitraria. Estendendo este argumento, vemos que quando a RTD for proxima daquela do
escoamento pistonado, entdo o estado de agregacao do fluido, assim como a antecipagdo ou retardo
de mistura de fluido, tém pouco efeito na conversdo. Todavia, quando a RTD se aproxima do
decaimento exponencial de um escoamento com mistura, entdo o estado de segregacdo ¢ a antecipagio
de mistura vio se tornando importantes.
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Escoamento com
mistura perfeita

Série de escoamento
pistonado paralelo (c)

Saida lateral, com
escoamento pistonado

Alimentagao lateral,
com escoamento
pistonado

(b) (d)

Para qualquer RTD, um extremo no comportamento é representado pelo macrofluido ¢ pelo
microfluido com retardo de mistura. A Eq. (2) fornece a expressio de desempenho para este caso. O
outro extremo € representado pelo microfluido misturado antecipadamente. A expressdo de desempenho
para este caso foi desenvolvida por Zweitering (1959), sendo de dificil uso. Embora estes extremos
fornegam os limites superior e inferior para a conversdo esperada nos vasos reais, € geralmente mais
simples e preferivel desenvolver um modelo para aproximar, de forma razoavel, o vaso real ¢ entio
calcular as conversdes provenientes deste modelo. Isto foi realmente feito no desenvolvimento da
Fig. 13.20 para uma reacio de segunda ordem com dispersdo axial. Nos supomos que a mesma
extensdo de mistura ocorre ao longo de todo o vaso.

Sumario dos Resultades Obtidos para um Unico Fluido

1.  Fatores que afetam o desempenho de um reator. Em geral, nés podemos escrever:

an

Desempenho: X, ou @ X)z ‘ /( cinética, RTD, grau de )

segregacdo, antecipagao de mistura

2. Efeito da cinética ou ordem de reacdo. A segregacdo e a antecipagdo de mistura afetam a
conversao de reagente, conforme mostrado a scguir:

Paran>1... Xmacro € Xmicm, retardo > Xmicro, antecipada

Para n < 1, a desigualdade ¢ trocada e para n = 1, a conversio ndo é afetada por estes fatores.
Este resultado mostra que a segregagio e o retardo de mistura aumentam a conversao para n >
1 ¢ diminui a conversdo quando n < 1.

3.  Efeito de fatores de mistura para reagdes que ndo sejam de primeira ordem. A segregagio nio
tem efeito no escoamento pistonado; todavia, o seu efeito no desempenho do reator vai cre-
scendo a medida que a RTD muda de escoamento pistonado para escoamento com mistura
perfeita.

4. Efeito do nivel de conversdo. Em niveis baixos de conversdo, X, ¢ insensivel a RTD, &
antecipagdo de mistura e a segregac¢do. Em niveis intermediarios de conversio, a RTD comega
a influenciar X),; entretanto, a antecipa¢io de mistura e a segregagao tém pouco efeito. Este é
o caso do Exemplo 16.1. Finalmente, em niveis altos de conversio, todos estes fatores podem
desempenhar um papel importante.
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5.  Efeito na distribui¢do de produtos. Embora a segregacdo e a antecipagio de mistura possam
geralmente ser ignoradas para reagdes simples, isto ndo ¢ freqiientemente o caso para reagdes
multiplas, em que o efeito destes fatores na distribui¢do de produtos pode ser de importincia
dominante, mesmo em niveis baixos de conversio.

Como um exemplo, considere a polimerizagio com radicais livres. Quando um radical livre é
formado ocasionalmente aqui e ali, ele dispara uma cadeia cxtremamente rapida de reagdes,
freqiientemente milhares dc etapas em uma fragdo de um segundo. A taxa local de reag¢do e a
conversdo local podem ser muito altas. Nesta situagio, as adjacéncias imediatas das moléculas
que estdo reagindo e crescendo — e conseqiientemente o estado de agregacio do fluido —
podem afetar grandemente o tipo de polimero formado.

EXEMPLO 16.1 EFEITO DA SEGREGACAO E DA MISTURA ANTECIPADA NA
CONVERSAO

Uma reagio de segunda ordem ocorre em um reator, cuja RTD ¢ dada na Figura E16.1. Calcule
a conversio para os esquemas de escoamento mostrados nesta figura. Por simplicidade, faga
Co=1,k=1e 1= 1, para cada unidade.

Microfluido

Aproximagdo do decaimenta
. exponencial daRTD

Figura E16.1 (a) Microfluido, antecipagio de mistura a mvel molecular; (b) Mlcroﬂmdo
_razoavel retardo de mistura em nivel molecular; (c) Microfluido, retardo de mistura em nivel
molecular )] Macroﬂmdo, antecipagdo de mistura de elementos; (e) Macroﬂuldo retardo de

o mistura de elementos.™

e
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SOLUCAO
Esquema A. Referindo-nos a Fig. E16.1a, nds temos para o reator de mistura:
=|=C0‘C| _I=G
kC? c?
ou C = '”—2”4- =0,618
Para o reator pistonado:
J’Cz dC
T=]1=- 2 _
C kC
ou Micro - antecipagio: C, = G 618 ——=0,382
C+ 1 l. 168 =——

Esquema B. Referindo-nos a Fig. E16.1b, nos temos para o reator pistonado:

1 dC 1
’[=l=— —_/_
o kC? C
ou =05

Para o reator de mistura:

role C-C; _05-C;
kC;? C;?

ou Micro com razoavel retardo : (5 = 0,366

Esquemas C, D e E. Da Fig. 12.1, a fungio distribuigdo de idades de saida para um sistema com
dois reatores, pistonado-mistura perfeita, com mesma capacidade, € dada por:

E= E_ e quando L 1
t t 2

=0, quando t: < 1

t 2

Assim, a Eq. (3) torna-se:

c” =J’“’ 12 iy,
iz 1+ Cokt t

Com o tempo médio de residéncia no sistema de dois vasos, = 2 min, csta cquagio se torna:

W 1+t

e trocando | + ¢ por x, nés obtemos a integral da exponencial:

c” I
2

Da tabe!ai de integtais na Tabela 16.1, encontramos ¢i(2) = 0,04890, tendo-se entio:

Zx

de=e r— e = e2ei(2)

Micro - retardo e macro - retardo ou antecipacdo: C” =0,362

e )R W e

A oo o
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Os resultados desse exemplo confirmam as afirmagdes feitas anteriormente: que os macrofluidos e
os microfluidos com retardo de mistura dio conversdo mais altas que os microfluidos com antecipagio
de mistura, para rea¢des de ordens maiores que a unidade. A diferenca aqui é pequena porque os
niveis de conversdo sdo baixos; entretanto, esta diferenga se torna mais importante 4 medida que a
conversdo se aproxima da unidade.

Graus de Segregacio para um Unico Fluido

Segregagao Parcial. Ha vérias maneiras de tratar os graus intermediarios de segregagdo, como por
exemplo:

Modelo da intensidade dc segregacdo — Danckwerts (1958);
Modelo da coalescéncia — Curl (1963), Spielman e Levenspiel (1965);
Modelos dos dois ambientes e do cubo de gelo derretendo — Ng e Rippin (1965) e Suzuki (1970);

Essas abordagens sdo discutidas em Levenspiel (1972).

A Vida de um Elemento de Fluido. Vamos estimar por quanto tempo um e¢lemento de fluido mantém
sua identidade. Primeiro, todos os clementos grandes sdo quebrados em elementos menores, pelo
esticamento ou pela dobra (comportamento laminar) ou pela turbuléncia gerada pelos defletores,
agitadores, etc. A teoria de misturas estima o tempo necessario para esta quebra.

Pequenos elementos perdem sua identidade pela agdo da difusdo molecular. A anilise do passeio
aleatorio de Einstein estima este tempo como sendo:

— “clemento
(coeficiente de difusdo) D a2

(= (tamanho do elemento)?

Logo, um elemento de agua, com tamanho de 1 micron, perderia sua identidade em um tempo muito
curto, aproximadamente:

107 cm)? -
Ty L : (132)
107 cm” /s
enquanto que um elemento de um polimero viscoso, com 1,0 mm de tamanho ¢ 100 vezes mais
viscoso que a agua (6leo de motor 10—30 W, a temperatura ambiente), reteria sua identidade por um
periodo mais longo, aproximadamente:

107 cm)?
t=%—=1055=30h (13b)
107"em® /s
Em geral entdo, fluidos comuns se comportam como microfluidos, exceto materiais muito viscosos
e sistemas em que rea¢des muito rapidas estejam ocorrendo.

O conceito de micro e macrofluidos é de particular importancia em sistemas heterogéneos, porque
uma das duas fases de tais sistemas se aproxima, geralmente, de um macrofluido. Por exemplo, a fase
solida de sistemas solido-fluido pode ser tratada exatamente como um macrofluido, porque cada
particula de so6lido é um agregado distinto de moléculas. Para tais sistemas entdo, a Eq. (2), com a
expressdo cinética adequada, € o ponto de partida para o projeto.

Nos capitulos que se seguem, aplicaremos esses conceitos de micro e macrofluidos a sistemas
heterogéneos de vérios tipos.

LI ol Fadrs
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16.2 MISTURA DE DOIS FLUIDOS MISCIVEIS

Aqui, nOs consideramos o topico: o papel do processo de mistura, quando dois fluidos reagentes A e
B, completamente misciveis, sio colocados juntos. Quando dois fluidos misciveis A e B sdo misturados,
normalmente consideramos que primeiro eles formam uma mistura homogénea que reage em seguida.
Todavia, quando o tempo requerido para A e B se tornarem homogéneos nio for curto com relagio ao
tempo necessario para a reagdo ocorrer, a reagio acontece durante o processo de mistura, tornando
assim importante o problema de mistura. Este é o caso para reagdes muito rapidas ou com fluidos
reagentcs muito viscosos.

Para ajudar a entender o que ocorre, imagine que nds tenhamos A ¢ B disponiveis, cada um sendo
inicialmente um microfluido e depois sendo um macrofluido. Em um béquer, misture micro A com
micro B e em outro béquer, misture macro A com macro B e deixe-os reagir. O que encontraremos?
Micro A e micro B se comportam da maneira espcrada e a reagdo ocorre. Mas, na mistura de
macrofluidos, nenhuma reagio ocorre, porque as moléculas de A nio podem entrar em contato com
as moléculas de B. Estas duas situagdes estdo ilustradas na Fig. 16.4. Isto mostra o tratamento dos
dois extremos de comportamento.

Um sistema real atua conforme mostrado na Fig. 16.5, com regides de fluido ricas em A e regides
de fluido ricas em B.

Embora a segregacio parcial requeira um aumento na capacidade do reator, esta ndo é a unica
conseqiiéncia. Por exemplo, quando os reagentes sio fluidos viscosos, sua mistura em um tanque
agitado ou em um reator em batelada, coloca freqiientemente camadas ou "listras" de um fluido
préximas as do outro. Como resultado, a reagdo ocorre a diferentes taxas, de ponto a ponto no reator,
dando um produto nio uniforme, que pode ser inaceitavel comercialmente. Este é o caso de reagdes
de polimerizag¢do, em que o mondmero tem de ser intimamente misturado com um catalisador. Para
tais reagdes, uma mistura adequada é de importincia primaria e freqlientemente a taxa de reagdo e a
uniformidade nos produtos se correlacionam diretamente com a energia gasta para misturar o fluido.

Para reagdes rapidas, o aumento na capacidade necessaria do reator devido a segregagdo é dc
importincia secundaria, enquanto outros efeitos se tornam importantes. Por exemplo, se o produto de
reagdo for um precipitado solido, o tamanho das particulas precipitadas pode ser influenciado pela
taxa de mistura dos reagentes, fato este bem conhecido em laboratério analitico. Como outro exemplo,
temos as misturas dc reagdes de gases quentes que podem conter quantidades apreciaveis de um
composto desejado, por causa do equilibrio termodindmico favoravel em tais temperaturas. Para
recuperar este componente, o gas pode ter de ser resfriado. Porém, como é geralmente o caso, uma
queda na temperatura causa um deslocamento desfavoravel no equilibrio, com consumo praticamente
completo do material descjado. Para evitar isto e para "congelar” a composicao dos gases quentes, 0
resfriamento tem de ser muito rapido. Quando o método de arrefecimento usado envolver mistura de
gases quentes com um gas inerte frio, o sucesso de tal procedimento dependera principalmente da

Com a agitagao em nivel Somente os agregados se
molecular, a reagdo ocorre misturam;, nenhuma reagao
ocorre
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i isting de doi fuidos toisciveis, em um reator

A Regido rica em A

Regido rica em A

Regido rica em B
(a) (b} i

taxa a qual a segregagao puder ser destruida. Finalmente, ha alguns dos muitos fenémenos que siao
intimamente influenciados pela taxa e pela intimidade da mistura fluida, quais sejam: o tamanho, o
tipo € a temperatura de uma chama, os produtos obtidos de combustdo, os niveis de barulho dos
motores a jato ¢ as propriedades fisicas dos polimeros quando elas sio afetadas pela distribuigdo de
pesos moleculares do material.

Distribui¢io de Produtos em Reacgdes Multiplas

A segregagio ¢ importante e pode afetar a distribui¢ao de produtos quando rea¢des miltiplas ocorrem
em uma mistura de dois fluidos reagentes e quando essas reagdes procedem até um grau apreciavel
antes de a homogeneidade ser atingida.

Considere as reagdes consecutivas ¢ competitivas, em fase homogénea,

A +B—A R

14
R + B—%8§ a4

ocorrendo quando A e B sdo vertidos em um reator em batelada. Se as reagdes forem lentas o suficiente,
de modo que os contetidos do vaso sejam uniformes antes de a reagio acontecer, a quantidade maxima
de R formado sera governada pela razio ky/k,. Esta situagdo, tratada no Capitulo 8, ¢ uma em que
podemos supor comportamento de microfluido. Se, no entanto, os fluidos forem muito viscosos ou
se as reagdes forem suficientemente rapidas, elas ocorrerao nas zonas estreitas entre regides de alta
concentragdo de A e alta concentragao de B. Isto € ilustrado na Fig. 16.6. A zona de alta taxa de reagdo
contera uma concentragdo mais alta de R do que o fluido ao redor. Mas, a partir do tratamento

Zona de alta taxa de reagao,
contendo uma concentragao
attade R

;
S
;
i
i

FUR——
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il g 3;R+§:;s
qmeoﬂuldo:coemA‘é%l%B pafauma

Reagdo rapida Reagao infinitamente rapida
{Algum R é formado) {nenhum R é formado)
Regido ';j‘. Regiao ricaem B . Regido ricaem B
rica :

emA

Zona de reagao Zona de reagao

A zona de reagdo é

um plano
Regido m—s Regido i )
rica (b § ) rica Regido ! Regido
emA _,'Zona del em B rica ) rica
reaqio ." emA t emB
g 1
o o | B
o w0
O (2.
4 s
€ €
@ @
< <
= =1
o Q
(&) (&)
—»
Distancia Distancia

qualitativo desta reagdo no Capitulo 8, nds sabemos que qualquer heterogeneidade em A e em R
diminuira a formagdo de R. Assim, a segregacdo parcial de reagentes diminuira a formagio do
intermediario.

Para um aumento na taxa de reagdo, a zona de reagio se estreita e, no limite para uma reagio
infinitamente rapida, torna-se uma superficie de contorno entre as regides ricas em A e em B. Agora,
R sera formado apenas neste plano. O que acontecera a ele? Considere uma tnica molécula formada
de R no plano de reagdo. Se ela comegar a vagar (difundir) de forma aleatoria na zona de A e nunca
voltar a zona B, ela ndo mais reagira e sera salva. Entretanto, se ela comegar a se difundir para a zona
B ou se, a qualquer tempo durante seu "passeio”, ela se mover através do plano de reagdo em diregio
azona B, serd atacada por B para formar S. Bastante interessante; a partir das probabilidades associadas
com um jogo de apostas tratado por Feller (1957), podemos mostrar que a probabilidade de R nunca
entrar na zona B se torna cada vez menor conforme se torna maior o nimero de etapas de difusdo
tomadas para a molécula. Esta evidéncia se mantém, ndo importa que tipo de "passcio” seja escolhido
para as moléculas de R. Deste modo, concluimos que nenhum R ¢ formado. Olhado do ponto dc vista
do Capitulo 8, uma reagdo infinitamente rapida fornece uma maxima heterogeneidade de A e R na
mistura, resultando em nenhuma formagdo de R. A Fig. 16.7 apresenta a concentragio de materiais
cm uma tipica interface de reagao ilustrando estes pontos.

Esse comportamento de reagdo multipla poderia prover uma poderosa ferramenta no estudo de
segregacio parcial em sistemas homogéneos. Esta ferramenta foi usada por Paul e Treybal (1971),
que simplesmente verteram o reagente puro B em um béquer contendo A ¢ mediram a quantidade de
R formado para uma reagao muito rapida, Eq. (14).
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Figura 16.8 — Esticamento, dobra e afinamento
i~ de leng6is dos reagentes muito viscosos A e B

i e

Ottino (1989, 1994) discutiu todo o problema de mistura dos fluidos A e B, em termos de
esticamento, dobra ¢ afinamento e, finalmente, de mistura difusional de elementos de fluido. A Figura
16.8 tenta ilustrar este mecanismo; contudo, agora temos de abandonar este fascinante assunto.

Essas observagdes serviram como um guia para a selegio ¢ o projeto de cquipamentos que favorecam
a formagdo de intermediarios quando a reagao for muito rapida. O ponto importante € encontrar
homogeneidade em A e em R através de toda a mistura reacional, antes que a reagdo ocorra até
qualquer grau significante. Isto € feito: ’

(a) fazendo a zona de reagdo ser to grande quanto possivel, através de uma agitagdo vigorosa;
(b) dispersando B em A, da melhor forma possivel, preferencialmente a dispersao de A em B;
(¢) diminuindo a reagdo.
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Reacoes Heterogéneas -
Introducao

A scgunda metade deste livro aborda a cinética e o projeto de reatores quimicos para sistemas
heterogéneos de varios tipos. Cada capitulo considera um sistema diferente (ver Capitulo 1 para
discussdo de sistemas homaogéneos e heterogéneos). Para estes sistemas, ha dois fatores complicadores
que tém de ser levados em conta, além daqueles normalmente considerados em sistemas homogéneos.
O primeiro deles € a complicagio da expressio de taxa e o segundo é a complicagdo dos modos de
contato para sistemas bifasicos. Vamos discutir brevemente cada um deles.

As Complicacoes da Equagao de Taxa. Uma vez que mais de uma fase esta presente, o movimento
dc um material de uma fase para outra tem de ser considerado na equagdo de taxa. Logo, a expressio
de taxa, em geral, ird incorporar os termos de transferéncia de massa além do termo usual de cinética
quimica. Estes termos de transferéncia de massa sdo diferentes em tipo € em nimeros, nos diferentes
tipos de sistemas heterogéncos; conseqiientemente, nenhuma expressio simples de taxa tem aplicagio
geral. Apresentaremos aqui alguns exemplos simples.

EXEMPLO 17.1 A QUEIMA DE UMA PARTICULA DE CARBONO NO AR

Diga quantas etapas de taxa estdo envolvidas. A cinética é dada por:

C +0,-C0,

e ignore a possivel formagio de CO.

SOLUCAO

Da Fig. 17.1, vemos que duas etapas em séric estdo envolvidas — transferéncia de massa de
oxigénio para a superficie, seguida pela reagdo na superficie da particula.
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Modelo Ar

_—

Particula de carbono S~
que esta queimando Filme gasoso

Figura E17.1

EXEMPLO 17.2 FERMENTACAO AEROBICA

Diga quantas etapas de taxa estdo envolvidas, quando ar, que borbulha ao passar através de um
tanque de liquido contendo microrganismos dispersos, for tomado por microrganismos para
produzir um material.

SOLUCAO

Da Fig. E17.2, nds vemos que ha até sete etapas possiveis de resisténcia, mas somente uma
envolve a reagdo. Quantas ctapas vocé deve considerar, depende de vocé e da situagio.

. \— Filme liquido
Filme gasoso - “Fime liquido ==

Figura E17.2

Para conscguir uma expressdo global de taxa, escreva as ctapas individuais de taxa na mesma base
(superficie unitdria de particula queimando, volume unitario de fermentador, volume unitirio de
células, etc.).

. _ _ban, mol de A reagido
A vV dr volume de fluido no reator - tempo
, 1 dN, mol de A reagido
ou Iy = = —
Wode massa de solido - tempo
” 1 dN, mol de A reagido
ou Iy T2 =
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Agora, coloque todas as etapas de transferéncia de massa ¢ de reagdo em uma mesma forma de
taxa e entio combine-as. Assim:

mol de A reagido

=(=~»r V____'"/=_"S
tempo (=r W =(=r W =(-ry)

A .S,
ou A—l,r,\' A=<l A=

S

¢ se as etapas estiverem em série, como nos Exemplos 17.1 ¢ 17.2:

Tgobat =Hh =Hh =0
Sc elas forem paralelas:

rglobal =h + n

Considere as etapas em séric. Geralmente, se todas as etapas forem lineares na concentragio,
entio sera facil combina-las. Todavia, se qualquer uma das etapas nio for linear, entdo vocé obtera
uma expressdo global confusa. Conseqiientemente, vocé pode tentar contornar esta ctapa nao linear,
por meio dc uma das varias maneiras possiveis. Aproximar a curva de r, versus C, por uma expressio
de primeira ordem €, provavelmente, o procedimento mais util.

Um outro ponto: quando combinamos taxas, normalmente nio conhecemos a concentragio dos
materiais nas condi¢des intermedidrias; logo, estas sdo as concentragdes que devemos eliminar na
combinagio de taxas. O Exemplo 17.3 mostra isto.

EXEMPLO 17.3 TAXA GLOBAL PARA UM PROCESSO LINEAR

O reagente diluido A se difunde através de um filme liquido estagnado, para uma superficie
plana, consistindo em B. A reage na superficie de B para produzir R, que se difunde de volta a
corrente principal. Desenvolva uma expressdo geral de taxa, para a reagdo L/S:

A() + B(s) > RO

que ocorre nesta superficie plana, conforme mostrado na Fig. E17.3.

Car
1 Superficie plana
1 do sdlido B
1
t
Corpo principal )
priv .
de liquido , Filme
\ _ liquido
|
! Ax
L

Figura E17.3

SOLUCAO

Pela difusdo, o fluxo de A para a superficie é:

w_D i
a1 =E(CAI =Cus) =k(Cy -Cpy) ® ‘

e
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A reagdo € de primeira ordem com rela¢do a A; deste modo, baseando-nos na superficie unitaria,

temos:
o b dN , " .
a2 = S & —2 =k"Cp (i)

No estado estaciondrio, a taxa de escoamento para a superficie ¢ igual a taxa de reagdo na superficie
(etapas em série). Por conseguinte:

A1 =22
e das Egs. (i) e (i), temos:

kl(CAl - CA:) = k”CAs

k
da qual: Cn =1 Cn (iii)
1

Substitua a Eq. (iii) na Eq. (i) ou (ii) e entdo elimine CAs, que ndo pode ser medido, obtendo:

) ) § 1 mol
r=rn == ———_‘CA] ,"glohEICAI' 2
| 1 m” 'S
—— + —
k, "

Comentdrio. Este resultado mostra que 1/k; e 1/k" sio resisténcias aditivas. Acontece que a
adicdo de resisténcias para obter uma resisténcia global ¢ permitida somente quando a taxa for
uma fungio linear da forga motriz e quando o processo ocorrer em série.

EXEMPLO 174 TAXA GLOBAL PARA UM PROCESSO NAO LINEAR

Repita o Exemplo 17.3, mudando apenas uma coisa: faga a etapa de reagao ser de segunda ordem
com relagdo a A; ou seja:

" "2
ray =-k"C,

SOLUCAO

Combinar as etapas de reagao para eliminar Cy,, como foi feito no Exemplo 17.3, nao ¢ agora tio

simples e da:
Pl =l = 2’;{ . (2k"c,\, vy = kZ 4K CA,) [———m'“z"'S]

Modos de Contato para Sistemas Bifasicos

Ha muitas maneiras pelas quais duas fases podem estar em contato; para cada uma delas, a equagdo
de projeto sera unica. Equagdes de projeto para os modos ideais de escoamento podem ser
desenvolvidas sem muita dificuldade. Entretanto, quando cscoamentos reais se desviam considera-
velmente daqueles ideais, podemos fazer uma de duas coisas: podemos desenvolver modelos que
espelhem muito bem escoamentos reais ou podemos calcular o desempenho com modos ideais que
descrevam os escoamentos reais. Felizmente, a maioria dos reatores reais para sistemas heterogéneos
podem ser satisfatoriamente aproximados por um dos cinco modos de escoamento ideal da Fig. 17.1.
Excegdes notaveis sio as reagdes que ocorrem em leitos fluidizados. Neste caso, modelos especiais
tém que ser desenvolvidos.
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Figura 17.1 — Modos ideais dc contato para dois fluidos em escoamento -
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Consideragoces Finais sobre Modelagem de Escoamento

Em projeto e aumento dc escala de reatores, é essencial selecionar um modelo de escoamento que
represente, de forma razoavel, nosso arranjo. Muito freqiientemente, damos pouca atengido a este
ponto, escolhendo sem cuidado um modelo ndo representativo e entdo fazendo calculos no computador
até o n-ésimo grau de acuracia. Somos entio surpreendidos quando o projeto ou 0 aumento de escala
ndo concordam com as nossas estimativas. Um modelo razoavelmente simples é muito melhor do
que um modelo preciso e detalthado, mas que nio representa o contato. Freqiientemente, a escolha de
um bom modelo de escoamento e o conhecimento de como 0 modo de escoamento varia com o
aumento de escala, dita a diferen¢a entre o sucesso € a falha.

Essas consideragdcs nos guiardo cm nossa abordagem de reagao heterogénea, que iremos considerar
no resto do livro.

PROBLEMAS

17.1 O reagente gasoso A se difunde através de um filme gasoso e reage na superficie de um sélido, de
acordo com uma taxa reversivel de primeira ordem:

-1 =k"(C,s =Cy.)

onde C,, ¢ a concentragdo de A em cquilibrio com a superficie solida. Desenvolva uma expressdo
para a taxa de reagao de A, considerando as etapas de reagdo e de transferéncia de massa.

17.2 O Exemplo 17.4 da uma expressao final de taxa para a transferéncia de massa no filme, seguida
por uma expressao de taxa de segunda ordem, para reagdo em uma superficie plana. Deduza esta
expressdo e mostre que ela estd correta.

17.3 Em reatores de fase semifluida ou de lama (slurry reactors), um reagente gasoso puro ¢ borbulhado
através de um liquido contendo particulas suspensas de catalisador. Vamos ver cstas cinéticas em
termos da teoria de filme, conforme ilustrado na Fig. P17.3. Logo, para alcangar a superficie do

————
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solido, o reagente gasoso que entra no liquido tem de se difundir pelo filme liquido, em dire¢do ao
corpo principal de liquido, e entdo através do filme que circunda a particula de catalisador. Na
superticie da particula, o reagente se transtorma em produto, de acordo com uma cinética de
primeira ordem. Deduza uma expressdo para a taxa de reagdo, em termos destas resisténcias.

Interface Interface tipica
I gas-ltiquido liquido-particula:
superficie de
4 catalisador

-

Cu .
\ c. . e
Reagente A, X X Sélido #
puro e gasoso X \ S

. 1
—- ',F'"T'de L———Corpo principal—»! Filme
iquido de liquido
1

Figura P17.3



Reacoes
Catalisadas
por Solidos

As taxas de muitas reagdes sdo afetadas por materiais que ndo sdo nem reagentes e nem produtos.
Tais materiais, chamados de catalisadores, podem acelerar uma reagao, por um fator de um milhdo
ou muito mais, ou podem retardar uma reagao (catalisadores negativos).

Ha duas amplas classes de catalisadores: aqueles que operam com sistemas bioldgicos, a uma
temperatura proxima a da ambiente, ¢ os catalisadores sintéticos, que operam em alta temperatura.

Os catalisadores biologicos, chamados de enzimas, sdo encontrados em qualquer lugar no mundo
bioquimico e nas criaturas vivas; sem a sua agdo, eu duvido que a vida pudesse existir. Além disto,
em nossos corpos, centenas de diferentes enzimas e outros catalisadores estdo trabalhando durante o
tempo todo, mantendo-nos vivos. Nos trataremos destes catalisadores no Capitulo 27.

Os catalisadores sintéticos, a maioria sdo solidos, geralmente objetivam provocar a ruptura de
uma ligagdo em alta temperatura ou a sintese de materiais. Estas reag¢oes desenvolvem um papel
importante em muitos processos industriais, tais como a produgio de metanol, dcido sulfirico, aménia
¢ vérios produtos petroquimicos, polimeros, tintas e plasticos. Estima-se que bem mais de 50% de
todos os produtos quimicos produzidos hoje em dia sejam feitos com o uso de catalisadores. Estes
materiais, suas taxas de reag¢do e os reatores que 0s usam sao a preocupagdo deste capitulo e dos
Capitulos 19 a 22.

Considere o petroleo. Uma vez que ele consiste em uma mistura de muitos componentes, princi-
palmente hidrocarbonetos, seu tratamento sob condi¢des extremas causara a ocorréncia simultanea
de varias mudangas, produzindo um espectro de compostos, sendo alguns desejados, outros nio.
Embora um catalisador possa acelerar facilmente a taxa de reacdes em milhares ou milhdes dc vezes,
quando uma variedade de reagdes ¢ encontrada, a caracteristica mais importante de um catalisador é
sua seletividade. Queremos dizer com este termo que o catalisador somente muda as taxas de certas
reagOes, freqiientemente uma reacgio simples, deixando o resto inalterado. Assim, na presenca de um
catalisador apropriado, os produtos contendo predominantemente os materiais desejados podem ser
obtidos a partir de uma dada alimentagio.

A seguir, temos algumas observagdes gerais:
1. A selecdo de um catalisador para promover a reagio ndo é bem entendida; conseqiientemente,

na pratica, podemos necessitar um longo procedimento de tentativa € erro de modo a produzir
um catalisador satisfatorio.
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A duplicagdo da constitui¢do quimica de um bom catalisador nio ¢ garantia de que o sélido
produzido tera qualquer atividade catalitica. Esta observagdo sugere que seja a estrutura fisica
ou cristalina que, de algum modo, confira atividade catalitica ao material. Esta opinido é
refor¢ada pelo fato de que quando aquecemos um catalisador acima de uma certa temperatura
critica, podcmos causar a perda de sua atividade. geralmente, de forma permanente. Logo, a
pesquisa atual em catalisadores esta fortemente centrada na estrutura da superficie de sélidos.

Para explicar a agdo de catalisadores, podemos pensar que as moléculas dos reagentes sdo, de
certa forma, modificadas, encrgizadas ou afetadas para formar intermediarios nas regides
préximas a superficie do catalisador. Varias teorias tém sido propostas para explicar os detalhes
desta agdo. Em uma teoria, o intermediario é visto como uma associagio dec uma molécula de
reagente com uma regiao da superficie; cm outras palavras, as moléculas sdo, de algum modo,
presas a superficie. Em uma outra teoria, imaginamos que as moléculas se movam em dire¢ao
a atmosfera proxima da superficie e que fiquem sob a influéncia de forgas da superficie. Sob
este ponto dec vista, as moléculas estdo ainda mdveis, porém sio modificadas. Na terceira
tcoria, pensamos que um complexo ativo, um radical livre, seja formado na superficie do
catalisador. Esse radical livre retorna entdo a corrente principal de gas e inicia uma cadcia de
reagdes com as moléculas recém-chegadas, antes de serem finalmente destruidos. Em contraste
com as duas primeiras teorias, que consideram que a reagio ocorre na vizinhanga da superficic,
esta teoria vé a superficie do catalisador como simplesmente um gerador de radicais livres,
com a reagao ocorrendo no corpo principal do gas.

Em termos da teoria do estado de transigao, o catalisador reduz a barreira de energia potencial
sobre a qual os reagentes tém de passar para formar os produtos. Este abaixamento na barreira
de energia é mostrado na Fig. 18.1.

Embora um catalisador possa acelerar uma reagao, ele nunca determina o equilibrio ou o ponto
final de uma reagio. Isto é governado somente pela termodinamica. Desta forma, com ou sem
catalisador, a constante de equilibrio para a reagio é sempre a mesma.

Uma vez que a superficie do sélido € responsavel pela atividade catalitica, deseja-se que os
materiais facilmente manuseaveis tenham uma superficie grande que seja prontamente acessivel.
Mediante varios métodos, areas superficiais ativas, que sejam do tamanho de campos de futcbol,
podem ser obtidas por centimetro cubico de catalisador.

{Z¥ Figura 18.1.55 Répresentacid da agio de um catalisador”
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Embora haja muitos problemas relacionados aos catalisadores solidos, consideramos somente
aqueles que estejam associados ao desenvolvimento das equagdes cinéticas de taxa necessarias em
projetos. Nos simplesmente supomos que temos um catalisador disponivel para promover uma reago
especifica. Nos desejamos avaliar o comportamento cinético dos reagentes na presenga deste mate-
rial ¢ entdo usar esta informagio para o projeto.

O Espectro dos Regimes Cinéticos

Considcre uma particula de catalisador poroso, banhada por um reagente A. A taxa de reagio de A
para a particula como um todo pode depender da:

@ Cinética de superficic ou o que acontece nas superficies, no interior ou no exterior da particula.
Isto pode envolver a adsor¢do do reagente A na superficie, a reagido na superficie ou a dessor¢io
do produto de volta & corrente principal de gas.

Resisténcia a difusdo nos poros, que pode fazer com que o interior da particula fique avido por
reagente.

AT na particula ou gradientes de temperatura no interior da particula. Isto ¢ causado pela grande
quantidade de calor libcrado ou absorvido pela reagio.

@ AT no filme, entre a superficic externa da particula ¢ a corrente principal de gas. Por exemplo,
a particula pode ser uniforme na temperatura, porém mais quente que o gas circundante.

Resisténcia & difusdo no filme ou gradientes de concentragio através do filme gasoso que
circunda a particula.

Para sistemas gas/catalisadores porosos, as reagdes lentas sao influenciadas somente por (3); em
rea¢des mais rapidas, () sc impde para retardar a reagdo; entdo, Q) e @) entram em agdo e é improvavel
que (&) limite a taxa global. Em sistemas liquidos, a ordem na qual estes efeitos se impdem é (), @

e (® e, raramente, @) ¢/ou @).

Em diferentes areas de aplicacdo (fora também de cinética catalitica), combinagdes diferentes
destes cinco fatores entram em agdo. A Tabela 18.1 mostra o que nés normalmente encontramos.

1 N S S g =
+Tabela 18.1 —Fatorgs g X 3
: & pos el ahat-Sali R s 3 § w IS e z
Fator que Particula Superficie Queima de Células e
influencia porosa de revestida com uma gota de criaturas vivas
ataxa catalisador catalisador combustivel simples
Reagdo na . . . .
© caor Sim Sim Nio Sim
superficie
Difusdo nos . . -
@ Sim Nio Nio Talvez
poros
. Nao muito =
® AT na particula . Nio Nio Nio
provavel
empre
@ AT no filme Algumas vezes Raramente . Semp Nio
importante
3 Transferéncia dc < . empre .
® Nao Sim . Semp Poderia ser
massa no filme importante

Embora tenhamos introduzido aqui todos os fendmenos que afetam a taxa, o mundo real nunca é
tdo excitante a ponto de nos preocuparmos com todos os cinco fatores ao mesmo tempo. De fato, na
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maioria das situagées com particulas de catalisadores porosos, somente temos de considerar os fatores
D@

Vamos tratar os fatores () e ) e em seguida os fatores @) e @). brevemente.

18.1 A EQUACAO DE TAXA PARA CINETICA NA SUPERFICIE

Devido a grande importincia industrial das reagdes cataliticas, esforgo consideravel tem sido feito
em desenvolver teorias a partir das quais equagdes cinéticas possam ser racionalmente desenvolvidas.
A mais qtil, para todas as finalidades, supoc que a reagio aconte¢a em um sitio ativo na superficie do
catalisador. Assim, ocorrem, sucessivamente, trés etapas na superficie.

Etapa 1. Uma molécula é adsorvida na superficie e € presa ao sitio ativo.

Etapa 2. Ela entao reage ou com uma outra molécula no sitio adjacente (mmecanismo de duplo sitio), ou
com uma molécula proveniente da corrente principal de gas (mecanismo de unico sitio), ou ela
simplesmente se decompde enquanto estiver no sitio (mecanismo de Unico sitio).

Etapa 3. Os produtos sdo dessorvidos da superficie, livrando assim os sitios.

Todas as espécies de moléculas, reagentes livres e produtos livres, assim como reagentes presos a
sitios, intermedidrios ¢ produtos participando nesses trés processos, sdo considerados estar em
equilibrio.

Expressoes de taxa, deduzidas a partir de varios mecanismos postulados, sao todas da forma:

- (termo cinético)(forga - motriz ou deslocamento do equilibrio)
taxa de reagio =

ISR 1
(termo de resisténcia) M

Por exemplo, para a reagido
A+B 2R+S, K

ocorrendo na presenga de um material transportador inerte U, a expressao de taxa, quando a adsorgao
de A for o fator controlador, sera:

”_ k(ps = peps’ Kpy)
A= . . - .
(L + K, ppps ! Kpy + Kgpy + Kgpp + Ksps + Kypy )?

Quando a reagdo entre moléculas de A e B, presas em sitios adjacentes, controlar o processo, a
expressao de taxa sera:
e k(papg —pPrpPs! K)
AT , . 2
(1+ K pa+Kypy + Kppp +Ksps + Kypy)

e quando for a dessor¢do de R, teremos:

— Kpapg ! ps—pr ' K)
L+ K pa+Kypg + KKppaps !/ ps+ Ksps + Ky py

Ta

Cada mecanismo detalhado de reagdo, com seu fator controlador, tem sua equagéo correspondente
de taxa, envolvendo, em algum lugar, trés a sete constantes arbitrarias: os valores de K. Por razdes a
serem esclarecidas, ndo pretendemos usar equagdes tais como estas. Conseqiientemente, nos no as
deduziremos, fato este apresentado por Hougen e Watson (1947), Corrigan (1954, 1955), Walas (1959)
€ outros.
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Em termos do tempo de contato ou tempo espacial, a maioria dos dados de conversao catalitica
pode ser ajustada adequadamente pelas expressoes relativamente simples de taxa de primeira ordem
ou de ordem n (ver Prater e Lago, 1956). Uma vez que isto acontece, por que devemos nos preocupar
em seclecionar uma de um grande nimero de expressdes bem complicadas de taxa que ajustem
satisfatoriamente os dados?

A seguinte discussdo resume os argumentos a favor e contra o uso de equagdes cinéticas empiricas
simples.

Verdade e Previsibilidade. O argumento mais forte a favor da busca por um mecanismo real € que
se nés encontrarmos um que pensemos representar o que realmente ocorre, a extrapolagio para
condi¢bes operacionais novas e mais favoraveis sera feita de modo muito mais seguro. Este ¢ um
argumento poderoso. Outros argumentos, tais como aumentar o conhecimento do mecanismo de
catilise com o objetivo final de produzir catalisadores melhores no futuro, nao interessam a um
engenheiro projetista que tem um catalisador especifico em maos.

Problemas em Achar o Mecanismo. Para provar que dispomos de tal mecanismo, temos de mostrar
que a familia de curvas representando o tipo de cquagio de taxa do mecanismo preferido ajusta os
dados de modo muito melhor que outras familias, de modo que todas as outras podem ser rejeitadas.
Com o grande namero de parametros (trés a sete) que pode ser achado arbitrariamente para cada
mecanismo controlador da taxa, exige-se um programa cxperimental muito amplo, usando dados
muito precisos e reprodutiveis, o que € um problema. Devemos ter em mente que nio ¢ suficiente
selecionar o mecanismo que ajuste bem, ou mesmo ajuste melhor, os dados. Diferengas no ajuste
podem ser inteiramente explicadas em termos de erros experimentais. Em termos estatisticos, tais
diferengas podem nao ser "significantes". Infelizmente, se muitos mecanismos alternativos se ajustarem
igualmente bem aos dados, teremos de reconhecer que a equagio selecionada somente pode ser
considerada como uma de ajuste bom e ndo uma que represente a realidade. Admitindo-se isto, ndo
ha razio para ndo usarmos a equagdo mais simples e a mais facil de manusear, que tenha um ajuste
satisfatorio. De fato, a menos que haja boas razdes positivas para usar a mais complicada de duas
equagdes, deveremos sempre selecionar a mais simples das duas, se ambas se ajustarem igualmente
bem aos dados. As analises estatisticas e os comentarios de Chou (1958), no exemplo da hidrogenagao
de uma mistura de iso-octenos [em Hougen e Watson (1947)] em que 18 mecanismos foram
examinados, ilustram a dificuldade de encontrar 0 mecanismo correto a partir de dados cinéticos ¢
mostram que, mesmo nos programas experimentais conduzidos mais cuidadosamente, a magnitude
do erro experimental ird, muito provavelmente, mascarar as diferengas previstas pelos varios
mecanismos.

Desse modo, quase nunca é possivel determinar, com uma confianga razodvel, qual é o mecanismo
correlo.

Problemas de Resisténcias Combinadas. Suponha que tenhamos encontrado 0 mecanismo correto
¢ a equagdo resultante de taxa para o fenémeno de superficie. A combinagao desta etapa com qualquer
uma das outras ctapas de resisténcias, tais como difusdo nos poros e no filme, torna-se bem impraticavel.
Quando isto tiver de ser feito, sera melhor trocar a equagdo multiconstante de taxa pela expressao
equivalente de primeira ordem, que pode entdo ser combinada com as outras etapas de reacdo, de
modo a resultar uma expressao global de taxa.

Sumario da Cinética de Superficie. A partir dessa discussio, concluimos que, para representar a
reagdo na superticie, ¢ suficiente usar a expressao mais simples disponivel correlacionando a taxa; ou
seja, a cinética de primeira ordem ou de ordem n.

Ver diferentes pontos de vista, apresentados por Weller (1956) e Boudart (1956), para comentarios
adicionais questionando a validade da abordagem de sitio ativo, sugestdes de formas de equagdes
cinéticas a serem usadas em projetos de reatores e sugestdes sobre a utilidadc real da teoria de sitio
ativo.




18.2 — Resisténcia a Difusao no Poro Combinada com a Cinética de Superficie 323
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18.2 RESISTENCIA A DIFUSAO NO PORO, COMBINADA
COM A CINETICA DE SUPERFICIE

Um Unico Poro Cilindrico, Reagio de Primeira Ordem

Primeiro, considere um tnico poro cilindrico de comprimento L, com o reagente A se difundindo
para o interior do poro e reagindo na superficie, através de uma reagdo de primeira ordem:

A—produto e -r)= --;— d[;i"
¢

=k"C, )

ocorrendo nas paredes do poro. O produto se difunde para fora do poro, como mostrado na Fig. 18.2.
Este modeclo simples sera ampliado posteriormente.

O escoamento de materiais entrando e saindo de qualquer se¢do do poro ¢ mostrado na Fig. 18.3.
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No estado estacionario, um balango de material para o reagente A, para esta se¢do elementar, fornece:
saida — entrada + consumo pela reagdo = 0 4.1

ou com as quantidades mostradas na Fig. 18.3.

[¢

aCy | _[d9C
dx saida dx entrada _l’:

Ax @r

¢ tomando o limite quando Ax tende a zero [ver a equagdo Lq. (13.8)], obtemos:

—nr:%[dc") +nr 2@[‘1( ) +£"C,(2rrAx) =0
X saida entrada

Rearranjando, temos:

Cy=0

d’c, %" .
de? —ED"_’CA'O 3

Note que a reagdo quimica de primeira ordem € expressa em termos da unidade de area superficial da
parede do poro de catalisador; conseqiientemente, £ tem a unidade de comprimento por tempo [ver
Eq. (1.4)]. Em geral, a intersegdo entre as constantes de taxa. nas diferentes bases, é dada por:

kV =k'W =k”S (C)]
Logo, para catalisador com poro cilindrico:
=k superficie - 2nrl - 2k -
volume il r :
Assim, em termos de unidades volumétricas, a Eq. (3) se torna:
d’c, &k
- Ca=0 ©)
dx? %

Esta ¢ uma equagao diterencial de primeira ordem. freqiientemente encontrada, cuja solugdo geral é:

Cy=Me™ + Mye™ )

onde m= \/; 1{ 2k

e onde M, e M, sio constantes. E na avaliagio destas constantes que restringimos a solugdo para
apenas este sistema. Fazemos isto especificando aquilo que é particular acerca do modclo selecionado;
este procedimento requer uma clara visdo do que o modelo deve representar. Estas especificagdes sio
chamadas as condigées dc contorno do problema. Uma vez que duas constantes devem ser avaliadas,
temos de encontrar ¢ especificar duas condi¢oes de contorno. Examinando os limites fisicos do poro
idealizado, encontramos que as seguintes afirmag¢des podem sempre ser feitas. Primeiro, na entrada
do poro

Cy=C,, em x=0 (8a)
Segundo, porque ndo ha fluxo ou movimento de material através da parte interior final do poro

dc,

:O. ) =L 8t
T em x (8h)
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Com as manipulagdes matematicas apropriadas das Eqgs. (7) e (8), nds entdo obtemos:
C Ve—mL C emL
M=—%__ M- 9)
(’ML +e-m1_ emL +e—m(,
Consegiientemente, a concentra¢do do reagente no interior do poro é:
C, ™™ i coshm(L - x)
=== Py 190)

Cu e™ e cosh mL

A Fig. 18.4 mostra esta queda progressiva na concentragio 4 medida que o reagente se move para o
intcrior do poro. Vemos que esta queda depende da quantidade adimensional mL ou My, chamada de

modulo de Thiele.

Para medir o quanto a taxa de reagido diminui por causa da resisténcia a difusio no poro, defina a

quantidade %, chamada de fator de efetividade, como scgue:

€ (taxa média real de reagdo no interior do poro)

Fator efetividade, - —
(taxa se ndo for retardada pela difusdo)

_ "'A. com difusio

rA. sem resisténcia a difusdo

(n

Em particular, para reagées de primeira ordem % = C,/C,, porque a taxa é proporcional a concentragio.

Avaliando a taxa média no poro, a partir da Eq. (10), temos a relagio:
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% _Cy _tghml 12)
pnmeira ordem mL

a qual ¢ mostrada como uma linha solida, na Fig. 18.5. Com esta figura, podemos dizer se a difusido
no poro modifica a taxa de rea¢do; uma inspe¢ao mostra que isto depende do fato de mL ser grande ou
pequeno.

Para valores baixos de ml., ou seja mL < 0,4, vemos que € = | e que a concentragdo do reagente
ndo cai de forma apreciavel no interior do poro. Assim, a difusdo nos poros oferece resisténcia
desprezivel. Isto pode ser verificado notando que um valor baixo de mL = LVK/@ significa um poro
curto ou uma reagdo lenta ou uma difusio rapida. Todos os trés fatores tendem a baixar a resisténcia
a difusio.

Para valores grandes ml, ou s¢ja mL > 0,4, encontramos que € = 1/mL e que a concentragdo do
reagente cai rapidamente a zero, a medida ele que se move em dire¢do ao poro; logo, a difusiao
influencia fortemente a taxa de reagdo. Chamamos isto de regime de forte resisténcia a difusdo no
poro.

183 PARTICULAS POROSAS DE CATALISADOR

Os resultados para um poro simples podem aproximar o comportamento de particulas de varias
formas — esferas, cilindros, etc. Para estes sisternas, aplicamos o seguinte:

1. Uso do coeficiente adequado de difusdo. Substitua o coeficiente de difusdo molecular, 9,
pelo coeficiente efetivo de difusdo de fluido na estrutura porosa. Valores represcntativos de %,
para gases e liquidos em solidos porosos sdo dados por Weisz (1959).

2. Medida apropriada de tamanho de particula. Para encontrar a profundidade efetiva do
gas para atingir todas as superficies interiores, definimos um tamanho caracteristico de
particula:
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volume de particula

= - — - . qualquer forma de particula
superficic exterior disponivel

para a entrada de reagente
espessura

L=4= - para placas planas

. para cilindros (13)

, para esferas

Wi N

3. Medidas de taxas de reagcdo. Em sistemas cataliticos, a taxa de reagdo pode ser expressa em
uma das muitas formas equivalentes. Por exemplo, para cinética de primcira ordem:

Baseada no volume —-ry = _l dN =kC, M (14)
de vazios no reator vV drt m? de vazios-s
Baseada no peso de - = _LdNs K'C,, __mols reagidos _ (15)
pastilhas do catalisador W dt kg de catalisador-s
Baseada na superficie —rl=— LaNs _ o mols reagidos (16)
de catalisador S dt m? de superficie de catalisador-s
Baseada no volume de ~ _,m_ _ L dNa _ P _mols reagidos

; ) Ta A an
pastilhas do catalisador v, dt m? de solido-s
Bascada no volume e L ANy kK mols reagidos

re Ar (18)

total do reator v, dt m’ de reator-s

Use a definig¢do que for conveniente. No entanto, para particulas porosas de catalisador, taxas
1

baseadas na unidade de massa e na unidade de volume de particulas, " e r” sdo as medidas
uteis. Desta forma, para rea¢des de ordem n:

3 o\
—r,(|: mol dc.e A —KCT onde K'= (n'ln de gas)
kg de catalisador- s (mol de A)"' (kg de catalisador - s)

(19)

o mol de A
m’ de catalisador s

3 PRy ]
]:k"‘q onde k,,,=[ (m’ de gas) ]

(mol de A)"(m? de catalisador - s)

4. De modo similar aquele que foi feito para um unico poro cilindrico, Thicle (1939) e Aris
(1957) relacionaram 9 com M para varias formas de particulas, como segue:

- g, ﬂ
MT /\F\mcﬁo
A > R 1 Il(2MT) de Bessel
o onde E=n o 17 (20)
—r"=k"C, % My I,(2M;)
mol/m? 1 1 1
de catalisador - s = —
M, \1gh3M; 3M,
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;- Figura 18.6 — Fator ¢fetividade versus My para particulas porosas de virias formas
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Mbédulo de Thiete: M, = L k"' / S,
onde My = Lk 1D, (23)

Estas relagdes sdo mostradas na Fig. 18.6. Se vocé conhecer @, k'’ e L, podera encontrar a
taxa de reagao a partir de My e da Fig. 18.6. Entretanto, o que acontecera se vocé quiser avaliar
k""" a partir de um experimento em que vocé mega uma taxa que poderia ter sido retardada pela
resisténcia difusional, mas vocé ndo esta seguro disto?

Encontrando os efeitos de resisténcia no poro, a partir de um experimento. Aqui nds temos
um truque simples para nos ajudar. Defina um outro modulo que inclua somente quantidades
observaveis e mensuraveis. Este é conhecido como o médulo de Wagner-Weisz-Wheeler, M-
(sorte nossa que os trés pesquisadores que primeiro lidaram com este problema tinham o
sobrenome comegando com a mesma letra!).

, (=r"1C o
M, = Mr<£=L2;?b—’\——“—h— 4)

Nos vamos chama-lo de modulo de Wagner.

Limites de resisténcia no poro. Quando um reagente invade completamente a particula e banha
todas as superficies, entdo a particula esta no regime livre de resisténcia a difusdo. Isto ocorre
quando M7 < 0,4 ou My < 0,15.

No outro extremo, quando o centro da particula esta avido por reagente e ndo ¢ usado, entdo a
particula esta no regime de forte resisténcia a difusio nos poros. Isto ocorre quando M;> 4 ou
My > 4.

As Figs. 18.6 ¢ 18.7 mostram esses limites.

Particulas de diferentes tamanhos. Comparando o comportamento de particulas de tamanhos
R, e R,, nos estamos no regime livre de resisténcia a difusao se:
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Figura 18.7 — Esta ﬁgura mostra 05 limites para resisténcia desprezivel € para forte 5
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no regime de forte resisténcia a difusio nos poros se:
m_ 6 My, R
% - ar  n (25)

Ta B €, My R

Assim, a taxa € inversamente proporcional ao tamanho da particula.

Extensoes

Ha muitas extensdes para este tratamento basico. Aqui, mencionamos algumas.

Mistura de Particulas de Varias Formas e Tamanhos. Para um leito catalitico, consistindo em
uma mistura de particulas de varias formas ¢ tamanhos, Aris (1957) mostrou que a média correta do
fator efetividade scria:

E=%, '+, /1 +
onde f*,, f7,, . . . sdo as fragdes volumétricas de particulas de tamanhos 1, 2, . . . na mistura.

Variacio no Volume Molar. Com a diminui¢io na densidade do fluido (expansao) durante a reagao,
o0 aumento no fluxo de moléculas que sacm dos poros dificulta a difusdo dos reagentes para o interior
dos poros, baixando assim €. Por outro lado, a concentragdo volumétrica resulta em um escoamento
molar liquido para dentro do poro, aumentando assim €. Para uma reagdo de primeira ordem, Thiele
(1939) encontrou que este escoamento simplesmente deslocava a curva de € versus My, conforme
mostrado na Fig. 18.5.

Cinética Arbitriria de Reacdo. Se o médulo de Thiele for generalizado como segue [ver Froment e
Bischoff (1962)]

(=ro)L concemracﬁo)

e =( irag3
12 A¢ 71 de equilibrio
[2@ J" () dC] (26)

entdo as curvas de € versus M, para todas as formas de equagdo de taxa, seguem aproximadamente
a curva para a reagdo de primeira ordem. Este modulo generalizado se torna:
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para reagdes reversiveis de primeira ordem:
o I
1 = s —
r (‘)2’ e X Ae (27)

(n+Dk7CT!
29, (23)

para reagdes irreversiveis de ordem n:

Mp=L

As reagdes de ordem s se comportam de uma mancira inesperada na regido de forte resisténcia a difusao
nos poros. Combinando a taxa de ordem # com o médulo generalizado da Eq. (28), nos obtemos:

@
_r= kCI = k" C, L kce. I 29,
fr LY(n+1k"C!
2 k", 2 - (29)
= - CAS
n+l 72

Assim, no regime de forte difusio nos poros, uma reagdo de ordem
n se comporta como uma reagao de ordem (n + 1)/2; ou seja:

a ordem zero torna-se ordem '/5; 30)
a primeira ordem continua primeira ordem;
a segunda ordem torna-sc ordem %/5;

a terceira ordem torna-se segunda ordem.

Além disso, a dependéncia das reagdes para com a temperatura ¢ afetada pela forte resisténcia a
difusdo nos poros. Da Eq. (29), a constante de taxa, observada para rca¢des de ordem n, é:

or 12
K =[——2 A %)

n+l 2

Tomando os logaritmos e diferenciando com relagdo a temperatura e notando que tanto a taxa de
rea¢do como o processo difusional, este em menor grau, dependem da temperatura, temos:

d(inkz,) 1 [d(lnkm) . d(ln@‘)]

ar 2| T dT G

Com as dependéncias para com a temperatura dadas por Arrhenius para a reagio e a difusdo, temos:
‘,»’ = k(;ﬂe—ivmuwzkf e @‘, = @ eoe— EgnsicR7

e substituindo na Eq. (31), resulta em:

) Evcr cim+E ifusao
P‘obs = dad 2 = (32)

Uma vez que a energia de ativagdo para reagdes em fase gasosa é normalmente bem alta, cm torno de
80 ~ 240 kJ, enquanto que para difusio ela é pequena (cerca de 5 kJ em temperatura ambiente ou 15
kJ a 1.000°C), podemos escrever aproximadamente:
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=S 33)

Estes resultados mostram que a energia de ativagao, observada para reagdes influenciadas pela forte
resisténcia a difusio nos poros, é aproximadamente metade da energia verdadeira de ativacio.

Sumario — Resisténcia a Difusao nos Poros

A Eq. (34) apresenta uma forma compacta dos nossos resultados para reagdes de primeira ordem na

superficie.

taxa sem quaisquer

( efeitos ditusionais

—

w4
—r’=k"C,¢&

comprimento
caracteristico

o
@,

L4

onde M, =1L

€ = fator efetividade,
um fator que vania entre
0 e | e que considera

a resisténcia a difusio
nos poros

= | para nenhuma
resisténcia difusional

com €=

e também

K CA. obs € e (34)
Mr= mddulo de Thiele, Mu- = modulo de Weisz,

ol para prever o
comportamento do reator
a partir de informagio
cinética conhecida;

logo k’* conhecida

esta expressao para placa
plana ¢ uma boa aproxi-
magdo para lodas as
formas de particula

tgh M,
My

coeficiente efetivo de difusio
nos solidos porosos:
m?® de gas/m de sdlido - s

L2 (="
M, =Mﬁ‘é’;= (=ra. obs)

atil para interpretar
experimentos, desde que
ele inclua somente valores
observaveis

Para encontrar como a resisténcia a difusdo nos poros influencia a taxa, avalie My ou M, deter-
mine entdo € a partir das equagdes ou das figuras dadas anteriormente e substitua € na equagio de

taxa.

Faixa desejavel de processamento: solidos finos estdo livres de resisténcia a difusdo nos poros,
mas sdo dificeis de usar (imagine a queda de pressdo em um leito recheado de pé facial). Por outro
lado, um leito de particulas grandes tem um pequena queda de pressdo, mas esta sujeito ao regime de
forte difusdo nos poros, onde a maior parte do interior das pastilhas ndo ¢ usada.

Para a maioria das operagoes efetivas, 0 que queremos € usar o maior tamanho de particula, que

ainda esteja livre da resisténcia difusional; ou

M. =04

18.4 EFEITOS TERMICOS DURANTE

seja:
ou M, =015 35)
A REACAO

Efeitos ndo isotérmicos aparecem quando uma reagao for t3o rapida que o calor liberado (ou absorvido)
na pastilha nio possa ser removido suficientemente rapido de modo a manter a pastilha proxima da
temperatura do fluido. Em tal situagdo, dois tipos diferentes de efeitos térmicos podem ser encontrados:

AT no interior da particula. Pode haver uma variagdo de temperatura no interior da pastilha.
AT no filme. A pastilha pode estar mais quente (ou mais fria) que o fluido circundante.

Para reagio exotérmica, ¢ liberado calor e as particulas estdo mais quentes que o fluido circundante;
conseqiicntemente, a taxa nio isotérmica é sempre maior que a taxa isotérmica quando medida pelas

condigdes no seio da corrente. Contudo, para

reacdes endotérmicas, a taxa ndo isotérmica € menor

que a taxa isotérmica, porque a particula esta mais fria que o fluido circundante.
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I‘lgura 18.8 = Curva do fator efetxwdadc 1ndo isotérmico, para vanaqao
3 de temperarura no interior dos poros. Adaptado de Bischoff (1967) = 3
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Modulo de Thiele generalizado da Eqg. 26

Desse modo, temos nossa primeira conclusio: se os efeitos prejudiciais de choque térmico ou a
sinteriza¢édo da superficie do catalisador ou a queda na seletividade, ndo ocorrerem com as particulas
quentes, nds entdo estimularemos o comportamento ndo isotérmico em reagoes exotérmicas. Por
outro lado, gostariamos de desestimular tal comportamento para reagdes endotérmicas.

Perguntamos agora que forma de efeito nao isotérmico, se existe algum, pode estar presente. Os
seguintes calculos simples nos dizem.

Para AT no filme, nés igualamos a taxa de remogéo de calor através do filme com a taxa de geragdo
de calor pela reag@o no interior da pastilha. Assim:

Qgcradn = (Vpasnlha )(—r:’obs X —‘AH,)

Qrcmovndo = hSpaslilhu(Tg - Ts )
e combinando, encontramos:

_(T T)—L( rk obs)(_AHr) (36)

nlme h

onde L é o tamanho caracteristico da pastilha.

Para AT no interior da particula, a analise simples de Prater (1958), para qualquer geometria de
particula e qualquer cinética, fonece a expressao desejada. Visto que a temperatura e a concentragio
dentro da particula sio representadas pela mesma forma de equagao diferencial (equagio de Laplace),
Prater mostrou que as distribuigoes de 7'e C, tém de ter a mesma forma; logo, em qualquer ponto &
na pastilha:

dl . dC,
kg —— =, —=(-All 37
o = (-All,) 37
e para a pastilha como um todo, temos:
D (Cys —C W-AH )
ATPmlcula —( centro T.i) = = Zv“mm (38)
ef

em que k. ¢ a condutividade térmica efetiva no interior da pastilha.
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Para gradicentes de temperatura dentro das particulas, as curvas correspondentes do fator efetividade
nao isotérmico foram calculadas por Carberry (1961), Weisz ¢ Hicks (1962), e outros [ver Bischoff
(1967) para referéncias]. A Fig. 18.8 ilustra estas curvas na forma adimensional € mostra que a forma
¢ muito similar a curva isotérmica da Fig. 18.6, com a seguinte excegdo. Apenas para reagdes
exotérmicas, onde a resisténcia nos poros passa a se impor, o fator efetividade pode se tomar maior
que um. Em vista da recente discussdo, esta conclusio ¢ esperada.

Todavia, para sistemas gas-solido, Hutchings e Carberry (1966) ¢ McGreavy e co-autores (1969,
1970) mostraram que se uma reacdo for suficientemente rapida para introduzir efeitos ndo térmicos,
entdo ocorrerd um gradiente de temperatura, principalmente através do filme gasoso e ndo no interior
da particula. Desta maneira, esperamos encontrar um significante A7 no filme, antes que qualquer AT
no interior da particula se tome evidente.

Ver Capitulo 22 de Levenspiel (1996) para versdes detalhadas da Fig. 18.8, mostrando € versus
My e € versus My, discussdo e problemas lidando com reatores nio isotérmicos.

18.5 EQ[JAQOES DE DESEMPENHO PARA REATORES CONTENDO
PARTICULAS POROSAS DE CATALISADOR

Para Escoamento Pistonado. Considere uma fina fatia de um PFR. Seguindo entdo a analise do
Capitulo 5 para rea¢des homogéneas, temos a situagio mostrada na Fig. 18.9.

Em estado estacionario, um balango de material para o reagente A fornece:

, . mol de A
entrada = saida + acdmulo - - - | ———— 39)
S
em simbolos: Fuo = FaoX s curats = Fao = FaoX s ia +(=1)AW
Na forma diferencial:
FoodX o = (=r)dW = (=r")dV, “0)
Integrando sobre todo o reator, temos:
W X anta ([X_\ V: XA saida d,\’_‘
=I —. ou —=f 7z @n
Dy o “Fa Fp ~ra

Note a similaridade desta equagao com a Eq. (5.13) para reagdes homogéneas. Para tornar esta analogia

mais proxima, faga:
WC. .. kg-s
=1 [ 5 ] 42)

Fyerata=Fao (1=Xy qnata) [ J Fu saida = Fao (-4 saiga)

——
>

Mols de A reagido/s,

Volume de catalisador, AV, ) N
W(-r,) =Vs(-ry)
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ViCao _ m’s-s
= 3 (43)

F.-\o m

Nio temos nome para estas duas grandezas, mas se nds quiséssemos, poderiamos chama-las pelos
feios termos de tempo-peso e tempo-volume, respectivamente. Assim, para reagdes cataliticas de
primeira ordem, a Eq. (41) se toma: '

vt o ponmetr 1
KT =kt = (g ) )In———— =€, Xy iy [-] “4
1- A saida

Para Escoamento com Mistura Perfeita. Seguindo a anélise do Capitulo 5, temos aqui, para qualquer
valor de g4:

w :XAsaida—XAcmrada ou Vs =XAsaida_XAcmrada

= r " 45
Fao (=74 saida) Fao (—riaiga) “5)
Para rcagdes de primeira ordem, com Cy cpaga = Cao € €4 # 0:
k/T/=kuleu= XAsaida(l+£AXAsai¢h) 46
1-X A saida “6)
Para um Reator Contendo uma Batelada de Catalisador e uma Batelada de Gas
_t__LjdXA L_deXA m’-s
Co W) -r Coo V.3 =r | mol 47

Extensdes das Equacdes Simples de Desempenho. Ha numerosas aplica¢des de reagdes cataliticas
em que a fra¢do de solidos fvaria com a altura z no reator (ver Fig. 18.10).

Para essas situagdes, as equagodes de desempenho poderiam ser escritas de forma difercnte € mais
util. Com u, como a velocidade superficial de gas (velocidade se os sélidos estiverem ausentcs)
através do reator vertical, a Fig. 18.11 mostra o que acontece em uma fina fatia transversal de reator.
Um balango de material, em estado estacionario, fornece:

Entrada de A = saida de A + consumo de A

Gas e
solidos

Gas e
solidos

Decaimento -
exponencial Zo;a glltl:g%
na fragdo de peq
solidos
I Zona densa,
g /grande
z ;
Sélidos I & Solidos

Gas
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Figura 18.11 = Seio de um reator catalitico que tem uma fragdo de sélido, /
Areade segio  [asian =toAGo (1= Xy suqe) . i
transversal, A Volume de solidos no elemento,
142z [m?® de solidos) i

Reagao no elemento
—r fAA=[mol/s}

PR TP USUE SR

Fy erads = o AC 0 (1= Xy yrurags)

Em simbolos:
Uy AC o (1 = X g enraca) = g AC 50 (1+ X Gig, ) + (=13 ) A Az

Na forma diferencial:

C Sdz
Caadin - (48)
A ty
Integrando:
s dX 1 H
——t— = — dz
Aoju ) S (49)
Para reagdes de primeira ordem, esta expressao se reduz a:
g
(1+€4)ln —E, Xy =— fd" (50)
- X, uy Jo

Para o caso especial onde €, = 0, /¢ constante ¢ a altura do leito catalitico ¢ /, temos:

- f CA ou In QAQ = ———k jH (5])
d4 7 Ca Uy

A dedugao original levando as Eqs. (40) a (47) scra usada no proximo capitulo sobre leitos recheados.
A extensdo conduzindo as Eqgs. (48) a (51) sera usada no Capitulo 20, quando trataremos os reatores
de solidos suspensos.

18.6 METODOS EXPERIMENTAIS PARA A DETERMINACAO DE TAXAS

Qualquer tipo de reator com modos conhecidos de contato pode ser usado para explorar a cinética de
reagdes cataliticas. Uma vez que somente uma fase fluida esta presente nestas rea¢des, as taxas
podem ser encontradas da mesma forma que para as rea¢des homogéneas. A Unica precaugio espe-
cial a ser observada ¢ estar certo de que a equagido usada de desempenho € dimensionalmente correta
e que seus termos sao cuidadosa e precisamente definidos.

A estratégia experimental no estudo da cinética catalitica geralmente envolve a medigao do grau
de conversdo do gas passando, em escoamento estacionario, através de uma batelada de sélidos.
Qualquer modo de escoamento pode ser usado, desde que o modo selecionado seja conhecido; se

| este ndo for o caso, entdo a cinética ndo podera ser encontrada. Um reator em batelada pode ser
também usado. Nés vamos discutir, um de cada vez, os seguintes dispositivos experimentais:

* Reator diferencial (continuo) * Reator integral (pistonado)
« Reator de mistura perfeita » Reator em batelada para s6lido e sélido
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Reator Diferencial. Nos teremos um reator diferencial continuo quando considerarmos a taxa
constante em todos os pontos dentro do reator. Visto que as taxas dependem da concentragio, esta
suposi¢do ¢ geralmente razoavel somente para pequenas conversdes ou para rcatores de pequena
profundidade. Porém, isto ndo ¢ sempre necessario, como por exemplo, reagdes lentas onde o reator
pode ser grande, ou para cinética de ordem zero, onde a variagdo na composi¢io pode ser grande.

Para cada corrida em um reator diferencial, a equagio de desempenho do escoamento pistonado se
torna:

2% _Jx.\nm dXA _ 1 J'x.\uuh .o ‘Y.-\ saida —X.»\emrada
Fao

(52)

, ’ L’ .
Naersda —F3 (=72 Ynidio © XA comas (=72 D médio
a partir da qual, a taxa média para cada corrida é encontrada. Logo, cada corrida fornece dirctamente
um valor para a taxa na concentra¢do média do reator. Uma série de corridas fornece uma série de

dados de taxa-concentragdo, que pode ser entdo analisada para a equagio de taxa.

O Exemplo 18.2 ilustra o procedimento sugerido.

Reator Integral. Quando a varia¢do na taxa de reagao no interior do reator for tio grande que
prefiramos considerar estas variagdes no método de analise, entdo nos teremos um reator integral.
Uma vez que as taxas dependem das concentragdes, grandes varia¢des na taxa podem ocorrer quando
a composigao do fluido reagente variar significativamente ao passar pelo reator. Podemos seguir um
dos dois procedimentos na busca por uma equagio de taxa.

Analise Integral. Aqui, um mecanismo especifico, com sua correspondente equagdo de taxa, é testado,
integrando-se a equacdo basica de descmpenho para dar, de forma similar a Eq. (5.17):

W *adX,
ol =

As Egs. (5.20) ¢ (5.23) sdo as formas integradas da Eq. (5.17), para equagdes cinéticas simples, e
o Exemplo 18.3a ilustra este procedimento.

Anilise Diferencial. A analise integral prové um procedimento direto e rapido para testar algumas
das mais simples expressdes de taxa. Entretanto, com expressoes mais complicadas de taxa, as formas
integradas destas expressdes se tornam dificeis de se trabalhar. Nestas situages, o método diferencial
de analise se torna mais conveniente. O procedimento é muito analogo ao método diferencial descrito
no Capitulo 3. Deste modo, diferenciando a Eq. (53), obtemos:

A dx,

AT F, dW T Fy)
O Exemplo 18.3b tlustra este procedimento.

(54)

Reator de Mistura Perfeita. Um reator dc mistura perfeita requer uma composic¢io uniforme de
fluido em qualquer ponto. Embora de inicio possa parecer dificil, tal modo de contato é de fato
pratico para aproximar sistemas solido-gas do comportamento ideal (exceto para contato diferencial).
Um dispositivo experimental simples, que se aproxima bastante deste escoamento ideal, foi projctado
por Carberry (1964). Ele é chamado de reator de mistura perfeita, tipo cesta, ilustrado na Fig. 18.12.
Carberry (1969) apresentou os usos de reatores de cesta (basket reactor) ¢ referéncias para variagdcs
de projeto. Berty (1974) desenvolveu o projeto de um outro dispositivo que se aproxima do escoamento
com mistura perfeita, sendo ilustrado na Fig. 18.13. Um outro projeto se refere ao reator com reciclo,
tendo R = co. Este sera considerado na proxima segao.
Para o reator de mistura perfeita, a equacdo de desempenho se torna:
W - X A saiva

,
F A0 1A saida
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Esbot;o de um reator experimental com mistura

N Fxgura 18. 12 -
perfeita, tipo cesta, proposto por Carberry *

% T S
S R T R A

Capsula invertida
aparafusada no
prato inferior ——l

A composigao é ¥
uniforme em !
X, C,

A sadas A sada

Quatro cestas de fio
girando rapidamente,
contendo pastilhas
de catalisadores, W

N

—F
Jrssorsas

e ase wmay

=
— T , ) —>
Entrada do fluido, ‘ Saida do fluido, H
Frov X envraca 'Ca entrada (\_L_ > X s saita +Cix saida
Eixo
girando !
a partir da qual a taxa é:
_— FAOA’A saida (55)

-y =
A saida -
W

Deste modo, cada corrida fornece, diretamente, um valor para a taxa na concentragdo de saida do
fluido.

Os Exemplos 5.1, 5.2, 5.3 ¢ 18.6 mostram como tratar tais dados.
Reator com Reciclo. Como no caso da analise integral de um reator integral, quando usamos um

reator de reciclo, temos de testar uma ecquagao cinética especifica. O procedimento requer a substitui¢do
da equagdo cinética na equagdo de desempenho para reatores com reciclo:

w dX
—=(R+1) - —2 (6.21)
‘A0 (R'R+1)Xy —Fy
e integra-las. Entdo, um gréfico do lado esquerdo versus o lado direito da equagio testa a linearidade.
A Fig. 18.14 esquematiza um rcator experimental com reciclo.

AR e istira perfelta proposto por Béfty 5

g
|

— Pa girando
Alimentagdo Produto
e —>

Eixo
girando
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gFigura 18.14 — leor experimerital com recnclo. Quando *
a raﬁo & reclclofor suficientemente grande ° escoamento )
Fiiwe 8¢ aproximara bem daquele com mistura peifeita -

Saida do fluide,
Vo X A saids

(R+1)v T i

Catalisador, ¥

1 v § e AL -

L Bomba de
reciclo

Entrada de fluido,
XAemradl =0 H

Infelizmente, tais dados seriam dificeis de interpretar quando obtidos usando uma baixa ou
intermediaria razao de reciclo. Assim, nés ignoramos este regime. Mas com uma razio suficientemente
grande de reciclo, o escoamento se aproxima daquele com mistura perfeita, podendo-se usar neste
caso os métodos de reator de mistura perfeita (avaliagio direta da taxa a partir de cada corrida).
Assim, uma alta razdo de reciclo prové um modo de aproximar um dispositivo essencialmente com
escoamento pistonado, em um equipamento com escoamento com mistura perfeita. Porém, fique
ciente de que os problemas de decidir quao grande deve ser a razdo de reciclo podem ser sérios.
Wedel e Villadsen (1983) ¢ Broucck (1983) discutiram as limitagoes deste reator.

Reator em Batelada. A Fig. 18.15 csquematiza as principais caracteristicas dc um reator experimen-
tal que usa uma batelada de catalisador ¢ uma batelada de fluido. Neste sistema, nds seguimos a
varia¢do da composi¢do com o tempo e interpretamos os resultados usando a equagdo de desempenho
do reator em batelada.

Cao B

! J’h dX , dX V= (volume)
0

- H de gas (56)

A
O procedimento ¢ anilogo ao usado para reator homogénco em batelada. De modo a assegurar

resultados significativos, a composi¢do do fluido tem de ser uniforme em todo o sistema, em qualquer
instante. Isto requer uma baixa conversdo por passagem através do catalisador.

igura 1815 LBcator em batelada (batelada de catahsador batelada de N

Siga a variagao da
composi¢ao com
o tempo

Rapida
circulagado

de reagente Catalisador, W

Pequena variagao
da composigao

através da reator
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Um reator com reciclo sem correntes de entrada e saida se torna um reator em batclada. Este tipo
de reator descontinuo foi usado por Butt er al. (1962).

Comparacio entre Reatores Experimentais

1.

O reator integral pode apresentar variagdes significantes na temperatura, de ponto a ponto,
especialmente com sistemas s6lido-gas, mesmo com resfriamento nas paredes. Na busca por
expressdes de taxa, este reator pode tornar as medidas cinéticas complctamente sem valor. O
reator de cesta € o melhor neste caso.

O reator integral é atil para modelar as opera¢des de unidades maiores de leitos recheados,
com todos os seus efeitos de transferéncia de calor e massa, particularmente para sistemas
onde a alimentagdo ¢ o produto consistem em varios materiais.

Uma vez que os reatores diferencial e de mistura perfeita fornecem diretamente a taxa, eles sdo
mais lteis na analise de sistemas reacionais complexos. O teste para qualquer modelo cinético
que ndo seja simples pode se tornar inconveniente ¢ impraticavel com o reator integral.

Em relagdo aos outros tipos de reatores, os diferenciais requerem medidas mais acuradas de
composi¢do, pelo fato de trabalharem com baixas conversdes.

O reator com reciclo, tendo um grande reciclo, atua como um reator de mistura, dividindo suas
vantagens. Na verdade, para minimizar efeitos térmicos, o catalisador no necessita estar todo
em um mesmo local, podendo estar distribuido ao longo de todo o reciclo.

Explorando os fatores fisicos de transferéncia de energia e massa, quanto maior for o leito
fixo, melhor scra a modelagem usando o reator integral. Contudo, os reatores de cesta, com
reciclo e em batelada $/G sdo mais adequados para determinar os limites para tais efeitos
térmicos, para evitar o regime onde cstes efeitos se impdem e para estudar a cinética da reacdo
sem os efeitos destes fendmenos.

O reator em batelada S/G, assim como o reator integral, da efeitos cumulativos; desta forma,
cle é atil para seguir o progresso de reagdes miltiplas. Nestes reatores, é mais facil estudar
reagdes livres de resisténcias térmica e massica (simplesmente aumente a taxa de recirculagao)
e também ¢ simples retardar o progresso de reagdes (use uma batelada maior de fluido ou
menos catalisador). Entretanto, a modelagem direta do leito recheado com toda a sua
complexidade ¢ feita de melhor forma com o reator integral continuo.

Por causa da facilidade de interpretagdo de seus resultados, o reator de mistura é provavelmente
o dispositivo mais atrativo para estudar a cinética de reagdes catalisadas por soélidos.

Determinando as Resisténcias Controladoras e a Equacao de Taxa

A interpretagdo de experimentos se torna dificil quando mais de uma resisténcia afeta a taxa. De
modo a evitar este problema, deveriamos primeiro achar, com corridas preliminares, os limites de
operagdes onde as varias resisténcias se tornam importantes. [sto nos permitira selecionar as condi¢des
operacionais nas quais as resisténcias podem ser estudadas separadamente.

Resisténcia no Filme. Primeiro de tudo, ¢ melhor ver se a resisténcia no filme de qualquer tipo (para
a transferéncia de massa ou de calor) necessita ser considerada. Isto pode ser feito utilizando-se
algumas maneiras.

Experimentos podem ser projetados para ver se a conversao varia a diferentes velocidades do
gds, porém a idénticos tempo-peso. Isto é feito, usando-se diferentes quantidades de catalisador
em reatores integrais ou diferenciais, para idénticos valores de tempo-peso, ou entio variando
a taxa de rotagdo nos reatores de cesta ou ainda variando a taxa de circulagdo em reatores com
reciclo ou em batelada.



PEEURN .

340 Capitufo 18 — Reacoes Catalisadas por Solidos

2. Se os dados cstiverem disponiveis, poderemos calcular se a resisténcia  transferéncia de calor
no filme ¢ importante, usando a Eq. (36). Podemos também determinar se a resisténcia no
filme a transferéncia de massa é importante, pela comparagio do valor observado da constante
de taxa de primeira ordem, baseado no volume de particula ¢ no coeficiente de transferéncia de
massa para aquele tipo de escoamento.

Para um fluido escoando através de uma tnica particula, a uma velocidade relativa u, Froessling
(1938) fornece:

13

1°2
Ky 3 406 ReVisc =2 406 L) (1
@ "7 ) e

enquanto para um fluido escoando através de um leito recheado de particulas, Ranz (1952) fomece:

k.d "
8 P _2+1,8Re"*Sc"?, Re > 80

Assim, nés temos aproximadamente:

kg ~ :}— parad, e u pequenos
P
2
u ()
ke ~ W parad, e u grandes
P

Logo, para ver sc a resisténcia a transferéncia de massa no filme é importante, compare

obsVpversus £,S,, (58)

Se os dois termos forem da mesma ordem de grandeza, poderemos suspeitar que a resisténcia no
filme gasoso afeta a taxa. Por outro lado, se k,,,V, for muito menor que £,S,,, podcremos ignorar a
resisténcia ao transporte de massa através do filme. O Exemplo {8.1 ilustra este tipo de célculo. Os
resultados deste exemplo confirmam nossa afirmagéo anterior de que a resisténcia a transferéncia de
massa no filme provavelmente nio é importante com catalisador poroso.

Efeitos Nio Isotérmicos. Nos podemos esperar a ocorréncia de gradientes de temperatura através do
filme gasoso € no interior da particula. Contudo, a discussio anterior indica que, para sistemas solido-
gas, o efeito mais provavel a interferir na taxa ¢ o gradiente de temperatura através do filme gasoso.
Conscqiientemente, se o experimento mostrar que a resisténcia no filme gasoso esta ausente, entio
podemos esperar que a particula esteja na temperatura do fluido circundante. Deste modo, podemos
considerar que as condig¢des isotérmicas prevalecem. Ver novamente o Exemplo 18.1.

Resisténcia no Poro. O fator cfetividade considera esta resisténcia. Desta forma. baseados na unidade
de massa do catalisador, nos temos:

w_ pomen _
-r'=k""C,€ onde €=

A existéncia de resisténcia no poro pode ser determinada por:

1. Calculo, se 9, for conhecido.
2. Comparagio de taxas para pastilhas dc diferentes tamanhos.

3. Observagio da queda na energia de ativagao da reagiio com o aumento de temperatura, acoplada
a uma possivel mudanga na ordem de reagio.
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18.7 DISTRIBUICAO DE PRODUTOS EM REACOES MULTIPLAS

Muito freqiicntemente, reagdes catalisadas por sélidos sdo reagdes maltiplas. Da variedade de produtos
formados, somente um, geralmente, é desejado € é o rendimento deste material que deve ser
maximizado. Em casos tais como estes, a questdo da distribuigio de produtos € de importancia primaria.

Aqui, nés examinamos o quanto a difusdo nos poros modifica o verdadeiro rendimento fraciondrio
instantaneo para varios tipos de reagdes. No entanto, nés deixamos para o Capitulo 7 os calculos de
rendimento fracionario global em reatores com seus modos particulares de escoamento de fluido.
Além disto, ndo consideraremos a resisténcia a transferéncia de massa no filme, visto que este efeito
provavelmente nio influencia a taxa.

Decomposicio de um Unico Reagente por Dois Caminhos

Nenhuma resisténcia a difusdo nos poros. Considere a decomposi¢do em caminhos paralelos:

2R (desejado), R =kC3

59
NS (indesejado),  r = k,C =9

Aqui, o rendimento fracionario instantinco, em qualquer elemento da superficie do catalisador, é
dado por:

Pt ( : )= T (60)
verdadeiro R+S e+ |+(I\'2 /kl )Cgl"'l

ou para reagdes de primeira ordem:

l
P rerdadeiro = ]+(k1 /kl) (61)

Forte resisténcia a difusdo nos poros. Sob estas condigdes, nds temos:

a; a 1
I‘R =kICAg ‘cgl =k|C,\'g 7
T
e com a Eq. (29):
112
a 49,

R=EkKCyy-— —
Ll (a, +a, +2)(k +k,)C3y

Usando uma expressio similar para rS e substituindo ambas as expressdes na equagio de defini¢ao
de @, temos:

R 1
Poos = =
R L (ky kCE? (62)
para reagoes de igual ordem ou para primeira ordem:
1
(pobs = (63)

1+(ky 1 k)

Este resultado € esperado, uma vez que as regras do Capitulo 7 sugerem que a distribuigdo de produtos,
para reagdes competitivas de mesma ordem, nio deve ser afetada pela variagio na concentragdo de A
nos poros ou no reator.

FEN
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Reagoes em Série
Como caracteristica de reagdes em que o produto descjado pode continuar se decompondo, considere
as decomposigdes sucessivas de primeira ordem:
A —->R->5S

Quando C, ndo diminui no interior das particulas de catalisador, taxas verdadeiras sdo observadas;
assin:

b) [k
Pobs = Prerdadero  OU T = k_ (64)
1 Jobs I/ verdadeiro

Forte resisténcia a difusdo nos poros. Uma analise similar aquela come¢ando com a Eq. (2), usando
as expressdes apropriadas de taxa cinética, fornece a razio de concentragdes de materiais na corrente
principal de gas (ou nas "bocas" do poro), em qualquer ponto no reator. Logo, a expressio diferencial
(ver Wheeler, 1951, para detalhes) é:

dCy, 1 C k "

Rg Rg 2

=—— —_—, =| —=

dC,, I+y Y C v ( J (65)

Para escoamento com mistura perfeita, com C, variando de Caq a Cy,, Eq. (65), € com Cro = 0,

temos:
1 Cia(Cao—Cap)
e s (66)
T+y Cu +7(Cao—Cyp)
Para escoamento pistonado, a integragdo com Cg, = 0 fornece:
. Y
Cre 1 |G| _Sae
Ca 1+7 1=-7[1 Cy Cro (67)

A comparagido das Eqs. (66) e (67) com as cxpressdes correspondentes para nenhuma resisténcia no
poro, Egs. (8.41) e (8.37), mostra que, neste caso, as distribuigdes dc A e R sdo dadas por uma reagio
tendo a raiz quadrada da verdadeira razdo de &, com a modificagdo adicional de Cy, dividida por
1 +v. O rendimento maximo de R € provavelmente afetado. Deste modo, para escoamento pistonado,
a Eq. (8.8) ou (8.38) ¢ modificada para dar:

CRS. max — ‘YW(I—Y) = !\'_2 " 68
Cro 17 K, 65
€ para escoamento com mistura perfeita, a Eq. (8.15) ou Eq. (8.41) é modificada para dar:
CRg.ma'x _ l
69

Cao  (L+7XY7+1)

A Tabela 18.2 mostra que o rendimento de R ¢ reduzido a metade, aproximadamente, na presenca
de forte resisténcia a difusdo nos poros.
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o R SR o i Rk e Tt
1182 20 papel da difus3o nos pfos;Bara
CRg. méx/ CAO CRg mﬁx/ CAO
para Escoamento Pistonado para Escoamento com Mistura Perfeita
k+k, Sem Forte Descréscimo Sem Forte Descréscimo
Resisténcia | Resisténcia | Percentual Resisténcia | Resisténcia | Percentual
/64 0,936 0,650 30,6 0,790 0,486 38,5
i/16 0,831 0,504 39,3 0,640 0,356 445
1/4 0,630 0,333 47,6 0,444 0,229 48,5
1 0,368 0,184 50,0 0,250 0,125 50,0
4 0,157 0,083 47,2 0,111 0,057 48,5
16 0,051 0,031 38,2 0,040 0,022 44,5

Ver Wheeler (1951) para mais discussao sobre o assunto de deslocamento na distribuigdo de
produtos causado por efeitos difusionais.

Extensoes para Catalisadores Reais

Até agora, temos considerado pastilhas de catalisadores tendo somente um tamanho de poro.
Catalisadores reais, no entanto, tém poros de varios tamanhos. Um bom exemplo disto sdo as pastilhas
preparadas pela compressdo de um po poroso. Neste caso, hd grandes aberturas entre as particulas
aglomeradas ¢ os poros pequenos no interior de cada particula. Como uma primeira aproximagao,
podemos representar esta estrutura por dois tamanhos de poro, conforme mostrado na Fig. 18.16. Se
definirmos o grau de ramificagdo de uma estrutura porosa por o, onde

o = 0 representa uma particula nio porosa,
a = | representa uma particula com um tamanho de poro,
o = 2 representa uma particula com dois tamanhos de poro,

entdo, cada pastilha porosa real pode ser caracterizada por algum valor de o.

Agora, para uma forte resisténcia a difusdo em um tamanho de poro, ja sabemos que a ordem
observada de reagéo, a energia de ativagdo ¢ a razdo de k para rea¢des multiplas diferirdo do valor
verdadeiro. Assim, das Egs. (30) e (32):

& Flgura 18 16 —-Estruuua porosa ¢om dois tamanfios de poros como niode]o para uma
g ? AA’%\‘*% pasdhadepowrosoecompnnudo.

i

Pastilha grande Modelo da estrutura do poro

de catalisador S M";‘""'ﬁl

N S

Poro iy
grande

[e—

T

Pé poroso e
comprimido

Grandes

aberturas Poros pequenos :
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parao = |

. 1, l
Egps = Py Egifusio + 3 E

n—1

nyo =1+ 3 a0
12
ka kv R 1
ol ={ 22 --- para reagoes laterais
k' obs kl

Carberry (1962a. b), Tartarelli (1968) e outros estenderam este tipo de analise para outros valores de
o e para reagdes reversiveis. Logo, para dois tamanhos de poros, em que a reagao ocorre principalmente
nos poros menores (porque cxiste muito mais area ai), enquanto ambos os tamanhos de poros oferecem
uma forte resisténcia difusional nos poros, nés encontramos:

paraq =2

Mais genericamente, para uma estrutura porosa arbitraria:

para qualquer o {n,

3 l
ths = Z Ednfus:io + z E
n-1
s = 1+ )
v
k, k, . .
=1 =% para reagoes laterais
1 Jobs t
| 1
Eg =] 1 B Egifusso "’; E
n—1
obs T 1+ 2(1 (72)
f P Ve
(ki] = [k—’) --- para reagdes laterais
1 Jobs !

Essas evidéncias mostram que para valores altos de ¢, a difusdo tem uma importincia crescente,
que o valor observado da energia de ativacdo diminui até o valor da energia de difusdo e que a ordem
de reagao se aproxima da unidade. Desta maneira, para uma dada estrutura porosa com o desconhecido,
a Unica estimativa confiavel da razao verdadeira de £ seria proveniente de experimentos realizados
sob condigdes em que difusdo nos poros nio fosse importante. Por outro lado, a determinagao da
razio experimental dos valores de &, nas condi¢des de forte e desprezivel resisténcias nos poros, deve
resultar no valor de o.. Por sua vez, isto deve esclarecer a geometria da estrutura do poro do catalisador.

EXEMPLO 18.1 BUSCA DO MECANISMO CONTROLADOR DA TAXA

Uma medigdo experimental da taxa de decomposigdo de A ¢ feita com um catalisador particular
(ver dados pertinentes listados abaixo).

(a) E provavel que a resisténcia a transferéncia de massa no filme influencie a taxa?
(b) Esta corrida poderia ter sido feita no regime de forte resisténcia a difusio nos poros?
(€) Vocé esperaria ter variagdes na temperatura no interior da pastitha ou através do filme gasoso?

e e )
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Dados:

Para a particula esférica:
d, =2,4mm ou L = R/3 =0,4 mm =4 x 10~ m de catalisador.
@, =5x 107 m%h - m de catalisador (condutividade méssica efctiva)
ke =1,6 kJ/h - m de catalisador - K (condutividade térmica efetiva)

Para o filme gasoso circundando a pastilha (a partir das correlagdes da literatura):
h =160 kJ/ h - m? de catalisador - K (coeficiente de transferéncia de calor)
k, =300 m*h - m? de catalisador (coeficiente de transferéncia de massa)

Para a reagdo:
AH, =-160 kJ/mol de A (exotérmica)
Cag =20 mols/m’ (a pressdo de 1 atm ¢ a 336°C)

sre

' ws = 10° mols/h - m? de catalisador

Considere que a reagdo € de primeira ordem.

SOLUCAQ
(a) Transferéncia de massa no filme. Da Eq. (58) ¢ introduzindo os valores numéricos, obtemos:
taxa observada kgl  (=rXlgs [ CagXmd) 16)  —ro, d,
taxa se aresisténcia kS ky(nd}) Cpgk, 6

no filme fossc a
etapa controladora

_ 10° mols/ h-m?® de catalisador 2,4 x 10~ m de catalisador _ 1

20 mols 300 m* 6 150
3

/m h- m? de catalisador

3

A taxa observada é muito mais lenta que a taxa limitante de transferéncia de massa no filme.
Assim, aresisténcia a transferéncia de massa no filme nio deve, certamente, influenciar a taxa de
reagao.

(b) Forte resisténcia & difusdo nos poros. A Eq. (24) e a Fig. 18.7 sdo usadas para testar a
hipdtese de forte resisténcia a difusdo nos poros. Logo:

10°mols/ h - m® de catalisador
(s L (4 x 10™ m de catalisador)?
U s _

M, = =
T ®,C,  (20mols/m*)(5x10° m}/ h - m de catalisador)

Esta quantidade, My, € maior que 4; por conseguinte, a difusdo nos poros esta influenciando e
retardando a taxa de reag@o.

=16

(¢) Operagies néo isotérmicas. A estimativa para o limite superior para variagdes na temperatura
¢é dada pelas Eqgs. (38) ¢ (36). Deste modo, no interior da pastilha:

AT _ @e(CAg _O)(_AHr)

max, pastitha k o
efetivo

(20 mols/ m*)(5x 10 m® / h - m de catalisador)(160 kJ / mol)
(1,6 kJ / h - m de catalisador - K)

=0,1°C
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Através do filme gasoso:
L(-ry" s X-AH, )
AT s fime = - i
_ (4107 m)10* mols/ h - m*)(160 kJ / mol)
(160 kJ / h - m’ de catalisador - K)
=40°C
Estas estimativas mostram que a pastitha esta praticamente com temperatura uniforme, porém
p p
poderia estar muito bem a uma temperatura mais quente que o fluido ambiente.

Usamos neste exemplo coeficientes proximos daqucles observados em sistemas reais solido-gas
(ver o apéndice). As conclusdes comprovam a discussao deste capitulo.

EXEMPLO 18.2 A EQUACAO DE TAXA PROVENIENTE
DE UM REATOR DIFERENCIAL

A reagdo catalitica
A — 4R

¢ realizada a pressao de 3,2 atm e a 117°C em um reator pistonado, que contém 0,01 kg de cata-
lisador e usa uma alimentagao, consistindo num produto parcialmente convertido, de 20 ¢/h de A
puro nio reagido. Os resultados sdo dados a seguir:

Corrida 1 2 3 4
Ch_ catradar MON/E 0,100 0,080 0,060 0,040
Ch saida> MOV/E 0,084 0070 0055 0,038

Encontre a equagdo de taxa que representa esta reagdo.

SOLUCAO

Visto que a variagdo maxima em torno da concentragio média é 8% (corrida 1), podemos
considerar isto como sendo um reator diferencial e podemos aplicar a Eq. (52) para encontrar a
taxa de reagdo.

Baseados na conversdo de A puro para todas as corridas a 3,2 atm e 117°C, temos:

Nao _ Pao _ 3,2 atm _ M
Ay T RT (0,082¢ - am/mol - K)390K) = ¢
mol de A ¢ mols
e FAO=CA0v=(0.]T](20F)=2—h—

Pelo fato de a densidade variar durante a reagdo, as concentragbes € as conversdes estio
relacionadas por:

C—Az L/—YA—— ou Xﬁ :M
Cho 1H+EX, T 1+€,(C, 1 Cyp)
onde €, =3 para a base selecionada (A puro).

A Tabela E18.2 mostra os detalhes dos calculos.
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Tabela E18.2

X A et = X nssiaa = o
1= Caoms 1 — Casnia K
Cacunts  Casin Cy méa Cao Cao AX, = = AX, .
Cao Cpro mol / £ |+£ACA=nmdg_ l+g, Crsita X caica = X 4 entrada * WiFy, '
A0 CAO
1-1 1-0,84 < 0,0455
! 084 0092 ITEl T8 M 0.0435 0.01/2
0,8 0,70 0,075 0,0588 0,0968 0,0380 7,6
0,6 0,55 0,0575 0,1429 0,1698 0.0269 54
0,4 0,38 0,039 02727 0,2897 00171 34 -

A Fig. E18.2 mostra que o grafico dc —r} com C, é uma reta que passa pela origem, indicando ‘
uma decomposicéo de primeira ordem. A taxa em termos de mols dc A reagido/h - kg de catalisador T
¢ entdo encontrada a partir desta figura como sendo:

—r;:—LdNA'—‘ 96 d - C_\Enil'
== W dt h - kg de catalisador Tt

10 T ;
nch i o 96? mals :
nelinagag = k= 'h kg de catalisador |
Bt " S

s j ' ; ;

2 ! | '
B ma” S IR
=3t { (] X

= N H

g 2 i

= 4}— . : a

.2 q i
T | 1
2 Dados da Tabela Eltii,z.____
0 0 0,02 0,04 0,06 0,08 0,10
mol
Car—
A e

Figura E18.2

EXEMPLO 183 A EQUACAO DE TAXA PROVENIENTE
DE UM REATOR INTEGRAL

A reagio catalitica
A — 4R

¢ estudada em um reator pistonado, usando vérias quantidades de catalisador e uma alimentagao
consistindo em 20 ¢ de A puro/h, & pressdo de 3,2 atm e a 117°C. As concentra¢oes de A na
corrente efluente sdo registradas para varias corridas, como dado a seguir:
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Cortrida I 2 3 4
Catalisador usado, kg | 0,020 0,040 0,080 0,160
Cr o moVE | 0074 0,060 0044 0,029 -

(a) Encontre a equagio de taxa para esta reagdo, usando o método integral de andlise.

(b) Repita a parte (), usando 0 método diferencial de analise.

SOLUCAO
(a) Andlise Integral. Do Exemplo 18.2, nos temos para todas as corridas:

Chpo=0.1mol/ ¢, Fyy=2mols/h, ¢€,=3

Uma vez que a concentragao varia significativamente durante as corridas, o reator experimental
deve ser considerado como um reator integral.

Como uma primeira estimativa, tente uma expressao de taxa de primeira ordem. Entio, para
escoamento pistonado, a Eq. (44) fornece:

C oV

K’ =(l+¢g,)ln

A0 - A

—E, X,

e colocando-se os valores numéricos de €, Cag € Fag, temos:

1 R4

Os dois termos entre parénteses devem ser proporcionais entre si, com a constante de
proporcionalidade igual a k. Avaliando esses termos na Tabela E18.3a para os pontos dados e
colocando em forma grafica, como mostrado na Fig. 18.3a, nés vemos que ndo ha razio para
suspeitarmos de que ndo tenhamos uma relagio linear. Conseqilentemente, podemos concluir
que a equagdo de taxa de primeira ordem ajusta satisfatoriamente os dados. Com k" avaliado pela
Fig. 18.3a, nos temos entdo:

-r =|95 ¢ : c A_.‘l‘o_'
h - hg de catalisador £

Tabela E18.3a — Calculos necessarios para testar o ajuste da Eq. (i) pela andlise integral

Cao—C, 1 W
X, =—A0_—A 4in - , z
AT Cho +3C, -X, 3Xa [4'" —X, BX"} Wke 55
0,0808 03372 0,2424 0,0748 002 0,001
0,1429 0,6160 0,4287 0,1873 004 0,002
02415 1,1080 0,7245 0,3835 008 0,004
0379 1908 1,137 0,771 0,16 0,008

(b) Andlise Diferencial. A Eq. (54) mostra que a taxa de reagdo é dada pela inclinagio da curva
de X, versus W/F,,. A Tabela E18.3b, bascada nas inclina¢des medidas na Fig. E18.3b,
mostra como a taxa de reagdo ¢ encontrada para varios valores de C,. A relaggo linear entre
e C,, conforme ilustrado na Fig. E18.3b, fornece a equagdo de taxa:

p—



Figura E18.3a

Figura E18.3b

Figura E18.3c¢
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Xy, adimensional

3x,
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4 | e
"I,

04

03

0,2

0.7
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' ! i /
0,7 e |
06| —4— & e = - 1 1
Inclinaciok’ = 4 X
M h-kg de catatisador !
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l .
P ER N SN -
| |
osl—1 !
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s T T
i : i
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0 0001 0002 0003 0004 0005 0006 0007 0008
C W= iih»kg de catalisador

Fo 20 q
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as taxas de reagdo
! i i
Inclinagdo enll F—“ 1 : i
4 e
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1 daTabela E18.3b
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1 .
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!
|
|
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, ' | x
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0.02 0.04 0.06 0,08 0,10

W kg de catalisador
F,' moldeAm

1
’ I
i ! '
] [ i
s.a ' 1 X ( /
§ ' h-kg de catalisador
iR T
g L
>
3 R R 2 S S
F i ' ;
A
f i i
: ; .
g 0,02 004 006 006 010

Coi—
At
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4 mol
-ry =193 Cyo—
i ( h - kgde catalisador]( A J

Tabela E18.3b — Calculos usados para a analisc diferencial

- _gL R ax A
A
, ,_”_ C i gita X4 :A d( ”"]
w Fag Cao 1+€, EA" . Fro
Cao (da Fig. E18.3b)
0,4 _
0,02 0,01 0,74 0,0808 nao usado
0,04 0,02 0,60 0,1429 5,62
0,08 0,04 0,44 0,2415 4,13
0,16 0,08 0,29 0.379 2,715

EXEMPLO 18.4 CAPACIDADE DE UM REATOR PISTONADO,
A PARTIR DE UMA EQUACAO DE TAXA

Considere a reagéo catalitica do Exemplo 18.2. Usando a equagao de taxa encontrada para esta
reagdo, determine a quantidade necessaria de catalisador em um reator de leito recheado (suponha
cscoamento pistonado), para uma conversdo de 35% de A em R e uma alimentagido de 2.000
mols de A puro/h, a 3,2 atm e 117°C.

SOLUCAO

A quantidade necessaria de catalisador ¢ dada pela expressdo de taxa de primeira ordem para
escoamento pistonado, Eq. (44). Assim:

“A0

w = Fao [(l +eu)in —sAXA]

A

Substituindo todos os valores conhecidos do Exemplo 18.2 nesta expressio, temos o resultado

final de: A
2.000 mols de 1
W= . h | (41[1 e 1.05]
90 . 0.1 mol de A ,
h - kg de catalisador £
= 140 kg dc catalisador

EXEMPLO 18.5 CAPACIDADE DE UM REATOR PISTONADO,
A PARTIR DE DADOS DE CONCENTRACAQ versus TAXA

Para a reagdo do Exemplo 18.2, suponha os seguintes dados de concentragio-taxa:

C,,mol/¢ | 0,039 0,0575 0,075 0,092
—r4, mol de A/h - kg de catalisador 3.4 5,4 7,6 9,1

Diretamente destes dados e sem usar uma equagdo de taxa, encontre a capacidade necessaria do
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leito recheado para tratar 2.000 mols de A puro/h, a 117°C (ou C,o=0,1 mol/?, £, =3), para uma
conversao de 35%, tudo a 3,2 atm.

Nota: Informagdo de taxa tal qual esta pode ser obtida a partir de um reator diferencial (ver
Tabela E18.2) ou de outros tipos de reatores experimentais.

SOLUCAO

Para encontrar a quantidade necessaria de catalisador, sem usar uma expressdo analitica para a
relagdo entre a concentra¢do e a taxa, precisamos uma integra¢do grafica da equagio de
desempenho do escoamento pistonado; ou seja:

LA i
Fyy % -rf .ZE;

Os dados necessarios de ', versus X, sdo detcrminados na Tabela E18.5 e sdo apresentados na
Fig. E18.5. Integrando graficamente, temos entio:

Jms‘—iﬁ- =0,0735
o ‘ ’

—rf
Conseqiientemente:
W ={ 2000 A Vg o735 - ke decatalisador |y 47y 0 40 catatisador
= h mol de A
Tabela E18.5
- e C, X“:l—-CAIO,l
(dado) —ra (dado) T 1+3C, /01
34 0,294 0,039 0.2812
5,4 0,186 0,0575 0,1563
7,6 0,1316 0,075 0,0778
9,1 0,110 0,092 0,02275
04 T T T
035 /
Area sombreada = j @y
o T4
=0.0735 h-kg de catalisador
03 B mol 7

| h-kg de catalisador
mol

X,, adimensional

Figura E18.5
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EXEMPLO 18.6 CAPACIDADE DE UM REATOR DE MISTURA PERFEITA

Para a reagdo do Excmplo 18.2, determine a quantidade necessaria de catalisador em um reator
de leito recheado, tendo uma taxa muito grande de reciclo (considere escoamento com mistura
perfeita), para uma conversdo de 35% de A em R. A taxa de alimentacdo ¢ de 2.000 mols de A
puro‘h, a 3,2 atm e 117°C. Para a reagdo a esta tcmperatura:

A 5 4R, -r.=96C,, mol/h - kg de catalisador
Do Exemplo 18.2, C,=0,1 mol/€ e €, = 3.
SOLUCAO

A 35% de conversido, a concentragao do reagente ¢é:

o= 1o Ka Yoo [ 12035 ) g o310
1+, X, 1+3(0,35)

Para o escoamento com mistura perfeita, a Eq. (45) da:

L MEL e &Rt Wilemt t4 It LT AL R TNT ANEVEE

W =XAsaida—XAcmmda=XAsaida_XAcnlmda
I'AO

’ 2,
A saida K'Cy gita

0,35-0

W =2.000] ———_
ou = (96(0,0317)

]:230 kg

Nota: Como esperado, um reator de mistura perfeita requer mais catalisador do que um reator
pistonado.

EXEMPLO 18.7 RESISTENCIAS A TRANSFERENCIA DE MASSA

Qual é a interpretagdo mais razoavel, em termos de resisténcias controladoras, dos dados cinéticos
da Tabela E18.7, obtidos em um reator de mistura perfeita, tipo cesta, se nds soubermos que o
catalisador € poroso? Considere comportamento isotérmico.

Tabela E18.7

Didmetro Concentragio Taxa de Taxa medida
da pastilha de saida rotagio de reagio,
do reagente dos cestos -
1 1 alta 3
3 1 baixa 1
3 1 alta 1

SOLUCAO

Vamos ver se a resisténcia no filme ou a resisténcia no poro poderia estar diminuindo a taxa de
reagao.

As corridas 2 ¢ 3 usam diferentes taxas de rotagdo, porém tém a mesma taxa de reagdo. Por
conseguinte, a difusdo no filne é regulada pelas pastilhas maiores. Mas a Eq. (57) mostra que se
a resisténcia no filme nio for importante para pastilhas grandes, ela ndo o sera para pastithas
pequenas. Conseqiientementc, a resisténcia no filme ndo influencia a taxa.

et
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Comparando a corrida 1 com a corrida 2 ou 3, temos que:
, 1
“PA <
A Eq. (25) diz entdo que estamos no regime de forte resisténcia no poro. Assim, nossa conclusio
final é:

« resisténcia desprezivel do filme

- forte resisténcia a difusdo nos poros
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PROBLEMAS

18.1

18.2

18.3

Estes problemas sdo agrupados como scgue:

Problemas 1-19: Aplicagio direta das equagdes de desempenho. Tente primeiro estes problemas.
Problemas 20-30: Cinética da difusdo nos poros.
Problemas 31-40: Capacidade do reator + difusio nos poros.

Enquanto esta vendo os Laboratorios Tropicana, vocé para de modo a olhar um reator usado para
obter dados cinéticos. Ele consiste em uma coluna de vidro, com 5 cm de didmetro interno, recheada
com catalisadores ativos, até uma altura de 30 cm. Este ¢ um reator diferencial ou integral?

Uma reagdo de primeira ordem, catalisada por solido, € = 0, ocorre cm um reator de mistura
perfeita, tipo cesta, tendo 50% de conversio. Qual sera a conversao, se a capacidade do reator for
triplicada e se todo o resto — temperatura, quantidade de catalisador, composi¢ao da alimentagdo
e taxa de escoamento — for mantido constante?

Os seguintes dados cinéticos da reagdo A — R sao obtidos em um rcator experimental de leito re-
cheado, usando varias quantidades de catalisador ¢ uma taxa fixa de alimentagdo F,o = 10 kmols/h.

W, kg de catalisador l 2 3 4 5 6 7
Xa 0,12 0,20 0,27 033 037 041 044

(a) Encontre a taxa dc reagao para uma conversao de 40%.

(b) No projeto de um grande reator de leito recheado, com taxa de alimentagao F, = 400 kmols/

()

h, quanto catalisador seria necessario para uma conversio de 40%?

Quanto catalisador scria necessario na parte (b), se o reator empregasse um reciclo muito
grande da corrente de produto?

18.4
18.5
18.6

Um gas contendo A (2 mols/m;) ¢ alimentado (1 m’h) em um reator tubular ideal com reciclo
(0,02 m* de volume reciclado e 3 kg de catalisador), sendo medida a composigdo de saida (0,5 mol
de A/m) do sistema de reator. Encontre a equagio de taxa para a decomposi¢io de A nos casos
seguintes. Esteja certo de dar as unidades de -, C, ¢ k" em sua expressao final.

Reciclo muito grande, A —» R, n = 1/2.
Reciclo muito grande, A — 3R, n =1, 50% de A ¢ 50% de inertes na alimentagao.

Sem reciclo, A — 3R, n= 2, 25% de A ¢ 75% dc inertes na alimentagao.

18.7

O rcagente gasoso A reage (A — R) em um reator experimental. A partir dos seguintes dados de
conversdo, em varias condigdes, encontre a equagao de taxa que representa a reagao.

vy, m/h 3 2 1,2 Escoamento com mistura perfeita
Cao = 10 mols/m®
Xa 02 03 05 W=4g
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18.8 W, g 0,5 1,0 2,5 Escoamento Pistonado
C,o = 60 mols/m®
Cy 30 20 10 v=3 ¢/min

Os seguintes dados cinéticos sio obtidos em um reator experimental de Carberry, tipo cesta, usando
100 g de catalisador nas pas e diferentes taxas de escoamento de corrida a corrida:

A—R F 7o, mol/min 0,14 042 1,67 25 125
Cao=0mols/m*  C,, mol/m’ 8 6 4 2 t

18.9 Determine a quantidade necessaria de catalisador em um reator de leito recheado, para uma
conversdo de 75% de 1.000 mols de A/min e com uma alimentagio de C,qo = 8 mols/m’.

18.10 Encontre H' para o escoamento com mistura perfeita, X, = 0,90, C o = 10 mols/m® e F,, = 1.000
mols/min.

Quanto catalisador € necessario em um reator de leito recheado, para uma conversao de 80% de
1.000 m* do gas puro A/h (C,, = 100 mols/m?®), sc a estequiometria e a taxa forem dadas por:

_s50C, mol
1+0,02C, kg - h

1811 A > R, —7]

mol
kg - h

18.12 A > R, ~r{ =8C]

18.13 Uma alimentagdo gasosa, contendo Ae B (vo =10 m’/h), passa através dc um reator experimental,
recheado com catalisador (W= 4 kg). A rcagdo ocorre da scguinte forma:

, . mol
A+B —>R+S, —ry =0,6C,Cy
kg - h
Encontre a conversdo dos reagentes, para uma alimentagio contendo Cyo= 0,1 mol/m*® e Cgy= 10

mols/m>.

18.14 Gasodleo do oeste texano ¢ craqueado em um reator tubular contendo silica-alumina como o
catalisador de craqueamento. A alimentag¢io liquida (peso molecular, mw = 0,255) é vaporizada,
aquecida, entra no reator a 630°C ¢ 1 atm e, com um controle adequado de temperatura, mantém-
se aproximadamente nesta temperatura no interior do reator. A reagio de craqueamento segue a
cinética de primeira ordem e d4 varios produtos com peso molecular médio igual a mw = 0,070.
Mectade da alimentagio é craqueada com uma taxa de alimentagio de 60 m* de liquido/ m® de
reator - h. Na indiistria, esta medida de taxa de alimentagdo é chamada de velocidade espacial
hordria de liquido (liquid hourly space velocity, LHSV). Assim, LHSV = 60 h™'. Encontre as
constantes de taxa de primeira ordem, k’ e k™, para esta rea¢do de craqueamento.

Dados: Densidade da alimentagio liquida: p, = 869 kg/m’
Densidade aparente do leito recheado: p, = 700 kg/m?
Densidade das particulas de catalisador: p, = 950 kg/m’

Este problema foi preparado a partir de Satterfield (1970).

18.15 Experimentos cinéticos sobre a reagdo A — 3R, catalisada por s6lido, sdo conduzidos a 8 atm e
s 700°C, em um reator de mistura perfeita, tipo cesta, com 960 cm?® de volume e contendo 1 g de
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catalisador de diametro d,= 3 mm. A alimentagio, consistindo em A puro, ¢ introduzida a varias
taxas no reator. A pressao parcial de A na corrente de saida ¢ medida para cada taxa de alimentagdo.
Os resultados sio dados a seguir.

Taxa de alimentagdo, ¢/h 100 22 4 1 0,6
[7_.\_ saida/pr\. entrada 0,8 0,5 0,2 0. l 0,05

Encontre a equagio para representar a taxa de recagdo no catalisador deste tamanho.

18.16 "El jefe" (o chefe) decidiu fazer algo para melhorar a baixa conversao (X = 0,80) de nossa reagdo
de primeira ordem, em fase liquida e catalisada por solido. Em vez de comprar mais catalisador
caro para encher o reator que estava metade vazio, ele decidiu economizar dinheiro, adicionando
um tubo extermo (pensando em levar vantagem) ao reator vertical de leito recheado. Quando eu vi
0 que os mecanicos estavam construindo para ele (ver Fig. P18.16), cu disse ao "el jefe" que
aquilo nao parecia correto. Eu pude sentir imediatamente que o que cu havia falado o deixara
chateado, mas tudo que ele disse foi: "Tudo bem, jovem senhora. Por que a senhora nio me diz
que conversdo esperar com este arranjo?". Por favor, faga isto.

Escoamento
pistonado

Co =100
v =100

5 Xpa =?
vy =100

vy =200
Figura P18.16

18.17 Areagdo de segunda ordem. A — R, ¢ estudada em um reator com reciclo, tendo uma razio muito
grande de reciclo. Os seguintes dados foram registrados:

Volume de vazios do reator: 1 litro

Peso de catalisador usado: 3g

Alimentagdo para o reator: Cao=2 mols/¢
vo=1¢h

Condigdo da corrente de saida:  Cp gigo = 0.5 mol/€

(a)  Encontre a constante de taxa para esta reagdo (dé as unidades).

(b) Quanto catalisador é necessario, no reator de leito recheado, para uma conversao de 80% de
1.000 ¢/h € uma concentragdo de alimentagdo C,p = 1 mol/€? Nio ha reciclo.

(¢) Repita a parte (b), considerando agora que o reator é recheado com 1 parte de catalisador e 4
partes de solido inerte. Esta adi¢do de inertes ajuda a manter as condig¢des isotérmicas e reduz
0s possiveis pontos quentes.

Nota: Suponha condig¢des isotérmicas em todo o reator.

18.18 Um pequeno reator experimental de Ieito recheado (W = 1 kg), usando um reciclo muito grande da
corrente de produto, fornece os seguintes dados cinéticos:

A-R C,, mol/m* 1 2 3 6 9
Cao = 10 mols/m? Ve, £/h 5 20 65 133 540

Encontre a quantidade necessaria de catalisador para 75% de conversio de uma alimentagao com
Cao = 8 mols/m® e taxa de escoamento igual a 1.000 mols de A/h

(a) em um reator de leito rechcado, sem reciclo do fluido de saida.
(b) em um reator de leito recheado, com reciclo muito grande.
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18.19 Um reator em batelada §/G, com circuito fechado (ver Fig. P18.19), é usado para estudos de taxas
cataliticas. Com esta finalidade, uma alimentagdo em fase gasosa contendo um reagente é
introduzida no sistema, sendo rapidamente circulada através do circuito do catalisador. A partir
dos seguintes dados de composi¢do-tempo, encontre a equagdo cinética em unidades de mol/
£ - min para representar esta equagio.

t, mm 0 4 8 16 36 A puro a 609 K
T,atm + 1 0,75 0,67 06 0,55 2JA->R

Volume total

de vazios = 100 cm® —1;
Catalisador ndo poroso,

«-2g, 1cm® aparente,
fragdo de vazios = 0,5

Figura P18.19

18.20 A reacdo em fase gasosa A — R ocorre no nosso reator de leito recheado, que opera a 10 atm ¢
336°C, dando uma conversao de 90% de uma alimentagao contendo A puro. No entanto, o vendedor
de catalisador garante que na auséncia dc qualquer resisténcia a difusdo nos poros e usando o seu
novo e melhorado catalisador poroso (@, =2 x 10°® m*/m de catalisador - s), nossa reagdo ocorrera
a uma taxa dada por:

mol

-r"=0,88C
A * m? de catalisador - s

que ¢ muito melhor do que aquilo que podemos fazer agora. O catalisador € bem caro, visto que
ele é formulado com excrementos compactados de um grande passaro, chamado martim-pescador,”
sendo vendido por peso. Nos tentarcmos este novo catalisador quando tiverimos de trocar o nosso.
Qual o didmetro das bolas de catalisador que devemos comprar?

18.21 Uma reagdo A — R deve ocorrer em uma pastitha de catalisador poroso (d, =6 mm, &, =10 m’/
m de catalisador - s). De quanto a taxa sera retardada pela resisténcia a difusio nos poros, se a
concentragio do reagente que envolve a particula for igual a 100 mols/m® e a cinética livre de
resisténcia a difusio for dada por:

mol

-r=0,1C; — :
m” de catalisador - s

18.22 Na auséncia de resisténcia a difusdo nos poros, uma reagao particular de primeira ordem, em fase
gasosa. ocorre como reportado a seguir:

mol
w16
-ry =10

cm’ de catalisador - s

com C, = 107 mol/cm®, a | atm e 400°C. Que tamanho das pastilhas esféricas de catalisador
(9, = 1073 cm*/cm de catalisador - s) assegura que os efeitos de resisténcia no poro ndo interferem
na diminuigao da taxa de reagdo?

A decomposi¢do de primeira ordem de A ocorre em um reator experimental de mistura perfeita.
Para estas corridas, encontre o papel desempenhado pela difusio nos poros. Determine se as corridas
foram realizadas sob as condi¢Ges de: forte, intermedidria ou nula resisténcia a difusdo.

* N.T.: Em inglés, kookaburra. Este passaro ¢ nativo da Australia.
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1823 4, W Cao v X,
3 1 100 9 0,4 AR
12 4 300 8 0.6

1824 d, w Cao v X,
4 1 300 60 0.8 A-R
8 3 100 160 0,6

1825 d, W Cao v X,
2 4 75 10 0.2 A—R
I 6 100 5 0,6

18.26 Encontre a energia de ativacdo da reag@o de primeira ordem, a partir dos seguintes dados:

4, . 4 TK

1 20 I 480 A->R
2 40 I 480 Cyo=50
2 40 3 500

18.27 O que vocé pode dizer a respeito da intluéncia das resisténcias para o catalisador poroso, usando
os dados da Tabela P18.27, obtidos em um reator de mistura perfeita com reciclo? Em todas as
corridas, a corrente de saida tem a mesma composigao; as condigdes sdo isoténmicas no reator

todo.
Tabcela P18.27
Quantidade Didmetro Taxa de Taxa de Taxa Medida
de Catalisador da Pastilha Escoamento Reciclo de Reagio,
da Alimentagdo ~ra
1 1 | Alta 4
4 1 4 Ainda mais alta 4
1 2 1 Ainda mais alta 3
4 2 4 Alta 3

18.28 Os resultados apresentados a seguir sdo obtidos por experimentos a 300°C, em um reator de leito
recheado com uma corrente muito grande de reciclo, para a decomposigdo catalitica de primeira
ordem A — R — S. Sob as melhores condig¢des possiveis (sempre a 300°C), que Cg_ ms/Cao
podemos esperar? Como vocé sugere que nos consigamos esta razdo (que modo de escoamento ¢
tamanho de particula — grande ou pequena)?

d, WiFy  CrmadCao
4 1 0,5 Sem reciclo
8 2 0,5

18.29 A Tabela P18.29 apresenta os resultados de experimentos realizados em um reator de mistura
perfeita, tipo cesta, em que ocorre a reagio de decomposi¢cdo A — R — S, catalisada por sélido.
Sob as melhores condigdes possiveis de reagio (sempre a 300°C), qual ¢ a maxima concentragéo
de R que podemos esperar? Como vocé sugere que esta concentragdo seja obtida?
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Tabela P18.29

Tamanho das Pastilhas Temperatura WIF Cr.mix’Cao
6 mm 300°C 25 23%
[2 mm 300°C 50 23%

18.30 O reagente A, C,o = 10 mols/m®, passa através de um reator catalitico de leito recheado,
decompondo-se em R ou S. De modo a maximizar a formagao de R ¢ para uma conversao de 90%
de A, determine:

« se devemos operar o reator no regime de forte resisténcia a difus3o nos poros ou no reglme
livre de resisténcia a difusio;

« se devemos usar o escoamento pistonado ou com mistura perfeita (alto reciclo);
« (y esperado na corrente de saida.
A cinética de decomposigao, quando livre da resisténcia a difusio nos poros, ¢ dada por:

A/)R R =2C,
&S K =3C,

18.31 Um reator de leito recheado converte A em R, por uma reagio catalitica de primeira ordem, A —
R. Com pastilhas de 9 mm, o reator opera no regime de forte resisténcia a difusdo nos poros,
dando uma conversao de 63,2%. Se estas pastilhas forem trocadas por outras de 18 mm (para
reduzir a queda de pressdo), como isto afetara a conversdo?

18.32 Queremos construir um reator de leito recheado, cheio com particulas porosas de catalisador de
1,2 em (p, = 2.000 kg/m®, @, = 2 x 10 m*/m de catalisador - 5), para tratar | m*/s de uma
alimentagdo gasosa (1/3 de A, 1/3 de B e 1/3 de inerte), a 336°C e 1 atm. O reator deve converter
80% de A. Experimentos com particulas finas de catalisador, que estao livres de resisténcia
difusional, mostram que:

A+B—>R+S, n=2, KkK=0,01m%mol -kg-s
Quc quantidade de catalisador temos de usar?
18.33 Em um reator experimental de mistura perfeita, com 10 g de particulas de catalisador de 1.2 mine

uma alimentagio de 4 cm> de A puro/s, a | atm e 336°C, nds conseguimos uma conversao de 80%
para a reagdo de primcira ordem:

A>R, AH=0

Nos queremos projetar um reator em escala comercial para tratar grandes quantidades de uma
alimentagdo, de modo a obter uma conversio de 80% na temperatura e pressao dadas anteriormente.
Nossa escolha esta entrc um leito fluidizado, com particulas de 1 mm (suponha o gas tendo um
escoamento com mistura perfeita), e um leito recheado com particulas de 1,5 cm. Qual destes
reatores devemos escolher, de modo a minimizar a quantidade necessaria de catalisador? Qual a
vantagem que ha nesta escolha?

Dados Adicionais: Para as particulas de catalisador:

p, =2.000 kg/m* @,,= 10"* m*/m de catalisador - s

Em uma solugdo aquosa e em contato com o catalisador correto, o reagente A é convertido ao
produto R, pela reagdo elementar A — 2R. Encontre a massa necessaria de catalisador no reator de
leito recheado, para uma conversido de 90% de 104 mols de A/h de uma alimentagdo contendo
C.o = 103 mol/m’. Para esta reagdo:
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18.34 kK" =8 x 10~ m¥/m? de leito - s.

18.35 £ = 2 m*m’ de leito - s.

Dados Adicionais:
Diametro das pastilhas de catalisador poroso = 6 mm
Coeficiente efetivo de difusio de A nas pastilhas = 4 X 10°% m¥/m de catalisador - s
Porosidade do leito recheado = 0,5
Densidade aparente do leito recheado = 2.000 kg/m’ de leito

18.36

(a)

Uma reagdo catalitica de primeira ordem A(/) — R(/) ocorre em um reator vertical longo e estreito,

com fluxo ascendente de liquido através de um leito fluidizado de particulas de catalisador. A con-

versio € de 95% no comego da operagdo, quando as particulas de catalisador tém 5 mm de diametro.

O catalisador € quebradico ¢ lentamente se desgasta, as particulas encolhem e o p6 fino produzido

é retirado do reator. Depois de uns poucos meses, cada uma das esferas de 5 mm encolheu para es-

feras de 3 mm. Qual deve ser a conversdo neste tempo? Suponha escoamento pistonado de liquido.
As particulas sdo porosas ¢ penmitem facihidade de acesso para os reagentes (nenhuma resisténcia
a difusdo nos poros).

(b)  As particulas sdo porosas €, em todos os tamanhos, ocasionam uma forte resisténcia a difusio

18.37

18.38

18.39

nos poros.

No momento, estamos realizando experimentos em um reator de leito recheado , cheio de particulas
de tamanho uniforme de 6 mm, impregnadas com platina. Ocorre, neste reator, uma reagio catalitica
de primeira ordem, no regime de forte resisténcia a difusdo nos poros. Um fabricante de catalisador
sugere que troquemos nosso catalisador por pastilhas de 6 mm, consistindo em graos fundidos de
0,06 mm. A porosidade entre os grios na pastilha de catalisador seria cerca de 25%. Como esta
mudanga afetaria o peso necessario de catalisador e o volume do reator, se os grandes vazios
(entre os grios) destas novas pastilhas estivessem livres da resisténcia a difusdo, porém os poros
pequenos dos grios estivessem ainda no regime de forte resisténcia difusional?

Em vez de impregnar uniformemente toda a particula porosa com platina (ver Problema P18.37),
suponha que impregnemos somente a camada externa da particula esférica até uma espessura de
0,3 mm. Quanta platina economizamos com esta mudanga? Considere que nds estejamos integral-
mente no regime de forte resisténcia a difusio nos poros.

Pelo fato de a reagdo catalitica A — R ser altamente isotérmica, com taxa altamente dependente da

temperatura, um longo reator tubular, imerso em uma cuba de dgua, conforme mostrado na Fig.

P18.39, € usado para obter dados cinéticos essencialmente isotérmicos. A puro, a 0°C e | atm,

escoa através deste tubo a 10 cm*/s. A composicio da corrente é analisada em vérias localizagdes.
.

Distincia a partir do ponto

2 oo
de alimentagdo, m 0 1224 36 48 60 72 84 ()

Pressdo parcial de A,

760 600 475 390 320 275 240 215 150
mm de Hg

Determine qual a capacidade do reator pistonado, operando a 0°C e | atm, que daria uma conversio

de 50% de A em R, para uma taxa de alimentagdo de 100 kmols de A puro/h.
m, 1m,
100 cm® 100 cm?®
volume volume
Alimentago >ldevaziost~  ~>lde vaziosh-

1341 6 W 51 EL

Catalisador nao poroso 2 g, 1 cm?
aparente, fragdo de vazios =0,5

Figura P18.39
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18.40 Um sistema experimental /G em batelada, em circuito fechado, como esquematizado na Fig.
P18.19, ¢ usado para estudar a cinética de uma reagao catalitica A — 2R. A puro ¢ introduzido nos
sistemas e circulado a 0°C, 1 atm e 10 cm’/s. A corrente é analisada ocasionalmente, obtendo-se os
seguintes resultados:

Tempo, min
s S 0 2 4 6 8 10 12 14 oo
Pressao parcial de A, ()

mm de Hg 760 600 475 390 320 275 240 215 150

Detenmine a capacidade de um reator pistonado, operando a 0°C, 1 atm, necessaria para efetuar
uma conversdo de 50% de A em R, com uma taxa de alimentagio de 100 kmols de A/h.

(a)

(b) Repita a parte (a), com a seguinte modificagdo: um inerte, a pressao parcial de 1 atm, esta

presente no circuito fechado, de modo que a pressdo total no comego seja de 2 atm.
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Existem varias maneiras de se promover um contato entre um gas reagente ¢ um catalisador sélido,
cada uma delas tendo suas vantagens e desvantagens. A Fig. 19.1 ilustra alguns destes modos de
contato. Eles podem ser divididos em dois grandes tipos: os reatores de leito fixo, das Figs. 19.1a, b
e ¢, e os reatores de leito fluidizado, das Figs. 19.14, e ¢ /. O rcator de leito deslizante da Fig. 19.1gé
um caso intermediario, que engloba algumas das vantagens e algumas das desvantagens dos reatorcs
de leito fixo e fluidizado. Vamos comparar os méritos destes tipos de reatores.

1.

O escoamento de gases através de leitos fixos se aproxima do pistonado. E bem diferente no
caso de leitos fluidizados borbulhantes, onde o escoamento é complexo e ndo bem conhecido,
mas certamente esta longe do escoamento pistonado, tendo consideravel desvio (by pass). Este
comportamento ¢ insatisfatorio do ponto de vista de contato efetivo, requerendo muito mais
catalisador para alta conversao de gas e diminuindo grandemente a quantidade de intermediario
que pode ser formado nas reagdes em série. Conseqiicntemente, se contato eficiente em um
reator for de importincia primaria, entdo o leito fixo ¢ preferido.

Um controle efetivo de temperatura em grandes leitos fixos pode ser dificil porque tais sistcmas
sdo caracterizados por uma baixa condutividade térmica. Assim, em reagdes altamente
exotérmicas, pontos quentes ou frentes quentes méveis provavelmente se desenvolvem, podendo
arruinar o catalisador. Em contraste com isto, a rapida mistura de solidos em leitos fluidizados
permite operagdes praticamente isotérmicas, com facil sistema de controle. Logo, se as operagdes
devem ser restritas a uma estreita faixa de temperatura, tanto devido a natureza explosiva da
reagio como pelas consideragdes de distribui¢do de produtos, entdo o leito fluidizado é preferido.

Os leitos fixos nao podem usar particulas muito pequenas de catalisador, por causa de obstrugao,
acarretando uma alta queda de presséo. Os leitos fluidizados, por sua vez, sao bem adequados
as particulas pequenas. Deste modo, para reagdes muito rapidas, em que as resisténcias a difusdo
nos poros ¢ no filme podem influenciar a taxa, o leito fluidizado, com particulas pequenas e
vigoroso contato gas-solido, permitira um uso muito mais efetivo do catalisador.

Se o catalisador tiver de ser tratado (regenerado) freqiicntemente porque ele se desativa
rapidamente, entio o estado fluidizado (como se fosse um liquido) permitira que ele seja
bombeado de¢ unidade a unidade. Para tais solidos, esta caracteristica de contato em leito
fluidizado ofercce vantagens irresistiveis sobre as operagdes em leito fixo.

Com estes pontos cm mente, vamos analisar a Fig. 19.1. A Fig. 19.1a ¢ um reator tipico de leito
recheado, englobando todas as suas vantagens e desvantagens. A Fig. 19.1b mostra como o problcma
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" Figura 19.1 — Continuag¢do

V/
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o regenerador

Elevador de balde ou

<— elevagao hidraulica para
elevar o catalisador
ao topo do reator

I- Leito fluidizado

Leito deslizante
de solidos |

Catalisador para »~
o regenerador

Entrada de Entrada do gas
gas reagente refrigerante

(f) (g}

de pontos quentes podera ser substancialmente reduzido se a superficie de resfriamento for aumentada.
A Fig. 19.1¢ mostra como o resfriamento entre estagios pode controlar ainda mais a temperatura.
Note que no primeiro estagio onde a reagio é mais rapida, a conversdo é mantida baixa devido a
menor presenga de catalisador em relagio aos outros estagios. Unidades como estas podem ser todas
incorporadas em uma Ginica carcaga ou podem ser mantidas separadas, com trocadores dc calor entre
0s estagios.

A Fig. 19.1d mostra um reator fluidizado para um catalisador estavel, que n3o necessita ser regenc-
rado. Os tubos do trocador de calor sdo imersos no leito para remover ou adicionar calor e para
controlar a temperatura. A Fig. 19.1e mostra as operagdes com um catalisador se desativando, que
tem de ser continuamente removido e regencrado. A Fig. 19.1/mostra uma unidade em contracorrente
com trés estagios, que € projetada para superar as deficiéncias de leitos fluidizados com relagio ao
contato ruim. A Fig. 19.1g mostra um reator de leito deslizante. Tais unidades dividem com os leitos
fixos as vantagens do escoamento pistonado ¢ as desvantagens de particulas grandes; porém elas
também compartilham com os leitos fluidizados as vantagens de baixos custos de manuseamento do
catalisador.

Muitos fatores tém de ser ponderados para se obter o projeto otimo e pode ser que o melhor
projeto seja aquele que use dois tipos diferentes de reatores em série. Por exemplo, para uma conversdo
alta de uma rea¢do muito exotérmica, podemos usar um rcator de leito fluidizado, seguido de um
leito fixo.

As principais dificuldades de projeto de reatores cataliticos se reduzem a duas questdes: (1) Como
considerarcmos o comportamento nio isotérmico de leitos recheados? e (2) Como consideraremos o
escoamento ndo ideal de gas em leitos fluidizados?

Considere um leito recheado com troca de calor (Figs. 19.1a ¢ 19.15b). Para uma reagio exotérmica,
a Fig. 19.2 mostra os tipos de movimento térmico € massico que ocorrerdo quando o Ieito recheado
for resfriado nas paredes. A linha central estara mais quente do que as paredes, a reagio sera mais
rapida e os reagentes serao consumidos mais rapidamente 1a; logo, serdo estabelecidos gradientes
radiais de todos os tipos.

A analise detalhada dessa situagao deve incluir a dispersao radial simultinea de calor e matéria e
também, talvez, a dispersdo axial. Ao se estabeler o modelo matematico, que simplificagdes seriam
razoaveis? Os resultados modelariam adequadamente a situagado real? A solugdo indicaria um
comportamento instavel e pontos quentes? Estas questoes tém sido consideradas por um grande

[—
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Flgura 19.2 — O campo de teniperatura em um reator de leito recheado, para

- uma reagio exotérmica, cria um movimento radial de calor ¢ matéria e
¥
!
3

As paredes sao 0 reagente escoa 0 produto escoa
fesfriadas para para dentro para fora : '
100° :

Esgotamento do Calor flui .
reagente na linha parafora _ M
central .

numero de pesquisadores ¢ muitas solugdes precisas tém sido apresentadas. Entretanto, do ponto de
vista de estimacdo e de projeto, a situagio hoje em dia ainda ndo é aquela que desejamos. O tratamento
deste problema ¢é bem dificil e ndo vamos considera-lo aqui. Uma boa revisdo do estado da arte é
dada por Froment (1970) e Froment e Bischoff (1990).

O reator adiabdtico de leito recheado com estagios da Fig. 19.1¢ apresenta uma situagdo diferente.
Visto que ndo ha transferéncia de encrgia na zona de reagdo, a temperatura € a conversao estao
relacionadas de forma simples; portanto, os métodos do Capitulo 9 podem ser aplicados diretamente.
Examinaremos numerosas variagGes de estagios ¢ de transferéncia de calor, de modo a mostrar que
este é um arranjo versatil que pode se aproximar muito bem do 6timo.

O leito fluidizado e outros tipos de reatores com soélidos suspensos serdo considcrados no proximo
capitulo.

Reatores Adiabatices de Leito Recheado com Estagios

Com uma adequada troca de calor e um adcquado escoamento de gas, os leitos rechcados adiabaticos
com estagios se tornam um sistema versatil, que é capaz de aproximar praticamente toda programagao
desejada de temperatura. O calculo € o projeto de tal sistema sio simples e podemos esperar que as
operagoes reais sigam muito aproximadamente estas estimativas. .

Ilustraremos o procedimento de projeto através da reagdo simples A — R, com qualquer cinética.
Esse procedimento pode ser estendido, sem dificuldade, a outros tipos de reagdo. Primeiro
considcraremos diferentes maneiras de operar estes reatores e, por comparagdo, definiremos quando
uma ou outra maneira é preferivel.

Leitos recheados com estigios (escoamento pistonado) e com resfriamento* entre os estagios.
As evidéncias no Capitulo 9 mostraram que gostariamos que as condigdes de reagdo seguissem a
programacdo 6tima de temperatura. Com muitos estagios disponiveis, esta programagdo pode ser
aproximada muito bem, conforme mostrado na Fig. 19.3.

Para qualquer niimero preestabelecido de estagios, a otimizagdo das condi¢des de operagio se
reduz a minimizar a quantidade total necessaria de catalisador para alcan¢ar uma dada conversio.
Vamos ilustrar o procedimento para operagoes em dois estagios. com reagées reversiveis exotérmicas.
O método de ataque ¢ mostrado na Fig. 19.4. Nesta figura, descjamos minimizar a area total sob a
curva de 1/-r, versus X,, indo de X = 0 até X,, igual a alguma conversao fixa ou requerida. Na
procura deste 6timo, temos trés varidveis as quais podemos estabelecer a vontade: a temperatura de
entrada (ponto T,), a quantidade usada de catalisador no primeiro estagio (localize o ponto b ao longo
da linha adiabatica) ¢ a quantidade de resfriamento entre os cstagios (localize o ponto ¢ ao longo da

* Esta se¢do é uma conseqiiéncia direta das paginas 180-197 do Capitulo 9. Logo, sugerimos que o leitor se familiarize com
aquela segdo antes dc continuar aqui.
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: Flgura 19.3

Q entrada Q Q [ Q
I Reversivel exotérmica I Ilrreversivel exute’rmical :
H
Gtimo
Otimo —»| T a0 Otimo T i
CA
X, ===
A CAI)
— rt——— — T — T

linha bc). Felizmente, nds somos capazes de reduzir esta busca tridimensional (cinco dimensdes para
trés estagios, etc.) para uma busca unidimensional quando somente 7, for especificado. O procedimento
¢ dado a seguir:

1.
2.

Sa.
5b.

Suponha T;
Mova-se ao longo da linha adiabatica até que a scguinte condigéo seja satisfeita:

saida g |
j dX . )

entrada 8 T
Isto fornece o ponto b na Fig. 19.4; portanto, a quantidade necessaria de catalisador no primeiro
estagio, assim como a temperatura de saida daquele estagio. Especialmente no projeto preliminar,
pode ndo ser conveniente usar o critério da Eq. (1). Uma alternativa simples é uma busca
usando o processo de tentativa e erro. Geralmente, duas ou trés tentativas, cuidadosamente
escolhidas, longe das condigdes de taxa baixa, resultardio em um bom projeto, proximo do
otimo.
Resfrie até o ponto ¢, que tem a mesma taxa dc reagdo que o ponto b; logo:

’ ’
(-rA )saindo do reator (—rA )cnllando RO Proximo reator (2)

Mova-se ao longo da linha adiabatica, do ponto ¢ até que o critério da Eq. (1) seja satisfeito,
resultando no ponto d.

Se o ponto d estiver na conversdo final descjada, entio nos supusemos 7, corretamente.

Se o ponto d ndo estiver na conversio final desejada, tente uma temperatura diferente de entrada,
T,. Geralmente, em trés tentativas, o resultado se aproximara muito bem do otimo.

Para trés ou mais estagios, o procedimento é uma extensao direta daquecle que foi apresentado
aqui, sendo ainda uma busca unidimensional. Este procedimento foi primeiro desenvolvido por Konoki
(1956a) e, mais tarde, independentemente, por Horn (1961a).

Consideragdes de custo global determinardo o nimero de estagios a ser usado. Na pratica, nos
examinamos 1, entdo 2, etc. estagios até que um custo minimo seja obtido.

Vamos considerar agora dois outros casos da Fig. 19.3. Para reagées irreversiveis exotérmicas, o
critério para operag¢des otimas tem sido também apresentado por Konoki (1956b). Para reacgées
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Q saida

! A 4rea mede a
—r. | massa de catalisador

OISR

endotémicas, o critério 6timo ainda tem de ser desenvolvido. Em todos estes casos, recomendamos
uma busca de tentativa e erro longe das regides com taxas baixas.

Reatores de Mistura Perfeita com Estagios. Para reciclo muito alto, os reatores com reciclos e com
estagios se aproximam do reator de mistura perfeita. Como mostrado na Figura 19.5, os reatores
devem operar, neste caso, na linha da programagao 6tima de temperatura, sendo a melhor distribuigio
de catalisadores entre os estagios encontrada pela maximizagdo de retdngulos (ver Figs. 6.9 a 6.11).
Na verdade, nccessitamos escolher a distribuigdo de catalisadores de modo a maximizar a area KLMN,
que minimiza entdo a area sombreada na Fig. 19.5.

Leitos Recheados com Estagios e com Reciclo. Aqui, temos um sistema flexivel que pode se apro-
ximar do escoamento com mistura perfeita e, como tal, ser capaz de evitar regides de taxas baixas. A
Fig. 19.6 ilustra as operagdes com dois estagios, com uma razdo de reciclo R = 1 e com uma temperatura
de alimentacio T, A extensdo para trés ou mais estigios ¢ feita dc forma direta.

Q saida

Ao longo
do dtimo

2° estagio

Xa
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Figura 19.6 — Reator 6timo de leito recheado com dois estigios e com reciclo. As
conveisdes mostradas representam uma razid'de reciclo R = | em ambos os éstagios .

wm < b g d ¢ N
LB gm ] — !
Q saida Q saida i
R=1 R=1 i
Xa

0,80
0,65

0.50

0,26

X, !
080 At

Konobi (1961) apresentou o critério para a condigio 6tima de operagdo. No entanto, em um projeto
preliminar, algumas boas tentativas sdo suficientes para se aproximar muito bem da condi¢do 6tima
de operagao.

Em operagoes com reciclo, os trocadores de calor podem ser localizados em varios lugares, sem
afetar o que esta aconteccndo no reator. A Fig. 19.6 ilustra um destes locais, enquanto a Fig. 19.7
mostra outras alternativas. A melhor localizagio dependera da conveniéncia para o inicio (startup) da
operagao ¢ de qual localizagao fornece o maior cocficicnte de transferéncia de calor (note que o
arranjo de trocadores da Fig. 19.7a tem um maior escoamento principal de fluido do que o arranjo da
Fig. 19.7b).

Resfriamento com Jato Frio. Uma maneira de eliminar os trocadores de calor entre os estagios é
adicionar, de forma adequada, uma alimentagao fria dirctamente no segundo e subseqiientes estagios
do reator. O procedimento ¢ mostrado na Fig.19.8. O critério para condi¢des 6timas de operagdo de
tal arranjo ¢ dado por Konoki (1960) e por Homn (1961b), em uma forma um pouco difercnte. Eles
descobriram que o grau de resfriamento entre estagios ¢ dado pela Eq. (2), sendo mostrado na Fig.
19.8.

Com um resfriamento com jato frio, o calculo dos volumes do reator pela curva de 1/-r, versus X,
sc torna mais complicado porque diferentes quantidades de alimentagdo estdo envolvidas em cada
estagio. Em vez da alimentagao fria, podemos usar também o fluido inerte. Isto afetara as curvas de
li-r, versus X, e de T versus X,.

A Escolha do Sistema de Contato. Com tantas alternativas de contato, vamos sugerir quando uma
ou outra ¢ preferivel.

1. Para reagdes endotérmicas, a taxa sempre diminui com a conversio; logo, devemos sempre
usar o escoamento pistonado sem reciclo (ver Capitulo 9). Para reagdes exotérmicas, a inclinagdo
da linha adiabatica determina qual é o melhor esquema de contato. O resto destes comentarios
diz respeito ao caso de reagdes exotérmicas.

2. Todo o resto sendo igual, o resfriamento com jato frio tem a vantagem de diminuir o custo,
visto que ndo necessitamos mais dos trocadores de calor entre os estagios. Contudo, o
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Figura 19.7 — Diferente localizag3o para os trocadores’de calor,

=#r.-. mantendo as mesmas condicdes do reator da Fig. 19.6

Xa=0 a b g
R IS i)
_\ b R=1 d R=1

et B b

Xa

resfriamento com jato frio s0 ¢ pratico quando a temperatura de alimentagdo estiver muito
abaixo da temperatura de reagio ¢ quando a temperatura ndo variar muito durante a reagdo.
Estas condigdes podem ser resumidas a seguir.
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““Figura 19.9 :; Situacdes erii que o resfriamentg coin jato fri pode ser util € onde ele ndo deve ser usado™

X

Linha
limite

T, Tren;@o T T, T’veacﬂo T
O resfriamento com jato frio ¢ pratico quando:
-AH
Trcacéu) - Tf > C -

P

Duas situagdes, uma quando o resfriamento com jato frio for prético e outra quando ele nio
for, s3o mostradas na Fig. 19.9.

Para reagdes exotérmicas, se a inclinagio da linha adiabatica for baixa (grande aumento de
temperatura durante a reagio), ¢ vantajoso cvitar o regime de baixa temperatura onde a taxa
for muito baixa. Assim, use um reciclo alto, aproximando-se do escoamento com mistura
perfeita. Por outro lado, se a inclinagdo for alta (pequeno aumento de temperatura durante a
reagdo), a taxa diminui com a conversio e o escoamento pistonado deve ser usado. Tipicamente,
para reagentes gasosos puros, a inclinagdo da linha adiabatica ¢ pequena. enquanto para um
gas diluido ou para um liquido, a inclinagio ¢ grande. Como um exemplo, considere um reagente,
tendo C, =40 J/mol - K e AH, =-120.000 J/mol, ¢ inertes com C, = 40 }/mol - K:

Para uma corrente com reagente gasoso puro, temos:

C, 40 1
—AH,  120.000 3.000

inclinagio =

Use escoamento i
pistonado

Escoamento pistonado vs.
escoamento com mistura
perfeita ’

051 ﬁeégente puro: Inclinagio = ——

com mistura
perfeita

o

1500 K | :
Taxas extremamente ;
baixas aqui H
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Para uma corrente com rcagente gasoso, com 1% de diluigdo, temos:

T C, 4.000 1
inclinagio= —f—= ——— = —
-AH, 120.000 30

Para uma solugdo liquida 1 molar:

e C, 4.000 1
inclinagao = =—=
-AH, 120.000 30

As linhas adiabaticas para estes casos sdo esquematizadas na Fig. 19.10 e ilustram este ponto.

4. Para reagdes exotérmicas em reatores com estigios, a discussdo acima pode ser resumida da
seguinte forma:

Para gas puro, use reciclo alto, aproximando-se do escoamento com mistura perfeita.

Para gas diluido (ou um liquido), requerendo pouco preaquecimento da alimenta-
¢do0, use escoamento pistonado. 3)

Para gas diluido (ou uma solugio), requerendo muito preaquecimento para deixar a
corrente com a temperatura de reagdo, use as operagdes com jato frio.

Consideracies Preliminares para uma Série de Problemas Lidando com um Unico Reator
de Leito Recheado

Um tnico reator catalitico de leito recheado deve ser projetado para tratar 100 mols/s de um reagente
A ¢ produzir o produto R. O gas de alimentagio entra a pressdao de 2,49 MPa ¢ a 300 K, sendo a
maxima temperatura permitida igual a 900 K. A menos que o contrario seja dito, deseja-se que a
corrente do produto esteja a 300 K. A termodinamica e a cinética da reagio cxotérmica sdo dadas na
Fig. 19.11. Prepare um esbogo mostrando os seguintes detalhes do sistema que vocé pretende usar:

» tipo de reator: pistonado, com reciclo ou de mistura perfeita (reciclo «);
. quantidade necessaria de catalisador;
«  taxa de calor antes do reator, no reator ¢ depois do reator;

»  atemperatura de todas as correntes em escoamento.

O Exemplo 19.1 trata um caso; os Problemas 19.13 a 19.16 tratam quatro outros casos. Em todos
estes problemas, considere que:

- estamos lidando com gases ideais;

+  C,=40J/mol - K para todos os materiais ¢ em todas as temperaturas. [sto significa (ver
Exemplo 9.1) que AH, tem 0 mesmo valor em todas as temperaturas.
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EXEMPLO 19.1 PROJETO DE UM UNICO SISTEMA ADIABATICO
DE LEITO RECHEADO

Teste um bom projeto para uma conversio de 80% de uma alimentagio consistindo em | mol de
A e 7 mols de inerte.

SOLUCAO

Primeiro determine a inclinagdo da linha adiabatica. Para isto, note que 8 mols entram para cada
mol de A. Assim:

C,= (40 J/mol - K) (8) =320 J/(mol de A + inertes) - K
Logo, a inclinagao da linha adiabitica é:

C
S o 320 0041
—AH,

~ 80000 250

Desenhando varias linhas adiabaticas na Fig. 19.11, parece que aquela mostrada na Fig. E19.1a
¢ a melhor. Desta forma, faga uma tabela de X, versus 1/(-r,) , a partir da Fig. 19.11, obtendo:

X -7k 1/(-7)
0,8 0,05 20

0,78 0,1 10

0,70 0,2 5

0,60 0,225 -8 4.4 %8
0,50 0,2 5

0,26 0, 10

0,10 0,05 20

0 0,03 33

Adiabatica
08 -~ == -~

04} - - /- 1

600 700 800 0 04 08
T Xa
(a) (b)
Figura E19.1a, b
Fazendo um grafico de 1/—", versus X,, obtemos a Fig. E19.1b, que diz imediatamente que um
reator com reciclo deve ser usado. Assim:

F
L=X—f,=0,8(6x8)=38.4 kg - s/ mol

Fpo -T2
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o W = Fyp(38.4) = (100)(38,4) = 3.840 kg

Da Fig. E19.1b, vemos que a razdo de reciclo € R= 1.

A alimentagdo é disponivel a 300 K, mas entra no reator a 600 K (da Fig. E19.1a), tendo entdo de
ser aquecida. Logo:

O, =n C,AT =(800 mols/s)40 J / mol - K)(600 — 300 K)=9,6x10°J/s
=9,6 MW

A corrente de produto deixa o reator a 800 K, tendo de ser resfriada para 300 K. Deste modo:
0, = n C,AT = (800 mols/5)(40 J / mol - K)(300—800 K) = -16x 10°J/s
=-16 MW

A Fig. E19.1c apresenta o nosso projeto recomendado.

W =3840 kg

30K  m 600K 700K _ =1 800K m 30K
X=0 by X=0 txﬁm' ¥V x,=08 I’y x=08

! " |

0, =96MW 0, =- 16 MW

Figura E19.1c

Consideragoes Preliminares para uma Série de Problemas Lidando com Dois Reatores de
Leito Recheado em Série

Dois rcatores de leito recheado, cheios com catalisador, devem ser projetados para processar 100
mols do reagente A/s, de modo a produzir o produto R. O gas de alimentagio entra a 2,49 MPa e a
300 K, a maxima temperatura permitida ¢ igual a 900 K, a menos que o contrario seja dito, T,,;, = 300
K e deseja-se que a corrente do produto csteja a 300 K. A termodindmica e a cinética da reagdo
exotérmica sdo dadas na Fig. 19.11. Prepare um esbogo de seu projeto e mostre nele:

= o arranjo selecionado de escoamento: pistonado, com reciclo (dé o valor de R) ou com
mistura perfeita (toda vez que R > 5). Nio considere a inje¢do de fluido frio entre os
estagios, a menos que o problema estabelega que vocé pode fazer isto;

*  peso necessario de catalisador em cada estagio;
= localizag#o e taxa dos trocadores de calor;
*  atemperatura de todas as correntcs em escoamento.

EXEMPLO 19.2 PROJETO DE UM SISTEMA COM DOIS LEITOS
RECHEADOS ADIABATICOS

Teste um bom projeto para uma conversio de 85% de uma alimentag3o para o primeiro reator
consistindo de A puro.

SOLUGAO

Primeiro determine a inclinagao da linha adiabatica e desenhe-a levemente sobre a Fig. 19.11.
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p 40 1
-AH_  80.000 2.000
[sto dd uma linha adiabatica com muito pouca inclinagio, conforme esquematizado na Fig. E19.2a.

A taxa aumenta continuamente & medida que vocé se move ao longo desta linha adiabatica.
Desta maneira, use um reator de mistura perfeita operando no 6timo.

inclinagdo =

\ Otimo o
{ Equilibrio
10
085 — = = — — - - m e m e - - - 2
066 - - ——~-—- -~ - -;—’::: ————————
X, e
- Adiabética_ - - ~
T I
- Inclinagdo = ——
_---T 2.000
0 1 {
0K 300K 800K

Figura E19.2a

Para minimizar a quantidade necessaria de catalisador, o Capitulo 6 diz para usar o método dc
maximizagio de retingulos. Assim, faga uma tabela de X, versus 1/(—'z)stimo

Xy (Hume U Tiiine
0,85 0,05 20
0,785 0,1 10
0,715 0,2

0,66 0,28 3,6
0,58 0,5

0,46 1,0

Use o método de maximizagio de retingulos, conforme mostrado na Fig. E19.2b. Entdo, a partir
da equacgdo de desempenho

L (X,) 1 _ [ 4rea sombreada)
Fy Al (=ra)oume  \maFig . E19.2B)

Area, = (0,85-0,66)20
=3819

2

Lugar geométrico
dos otimos

Area, = 0,66(3,6) = 2,376

(b}
Figura E19.2b
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nos temos:
W} = F,o(area), =100 (2,376) =237,6 kg

e W, = Fyo(4rea), =100 (3,819) = 381,9 kg

Agora, para trocadores de calor:

Para o primeiro reator. Se quisermos resfriar a alimentacdo antes de introduzi-la no primeiro
reator, teremos de resfria-fa para:

820 -2.000 (0,6) =—-380 K

que esta bem abaixo do zero absoluto, o que é impossivel. Assim, temos de resfriar a alimentagio
em algum lugar dentro do circuito do reator com reciclo, conforme mostrado na Fig. E19.2¢.
Mas, onde quer que vocé coloque o trocador, a quantidade necessaria de aquecimento ou
resfriamento sera a mesma.

Desse modo, para ter 66% de conversdo a 820°C, a quantidade necessaria de calor por mol de A
é:
(820-300)40 + 0,66(-80.000) = -32.000 J / mol

calor que entra calor que sai

Mas, para 100 mols de alimentagado/s:
0, =(32.000 J / mol)(100 mols/ s) = -3,2 MW (resfriamento)

Para o segundo reator. Para ir de X, = 0,66 4 820 K a X, = 0,85 a 750 K, necessitamos, por mol:
(750 — 820) 40 + (0,85 — 0,66) (-80.000) = — 18.000 J/mol

Logo, para 100 mols/s:
0, =(-18.000)(100) = —1,8 MW (resfriamento)

Similarmente, para o trocador necessario para resfriar a corrente de saida de 750 K para 300 K:
0, =100(40)(300-750) =-1,8 MW

Dessa forma, nosso projeto recomendado é mostrado na Fig. E19.2¢.

® W,=382k
820K 750K m’F 750K 300K
X, =086 A X, =085 X, =085

(¢}

Figura E19.2¢ Nota: O trocador Q, pode ser colocado em A, B ou C e o trocador (2, pode ser
colocadoem D, Eou F.
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PROBLEMAS
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19.1 a 19.8 Esquematize o fluxograma para o sistema de dois reatores representados pelos diagramas de
X, em fungio de T, Figs. P19.1 a P19.8. Neste esquema, mostre:

+ ataxa de escoamento de todas as correntes para cada 100 mols de fluido entrando e, onde

pertinente, fornega as razdes de reciclo;

« alocalizagdo dos trocadores de calor e indique se eles resfriam ou aquecem a corrente.

d
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Figuras P19.1 a P19.6
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AT S
Ty

Figuras P19.7 a P19.8

T

19.9 a 19.12 Esquematize o diagrama de X, em fungio de 7, para o sistema de dois reatores de leito
recheado mostrado nas Figs. P19.9 a P19.12, para uma reagio exotérmica, onde:

e conversio: X, =0,6 e X;,=0,9.
* raziodereciclo: R, =2¢R,=1.

« todos os trocadores de calor resfriam o fluido reagente.

9. 4 ﬁBl M
A
1
A

B M N D P 0 G
C
M A NV m B D E P Q G
_T’ B e
C
12, 4 M N D P OmE G
1 Y >

5}
c v s F

Figura P19.9 a P19.12

Para a situagdo de um UGnico reator, descrita no texto e seguida do Exemplo 19.1, vamos considerar
aqui quatro alternativas. Nos pretendemos usar:

19.13 ...uma alimentagdo com A puro, X, = 0,85, em um reator que segue a programagdo Otima de
temperatura.

19.14 ...uma alimentagido com 50% dc A ¢ 50% de inertes, X, = 0,70, em um reator adiabatico de sua
escolha.

19.15 ...uma alimentagdo com 20% dc A ¢ 80% de inertes, para um reator de sua escolha, cuja saida esta
aX,=075¢T=825K.

19.16 ...uma alimentagdo com 5% de A e 95% de inertes, X, = 0,5, em um reator adiabatico de sua
escolha.
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Para a situagdo de dois reatores, descrita no texto e seguida do Exemplo 19.2, vamos considerar
aqui cinco alternativas:

19.17 ...uma alimentag¢do com A puro ¢ X, = 0,85.

19.18 ...uma alimenta¢do com A puro, X, = 0,85 e T,,;, = 550 K. Neste problema, ndo se preocupe com
a possibilidade de um ponto operacional instavel. Mas antes de construir tal unidade, é melhor
vocé verificar isto; do contrario estara em apuros.

19.19 ...uma alimentagido com 20% de A e 80% dec inertes e X,, = 0,85.
19.20 ...uma alimentagdo com 40% de A e 60% de inertes e X, = 0,95.

19.21 ...uma alimentag¢do com 5% de A e 95% de inertes ¢ X, =0,95 (tente uma inje¢do de alimentagio
fria).
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Reatores com Catalisadores
Sdlidos Suspensos, Reatores
Fluidizados de Varios Tipos

A formagdo de anidrido ftalico ¢ altamente exotérmica e, mesmo com o projeto mais cuidadoso, a
remogio de calor dos reatores de leito recheado pode se tomar incontrolavel, conduzindo a descontroles
na temperatura, superaquecimentos locais ¢ mesmo explosdes. Se pedissem para o engenheiro chefe
destes reatores sentar em algum deles durante o inicio da operagao, existiriam menos engenheiros
chefes.*

A invengao dc leito fluidizado, com seus sélidos suspensos € rapidamente misturados, superou
completamente essa situagdo perigosa. Isto ocorre porque a rapida mistura de solidos e a grande
fonte de calor (s6lidos) apenas permitirdo que a temperatura do leito varie muito lentamente, podendo
ser facilmente controlada.

Um outro problema — os formuladores de catalisadores (aqueles magicos) tém tido sucesso na
criagdo de catalisadores cada vez melhores, aqueles que proporcionam taxas de reagdo cada vez mais
altas. Porém, para usar de modo efetivo todo o volume de catalisador, temos de manter 0 médulo de
Thiele

V%

Mp;=L <0,4
e
Isto significa usar particulas cada vez menores quando k™ for cada vez maior.
Isso nos conduz a usar s6lidos suspensos. Note também que com esses catalisadores muito efetivos,
o tempo requerido de residéncia do gés reagente se torna muito pequeno; isto €, uns poucos segundos
para um reator grande, com 30 m de altura.

A Fig. 20.1 mostra a transi¢do de reatores fixos para reatores BFB, TF, FF e PC.

20.1 INFORMACOES BASICAS SOBRE OS REATORES
COM SOLIDOS SUSPENSOS

Estc € um vasto assunto, porém temos de ser breves, podendo tocar somente nos pontos de mais
interesse. Veja Kunii e Levenspiel (1991) para uma apresentagio muito mais completa.

Primeiro, Geldart (1973) e Geldart e Abrahamson (1978) observaram como diferentes tipos de
sélidos se comportavam quando fluidizados e propuseram a seguinte classificagio simples dc sélidos

* “Deveriam dar medalhas para quem faz ftalicos.” Chem. WeeT(, 70, 40 (1952).
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£7""Figura 20.1 o Regimes de contato S/G, com velocidade dc gas variando de baixa a muito alta
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a serem fluidizados, que chamamos agora de classificagdo de Geldart: Geldart A, B, C e E. A Fig.
20.2 apresenta esta classificagdo.

Considere agora a distribui¢io de solidos em um vaso vertical. Faga f'ser a fragdo volumétrica de

solidos na altura z do vaso. Como mostrado na Fig. 20.3, quando temos velocidades de gas cada vez
maiores, os solidos se espalham por todo o vaso.

Regimes de Contato S/G. Para desenvolver a linguagem que diz qual o regime de contato que temos
em maos, considere solidos com tamanho d,, em um leito de arca de secdo transversal 4, que seja
alimentado por um gas a uma velocidade superficial u,, conforme mostrado na Fig. 20.4.

Para simplificar as equagdes, vamos comegar definindo duas quantidades adimensionais:

lassificagad de Geldart para solidos:
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aglomeram N A
e sobem como
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Figura 20.3— Distribuiciio de solidos nos variosTégimes de contato
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Velocidade de Minima Fluidizac¢ao. Os s6lidos serdo suspensos quando a queda de pressdo exceder
o peso dos solidos. Isto acontece quando a velocidade do gas exceder a velocidade de minima
tluidizacdo, u,,. Essa velocidade € dada por Ergun (1952), pela seguinte forma adimensional:

#¢ Figura 20.4 — Notacio para um lejto com solidos suspensos

- f—

i
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150(1 €, Ju,, +L75u;, )’ d; = €),(d; ) A3)

Velocidade Terminal, 4. Particulas individuais sao sopradas para fora do leito quando a velocidade
do gas exceder o que ¢ chamado de velocidade terminal, u,. Haider ¢ Levenspiel (1989) expressaram
esta velocidade para particulas esféricas como sendo:

-

. 18 0,591

u, = (d;)z +-(—E)ITZ “4)
e para particulas com forma irregular, de esfericidade ¢,:
o= 1‘8 - 2,335—‘1,”72444),, I )
(d)) (d})
onde a esfericidade da particula ¢, ¢ definida como:
superficie de uma esfera
= ( superficie de uma particula Jmemﬂ colume ©

Para particulas finas, nés avaliamos o tamanho através de uma analise de peneiras, que fornece d#.
Infelizmente, ndo ha uma relagdo geral entre dy € d,. O melhor que podemos dizer para consideragdes
sobre queda de pressdo é:

*d,=0,d, para particulas irregulares com nenhuma dimensdo aparentemente mais curta ou
mais longa.

ed, =d, ara particulas irrcgulares com uma dimensao um pouco mais longa, mas com uma
P - -~ .
razdo de comprimentos nao maior do que 2:1 (ovos, por exemplo).
q pol p

cd,= ¢2d, para particulas irregulares com uma dimensio mais curta, mas com uma razio de
comprimentos nido menor do que 1:2 (travesseiros, por exemplo).
P p

Embora uma particula isolada seja arrastada por uma corrente de gas que escoe mais rapido do que
u,, esta evidéncia ndo se estende para um leito fluidizado de particulas. No BFB, a velocidade do gas
pode ser muitas vezes maior que u,, com muito pouco arraste de sélidos. Assim, a velocidade termi-
nal de uma particula sélida isolada nio é muito util para estimar quando o arraste de solidos se
tomara apreciavel.

Diagrama Geral, Mostrando os Regimes de Contato S/G. Grace (1986) preparou um diagrama
para mostrar o comportamento esperado de sistemas §/G, em todo o caminho de BFB para CFB. A
Fig. 20.5 mostra uma versdo um pouco modificada deste diagrama. Nele, vocé vera as Eqgs. (3), (4) e
(5), que nos dizem quando o leito fluidizara e quando os sdlidos comegarao a ser arrastados do vaso.

Agora analisaremos, em detalhes, varios regimes de contato e veremos quais previsdes sdo disponi-
veis para cada comportamento considerado de reator.

20.2 O LEITO FLUIDIZADO BORBULHANTE - BFB

Faga um gés escoar de forma ascendente através de um leito de particulas finas. Para velocidades
superficiais (ou de entrada) do gas, u,, bem acima da velocidade de minima fluidizagio, o leito fica
com a aparéncia de um liquido em ebuli¢do, com grandes bolhas subindo rapidamente pelo leito.
Neste estado, nds temos o leito fluidizado borbulhante, BFB. Reatores industriais, particularmente
para reagdes em fase gasosa catalisadas por s6lidos, operam freqiientemente como leitos borbulhantes,
com velocidades de gis uy = 5 ~ 30 u,,-

W
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Figura 20.5 — Diagrama geral dos regimes de escoamento para a faixa inteira de contato S/G
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Calculos mostram que a conversio em leitos borbulhantes pode variar daquela de escoamcnto
pistonado para bem abaixo daquela de escoamento com mistura perfeita; ver Fig. 20.6. Por muitos
anos, o fato perplexo e embaragoso sobre isto foi que, constantemente. ndo podiamos estimar ou
imaginar, de forma confiavel, que conversdo seria obtida em uma dada situagdo nova. Por causa
disto, o aumento de escala era cuidadoso e incerto e, preferencialmente, deixado para outros.

Logo foi reconhecido que essa dificuldade apareceu devido a falta de conhecimento do modo de
contato e escoamento no leito; de fato, o desvio (bypass) de muitos solidos pelas bolhas ascendentes
de gas parece ser importante. Isto levou a percepgdo de que a previsdo adcquada do comportamento
do reator tinha de esperar por um modelo fluidodinamico razoavel de escoamento para o leito.

Visto que o leito borbulhante representa tais desvios sérios do contato ideal, e ndo somente aqueles
menores como 0 que acontece com outros reatores com um unico fluido (leitos recheados, tubos,
etc.), seria instrutivo ver como este problema de caracterizagdo de escoamento tem sido atacado.
Uma grande variedade de abordagens tem sido tentada. Consideraremos uma de cada vez.

Modelo de Dispersao e de Tanques-em-Série. As primeiras tentativas de modelar o reator usaram
naturalmente os modclos simples de um parimetro. No entanto, esses modelos nao podem considerar
um valor observado de conversdo bem abaixo do escoamento com mistura perfeita. Logo, esta
abordagem tem sido descartada por muitos autores.

Modelos RTD. A proxima classe de modelos usa a fungdo RTD para calcular as conversdes. Porém,
uma vez que a taxa da reagio catalitica de um elemento de gas depende da quantidade de sélidos na
sua vizinhanga, a constante efetiva de taxa ¢ baixa para a bolha de gas ¢ alta para a emulsio gasosa.
Assim, qualquer modelo que tente simplesmente calcular a conversdo a partir da RTD e de uma
constante fixa de taxa supde na verdade que todos os elementos de gas, tanto os que se movem
lentamente como os que o fazem rapidamente, gastam a mesma fragdo de tempo em cada uma das
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Figura 206 —A conversao deum teagentc em BFB ¢ gera]me plordo que para 68
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fases. Como mostraremos quando tratarmos dos detalhes do contato de gas em leitos fluidizados,
esta suposi¢do ¢ duvidosa. Conseqiicntemente, o uso direto da fungido RTD para prever conversaes,
como desenvolvido para sistemas lincares no Capitulo 11, é bem inadequado.

Modelos de Distribuicio de Tempos de Contato. Para superar essa dificuldade ¢ ainda usar a
informacéo dada pela RTD, foram propostos modelos considerando que o gas mais rapido ficava
principalmente na fase da bolha e o mais lento na emulsdo. Gilliland e Knudsen (1971) usaram esta

abordagem ¢ propuseram que a constante efetiva de taxa dependesse do tempo de permanéncia do
elemento de gés no leito:

curta permanéncia significa pequeno valor de k L g
ST ou k=K
longa permanéncia significa grande valor de &

onde m é um parametro a ser ajustado. Desta maneira, combinando com a Eq. (11.13), encontramos
para a conversao:

R j e I "IE g %)
Cpp o

O problema com essa abordagem envolve a obtengio, a partir da curva C medida, de uma fungio
E significativa, a ser usada na Eq. (7). Tal abordagem também tem sido descartada.

Modelos com Duas Regides. Reconhecendo que o leito borbulhante consiste em duas zonas bem
distintas, a fasc bolha e a fase emulsdo, experimentalistas se esfor¢aram muito no desenvolvimento
de modelos baseados neste fato. Visto que tais modelos contém seis parametros —- ver Fig. 20.7 —
muitas simplificagdes e casos especiais tém sido explorados (oito em torno de 1962, 15 em tomno de
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1972 e cerca de duas diizias até hoje) e mesmo o modelo completo com seis parametros, da Fig. 20.7,
tem sido usado. Os usuarios deste modelo, aqueles que lidam com reatores FCC, dizem que elc se
ajusta muito bem aos seus dados. No entanto, eles tiveram que escolher séries diferentes de valores
dos parametros para cada alimentagdo de 6leo cru, em cada um de seus reatores FCC. Além disto,
alguns dos valores de seus pardmetros nio tiveram sentido fisico, como por exemplo um valor negativo
para Vy ou v,.

Sendo essa a situagdo, devemos descartar também esse tipo de modelo que propicia um ajuste
perfeito, porém nada prevé e nao proporciona entendimento sobre o processo. A razio ¢ quc nio
temos id¢ia de como designar valores para os parametros no caso de novas condigdes. Assim, esse é
apenas um modclo de ajuste de curvas e devemos ser capazes de fazer melhor.

Modelos de Escoamento Hidredinimicoe. O resultado desencorajador dos modeclos anteriores nos
conduz, relutantemente, a conclusao de que temos de conhecer mais acerca do que acontece no leito,
se quisermos desenvolver um modelo que preveja, de forma razodvel, o escoamento. Em particular,
temos de aprender mais sobre o comportamento das bolhas ascendentes de gas, uma vez que elas,
provavelmente, causam a maior parte da dificuldade.

Dois desenvolvimentos sdo de particular importancia nesse aspecto. O primciro € o notavel
desenvolvimento teorico e a verificagdo experimental de Davidson [ver Davidson e Harrison (1963)
para detalhes] do escoamento na vizinhanga de um dnica bolha ascendente em um leito fluidizado,
que esta em condigdes diversas daquela de minima fluidizagio. Ele descobriu que a velocidade de
ascensao da bolha, u,,, depende do tamanho da bolha e que o comportamento do gas na vizinhanga da
bolha depende somente da velocidade relativa entre a bolha ascendente e o gas na emulsdo ascendente,
u,. Nos extremos, ele achou um comportamento completamente diferente, conforme mostrado na
Fig. 20.8. Para reagdes cataliticas, estamos interessados somente em leitos de particulas finas; logo,
a partir de agora, vamos ignorar o extremo das particulas grandes.

Para o leito de particulas finas, o gas circula pelo interior da bolha e através de uma nuvem fina
que circunda a bolha. Deste modo, a bolha de gas forma um anel de vortice e permanece no leito,
segregada do resto do gas. A teoria diz que:

L)

espessura da nuvem | _ u,
didmetro da bolha

Uy,
Como um exemplo, se a bolha ascender 25 vezes mais rapido do que o gis na emulsio (o que nio €
tdo incomum, porque esta razdo ¢ igual a 100 ou mais em algumas operagdes industriais), entio a
espessura da nuvem sera somente 2% do diametro da bolha. Este € o regime que nos interessa.
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Figura 20.8 — Exirémos do escoatnentd d¢ §s ny vizinhanga das'bolhas ast
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A segunda evidéncia sobre bolhas individuais é que cada bolha ascendentc de gas carrega, atras
dcla, um rastro de sélidos. Designamos este rastro por a, onde:

o = [ Yolume dorastro)  (« varia entre 0,2 ¢ 2,0, o)

volume da bolha dependendo da pesquisa

Ver em Rowe e Partridge (1962, 1965) o estudo original que descobriu isto.

20.3 O MODELO K-L PARA BFB

Diferentes tipos de modelos de escoamento hidrodindmico podem ser desenvolvidos para representar
o BFB, bascados nas duas evidéncias, aparcntemente simples, descritas anteriormente. Vamos
considerar e desenvolver o mais simples deles: 0 modelo K-L para BFB.

Faga um excesso de gas escoar de forma ascendente através de um leito de particulas finas. Com
um leito de didmetro suficientemente grande, conseguimos um leito borbulhante, livre de bolhas
rapidas. Como simplifica¢des, considere o seguinte:

*  As bolhas sdo todas esféricas, todas do mesmo tamanho d, e todas seguem o modelo de
Davidson. Desta forma, o leito contém bolhas circundadas por nuvens finas, ascendendo através
da emulsdo. Ignoramos o escoamento ascendente do gas através da nuvem, porque o volume
desta é pequeno comparado aquele das bolhas. Este ¢ o regime onde u,, = u, (ver Fig. 20.8).

* A cmulsdo permanece nas condi¢des de minima fluidizagdo; assim, a velocidade relativa S/G
permanece constante na emulsdo.

«  Cada bolha arrasta para cima um rastro de sélidos atras dela. Isto gera uma circulagio de
sélidos no leito: ascendente atras das bolhas e descendente em qualquer outro lugar do leito.
Se o escoamento descendente dos sélidos for suficientemente rapido, entdo o escoamento
ascendente de gas na emulsido ¢ impedido, podendo realmente parar ou mesmo reverter o
fluxo. Tal escoamento descendente de gas tem sido observado e registrado, ocorrendo quando:

ug>(3all)u,

Ignoramos qualquer escoamento ascendente ou descendente de gas na emulsdo. Nés mostramos este
modelo na Fig. 20.9.
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#2" Figuta 20.9 — Modelo € simbolos usados para descrever o leito fluidizado KL, com gés borbulhante

u,. para gas,

tanto para Emulsdo
cima como 4o
para baixo Nuvem T Nuvem e rastro
i
Y
Bolha Resto da
emuisdo
__,i
_4
o » K, <>
| 1> K,
u, para baixo |, Botha T
Rastro ug !

Faga:

uy = velocidade superficial do gas no leito, m® de gas/m? de leito - s;

d = diametro, m;

€ = frag¢do de vazios no leito;

os subscritos b, ¢, ¢, w se referem a bolha, nuvem, emulsio e rastro, respectivamente;

0s subscritos m, mf, f se referem as condigdes de leito recheado, de minima fluidizagio e de
leito fluidizado borbulhante, respectivamente.

Em esséncia, dados Uy €pmps Ug. A€ O tamanho efetivo da bolha no leito, d,, este modelo diz a vocé
todas as outras propriedades do leito — escoamentos, volumes das regides, taxas de troca interna e
conseqiientemente o comportamento do reator.

Balan¢o de Material para o Gis e para os Solidos
De Kunii e Levenspiel (1991), um balango de material no leito fornece:

_ v2 m/s...velocidade de ascensio de uma tnica bolha,
up, =0.711(gd,) em um leito nas condigdes diferentes de u,,, 109

accleragao da gravidade = 9.8 m/s?
Uy = uy — Ut up,, /s velocidade de ascensdo das bolhas 1
em um leito borbulhante
m? de bolhas

0 = fragdo de bolhas no leito, 3
m” de leito

(12)

uy —u, u U
5=—/=]— br . eparau, > u,, podemosusarf)‘—_'—"
u, u, Uy

Relagoes uteis:
Hm(l ’-6'")= [{m/(l_emj)r' H[(l_ef)

I-€ H
1-6=—L =" ... §=altura
1- €, H,
__adu, escoamento descendente de

u, = 1-6-05’ *°"  sohidos na fase emulsio
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u = e _ u. m/ls velocidade de ascensdo do gas
¢ € s """ na fase emulsdo (pode ser + ou —)

Usando a expressdo tedrica de Davidson para a circulagio nuvem-bolha e a teoria de Higbic para a
difusdo em nuvem-emulsdo, a troca de gds entre a bolha e a nuvem ¢ dada por:

(volume de troca entre

u._, 12 14
K, =450 )58 4 g | becouceb)/s g (13)
d, dy! volume da bolha

€ entre a nuvem-rastro ¢ a emulsio:

12
K =6.71 €y Dy, _ volume de troca /s
ce = Y

= 14
d; volume da bolha (4
volume de solidos
£, =0,001~0,01 = na bolha : ___ estimativa aproximada 15)
volume do leito a partir do experimento s
3u, /'€, . 5l ; 4
fo=8(1-¢€,) €= volume de sélidos na nu».em € No rastro (16)
T Uy — €, volume de leito
(l-¢;)
_ T .
f.=Q Cen Xl 8- f—f, = volume de sélidos no rcs.to da emulsio amn
volume de leito
fb+fc+f(.=fw,a|=l*€, (18)
Hoeg = H, =W /p A(1-¢,) (19)

Aplicaciao a Reacoes Cataliticas
Em nosso desenvolvimento, nés fizemos duas suposi¢des questionaveis:
¢ Ignoramos o escoamento de gas através da nuvem, visto que o volume da nuvem é muito
pequeno para bolhas rapidas.
. Ignoramos o escoamento de gas, tanto ascendente como descendente, através da emulsio,

visto que este escoamento ¢ muito menor do que o escoamento através das bolhas.

Na realidade, consideramos o gas estagnado na emulsdo. Naturalmente, expressdes mais gerais podem
ser desenvolvidas para leitos onde as bolhas tenham nuvens espessas (bolhas ndo muito grandes ¢
nao muito rapidas) ou onde o escoamento através da emulsio seja significante (i, proximo de u,,;
logo, uy=1-2 u,,). Contudo, para bolha rapida e leitos de particulas finas, vigorosamente borbulhantes,
as suposigdes mencionadas anteriormente $3o razoaveis.

Agora veremos como calcular o desempenho em tal leito.

Reacio de Primeira Ordem. Considere a reagio:

mol

k m? de solidos - s (20)
m3/ m? de solidos - s
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Entdo, para qualquer fatia do leito, nos temos:

rcag:j:ntg transferéncia reagente transferéncia reagente

ascendendo | — ) na - . na

na bolha d Ky, nuvem 8K, emulsdo

reagdo: f, k' reagao: f k" reagdo: [ k'
C Jh l c e
produto produto produto
na bolha na nuvem na emulsao

Considerando estas cinco resisténcias em série-paralclo, eliminando as concentragdes na nuvem € na
emulsdo e integrando do fundo ao topo do leito, temos:

Sk

I 1
oK,
b ke

1

e m e
In_A_() = Km'[m = / 6'Kce f.,k _ . fwulHBFB (2l)
Ca Soout Uy

—_—
©"m’ de sdlidos - s/m

)

€Inco resisténcas K" constante efetiva de taxa para leito fluidizado,

m*/m3 de solidos - s

Também encontramos que a composi¢do média do gas, "vista" pelos solidos, é aproximadamente (de
S. Kimura, comunicacdo pessoal):
ol - Cao=Ca _ CaoXa¥% - CaoXavo
A, banhando K"t" - K™ V; K'W

os sélidos

(22)

somente de solidos. Wip,
Esta quantidade é importante para reagdes nio cataliticas /G, porque é este C , que os solidos véem
e reagem com ele.

Vamos agora olhar para os reatores de leito recheado. Supondo escoamento pistonado, K. — €
K, — «; assim, a Eq. (21) se reduz a:

k"H, (1-€ '
nCao _ g KH(2€)) KW 23
para escoamento Ap Uy uy A,
istonad
pistonado c Cho ‘CAp 24
A” klu_tlll

A comparagdo da Eq. (21) com a Eq. (23) e da Eq. (22) com a Eq. (24) mostra que umn leito fluidizado
podera ser tratado como um reator pistonado, s¢

K’ for trocado por k"""

Comentarios. Os cinco termos entre colchetes da equagao de desempenho, Eq. (21), representam as
resisténcias complexas em série-paralelo a transferéncia de massa e a reagdo; ou seja:
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_Figura 2010 Dcsempenho de um leito | ﬂuldtzado como . fum;a(i do tamanho da
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Ilo
Rcagente A transferéncia na transferéncia na
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reagdo reagio reagdo
na botha na nuvem na emulsio

Para uma reagido muito rapida (alto valor de k"), muito pouco A consegue ir tdo longe quanto a
emulsdo ¢ os dois primeiros termos dominam. Para uma reagio lenta, os tltimos termos se tornam
crescentementc importantes.

Uma vez que o tamanho da bolha é a grandeza que governa todas as quantidades de taxa, com
excegdo de k™, nds podemos colocar em um grafico o desempenho de um leito fluidizado em fungdo
de dj,, como mostrado na Fig. 20.10. Note que um alto valor de d,, resulta em um desempenho ruim,
por causa do extenso desvio (bypass) das bolhas de gas, podendo cair consideravelmente abaixo
daquele do escoamento com mistura perfeita.

Para reagdes multiplas, o efeito desse escoamento é ainda mais sério. Logo, para reagdes em série,
o abaixamento na quantidade formada de intermediario pode ser, e geralmente €, bem drastico.

Mantivemos essa apresentagio muito breve. Para ajudar a entender como usa-la, por favor, olhe o
seguinte exemplo ilustrativo.

EXEMPLO 20.1 REACAO CATALITICA DE PRIMEIRA ORDEM EM UM BFB

Um gis reagente (1 = 0,3 mv/s, v, = 0,3 T m%s) escoa, de forma ascendente, através de um leito
fluidizado, com didmetro de 2 m (u,,,= 0,03 m/s, e,,= 0,5), contendo 7 t de catalisador (W =
7.000 kg, p, = 2.000 kg/m?). A reagdo ocorre da seguinte forma:
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3
" m m m
A -5 R —-r"=k"C,...comk”" =08 —"—
3 .y
m- de solido - s
(a) Calcule a conversdo do reagente.
(b) Encontre a concentragdo média adequada de A, "vista" pelos sélidos.

(¢) Sc o gas escoasse de forma descendente através dos solidos, teriamos um leito recheado.
Supondo escoamento pistonado do gas, encontre a conversio do reagente para esta situagio.

Dados Adicionais

Cio = 100 mols/m®, @ = 20 x 10 m¥s, o= 0,33.
Tamanho estimado da bolha no leito: d, = 0,32 m.

Ver Fig. E20.1, que representa este sistema.

X € =05
: | W =1.000 kg
d,,=(132m L~ R P = 2.000 kg/m’

t _ T@ @ $< Hagg
a=0,33 —
» @ 1= 0,03 m/s
O G .
N /- TATOE O o s

uy=03m/s
Cio = 100 mols/m®

Figura E20.1

SOLUCAO
Preliminar. Determine a velocidade de ascensdo das bolhas:
Uy, =0,711 (9,8 x0,32)'2 =126 m/s
u,=030-0,03+1,26=1,53 m/s

Agora, veja se o modelo da botha rapida, apresentado neste capitulo, se aplica:

Verifique se ha formagdo de bolhas grandes (slugging): o tamanho da bolha (32 cm) ¢ pequeno

comparado ao tamanho do leito (200 cm); conseqilentemente, ndo ha formagio de bothas
grandes.

Verifique a suposicdo de botha rapida: considere a razdo de velocidades:
u, w153
up U, /g, 003/0,5

=255

Visto que as bolhas ascendentes sdo, aproximadamente, 25 vezes mais rapidas do que o gas na
emulséo, temos uma botha rapida com uma nuvem fina — menos de 1 cm de espessura. Assim,
podemos usar, seguramente, o modelo de leito borbulhante deste capitulo.

(a) Calcule X,. Colocando os valores numéricos nas expressdes deste modelo, temos:
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8=w=0,l96
1,53

€, =1-(l1-€,,)(1-8)=1-0,51(1-0,196) = 0.60

6,112 14
K, =4.500 233 |+ 5.89 COXIOTY"O8) " |_ 6145
0.32 (0,325

12
0,5%20x107*) 1,26
KCE:(,J{_S(_W] oi33 e

[, =0.001~0,01, escolhao como sendo 0,001

3%0.03/0,5
- —0,196(1-0,5) 3200370526 04 04
s « )[1.26—0,03/05+ ) 0.047¢fy+ fe+ fe=(1-€p)

f, =(1-0.6)-0,047-0,001=0,352

7.000

T = 200 _5 785
BB = 5 000(1)(1 - 0,6) n

0,001(0,8) + l !

+
0.196(0.614) " o g s 1

|
+
ln@— 0,196(0,133)  0.354(0,8) | 2,7850.4)
Cy (0,001 + 0,047 +0,352) 0,3
=[0.0415]-(9,284) = 0.385

Conseqiientemente:

C—A=0.68 ...ou X, =32% (ver Fig. 20.10)

A0

(b) Encontre C , "vista"pelos sélidos. Uma vez que cada particula amostra todo o gas estagnado
no Icito, T = (Cag — CA)(~+X); ou seja:

_(Cro=Cyr)vy _(100-68)0,3 1t

C
A k™, (0,8)(3,5)

=11 mols/ m’

(¢) Calcule X, para um leito fixo. Da Eq. (11.44) ou (11.51), para escoamento pistonado:

1n$a0 _ g < o S Hoen _ g Vs (0,8)[ 5 ) =2,97
Ap u, Vo 03n
Por conseguinte:
c
¥ -0,05 ...ou X,=95%

A0
Este ponto ¢ mostrado na Fig. 20.10.

Comentarios

A conversio no leito fluidizado é drasticamente menor do que no leito fixo (32% contra 95%)
¢ muito abaixo do escoamento com mistura perfeita (75%). Isto vem do sério desvio (bypass)
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=, Figura 20.117 leerenws tamanhos de bolha resultam’em diferentes
esempenhos no reator. Dados do Exemplo 20.1 e Probletnas 20.3 ¢ 20.4

Xp =95% Xy = 88% Xp=59% Xy =32%
Ca=5 Ca=16 Ca= 1 Ca=68

f

- oA kY N o s P i - e v

Cag = 100 Cao= 100 Cpo= 100 Cpg= 100

do gas reagente que ocorre nas bolhas grandes de gas. Reduza o tamanho das bolhas no leito e
a conversio subira espetacularmente.

» O gasentraa C,o= 100 e sai a C, = 68. No entanto, os solidos véem uma concentragao muito
mais baixa de A; ou seja: C, = 11. Deste modo, os solidos, a maioria em emuls3o, estdo avidos
por gas reagente. Este tipo de descoberta, bem geral para leitos com bolhas rapidas, ¢ de
grandc importancia em reagdes S/G. Logo, na combustio e na queima de sdlidos finos, estes
podem estar avidos por O,, muito embora o gis que sai do leito possa conter uma quantidade
significante de oxigénio.

¢ O Exemplo 20.1 e as solu¢des para os Problemas 20.1 € 20.2, no final deste capitulo, dizem
como a conversio € afetada pelo tamanho da bolha, de acordo com o modelo K-L. Isto é
mostrado na Fig. 20.11. Em todos os quatro casos, a constante de taxa ¢ amesma e o catalisador
é fixado em 7 t; desta forma, &7 T = fio Hars € K7 Tug =2,97.

Reacdes Miiltiplas e Distribuicio de Produtos em Leitos Fluidizados

Uma dedugio similar aquela para recagdes simples de primeira ordem pode ser desenvolvida para o
sistema de reagao de Denbigh:

N
2 4
T U
C scus casos especiais:
R ARe S
A-R-S, A, A-S, A-R-S, A—>R<‘
N
S a T

Estas dedugdes sdo bem tediosas ¢ ndo as apresentaremos aqui, podendo ser encontradas em Levenspiel
(1996), Capitulo 25. Todavia, para ilustrar as conclusdes gerais, vamos considerar um exemplo:
A_K R g k::—O 8 m’ /3(m de sénqg)’ s
k3=0,025m’ / (m de solido)” -s
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ra20.12 — D:ferentes tamanhos de bolha resuham em diferentes

\

;. tamanthos dé leito, para unia produgao méxisa de intermedidrio

Ky kY k7=08 m*/m’sélido - s Camax = 44
ko= 0,05 m® /m®solido -s Xy = 83%

!

A—>R —>S

Comax =13

Camax =83
Xp = 95%

Cag =100 Cao=100 Cao=100 Cpo=100

Suponhamos que estas reagdes ocorram em um reator BFB, tendo uma taxa de escoamento de gas
similar aquela do Exemplo 20.1.

Vamos ver quanto catalisador ¢ necessario para atingir Cy_p;, para diferentes tamanhos de bolhas
no BFB. Os resultados sdo mostrados na Fig. 20.12.

Os resultados dos calculos confirmam as conclusdes gerais sobre leitos fluidizados borbulhantes
(BFB).
« O BFB sempre necessita de mais catalisador do quc o leito fixo, para atingir uma dada conversdo
de reagente; ou seja, para alcangar Cg_ sy

*  Parareagdes em série, o BFB sempre fornece um menor rendimento de intermediario, quando
comparado ao leito fixo.

«  Parareagdes em paralelo com mesma ordem de reagio, a distribui¢io de produtos ¢ a mesma
no leito fixo e no BFB.

Observacoes Finais Sobre BFB

As expressdes desenvolvidas neste capitulo mostraram que se conhecermos e, estimarmos o e
medirmos u,, € U, entdo todas as quantidades de escoamento e volumes das regides poderdo ser
determinados em termos de um parametro, o tamanho da bolha. A Fig. 20.9 representa entio o modelo
como visualizado. O uso desse modelo para calcular o comportamento de um reator quimico € rapido
e direto. A caracteristica especial do modelo € que seu tinico pardmetro pode ser testado contra o que
é medido e o que é observado.

Varios outros modelos hidrodinamicos tém sido propostos recentemente, usando outras combina-
¢oes de suposigdes, tais como:
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Variando o tamanho da bolha com a altura no leito;
Desprezando a resisténcia bolha-nuvem;
Desprezando a resisténcia nuvem-emulsio;

Bolhas nao esféricas.

Em todos os casos, o fundamento importante para estes modelos hidrodinamicos esta na observagio
de que leitos com sélidos idénticos ¢ mesmas taxas de escoamento de gas podem desenvolver tanto
bolhas grandes como bolhas pequenas, dependendo do didmetro do leito, do projeto do distribuidor,
do arranjo dos defletores, etc. Assim, o tamanho da bolha tem de entrar neste modelo como o pardmetro
primario. Uma conseqiiéncia deste argumento € que modelos que nao aceitem diferentes tamanhos
de bolha, em certas condi¢des impostas no leito, certamente ndo sdo adequados.

A potencialidade dessa classe de modelo deve ser aparente. Por exemplo, mesmo o mais simples
destes modelos, o que consideramos aqui, resulta em previsdes inesperadas (por exemplo, que a
maioria do gas no leito pode estar escoando de forma descendente), que serdo verificadas posterior-
mente. Mais importante ainda, este tipo de modclo pode ser testado; se ele estiver errado podera ser
rejeitado, porque scu Unico parimetro, o tamanho da bolha, pode ser comparado com valores
observados.

20.4 O LEITO FLUIDIZADO RECIRCUIANTE - CFB

Usando velocidades de gas maiores do que aquelas para BFB, encontramos, sucessivamente, os
regimes turbulento (TB), de fluidizagdo rapida (FF) ¢ de transporte pneumitico (PC). Nestes regimes
de contato, 0s solidos sdo arrastados para fora do leito e tém de ser substituidos. Logo, em operagoes
continuas, temos o CFB, mostrado na Fig. 20.1.

Os modelos de escoamento sdo muito esquematicos para estes regimes de escoamento. Vamos ver
o que é conhecido.

O Leito Turbulento (TB)

A velocidades maiores, o BFB se transformaemum TB - ndo ha bolhas distintas, ha muita agitagao
e movimento violento dos solidos. A superficie do leito denso enfraquece e ha um aumento crescente
de solidos na regido diluida de solidos acima da regido densa.

A concentragio de solidos na regido superior diluida pode ser representada, razoavelmente, por
uma fun¢io de decaimento exponencial, que comega a partir do valor na regido inferior, f, e cai para
[*, o valor limite em um vaso infinitamente alto. Este ¢ o valor para o transporte pneumatico.

O escoamento de gas na regido densa esta entre os escoamentos BFB e pistonado. O TB é mostrado
na Fig. 20.13.

S FigiTa 20.13 -

Gase S i
solidos -
Regido - =} 4
diluida T H,
e b
Regido 1
densa 1
Regido J—‘ | Sdlidos '1‘
cadtica
oL L f
/ fa
0,01-0,02 0,2-0,4
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Figura 20.14 — Comportamé‘n}o de um TB de particulas grandes e pequenas .
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Infelizmente, nenhum modelo razodvel de escoamento tem sido desenvolvido para a regido densa
de um TB, necessitando-se de mais pesquisas.

Em leitos de sélidos grossos e finos, podemos observar uma distribuigdo um pouco diferente com
a altura — uma diferenga acentuada entre as regides densa e diluida e uma superficie pronunciada da

fase densa, conforme mostrado na Fig. 20.14. Este comportamento é mais tipico em combustores
fluidizados e ndo em sistemas com reagdes cataliticas.

O Leito Fluidizado Raipido (FF)

A velocidades de géas ainda mais altas (ver Fig. 20.5), o leito entra no regime FF. Uma caracteristica
desta transigdo é que o arraste de so6lidos aumenta drasticamente neste ponto. Bi er al. (1995)
descobriram que esta transigdo ocorre em:

(p: - pg )g dp
Pe
No regime FF, o movimento de sélidos na regido inferior do vaso se torna menos cadtico e parece

apresentar um nucleo diluido em sélido, rodcado por uma zona anular (zona proxima a parede) mais
densa. A regido superior retém o seu comportamento com decaimento exponencial.

Upger =153

A Fig. 20.15 mostra a distribui¢do de s6lidos em todo o leito FF e em uma segdo transversal. O
modelo que representa o leito FF é mostrado na Fig. 20.16.

Eigied 20.15 336
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b & i ey Frigura 20.16 - Modelo para um reator FF
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As quantidades que necessitam ser conhecidas para prever o comportamento do reator FF sdo "a",
K. f* € f3. Mcdidas mostram que:

uoa=2-4s" parasélidos A de Geldart
=5s" para solidos AB de Geldart
=7s" para sélidos B de Geldart

Valores medidos de f* e fd foram resumidos por Kunii e Levenspiel (1995). Valores de K, ainda tém
de ser medidos. O melhor que podemos fazer hoje € estimar suas ordens de grandeza a partir K. e K,
do BFB. Logo, neste momento, nio podemos prever o comportamento do reator. Entretanto, para ver
como fazer o balango de material e os calculos de converséo, observe o exemplo numérico dado por
Kunii e Levenspiel (1997).

Transporte Pneumatico (PC)

Finalmente, a velocidades de gas muito mais altas, excedemos o que chamamos de velocidade de
choque. Acima deste valor, 0 [eito estd em transporte pneumatico. A velocidade de transi¢do depende
da taxa de escoamento do solido e, dc acordo com Bi e Fan (1991), ocorre em:

0542
Upg.pc =2.16 G, (d; )0.315
gd, Pglrrpc

No regime PC (ver Fig. 20.17), as particulas estio bem distribuidas no reator, sem zona proxima a
parcede ou zona com escoamento descendente, mas com uma leve diminuigao na fragdo de solidos
com a altura. Assim, podemos supor escoamento pistonado de sélidos e de gas na dire¢do ascendente
do vaso.

CFB com Escoamento Descendente

Os recatores fluidizados de craqueamento catalitico, chamados de reatores FCC (ou cat crackers), séo
um dos mais importantes reatores em larga escala. Em média, cada unidade processa cerca de 6.000
m?%dia (40.000 barris/dia) de petroleo para produzir gasolina, diesel e combustivel para avido a jato,
dc modo a prover de energia os motores de hoje em dia. Atualmente, ha cerca de 420 reatores FCC no
mundo, operando dia e noite para satisfazer as necessidades de nossas sociedades insaciaveis.

Esses reatores quebram longas cadeias de hidrocarbonetos para produzir um grande nimero de
cadeias mais curtas de hidrocarbonetos. Para ilustrar:
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O FCC original foi inventado no inicio dos anos 40 ¢ foi uma das mais importantes contribuigdes
da engenharia quimica a Segunda Guerra Mundial. No entanto, aquelas primeiras unidades ndo usaram
catalisadores muito seletivos e, com seus grandes desvios do escoamento pistonado, forneceram
muito pouco de qualquer intermediario que fosse desejado.

Nos anos 60, catalisadores melhores (mais seletivos) e mais ativos foram criados e o tempo
necessario de reagao para processar o vapor de dleo foi conseqiientemente reduzido para segundos.
Assim, os reatores FF com fluxo ascendente foram inventados. A maior aproximagao com o escoamento
pistonado deu ao projetista um controle melhor da distribuigdo de produtos e permitiu uma produgao
de uma fra¢io maior do produto desejado; por exemplo, octano para combustivel de automovel.

Com esse desenvolvimento, a maioria dos BFB no mundo foi cortada em pedagos para sucata. Os
BFB foram substituidos por reatores FF, com escoamento ascendente.

Hoje, chegados ao ano 2000, os engenheiros querem fazer ainda melhor. Por qué? Porque aumen-
tando em 1% a produgio do produto desejado, o lucro por reator aumentaria em cerca de $ 1 milhdo
a $ 2 milhdes de dolares/ano. Como mostra a Fig. 20.16, o reator FCC, com escoamento ascendente,
tem uma zona de catalisador e de gas, praticamente estagnada ou com escoamento descendente proximo
a parede. Isto resulta no desvio do escoamento pistonado.

Como evitar isso? A resposta Obvia é: usar um reator FCC, com escoamento descendente. Eles
podem ser operarados a velocidades muito altas de gas e permanecerem proximos do escoamento
pistonado.

Hoje em dia, muitas pesquisas excitantes estdo sendo realizadas nessa area e nds, em algum dia
ndo tao longe no futuro, podemos ver muitas unidades de FCC, com escoamento ascendente e tempo
curto de contato, serem trocadas por unidades com escoamento descendente. O retorno financeiro
disto seria enorme.

Observagoes sobre CFB

Aqui, temos esquematizados os trés regimes de CFB e seus comportamentos gerais. Contudo, nao
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apresentamos as suas equagoes de desempenho, devido a incerteza que ainda hoje se tem nos parimetros
de scus modelos. Consegqlientemente, as estimativas baseadas nestes modelos serdo, provavelmente,
incertas. Os balangos gerais de material e a forma das equagdes de desempenho sio disponiveis: ver
Kunii e Levenspiel (1991, 1997).

20.5 O REATOR COM JATO DE IMPACTO

A idéia aqui é forgar a colisdo de duas correntes, uma de reagente e outra, muito quente, de catalisador
ou de um transportador de calor, a uma velocidade muito alta, provocando assim uma mistura intensa
€ uma reag¢do a alta temperatura.

Enquanto uma corrente de produtos gasosos é rapidamente arrcfecida, uma corrente de produto
gas-solido € separada em duas fases, por meio de um ciclone; depois disto, o gas é rapidamente
resfriado. A palavra "rapidamente” significa que a operagdo infeira — mistura, reagio, separagio ¢
arrefecimento — ¢ feitaem 0,1 0,3 s.

Esse tipo de reator objetiva desafiar a fluidizagdo rapida, que tem um tempo de residéncia do gas
entre | a 10's, como o principal reator para o craqucmancto catalitico de petréleo. A intengdo é que a
temperatura mais alta de craqueamento ¢ o tempo mais curto de residéncia fornegam uma distribuig¢do
muito diferente — e melhor —- de produtos da reagio.

Uma outra aplicagao é para ultrapirolisar celulose e outros residuos de biomassa. Testes comerciais
mostram que podemos transformar cerca de 75% de madeira em 6leo e cerca de 70% de serragem em
6leo — liquidos fteis, tendo a consisténcia de 6leo leve para motor. Muita pesquisa esta ocorrendo
nesta aplicagdo (de Bergougnou, 1998).
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PROBLEMAS

Uma sugestdo para elevar a conversdo no Exemplo 20.1 fot usar mais solidos. Assim, para o
mesmo diametro de leito (2 m) e mesmo tamanho médio de bolha (0,32 m), encontre X, ¢ a
concentragdo média de gas "vista” pelos solidos, C 5, se nos usarmos:

20.1 ...14 t de catalisador.

20.2 ...21 tde catalisador.

No Exemplo 20.1, a conversido foi muito baixa e insatisfatoria. Uma sugestdo para melhorar foi
inserir defletores dentro do leito ¢ assim reduzir o tamanho efetivo de bolha. Encontre X, se:

203 ...d,=16cm.

204 ...d,=8cm.

No Exemplo 20.1, uma outra sugestio para melhorar o desempenho foi usar um leito menos
profundo, mantendo W constante, diminuindo, deste modo, a velocidade superficial do gas. Encontre
X sc dobrarmos a area da secdo transversal do leito (ou seja, u, = 15 cm/s) e:

20.5 ...sc mantivermos d, constante ¢ igual a 32 cm.

20.6 ...se fizermos d, = 8 c¢m, através do uso de defletores adequados.

20.7 No Exemplo 20.1, uma outra sugestdo foi usar um leito mais estreito e mais alto, mantendo W
constante. Seguindo esta sugestio, encontre X, se reduzinmos a metade a area da se¢do transversal
do leito (ou seja, 1y = 60 cm/s) e mantivermos d, =32 cm.

20.8 O Exemplo 20.1 mostrou que um leito de 7 t, com bolhas de 32 cm, forncceu uma conversio de
32%. Suponha que diluimos o catalisador com sélidos inertes, na propar¢do 1:1, terminando com
um leito de 14 t. Como isto afetaria a conversao do reagente? A conversao seria maior ou menor do
que 32%?

20.9 Mathis e Watson, em AIChE J., 2, 518 (1956), reportaram uma conversdo catalitica de cumeno nos

leitos fluidizado e fixo com catalisador:

catalisador
—_— N
CyH,,+0, C¢H;OH+(CH;),0+C
cuneno fenol acetona
Em misturas muito diluidas dec cumeno e ar, a cinética é essencialmente reversivel ¢ de primeira
ordem com relagdo ao cumeno, tendo uma conversdo de equilibrio de 94%.

Em experimentos com leito fixo (£, = 76,2 mm), usando escoamento descendente de gas (1, = 64
mu/s), a conversio de cumeno foi 60%. No entanto, com escoamento ascendente de gas, 8 mesma
taxa de escoamento no mesmo leito, os sélidos fluidizaram (u,,,= 6,1 mm/s) e foram observadas
bolhas de gas de aproximadamente 13,5 mm de didmetro. Sob estas condig¢des, qual é a conversao
que vocé espera encontrar’?

Valores estimados:
e, =04 Duencar = 2 X 107> m¥/s
emr=0,5 o=033

20.10 Calcule a conversdo, em um rcator de leito fluidizado, para a hidrogenagao catalitica de nitrobenzeno

a anilina.
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CeHsNOy(g)+3 Ha(g) —=5e2» CHsNH,(g)+2 H:0(g)
(A) (R)
Dados: H,=14m p. =22g/m’ d, =10cm
d, =3,55m %, =0,9 cm¥s a =033
T =270°C Upy =2 cms €, = 04071

Pretendemos usar um excesso de hidrogénio, podendo ignorar assim a expansio e supor uma
cinética simples de primeira ordem:

A > R —r"=k"C, com k" =12cm?/cm’de catalisador-s

20.11 Em um reator de leito fixo, escala de laboratorio, (#,, = 10 cm e uy = 2 cm/s), a conversao é de
97%, para a reagdo de primeira ordem A — R.

r04

(a) Dctermine a constante de taxa k™’ para esta reagdo.

(b) Qual seria a conversao em um reator maior de leito fluidizado, planta piloto (H,, = 100 cm e
uy = 20 cm/s), se o tamanho estimado da bolha fosse 8 cm?

(¢) Qual seria a conversdo em um leito fixo, sob as condi¢des do item (b)?

Dados: Do experimento: u,,=3,2cm/s €, =€,=0,5
Da literatura: @ =%, =3 x 10~ cm¥s o =0,34




Desativacao
de Catalisadores

Os capitulos anteriores consideraram que a efetividade dos catalisadores em promover reagoes
continuava inalterada com o tempo. Fregiientemente, isto ndo é verdade, uma vez que a atividade
geralmente diminui a medida que o catalisador € usado. Algumas vezes, esta queda € muito rapida, da
ordem de alguns segundos; outras vezes, ela é tio lenta que a regeneragio ou a troca s30 necessarias
somente depois de meses dc uso. Em qualquer caso, de tempos em tempos, necessitamos regencrar
ou trocar os catalisadores desativados.

Sc a desativagao for rapida e causada por uma deposi¢io e um bloqueio fisico da superficie, este
processo ¢ fregiientemente denominado incrustagdo (fouling). A remogio deste solido é chamada de
regenerag¢do. A deposi¢do de carbono durante o craqueamento catalitico é um exemplo comum de
incrustacio:

(’IOHZZ - CSHIZ +C4Hl0 +C J'nm:alalisador

Se a superficie do catalisador for lentamente modificada pela quimissorg¢do nos sitios ativos por
materiais que ndo sejam facilmente removiveis, entao o processo € freqiientcmente chamado de
envenenamento. A restauragao da atividade, ondc possivel, ¢ denominada reativagdo. Se a adsor¢ao
for reversivel, entdo uma mudanca nas condigdes operacionais podera ser suficiente para reativar o
catalisador. Se a adsorgdo nao for reversivel, temos entdo o envenenamento permanente. Isto pode
requerer um novo tratamento quimico da superficie ou uma completa substituigio do catalisador
gasto.

A desativagdo pode ser também uniforme para todos os sitios ou pode ser seletiva, caso este em

que os sitios mais ativos (aqueles que proporcionam a maior parte da atividade do catalisador) sdo
preferencialmente atacados e desativados.

Usaremos o termo desativag¢do para todos os tipos de decaimento catalitico, seja ele rapido ou
lento, ¢ chamaremos de veneno, qualquer material que se deposite na superficie do catalisador com o
objetivo de baixar a sua atividade.

Este capitulo € uma breve introdugéo as operagdes com desativagio de catalisadores. Considera-
remos cada uma por vez.
. Os mecanismos de decaimento catalitico;

* A forma da equagdo de taxa para o decaimento catalitico;
«  Como desenvolver a equagao adequada de taxa a partir de experimento;
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+  Como descobrir 0 mecanismo a partir de experimento;
+  Algumas conseqiiéncias para o projeto.
Embora este assunto seja bem complicado, a sua importincia, do ponto de vista pratico, requer ao
menos um tratamento introdutorio.

21.1 MECANISMOS DE DESATIVACAO DE CATALISADORES

A desativacgio observada de uma pastilha porosa de catalisador depende de um nimero de fatores: as
verdadeiras reagdes de decaimento, a presenga ou auséncia de redugéo de difusdo nos poros, a maneira
como os venenos agem na superficie, etc. Consideraremos cada fator por vez.

Reagées de Decaimento. De forma geral, o decaimento pode ocorrer de quatro maneiras. Primeiro,
o reagente pode produzir um subproduto que se deposite na superficie, desativando-a. Isto ¢ chamado
de desativagdo paralela. Segundo, o produto de reacdo pode se decompor ou continuar a reagir para
produzir um material que entio se deposita na superficie, desativando-a. Isto ¢ denominado desativagdo
em série. Terceiro, uma impureza na alimentagdo pode sc depositar na superficie, desativando-a. Isto
é chamado de desativagdo lateral.

Se chamarmos de P o material que se deposita na superficic desativando-a, podercmos representar
estas reagdes da seguinte forma:

R
s
Desativagao paralela: A->R+Pl ou A\'Pi 1))
Desativagdo em série: A >R -opl Q)
o A - R
Desativagao lateral: P >RI 3)

A diferenga-chave entre essas trés formas de reagdes de decaimento esta no fato de que a deposigio
depende, respectivamente, da concentragao do reagente, do produto ¢ de alguma outra substéincia na
alimentagdo. Visto que a distribuicdo destas substincias vai variar com a posigdo na pastilha, a
localizagdo da desativagdo dependera da reagdo de decaimento que estiver ocorrendo.

Um quarto processo dc decaimento catalitico ecnvolve a modificagao estrutural ou a sinterizagdo
da superficie do catalisador, causada pela exposi¢io do catalisador a condi¢des extremas. Este tipo
de decaimento depende do tempo que o catalisador permanece em um meio ambiente de alta
temperatura. Ja que o decaimento ndo ¢ afetado pelos materiais na corrente gasosa, chamamos este
caso de desativagdo independente.

Difusio nos Poros. Para uma pastilha, a difusio nos poros pode influenciar fortemente o progresso
do decaimento catalitico. Primeiro, considere a desativagao paralela. Do Capitulo 18, sabemos que o
reagente tanto pode ser igualmente distribuido em toda a pastitha (A, < 0,4 ¢ § = 1), como pode ser
encontrado proximo a superficie externa (M7 > 0,4 e £ < 1). Assim, o veneno sera depositado de
maneira similar — uniformemente, para o caso de nenhuma resisténcia a difusdo nos poros, e no
exterior, no caso de forte resisténcia a difusdo nos poros. No extremo de resisténcia difusional muito
forte, uma fina casca no lado de fora da pastilha s¢ toma envenenada. Esta casca se espessa com o
tempo e a frente de desativagdo se move para o interior. Denominamos isto de modelo de casca para
envenenamento.

Por outro lado, considere uma desativagdo em série. No regime de forte resisténcia a difusao nos
poros, a concentragdo do produto R ¢ maior dentro da pastilha do que no exterior. Uma vez que R é
a fonte do veneno, este ultimo se deposita em uma concentragdo maior no interior da pastilha.
Conseqiientemente, podemos ter envenenamento de dentro para fora na desativagdo em série.
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Finalmente, considere a desativagio lateral. Qualquer que seja a concentragido dos reagentes e
produtos, a taxa a qual o veneno proveniente da alimentagao reage com a superficie determina onde
cle sc deposita. Para uma pequena constante de taxa de cnvenenamento, o veneno penetra
uniformemente na pastilha ¢ desativa, da mesma maneira, todos os elementos da superficie catalitica.
Para uma grande constante de taxa, o envenenamento ocorre no exterior da pastilha, tio logo o
veneno atinja a superticie.

A discussdo anterior mostra que o progresso da desativagao pode ocorrer de diferentes maneiras,
dependendo do tipo de reagdo de decaimento que esteja ocorrendo e do valor do fator de difusdo nos
poros. Para o envenenamento em paralelo e em série, o médulo de Thiele para a reagao principal é o
parametro pertinente da difusdo nos poros. Para as reagdes laterais, 0 modulo de Thiele para a desati-
vagao ¢ o parametro principal.

Efeitos ndo isotérmicos no interior do catalisador poderdo também causar variag¢des na desativagio
com a localizagdo, especialmente quando a desativagdo for causada por modificagdes na superficie
devido as altas temperaturas.

Fatores Adicionais que Influenciam o Decaimento. Inimeros outros fatores podem influenciar a
variagao observada na atividade dc catalisadores. Tais fatores incluem o bloqueio da entrada do poro
por solido depositado, o envenenamento em equilibrio ou reversivel, onde alguma atividade sempre
permanece, e a agdo de regeneragdo (esta freqiientemente deixa o catalisador com o exterior ativo,
mas com o nucleo inativo).

O mais importante de tudo € que a desativagio observada pode ser o resultado de numerosos pro-
cessos ocorrendo simultaneamente. Por exemplo, a rapida imobilizagio dos sitios mais ativos pelo
veneno P, e depois o ataque mais lento dos sitios restantes pclo P,.

Embora a possivel influéncia de todos esses fatores deva ser cxaminada em um caso real, neste
tratamento introdutério nos concentrarcmos nos dois primeiros deles: a reagdo de decaimento e a
difusdo nos poros. Ha aqui ligGes suficientes para ilustrar como se aproximar do problema mais
completo.

21.2 AS EQUACOES DE TAXA E DE DESEMPENHO

A atividade de uma pastilha de catalisador, em qualquer instante, € definida por:

_ taxa a qual a pastilha converte o reagente A —ry

= : = 4)
taxa de reagdo de A, com uma pastilha nova  —ry, (

em termos do fluido que banha a pastilha, a taxa de reagio de A deve ser dada por:

taxade|_ [ temperaturada | concentragao da | atividade atual da 5)
reagdo '\ corrente principal / 7\ corrente principal ) 7°| pastilha de catalisador

Similarmente, a taxa a qual a pastilha de catalisador se desativa pode ser escrita como:

taxade . f temperaturada | concentracdo da |, /. estado atual da ] ©
desativagio 2| corrente principal | ”*{ corrente principal / 76\ pastilha de catalisador

Em termos da cinética de ordem n, da dependéncia com a temperatura, tipo Arrhenius, e das condi¢des
isotérmicas, a Eq. (5) se torna, para a reagdo principal:

[ri=k-Cia=ke™™ -} 4 )

e para a desativagdo, que em geral depende da concentragdo das espécies na fase gasosa, a Eq. (6) se
toma:



406 Capitulo 21 — Desativacdo de Catalisadores

da d
e et =k e
dt d i do

EyRT om o d
i

®8)

onde d é chamado de ordem de desativa¢do, m mede a dependéncia com a concentragdo ¢ E,; é a
energia de ativagdo ou a dependéncia da desativagao com a temperatura.

Para diferentes reagdes de decaimento, nos podemos esperar diferentes formas para as equagdes
anteriores. Logo:

—ry=k’Cja
Para desativagiio paralela L A
(A > R, A > Pl _da_ L omad )
4 dCa
L » -r;=k'Cia
Para desativagdo em série
(A - R > Pl —%{=de,{"3" (10)
L —ra=k’Cra
Para desativagdo lateral
(A > R;P > Pl) —§‘=de:311 (11
!
. ri=k"Cjia
Para desativagdo independente
(independente da concentragio) _da _ A (12)
dt

Em certas reag0es, tais como isomerizagdes e craqueamento, a desativagao pode ser causada tanto
pelo reagente como pelo produto; ou seja:

A - R da .
ADRL e Ta kGG a3

Uma vez que a soma C, + Cy permanece constantc para uma alimentagdo especifica, este tipo de
desativagdo se reduz a desativagdo independente — de simples tratamento — da Eq. (12).

Embora as expressoes anteriores, de ordem n, sejam bem simples, elas sdo em geral suficientes
para abranger muitas das equagdes de decaimento usadas até hoje [ver Szepe e Levenspiel (1968)].

A Equaciio de Taxa a Partir de Experimento

Os dispositivos experimentais para estudar a desativagio de catalisadores sdo de duas classcs: aqueles
que usam uma batelada de sélidos e aqueles que usam um escoamento continuo de solidos. A Fig.
21.1 mostra alguns destes dispositivos.

Devido a facilidade de realizar experimentos com batelada de solidos, esses dispositivos sdo mais
preferidos; entretanto, cles s6 podem ser usados quando a desativagao for suficientemente lenta (da
ordem de minutos ou mais), de modo que dados suficientes, relativos a composi¢do variavel de
fluido, possam ser obtidos antes da exaustdo do catalisador. Quando a desativagio for muito rapida
(da ordem de segundos ou menos), entdo o sistema continuo tem de ser usado. Catalisadores de
craqueamento, cujos periodos de meia-vida de atividade podem ser tdo curtos quanto 0,1 s, sdo desta
classe.

O método de busca de uma equagdo de taxa é analogo aquele para reagdes homogéneas: comece
com a forma cinética mais simples ¢ veja se ela se ajusta aos dados. Se isto ndo ocorrer, tente uma
nova forma cinética e assim por diante. A principal complicagio € que temos um fator extra a considerar:
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Flgura 21.1 = Uma d&canvagao Iema pode usar uma batelada de sélidos nos expenmcntOS'

Escoamento
Batelada para pistonado Escoamento com mistura Escoamento com
solido e fivido para o fluido perfeita para o fluido reciclo para o fluido
Esco to de solidos — para desativagao rapida
. A
IJ Leito
L fluidizado
Salidos : ~ esc?;:)nnean(;g L Sdlidos: escoamento
p “ — com mistura perfeita
Fluido : ~ escoamento Aspersao Fluido: tipo questionavel
pistonado de solidos de escoamento

!

a atividade. Ainda assim, a estratégia ¢ a mesma; sempre comece tentando ajustar a expressdo mais
simples de taxa.

Nas segdes seguintes, trataremos, com alguns detalhes, dos dispositivos descontinuos ¢ depois
consideraremos brevemente o sistema continuo.

O tipo de reator descontinuo ¢ continuo que achemos convenicnte usar depende de a expressio de
desativagao, da/dt, depender ou ndo da concentragdo. Quando ela for independente da concentragao,
qualquer tipo de sistema descontinuo podera ser usado e podera ser analisado de forma simples;
porém, quando ela depender da concentragao, entdo, a menos que um tipo particular de reator seja
usado (aquele em que C, € forgada a ficar inalterada com o tempo), a analise dos resultados experi-
mentais se tornara tremendamente inconveniente e dificil.

Trataremos sucessivamente essas duas classes de dispositivos experimentais.

Batelada de Sélidos: Determinando a Taxa para a Desativacio Independente

Vamos ilustrar como interpretar os experimentos dos varios reatores descontinuos da Fig. 21.1 ¢
como manipular as equagdes basicas de desempenho para estes reatores, através de testes de ajuste
usando a mais simples das formas de equagio para a desativagdo independente.

-ri=k’C,a com €,=0 (14a)
da

_aa (14b)
d "

Isto representa a reagdo de primeira ordem e a desativagdo de primeira ordem que, além disto, €
independente da concentragio.

Salidos em Batelada, Fluido em Batelada. Aqui, necessitamos desenvolver uma expressio relacio-
nando a concentragdo variavel de gas e o tempo. Usando tempo como uma variavel independente ao
longo da corrida, as expressdes cinéticas da Eq. (14) se tormam:

_dC, __Z[__LdNA) W

= W ——kC
@ VW a (=r) a as)
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_Z""da (16)

A integragdo da Eq. (16) resulta em:

a=age a7

e para uma atividade inicial unitaria, a0 = 1, temos:

a :e-k"' (18)

Substituindo a Eq. (18) na Eq. (15), encontramos:

dC, Wk i, .
——f = C 1
dr 4 ¢ A 19
e, separando ¢ integrando, ficamos com:
C Wk’ ,
In =A% = — (1—¢ ™
C, vk, ) (20)

Esta expressdo mostra que mesmo em um tempo infinito, a concentragdo do reagente na reagdo
irreversivel ndo cai a zero, porém ¢ governada pela taxa de reagio e de desativagdo; ou seja:

Wk’
In & = _I‘_ @n
C.. Vk,
Combinando as duas expressdes anteriores € rearranjando, temos:
C Wk’
Inln =2-=In —kyt
ATy 2)

Um grafico, como mostrado na Fig. 21.2, prové um teste para csta forma de taxa.

O reator em batelada-batelada se torna um dispositivo pratico quando os tempos caracteristicos
para a reagdo ¢ desativagdo sdo de mesma ordem de grandeza. Se eles nio forem e se a desativagdo
for muito mais lenta, entdo o valor de C,,, se tornard muito baixo e dificil de medir acuradamente.
Felizmente, esta razdo pode ser controlada pelo experimentalista, através da escolha apropriada de
wiv.

Figiira 21.2 = este das expressoes cinéticas da Eq. (14), usaiido_,
'3 feator et batelada dé solidos e em batelada de fluid s
- co Wil

/—Coeflmente linear =In In ::- =In 73

l—lnclinaqéo =~ky

rEq.ZZ

S
Can

Inln
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Batelada de Sdélidos, Escoamento Constante e com Mistura Perfeita de Fluido. Inserindo a taxa
da Eq. (14a) na expressido de desempenho para escoamento com mistura perfeita, temos:
= WCya = {’; = Cao=Ca
Fy v kaC,

(23)

que com rearranjos se transforma em:
Ca0 oy par 24)
‘A
Na Eq. (24), a atividade varia com o tempo cronologico. Para eliminar esta quantidade, integre a Eq.
(14b) [ver Eq. (18)] e substitua na Eq. (24), obtendo:
Can _

A

=1+k%e —A,r ’ (25)

Depois de rearranjos, obtemos a seguinte forma mais ttil:

ln(%— - l] =In(kT) -k t (26)

Esta expressdo mostra como a concentragio de reagente na saida aumenta com o tempo, enquanto
o grafico da Fig. 21.3 prové o teste da equagdo cinética. Se os dados se encontrarem sobre uma linha
reta, entdo a inclinagio e o coeficicnte linear resultam nas duas constantes de taxa da Eq. (14).

Devemos mencionar que essa e as subseqiientes dedugdes para batclada de solidos sao baseadas
na suposi¢ao de estado pseudo-estacionario. Ele considera que as condi¢des variam com o tempo, de
modo suficientemente lento, podendo assim o sistcma estar no estado estacionario em qualquer instante.
Visto que uma batelada de sdlidos s6 podera ser usada se a desativagio ndo for muito rapida. esta
suposicio é razoavel.

Batelada de Solidos, Escoamento Variivel e com Mistura Perfeita de Fluidos (manter C,
fixo). Para escoamento estacionario em um reator com mistura perfeita, encontramos:

CA() =1 +k,e—k,,lt, (25)
Ca

Para manter C, constante, a taxa de escoamento tem de variar lentamente com o tempo. De fato, ela

tem de diminuir porque o catalisador esta se desativando. Por conseguinte, as variaveis nesta situa¢do
sa0 T’ e 1. Assim, rearranjando temos:

F|gura 21.3 +— Teste das exprcssoes cinéticas da Eq. (14), usando uma batelada

,&‘33& T de séhdos € escoamento estaciondrio com mlstura perfeita de fluidos §

’/—— Coeficiente linear = In (k")

/— Inclinagdo = - &,

FIRE
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Figura 21.4 «— Teste'das expressdes cinéticas da Eq. (14), usando uma

“batelada de 50 ldos e moamento varidvel de ﬂmdos, em um reator de

Diminuigédo |
na taxa de Eq.27
,| | escoamento
Int Llnclinaqao ky
L Coeficiente linear = lngLCA_
k'C,
t
’ C.-C
Int" =k, +1In L",__A. on
kC,

A Fig. 21.4 mostra como testar as expressdes cinéticas da Eq. (14) por este procedimento.

Na verdade, ndo ha uma particular vantagem em usar escoamento variavel em relagio ao escoamento
constante para testar a cinética da Eq. (14) ou qualquer outra desativacgdo independente. Entretanto,
para outras cinéticas de desativagao, este sistema de reator ¢ — de longe — o mais qtil, porque nos
permite desacoplar os trés fatores C, T e a, estudando cada par por vez.

Batelada de Sélidos, Escoamento Constante e Pistonado de Fluidos. Para escoamento pistonado,
a equagao de desempenho, combinada com a taxa da Eq. (14a), torna-se:
4 dx , dX , | (dX,
W[ [y Ly o
kaC, k'alJ C,

8 ;
Fao —ra

Integrando-a e substituindo a pela expressdo da Eq. (18), temos:

Vi
T e b @9
FAO k’a CA ke ke CA
que se torna, depois de rearranjos:
Inin 2% Cao =In(kT’) -k t 30)
CA

A Fig. 21.5 mostra como testar a cinética da Eq. (14) e como avaliar as constantes de taxa com 0s
dados provenientes deste tipo de reator.

Batelada de Sélidos, Escoamento Variavel e Pistonado de Fluidos (manter C, 4, fixo). Em
qualquer instante, a Eq. (29) se aplica a um reator pistonado. Desta maneira, notando que T’ ¢ f sdo as
duas variaveis que obtemos, depois dc rearranjos, ficamos com:

, 1. C
Int" =k t +|n[P|n-C—':)] 31)

A Fig. 21.4, com uma modificagao (o cocficiente linear dado pelo ultimo termo da Eq. 31), mostra
como testar, com este dispositivo, as expressdes cinéticas da Eq. (14).
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anura 21.5 —’;-I;este das expressdes cinéticas da Eq.
(14), usando uma batelada de sélidos e escoamento
pistonado e ém estado estacionario de fluidos

/—Coeficieme linear=In(k1")

Co
C‘AD

inln

Até agora, ilustramos como usar uma batelada, um escoamento pistonado ou um escoamento com
mistura perfeita de fluido para detcrminar as constantes de taxa de uma forma particular de taxa, Eq.
(14).

Desde que a desativagio seja independente da concentragdo, os efeitos da atividade e da concen-
tragdo podem ser desacoplados e qualquer um dos dispositivos experimentais apresentados anterior-
mente dara resultados de facil interpretagio. Logo, as analises anteriores podem ser estendidas sem
dificuldade para qualquer reagio de ordem n e qualquer ordem d de desativagdo, desde que i = 0 ou
para:

—-ry =k’ C:a
_da =k,a 32)
dt

Por outro lado, se a desativa¢ao depender da concentragio, ou m # 0, entdo os efeitos da concentragio
¢ da atividade ndo se desacoplarao e a analise se tornara dificil, a menos que o dispositivo experimen-
tal adequado seja utilizado — aquele deliberadamente escolhido para desacoplar estes fatores. Tais
dispositivos sdo aqueles reatores que mantém C, constante pela diminuigdo da taxa de escoamento
da alimentagio, como tratado antes. Eles podem ser usados para determinar as constantes de velocidade
para as reagoes:

—ra=k’Cja

da md (33)
-—=k,Cla

Qi dta

assim como para a desativagdo em paralelo, em séric e lateral [ver Levenspicl (1972, 1996)].

Como a Resisténcia a Difusdo nos Poros Distorce a Cinética de Reacgdes com Desativagio de
Catalisadores

Considere o seguinte esquema de taxas para reagdes nas particulas esféricas:

—ry=k'Cpa
_da_, , pemauekp, =k" (34)

dt
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Para nenhuma desativagdo, porém com ou sem resisténcia a difusdo nos poros, estas expressoes de
taxa se tomam:

i =k C.%
a=| 3%)
€ =1 para nenhuma resisténcia difusional
1 K fe iStencis
. - —7 |X_  para forte resisténcia
onde € My - My ‘[;f ’ difusional (36)
Com desativagdo, a [:q. (34) se toma:
—ry=kaC ¢
_da_, 4 37
dt ¢
€ =1 para nenhuma resisténcia difusional
o | _ g [kTa vz para forte resisténcia
onde €= T My, = . =M;a"”, difusional (38)
A medida que o tempo passa, da Eq. (37) temos:
a=exp(—ky) para d=I
39)

a=[l+(d- l)kdr]"'“"" para  d =1

Estas expressdes mostram que, no regime de forte resisténcia a difusdo nos poros, a diminui [ver Eq.
(39)), causando também uma diminuigdo em M. Isto significa que & aumenta com o tempo, conforme
mostrado na Fig. 21.6. Contudo, a diminui mais rapido do que & aumenta; assim. a taxa de reagio
diminui com o tempo.

Equacdes de Desempenho no Regime de Forte Resisténcia a Difusdo nos Poros.

Ha tantas formas diferentes de taxa de desativagdo que nao vale a pena tentar apresentar suas equagdes
de desempenho. Vamos ilustrar o que acontece com somente uma forma de taxa, a mais simples:

Figura 21.6 — O f: fator éfetividade aumenta com o tempo é medlda que,
o catalisador ¢ se desativa: batelada para S/escoamento plstonado para G

1,0 /—I=2

s

~N
01~ Com a passagem

do tempo Suponha que vocé

/—esté aquiem=0 g

0,01 -

01 1.0 10 100

I eombsa— o fen it
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—ri=k"C,a
_da_pa (14)
dt

No caso de batclada para S/escoamento pistonado para G, a integragio dos varios regimes difusionais
de desativa¢do fornece os valores da Tabela 21.1.

AN €ma simples.de pnmclra ‘drdeim’ da ‘Eq=(14). ‘-«,@3 J
menhuma resisténcia & Forte resisténcia a
difusio nos poros difusdo nos poros
C C k't
ivaci In=2% = k¢’ In—=80 =~ —
Sem desativagao C. ...(40) C., M, . ...(41)
(Capitulos 3, 18) (Capitulo 18)
Caro C (k'a)t’
Com desativagio In—4% = (k'a)t’ @2y | A= .(43
om ¢ c. (2) | I =" 3)
=k T exp(— = . L
cxp(--k i) M, 2

Para um dado valor de £1’, em outras palavras, para uma dada taxa de tratamento, a Fig. 21.7 mostra
que C, na saida aumenta com o tempo ou que a conversdo diminui com o tempo.

Comentarios

(a) Para escoamento com mistura perfeita, conseguimos equagdes ¢ diagramas idénticos ao da
Fig. 21.7, exceto pela seguinte mudanga:
C Cuwo—-C
a0, La0 —Ca
C, Ca

In

(b) Para outras ordens de reagio e de desativagio, equagdes similares podem ser desenvolvidas
para os quatro regimes cinéticos anteriores. Por exemplo, para uma reagdo de segunda ordem,

sténcia & dlfusao 08 poros, .7,
desempenho déum reator dxmlnux émo. tempo

Eq.27
i e

"

Eq. 42, inclinagdo = — &, ... nenhuma resisténcia
a difusdo nos poros ¢

e

k, A
Eq 43, inclinagdo =— =% ... forte resisténcia
d ¢ 2 a difusdo nos poros §
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batelada para S/escoamento com mistura perfeita para G, nds temos, juntamente com a kq.

(18.28):
o= Ca0=Ca _zcj“ coma=e™™ . . . eccomM; =L 3 Cx
k"aCl 6 Jz a,

(¢) AFig.21.7, para sistemas de primeira ordem, mostra que a conversao diminui mais lentamente
na presenca de forte resisténcia a difusdo nos poros do que no regime livre de resisténcia a
difusdo nos poros. Este rcsultado deve ser aplicado geralmente a todos os tipos de reatores e a
todas as cinéticas de reacao.

EXEMPLO 21.1 INTERPRETANDO DADOS CINETICOS NA PRESENCA DE
RESISTENCIA A DIFUSAO NOS POROS E DE DESATIVACAO

A decomposigio catalitica do reagente (A — R) é estudada em um reator de leito recheado, cheio
com pastilhas de 2,4 mm. Usa-se uma taxa muito alta de reciclo dos gases produzidos (suponha
escoamento com mistura perfeita). Os resultados de uma longa corrida, assim como dados
adicionais, s3o dadas a seguir:

D, =5 x 1079 m*/m de catalisador - s
p; = 1.500 kg/m? de catalisador
1 =4.000 kg - s/m’

th 0 2 4 6
Xy 075 0,64 052 039

Encontre as cinéticas de reagio e de desativagio, ambas nos regimes sem resisténcia e com forte
resisténcia a difusdo nos poros.

SOLUCAO

Antes de mais nada, note que a desativagdo ocorre durante a corrida; assim, adivinhe ou tente
ajustar os dados com a forma mais simples de taxa para tais situa¢des; ou seja:

—r{ =k"C,a
da

——=ksa
dt a

As equagdes de desempenho, para csta forma da taxa e escoamento com mistura perfeita, sio-
analogas aquelas para escoamento pistonado, mostradas na Tabela 21.1.

resisténcia a difusio C,

Em regime livre de (& _ l] —k'Ta = ke
(@)

‘
b
-

\
1]
<
R
~

Em regime de forte [ Ca0 _ | —kTag = k"t
resisténcia a difusdo

=ae Tl (ii)
M
Se esta forma de taxa for correta, entdo para os efeitos de auséncia de resisténcia e de forte

A
esta tabela e o grafico, como mostra a Fig. E21.1, percebe-se que a forma de taxa apresentada
ajusta os dados.

resisténcia a difusdo, um grafico de (% - ) em fungao de ¢ deve dar uma linha reta. Fazendo
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Coeficiente linear = 1,1 ., C C
’ 1ok, =20 in Aoy
HIve A ({CA )
0 075 3 1,10
2 064 178 0,58
08 |- ) 4 052 1.08 0.08
— Inclinagao = - 0,26 6 039 0,64 0,45
d.« 04
o
S—
c
0 ! '

!

2 4 6
Esta é uma boa linha reta;

04 <«— logo, a forma sugerida
de taxa ajusta os danos

Figura E21.1

Vamos agora ver se o reator esta operando no regime livre de resisténcia a difusdo ou no regime
de forte resisténcia a difusdo.

Suposi¢do: Nenhuma Interferéncia das Resisténcias a Difusdo. Da Eq. (1), nos temos:

C
In| =42 | |=In(kT") -k t
n(C ] ( ) !

A
Da Fig.E21.1, vemos que:

} .| =75x10"
assim kg-s

k;=026h™

o coeficiente linear =1,1
a inclinagdo = —0,26

Agora, calcule 0 modulo de Thiele para verificar que nds realmente estamos no regime livre de
resisténcia a difusio. Logo, em 1 =

-3 % 107
1 k 24x10 (1.5x107X1500) _ ¢ o1y
5x107°

Infelizmente, este valor indica uma forte resisténcia a difusdo nos poros. Isto contradiz nossa
suposi¢ao inicial, o que nos leva a concluir que cla estava errada.

Suposi¢do: As Corridas foram Realizadas no Regime de Forte Resisténcia a Difusdo nos Poros.

A Eq. (i1) cntdo se torna:
k{ﬁ_ 1] = ]n(f_T_J_k_'i,
Ca M, 2

k't
fente I Inf = |=11
o coeficiente linear =1,1 X (M ] )
a inclinagdao = —0,26 } assim r
k;=0,52h"

Da Fig. E21.1, temos:

Do valor para o coeficiente lincar,
kv
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encontramos que:
L, 2.4 %107/ 6)*(1.500) m’
k'=9 [ :(9).( ) ( = 7

(r')’%, (40002(5x107°)  kg's

Calcule 0 médulo de Thiele em ¢ =

’. 24x10‘3 (0,27)(1.500)

M, =1L |“Ps =360
e 5x107%°

Este valor do modulo de Thiele representa uma forte resisténcia a difusdo nos poros. Isto é
consistente com nossa suposi¢do inicial. Conseqiientemente, as equagdes finais de taxa sdo:

(a) No regime livre de resisténcia a difusdo (para dp muito pequeno), com desativagio:

mol . com - - -~ 0,524, b
kg-s dt

—r. =0,27C,a,

(b) No regime de forte resisténcia a difusé@o nos poros (para dp grande), com desativacao:

—r; =0,27 C,a€ '/zcom'/z—%—-057
L 5%107°  _L1ix10™
A/,,, LJO 271150002 za*?

-7
;=3x10 Ca', mol . com- .- ~P_(0522a p-
L kg~S dt

Combinando tudo, ficamos com:

Nota: No regime de forte resisténcia a difusdo nos poros, a taxa ¢ menor, porém o catalisador se
desativa mais lentamente. Na realidade, para o catalisador usado aqui, se pudéssemos ter ficado
livres das resisténcias difusionais, as taxas de reagdo teriam sido 360 vezes mais rapidas que
aquelas medidas.

Uma reflexdo neste exemplo nos conduz a impressio de que mesmo com a mais simples das formas
de taxa, a analise ¢ bem complicada. Isto sugere que ndo vale a pena, neste texto geral, tentar tratar
formas mais complicadas de taxa.

21.3 PROJETO

Quando um fluido reagente escoa através de uma batelada de catalisadores se desativando, a conversio
cai progressivamente durante a corrida ¢ as condigdes de estado cstacionario ndo podem ser mantidas.
Se as condigdes variarem lentamente com o tempo, entdo a conversdo média durante uma corrida
podera ser encontrada, calculando-sc a conversao de estado estacionario, em vérios tempos € somando-
as no tempo. Em simbolos:

fcomda
_ j Xa(t)dt
X,= —"l———- (40)

corrida

Quando uma conversio cai a valores muito baixos, a corrida termina, o catalisador é descartado ou
regenerado e o ciclo ¢ repetido. O Exemplo 21.2 ilustra este tipo de caiculo.
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Ha dois problemas importantes ¢ reais com a desativagao de catalisadores.

O problema operacional: como operar da melhor maneira um reator durante uma corrida. Uma
vez que a temperatura € a mais importante varidvel a afetar a reagao e a desativagao, este problema se
reduz a achar a melhor progressio de temperatura durante a corrida.

O problema de regeneragdo: quando se deve parar uma corrida e descartar ou regenerar o catalisador.
Este problema ¢ facil de tratar uma vez que o primeiro problema tenha sido resolvido, para uma faixa
de tempos de corrida e atividades finais de catalisador. (Nota: cada par de valores para tempo e
atividade final resulta na conversdo média correspondente.)

O problema operacional tem sido resolvido analiticamente para uma familia bem geral de equagées
cinéticas:

—r, =k’ Cla=(kje ¥*)CTa 41)
":17? =kga = (kgpe ™ at (42)

Note a restrigdo aqui, que a desativag¢do seja independente da concentragio.

Considere o problema operacional. Para a desativagdo bem lenta, podemos usar uma batelada de
catalisadores, podendo operar o reator em uma das trés maneiras, conforme mostrado na Fig. 21.8.
Qualquer que seja o plano de agdo escolhido, as equagdes de desempenho para as taxas das Eqgs. (41)
e (42) sao obtidas resolvendo as seguintes expressdes:

w J""'A dX,
(

ERT n
) P
kye Cia

“3)
EA()

2 da t
com L X = kJ:) dt 44)

As equagdes integradas de desempenho adquirem, cm geral, um grande nimero de formas

+  para escoamento pistonado ou com mistura perfeita;

. paran=1,2,...;

. parad=0,1,2,3.
Algumas destas formas sdo dadas no Capitulo 32 de Levenspiel (1996). NoOs nao as apresentamos
aqui.

Em geral, podemos avaliar X ,, resolvendo a Eq. (40) com as Eqs. (43) e (44). Referindo-nos &
Fig. 21.8, vemos que para o caso K a diminui com o tempo, 0 mesmo acontecendo com X,. Para o
caso (D, a diminui com o tempo; assim, a taxa de alimentagio tem de ser diminuida, de modo que em
qualquer tempo:

- Figura 21.8 = Trés possiveis planos de a¢ao no reator, para iima batelada de catalisadores se desativando

— X, diminui com o tempo a medida
Escoamento _5, m] que o catalisador se desativa. !

constante Desta forma, F; diminui com o tempo
Isotérmico
0 escoamento diminui X, e composigao ficam constantes.
com o tempo de modo ——> Entretanto, F diminui com o tempo
amanter X, constante - .
{sotérmico i

X, e Fpsdo0 mantidos constantes
Escoamento molar
constante

A temperatura é programada para
manter X, constante



418 Cspitulo 21 — Desativacéo de Catalisadores

F
2= .fAD. inwcial (45)
a
Quase sempre, constatamos que o caso M ¢ 6timo. A Eq. (43) se toma:
w1 Jx »dX,
Fp kaCy, (a-x," (46)
constante % constante

logo, K'aC,, deve permanecer constante 8 medida que a temperatura aumenta. Isto significa que, no
regime dc nenhuma resisténcia a difusdo nos poros, temos de variar T com o tempo tal que:

k’a = constante - - - para todos os sistemas liquidos 47
p q
k’a ideai 5
= constante - - - para gases ideais com reagoes @8)
T" de ordem n

No regime dc forte resisténcia a difusdo nos poros, temos de variar T com o tempo tal que:

k'a®, = constante - - - para liquidos (49)
KaD. _ constante - - - para | 8as¢s ideais com 0
el reagoes de ordem n

Discussao

O problema global é encontrar qual plano de agdo, X', @', M, é o melhor. Temos as seguintes
evidéncias:

(a) Para o tempo mais longo de corrida, para uma dada X , e para qualquer ag,,;, se a desativagio
for muito sensivel & temperatura comparada com a reagdo, entdo o plano 6timo de agdo sera
elevar a temperatura com o tempo, de modo a manter constante a conversdo no reator;, assim,
use o plano de agdo ‘M terminando a corrida na maxima temperatura permitida 7™*, como
mostrado na Fig. 21.9; ver Szepe (1966, 1968, 1971).

(b) Sea desanvacao for menos sensivel a temperatura quando comparada 4 reagio, usc o plano de
agio K ou ', o que for mais convenicnte, mas realize a corrida na maxima temperatura
permitida T7*.

(¢) Paradesativagées que dependam da concentragdo, a atividade do catalisador vai variar com a
posigdo no reator. O 6timo requer que a temperatura varie com a posi¢ao ao longo do reator,
assim como com o tempo. [sto é uma situagio dificil de analisar.

(d) Para catalisadores que se desativam muito rapidamente, os reatores de leito recheado ndo sdo
praticos, tendo-se de usar os sistemas com escoamento de solidos. Nio tratamos disto aqui.
Tais sistemas sdo tratados no Capitulo 33 de chensplel ( 1996)

_______ ————a-

X, constante X, constante

X, constante

1
1
1
[ 1 :
1 | :
1 1 :
) 1
e 1 ' ‘ 1
T inicial é £ corrida Tinicial ! corrida Tinicial
muito baixa correta correta
(a) {b) {c)

! corrida
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EXEMPLO 21.2 DESATIVACAO EM UM REATOR DE LEITO RECHEADO

Nés planejamos realizar uma isomerizagdo de A para R, em um reator de leito recheado
(alimentagdo com A puro, F,o = 5 kmols/h, # = 1 t de catalisador, t = 3 atm, T = 730 K). O
catalisador se desativa; deste modo, pretendemos realizar corridas dc 120 dias, regenerando em
seguida o catalisador.

(a) Para a corrida, faga um grafico da conversio e da atividade em fungdo do tempo,.

(b) Encontre X , para a corrida de 120 dias.

A taxa de reagdo com C, em mol/m? ¢ descrita por:

mol de A

-r; =02 C}a - :
g de catalisador - h

e a taxa de desativagdo ¢ dada por:

(a) _da =83125x107, dia™
dr

Esta expressao representa o envenenamento pela impureza na alimentagéo.

®) —%—10'3(CA+CR)3, dia™

Isto representa o envenenamento pelo reagente e pelo produto; logo, a resisténcia a difusao nos
poros nio influencia a taxa de desativagao.

© —d—a=3,325 a’, dia™
dt

Esta expressao representa uma resisténcia moderada a difusdo nos poros.

(d) —?:66653 dia™

Esta expressdo representa uma forte resisténcia a difusdo nos poros.

SOLUCAO

Em geral, para as partes (a), (b), (c) e (d), podemos escrever:

=02 Cla mol (?e A
kg de catalisador - h
Pao 3 atm mols
C === = 50
n=pr 3

(sz 06x10° ™ 1 a"“] (730 K)
mo

(1.000 kg) Lso ‘3““5]
AT m -0

F 3
n (5 000 1“%"3] m

[rd L1 1
€r0 0,2 Cla “0.2a C, Cpu
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ou, rearranjando:

; C, 100a
Xy=l-ZAb— @
Cao 14100 2

Vamos agora substituir o termo de atividadc na Eq. (i).

Parte (a)
—J" da=8.3125x 10‘3de
1 0
ou a=1-823125x10"¢ (i)

Substituindo a Eq. (ii) na Eq. (i) e avaliando X, em varios valores de ¢, temos a curva mais alta
mostrada na Fig. E21.2.

d -
Parte (b) Separando e integrando —d—a: =107%C ' +Cy )a, temos:

1 I
@ _0.05 J d
a a 0
ou s o005t (iii)

1,(1%‘,

08
‘ — Segundajordem
\— | ~o7
Terceirajordem )
06
Primeirajordem |
Xa

04 AN

X
Y Iw‘=0,mf
in% th
Ll \‘ :ﬁ L

0 20 20 60 ) 100 20

Tempo, dias

Figura E21.2 — Diminui¢3o na conversdo como uma fungdo do tempo, para varias ordens de
desativagdo.

Substituindo a Eq. (iii) na Eq. (i) e avaliando X,, em varios valores de ¢, temos a curva
correspondente na Fig. E21.2.

Parte (¢) Separando ¢ integrando —% =3,325a%, temos:

"ﬁ=3,325fd:
2 o

1 a
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1

ou = 143325¢ @iv)

Novamente, a substituigdo da Eq. (iv) na Eq. (i) resulta na curva correspondente na Fig. E21.2.

. d:
Parte (d) Separando e integrando - d_a =666,5a°, temos:
t

a= —_
V141333 ¢
A substituigdo da Eq. (v) na Eq. (i) resulta na curva mais baixa da Fig. E21.2.
Da Fig. E21.2, encontramos, por integracdo grafica, que para um periodo de 120 dias, X, o inicio
= 07993 X-\, no final — 0»20 para:
d =0 aconversio médiaé X, =0,96
d =1aconversao média é /FA =0,73
d =2 aconversio médiaé X, =0,40

d =3 a conversdo média é /?A =0,30

E também claramente mostrado quio diferente é o progresso da reagdo com as diferentes ordens
de desativagao.
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PROBLEMAS

As cinéticas de uma reagdo catalitica particular A — R sio estudadas a uma temperatura 7, em um
reator de cesta (batelada de solidos e escoamento de gas com mistura perfeita), sendo a composi¢do
do gés mantida constante apesar da desativagdo do catalisador. O que vocé pode dizer a respeito
das taxas de reagdo e de desativagdo, a partir dos resultados das seguintes corridas? Nota: para
manter constante a concentragao do gas no reator, a taxa de escoamento do reagente teve de ser
diminuida para cerca de 5% do valor inicial.

21.1 Corrida 1

Cuo =1 mol/f ¢ tempo a partir do comego da corrida, h 0 2 3
X,=0,5 v, g de catalisador - min/¢ I e e’ e’
Corrida 2

Cag =2 mols/¢ ¢, tempo a partir do comego da corrida, h 0 1 2 3

X, =0,667 v, g de catalisador - min/¢ 2 2¢e 2 2
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21.2 Corrida |
Cao =2 mols/¢ ¢, tempo a partir do comecgo da corrida, h 0 1 2
X\ =05 1, g de catalisador - min/¢ ] e e ¢
Corrida 2
C.o =20 mols/¢ t, tempo a partir do comego da corrida, h I 0 0,5 1 1,5
X,=0,8 7', g de catalisador - min/¢ 1 e e’ e’
21.3 Emum conversor catalitico de um automdvel, CO ¢ hidrocarbonetos presentes nos gases de exaustiao

21.4

215

21.7

sdo oxidados. Infelizmente, a efetividade destas unidades diminui com o uso. O fenémeno foi
estudado por Summers e Hegedus em J. Catalysis, 51, 185 (1978), por meio de um teste acelerador
de idadec em conversor de leito recheado contendo pastilhas porosas impregnadas com paladio. A
partir dos dados reportados de conversdo de hidrocarbonetos (ver tabela a seguir), desenvolva
uma expressdo para representar a taxa de desativagio deste catalisador.

t,h 5 10 15 20 25 30 35 40
Xigocbones | 0,57 053 0,52 0,50 048 045 043 04l

Este problema foi preparado por Dennis Timberlake.

Um reator com reciclo, com uma razéo muito grande de reciclo, € usado para estudar a cinética de
uma reacado catalitica irreversivel particular, A — R. Para uma taxa constante de escoamento da
alimentagdo (T = 2 kg - s/¢), os seguintes dados foram obtidos:

Tempo depois do inicio da operagdo, h 1 2 4
Xa 0,889 0.865 0,804

A progressiva queda na conversdo sugere que o catalisador se desativa com o uso. Encontre as
equagdes de taxa para a rea¢do ¢ para a desativagdo, que se ajustam a estes dados.

A reagio catalitica reversivel
AZ2R, X,=05

ocorre com decaimento catalitico, em um reator em batelada (batelada de solidos, batelada de
fluido). O que vocé pode dizer sobre a cinética de reagdo e desativagio, a partir dos seguintes
dados:

t,h I 0 0,25 0,5 ] 2 (o0)
Cao, mol/e 1,000 0,901 0,830 0,766 0,711 0,684

Os seguintes dados, sobre uma reagio irreversivel, foram obtidos com decaimento catalitico, em
um reator em batelada (batclada de solidos, batelada de fluido). O que vocé pode dizer sobre a
cinética.

t,h
Ca

Com um catalisador novo, um reator de leito recheado € operado a 600 K. Quatro semanas depois,
quando a temperatura alcanga 800 K, o reator € parado para reativar o catalisador. Em qualquer
instante, o reator é isotérmico. Supondo operagdes 6timas, qual sera a atividade do catalisador no
momento da reativagio?

0 0,25 0,5 l 2 ()
1,000 0,802 0,675 0,532 0,422 0,363

Dados: A taxa de reagdo com o catalisador novo €:

P — g 12007
~rn =ACy, Kk=ke

A taxa de desativagao é desconhecida.
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Nossa reagdo A — R ocorre isotermicamente em um leito recheado, contendo grandes particulas
de catalisador, que se desativam lentamente. O desempenho do reator € bom no regime de forte
resisténcia a difusdo nos poros. Com pastilhas novas, a conversio ¢ de 88%; no entanto, depois de
250 dias, a conversdo cai para 64%. Quanto tempo poderemos operar o reator antes que a conversiao
caia para

21.8 50%?

Foi sugerido que troquemos estas particulas grandes por particulas muito pequenas, de modo a
operar o reator no regime totalmente livre resisténcia a difusio e, assim, usar menos catalisador
para as mesmas conversdes. Quanto tempo de corrida podemos esperar antes que a conversao caia
de 88% para 64%, se o catalisador for usado em

21.9 ...um reator de leito recheado?

21.10 ...um reator de solidos fluidizados (considere escoamento com mistura perfeita de fluido)?

21.11 Sob condigoes de forte resisténcia a difusdo nos poros, a reacao A — R ocorre a 700°C em um
catalisador que se desativa lentamente, através de uma taxa de primeira ordem:

-ry =0,030 C,a,  [mol/g - min]

A desativagio ¢ causada pela forte absor¢do de inevitaveis e irremoviveis tragos de impurezas na
alimentagéo, levando a uma cinética de desativagdo de terceira ordem; ou scja:

—d—”sa’, [1/dia]
dt

Planejamos alimentar o reator de leito recheado (W = 10 kg) com v = 100 ¢ de A fresco/min a 8
atm ¢ 700°C, até que a atividade do catalisador caia para 10% daquela do catalisador novo. O
catalisador € entdo regencrado e o ciclo ¢ repetido.

(a) Qual € o tempo de corrida desta operagio?
(b) Qual é a conversdo média para esta corrida?

21.12 Em uma desidrogenacao catalitica de hidrocarbonetos, a atividade do catalisador decai com o uso,
devido a deposigao de carbono nas superficies ativas. Vamos estudar este processo em um sistema
especifico.

Uma alimentagdo em fase gasosa (10% C,H,;o — 90% de inertes, n = | atm, T = 555°C) escoa
(v = 1,1 kg - h/m?) através de um leito recheado com catalisador de Cr,O;—alumina. O butano se
decompde por uma reagdo de primeira ordem:
C,H,, - C,H; — carbono
outros gases
¢ 0 comportamento com o tempo é:

t,h 0 1 2 3 4 5
Xa 0,89 0,78 0,63 0,47 0,34 0,26

Uma analise nas pastilhas de 0,55 mm mostra o mesmo grau de deposi¢ao de carbono na entrada
¢ na saida do reator, sugerindo que a desativagdo seja independente da concentragdo. Desenvolva
equagdes de taxa para a reagio e para a desativagio.

Este problema foi elaborado a partir de informagdes dadas por Kunugita er al., J. Chem. Eng.
(Japdo), 2, 75 (1969).
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A enzima catalase decompdce, de modo efctivo, o peroxido de hidrogénio:
. 1
Hzoz catalase }{20 + zOZ
As cinéticas desta reagdo devem ser avaliadas a partir de um experimento em que H,0, diluido
escoa por um leito recheado de particulas de silicas (kieselguhr), impregnadas com enzima
imobilizada.

Dos scguintes dados, reportados por Krishnaswamy e Kitterell, AICHE J., 28, 273 (1982), desenvolva
expressdcs de taxa para representar esta decomposigdo ocorrendo nos regimes sem e com forte
resisténcia a difusdo nos poros, para o catalisador em questao. Note que, para todas as corridas, a
conversio diminui com o tempo, mostrando que o catalisador se desativa com o uso.

21.13 ...corrida E (modificada)
Tempo decorrido, h X,

0 0,795

T’ =4.100 kg de atalisador - s/ m’ 1,25 0,635

d,=72x10" m 2,0 0,510

i 3 ) 3,0 0,397

p, =630kg / m” de catalalisador 4.25 0.255
G, =5x107"" m*/ m de catalisador - s 5,0 0.22
6,0 0,15

7,0 0,104

21.14 ...corrida B
Tempo decorrido, h X

A
0,25 0,57
T =4.100 kg de catalisador - s/ m’ 1,0 0,475
d,,=|,45xl()'3 m 2,0 0,39
. , 3.0 0.30
p, =630 kg / m" de catalisador 4,0 0.23
@, =5x107"" m’ / m de catalisador - s 5,0 0,186
6.0 0,14
7,0 0,115

21.15 A 730K, aisomerizagao de A em R (rearranjo de atomos na molécula), que ocorre em um catalisador
que se desativa lentamente, tem uma taxa de segunda ordem:

—r{ =k’C}a=200 C2a, [moldeA/h - gde catalisador]

Uma vez que as moléculas de reagente e produto sio similares na estrutura, a desativagio é causada
por A e R. Com efeitos difusionais ausentes, a taxa de desativagao é:

-Z—? =k (Cy +Cpla=10(C, +Cx)a, [dia™']

Pretendcmos operar um reator de leito recheado, contendo W= 1 t de catalisador, por 12 dias, usan-
do uma alimentagdo estacionaria de A puro, F =5 kmol/h, 4 730 K e 3 atin (C,qo = 0,05 mol/¢).
(a) Avalie primeiro — da/dt, T’ e entdo a expressdo geral para 1 — X,.

(b) Qual é a conversdo no inicio da corrida?

(c¢) Qual é a conversao no final da corrida?

(d) Qual ¢ a conversdo média durante os 12 dias de¢ corrida?




Reacdes L/G em Catalisadores
Soélidos: Leitos com Gotejamento,
Reatores de Fase Semifluida

e Leitos Fluidizados Trifasicos

Estas rea¢des miiltiplas sdo do tipo:

Alg dissolve gy | B(“w_)pmdmos

podendo ocorrer de diferentes maneiras, como mostra a Fig. 22.1. Os leitos recheados (packed beds)
usam grandes particulas solidas, os reatores de fase semifluida ou reatores de lama (slurry reactors)
usam so6lidos suspensos muito finos, enquanto os leitos fluidizados podem usar um ou outro tipo de
particula, dependendo das taxas de escoamento.

Modo de contato: no global, com todas as outras coisas iguais (que ndo sio), o escoamento pistonado/
pistonado em contracorrente é o modo de escoamento mais desejado, enquanto o pior de todos, em
termos de forgas-motrizes, € 0 escoamento com mistura perfeita/mistura perfeita.

22.1 A EQUACAO GERAL DE TAXA

Considere a seguinte rea¢io e estcquiometria:

cuperficic do cat | de B
A S +bB(! na superficic do catahisador rodutos---b = mo
(& ) “ P mol de A M
-ri'=kC\Cy onde —r{= =" /b --- mol de A/ m® de catalisador - s
-r=ky'C,Cy kZ=ky /b --- m’/ molde B - m®de catalisador - s

O reagente gasoso tem de primeiro se dissolver em L, entdo ambos os reagentes tém de se difundir ou
se mover em dire¢do a superficie do catalisador para que a reagdo ocorra. Desta forma, as resisténcias
as transferéncias através da interface L/G e dai para a superticie do solido tém de estar presentes na
expressido geral de taxa.

Para desenvolver a equagao de taxa, vamos considerar a teoria de filme e vamos usar a seguinte
nomenclatura:
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0 efemento
tipico de volume —
contémG.leS.

P
Hy = C—"‘ , constante da lei de Henry [Pa * m® de liguido/mol]
A

_ area da interface gas-liquido

- volume do reator

_ superficie externa das particulas para 6f,
- volume de reator esferas d_‘,

volume de particulas
* volume de reator

volume de liquido
{ s T

volume de reator

h 204
f

do carga de

chamado retengao de liquido

A Fig. 22.2 apresenta graficamente as resisténcias. Podemos escrever entio as seguintes equagdes

gerais de taxa:

Para A:

estas taxas estio
relacionadas por

I
AT

Para B:

orr_ 1

1
1277
~rg = Cu,

mol de B/m® de reator - s

P
b My Hy o He— (Y
kAga' kya, kya, (k7Cy)E, f,

fator efetividade para a reagio de primeira
ordem de A, com constante dc taxa (lr"'(i )

constante da lei de Henry H, = p, /C,

! +“T:l‘ o
(kB CA)%BIS

fator efetividade para a reagdo de

ky.a,

primeira
ordem de B, com constante de taxa (k'"C )

Leito com
gotejamento

Leito recheado !

ou fixo

Particulas
suspensas:

Bolhas ascendentes

Escoamento com
bolhas em colunas
com recheio. A fase
L é continua

Reator agitado de lama <« Coluna de fase semifluida

" (sélidos finos suspensos)

em suspensao).

Leito fluidizado trifasico. A razao G/L varia muito,
o< de G borbulhando através de umalama L, a um
leito fluidizado G de particulas umidas.

Escoamento a alta
< -velocidade. L € soprado
pelo gas, através do leito.

(as bolhas ascendem através
de L que contém solidos finos

)

3)
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w,maw superﬁcne de um catalisador

interface G/L —‘——1 Coeficiente de filme ao redor da
Coeficiente Coeficiente do ,;:anigz ule de catalisador:
do filme gasoso: filme liquido: {m? de liquido/m* de catalisador * 5|

kg Imol/Pa - m2 e« s] & Im3de liquido/m?« sl’

. Particula porosa
! de catalisador

Corpo principal Corpo principal

y<—— Linha central da pastitha

i
de gas de liquido :‘ A
{nenhuma \ \
! resisténcial |~ Coeficientes efetivos de difusao:
Pre Car 1 B, Dy, [’ de liquido/m? de catalisador 5] |,

Cu - C, [molim®de liquido]

= C, {mol/m*de liquido] !

Tanto a Eq. (2) como a Eq. (3) devem fornecer a taxa de reagéo. Infelizmente, mesmo conhecendo
todos os parametros (k, a, f, etc.) do sistema, ainda ndo podemos resolver essas expressdes sem
utilizar o método de tentativa ¢ erro, porque Cy e C, nio sio conhecidos nas Egs. (2) e (3),
respectivamente. Contudo, nés geralmente encontramos um dos dois casos extremos de simplificagdo,
que sdo muito ateis.

Extremo 1: Cy, > C,;. Em sistemas com um liquido puro B ¢ um gas levemente solivel A, podemos
considerar:

Cy, = Cy, denwo dapasitna = Cay **~ mesmo valor em qualquer lugar

Com Cy constante, a rea¢ao se torna de primeira ordem, no global, com relagdo a A e as expressoes
anteriores de taxa, com o procedimento requerido de tentativa e erro, reduzem-se todas a uma expressio
de resolugio direta:

7 l
—r= 4
T H, H, ., H, ™ @
kAgai kya, kaa, (kmcm)chfs

\_ constante de taxa de

primeira ordem para A

Extremo 2: Cy, < C,,. Em sistemas com um reagente liquido diluido B, um gas altamente solivel A
e alta pressdo, podemos considerar:

== ... através de todo o rcator

A taxa se torna entdo de primeira ordem com relagdo a B e se reduz a:

rrrs 1
B = Cay &)

mol de B/m? de reator - s HA B f:

L_ constante de taxa de primeira ordem,

que ¢ usada para calcular €p
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Como Testar se Estes Extremos se Aplicam e Outros Comentarios
(a) Pelos sinais de desigualdade > ou <, queremos dizer duas ou trés vezes maior ou menor.

{(b) Compare, de forma mais geral, as taxas calculadas a partir das Eqgs. (4) € (3) e use a menor
delas. Assim:

*se I'fq 4 < Fgy 5, €ntdo Cy, estd em excesso ¢ o extremo | se aplica.
*se r¥q 4 > Fiy 5, entdo a Eq. (5) fornece a taxa de reagio.

(¢) Quase sempre um ou outro dos extremos se aplica.

22.2 EQUACOES DE DESEMPENHO PARA UM EXCESSO DE B

Todos os tipos de dispositivos de contato — leitos com gotejamento (trickled beds), reatores de fasc
semifluida e leitos fluidizados —- podem ser tratados ao mesmo tempo. O que é importante é reconhecer
os modos de escoamento das fases que estdo cm contato e que componente, A ou B, estd em excesso.
Primeiro, considere um excesso de B. Neste caso, o modo de escoamento do liquido ndo é importante.
Temos de considerar somente o modo de escoamento da fase gasosa. Logo, temos os seguintes casos.

Escoamento com Mistura Perfeita para G/Qualquer Escoamento para L (excesso de B)

Aqui, temos a situagdo mostrada na Fig. 22.3. Um balan¢o de material em todo o reator resulta em:

S
/':\o'l,\=7] soXs =(=2"")7,

i i i (6)
taxa taxa taxa
de perda de perda de reagio
de A de B

A solugdo ¢ direta. Combine apenas [ e 1T ou Il e III.

Escoamento Pistonado para G/Qualquer Escoamento para L (excesso de B)

Com um grande excesso de B, C; permanece aproximadamente constante em qualquer ponto dos
reatores mostrados na Fig. 22.4, muito embora a concentragdo de A na fase gasosa varie 4 medida que
o gés escoa através dos reatores. Para uma fina fatia do reator, conforme mostrado na Fig. 22.4,
podemos escrever:

FrodX o =(-r{")dV, @]

r

onde 1-X, = Pa(o = Pao) somene PaT0 _gigo . Pa )
A pAO(n _,;A) diluido P agTt Toconsuanie gy o

Figura 22.3 — Bolhas de gés "nadam™-
- 1o inferior do leito} logo, o gas escoa.

SEH sawet o5+ Com mistura perfeita
Fgo. Cap v

l I—" PaTLXa

;

5

eI - Cg ;

. X i
F o 4
P g g —>
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7% Figura 22.4 5 0 gés ascende em esCoamento pistonado nestes dois dispositivos de contato

Corrente ascendente de
bolhas (esco t

Pa.- T X

v. Cao
L
Uma vez que B esta em excesso, i
ele somente varia um pouco ¢

Peque uma —>
pequena

pistonado)

<«— fatia

quando se desloca ao longo da
torre. Logo, nds podemos considerar

C,= constante em toda parte, C;

P ao Fao T

Xp.v. Cao i

—dX, = T = Pao )P s diido TolP s Jiluido dp,

e 3 - 9
pAO(n _ I’..\) PaoT n=constante Pao
No global, ao longo de todo o reator:
v x
——’—=j " ...com ... FAOXA=® Ay 10)
Fao Do () 4
use Cyg aqui l’— [%Cno-cn

Escoamento com Mistura Perfeita para G/Batelada para L (excesso de B)

Com escoamento continuo de L, sua composi¢do permanece aproximadamente constante para um
excesso de B. Entretanto, com uma batelada de L, sua composigdo varia lentamente com o tempo, a
medida que B for sendo consumido. Porém, B ¢é praticamente constante ao longo do reator, cm
qualquer instante, como mostra a Fig. 22.5. Neste caso, o balango dc material, em qualquer tempo ¢,

torna-se:

mol de A/m? de reator - s

y 7
FaoXa saica = ‘b—l(__) =(=r""W,

an

" Figura 22.5 - Bolhas d¢'fas Fravés de lima batelaida de Jiquid®Fom B xeessd’:

Diminui com
o tempo

1

X s oM 1 =4,

Aumenta com i
o tempo i

XA.saida'pA <'—‘
Xy sodor 0 €M £ =0

Cgoemt=0 H

Volume da batelada ¥, i
Cgremie=1ty
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ffr Figura 22.6 ;._Avahagio do tempo de
* --reagdo para uma batélada de liquido

P Comakq.12,a
A area fornece ¢
ou
1
Xk saxda

O procedimento geral para encontrar o tempo de processamento é:

Escolha um nimero | e 111 cajcule | De Ie 11, calcule
entre os valores de Cy
Cgo (=ra)o X A suida, 0
Cyr (=ra), X s saida. s

Entdo, de [l e [1l ou de I e II, resolva para ¢

LT[ dG _ K[ d,
bV, Jea (-r}"")  bFy,

(12)

Coy X A, saida

conforme mostra a Fig. 22.6.

Escoamento Pistonado para G/Batelada para L (excesso de B)
Como no caso anterior, Cy varia lentamente com o tempo; contudo, qualquer elemento de gas "vé" o
mesmo Cy a medida que ele escoa através do reator, conforme mostra a Fig. 22.7.
Considere uma fatia do dispositivo de contato em um curto intervalo de tempo, em que Cy é
praticamente constante. O balango de material resulta entdo em:

FpodX 5 = (=r}")dV, (13)

r

Integrando, temos a conversdo de saida dc A:

vV _JXA.M dax,

o (_r’('n) (14)

¢ RS A ve e giintiaielada de tiquido

Aumenta com o tempo

XA_saida Pa

X, saida diminui !

com o tempo :

Mesmo Cg em toda parte, que pode :

Considere uma fatia -» ser calculado se quiser. No entanto,
Cy diminui com o tempo a medida .
que B é consumido

Pao Fao




22.2 — Equacdes de Desempenho para um Excesso de B 431

Figura 22.8 — Avaliagio do tempo de
reagdo, em um reator com uma batelada L

XA. saida

1
1
I
i
1
1
1
i

Considerando B, agora podcmos escrever:

v, dC, mol
FroX A,saida = ;’(‘_( IIB ) [T]

¢ integrando, encontramos o tempo de processamento como sendo:

(=[G
bF 4

Cor X A, saida

O procedimento ¢ dado a seguir:

o Resolva a Eq. (14)

Escolha Cy para obter X, (4.
Cao XA saiaa(t =0)
Cyr X s saical€M 1)

Cs 1o Ceo

(15)

Resolva entdo graficamente a Eq. (15) de modo a determinar o tempo, como mostra a Fig. 22.8.

Caso Especial de Gas Puro A (excesso de B)

Freqiientemente, encontramos esta situagio, especialmente em hidrogenagdes. Aqui, geralmente
reciclamos o gas, mantendo p, e C, constantes. Conseqiientemente, as cquagdes anteriores para
sistemas descontinuos e continuos se simplificam enormemente — ver Fig. 22.9. Quando resolvendo
problemas, sugere-se que se escrevam os balangos basicos de material e entdo, cuidadosamente,
vejam que simplificagdes se aplicam ...p, € constante? .. .e assim por diante.

Gr r L Gl—

<JFigura 22,90 g4s piro A pode ser, secomprimido.¢ reciclado

Batelada
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Comentarios. As expressoes de taxa, usadas até agora, tém sido de primeira ordem com relagio a A
¢ de primeira ordem com relagio a B. Mas, como lidamos com formas mais gerais de taxa, como por
exemplo:

oo

A(g)+bB(1) no cauisador solido —rl'= ‘%B=/‘:C;Cé" (16)

Para ser capaz de combinar, de um modo simples, a ctapa quimica com as etapas de transferéncia de
massa, temos de trocar a inconveniente equacao de taxa, Eq. (16), por uma aproximagao de primeira
ordem:

—r{=kJCACE = —r{"=[(k3Cy T 1C a7

valores médios nos locais
onde a reagdo ocorre

Essa aproximagdo ndo é completamente satisfatoria, mas ¢ o melhor que podemos fazer. Deste modo,
em vez da Eq. (4), a forma de taxa a ser usada em todas as expressdes de desempenho sera:

orr_ L Pa
a 1 1 | | H, (s

+ + s m s n-l
kAtat (kAC:\CA )%Af:

- —+
Hokga;,  kya,

22.3 EQUACOES DE DESEMPENHO PARA UM EXCESSO DE A

Neste caso, o modo de escoamento de gas ndo tem importancia. Tudo que precisamos € nos preo-
cuparmos com o modo de escoamento do liquido.

Escoamento Pistonado para 1/Qualquer Escoamento para G (operagdes em torre e em leito
recheado)

Fazendo os balangos de material e integrando, obtemos:

vV X8 dX
—'—=j ’ B onde I—XBE& 19
Fgo 0 C”B Cao
dado pcla £q. 5
Escoamento com Mistura Perfeita para L/Qualquer Escoamento para G (operagoes em
tanques de todos os tipos)
Aqui, a equagdo de desempenho é simplesmente:
- Se
Cao
V.  Xg
L =—= 20)
FBO _r{n/ dado pela Eq.5 (

Batelada para L/Qualquer Escoamento para G

Notando que C, = constante cm todo o tempo (porque ele esta em excesso), a equagdo de desempenho
para B se toma:
dCy 14

t dC,
——= = =L(-p") - ou - t=J'——B 21
R A | @n
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22.4 QUAL TIPO DE DISPOSITIVO DE CONTATO UTILIZAR

A selegdo de um bom dispositivo de contato depende:
¢ deonde a resisténcia controladora esta na expressdo de taxa;
»  das vantagens de um modo de contato sobre o outro e
» dadiferenga nos equipamentos auxiliares necessarios.

A analise econdmica global que considera estes trés fatores determinara que arranjo e tipo de reatores
sdo os melhores. Vamos discutir brevemente estes fatores, um de cada vez.

A Taxa: Devemos escolher o dispositivo que favorece a etapa mais fraca na taxa. Por exemplo:
*  se a principal resisténcia estiver no filme L/G, use um dispositivo com grande area de
superficie interfacial.
*  searesisténcia estiver no contorno L/S, use uma grande superficie exterior de solido; por
conseguinte, um grande f* ou particulas pequenas.
*  searesisténcia a difusdo nos poros se impuser, use particulas bem pequenas.

A partir de previsdes, podemos encontrar a etapa mais fraca, por meio da substitui¢ao de todos os
coeficientes de transferéncia (k, 4, ...) e parametros do sistema (a,, a,, ...) na equagio de taxa e
entdo ver quc termo de resisténcia domina. Infelizmente, os valores para estas quantidades geralmente
ndo sdo bem conhecidos.

A partir de experimentos, podemos variar um ou outro fator na expressdo de taxa; por exemplo:

= carga de solidos (isto altera somente f;; logo, somente altera o tltimo termo de resisténcia
na expressao de taxa).

+  tamanho da particula de catalisador (afeta § e a).
. intensidade de agitagdo do liquido (afeta os termos de transferéncia de massa na taxa).
« nCgepa.

Isto deve dizer que fatores afetam fortemente a taxa e aqueles que ndo afetam.

Reforgando a etapa mais fraca na taxa por meio de uma escolha apropriada do tamanho de particula,
a carga de solidos e o tipo de reator podem afetar fortemente a anélise econémica global do processo.

Contato: O escoamento pistonado para o componente limitante, aquele que nao estd em excesso, €
certamente melhor que o escoamento com mistura perfeita. Entretanto, exceto para conversdes muito
altas, este fator ¢ de menor importincia.

Equipamento de Suporte: Reatores de fase semifluida podem usar particulas muito finas de catalisa-
dores, levando a problemas, como a necessidade de separar o catalisador do liquido. Os leitos com
gotejamento ndo tém este problema, sendo esta a sua grande vantagem. Infelizmente, as particulas
grandes em leitos com gotejamento significam taxas muito menores de reagdo. Com respeito a taxa,
os reatores de leito com gotejamento podem somente manter suas caracteristicas proprias

e pararcagdes muito lentas em s6lidos porosos, onde as limitagoes 4 difusdo nos poros ndo

aparecam, mesmo para particulas grandces e
< parareagdes muito rapidas em particulas recobertas com catalisadores ndo porosos.

Em geral, o reator de leito com gotejamento ¢ mais simples, o reator dc fase semifluida (reator de
lama) tem geralmente uma taxa maior e o reator de Ieito fluidizado esta entre estes dois.

22.5 APLICACOES

Aqui esta uma curta lista de aplica¢des desses reatores.

« A hidrogenagio catalitica de fragdes de petrdleo para remover impurezas de enxofre. O
hidrégenio é muito soltvel no liquido; alta pressio é usada, enquanto a impureza estiver presente
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no liquido a baixa concentragdo. Todos estes fatores tendem a conduzir ao extremo 2 (excesso
de A).

A oxidagdo catalitica dos hidrocarbonetos liquidos com ar ou oxigénio. Uma vez que o oxigénio
ndo é muito solavel no liquido, enquanto o hidrocarboneto poderia estar presente em alta
concentrag¢ao, poderiamos terminar no extremo | (excesso de B).

A remogao de organicos dissolvidos a partir de agua residual industrial por oxidagao catalitica,
como uma alternativa a biooxidagio. Neste caso, o oxigénio ndo é muito solivel em agua,
porém o lixo orginico esta presente também em baixa concentrag¢do. Nao é claro pois sob qual
regime a cinética esta. A oxidagio catalitica de fenol ¢ um excmplo de tal operagao.

A remogdo de poluentes atmosféricos pela adsor¢do e/ou reagao. Estas operagdes conduzem
geralmente ao extremo | (excesso de B).

Os exemplos ilustrativos e muitos dos problemas que se seguem sdo adaptados ou extensdes
de problemas preparados por Ramachandran e Choudhary (1980).

EXEMPLO 22.1 HIDROGENACAO DE ACETONA EM UMA COLUNA RECHEA-

DA COM BORBULHAMENTO (PACKED BUBBLE COLUMN)

Acetona aquosa (Cgy = 1.000 mols/m? de liquido, v, = 10~ m® de liquido/s) e hidrogénio (1 atm,

4

v, = 0,04 m® de gas/s, H, = 36.845 Pa - m® de liquido/mol) sdo alimentados no fundo de uma
longa e delgada coluna (5 m de altura, 0,1 m? de segdo transversal), recheada com catalisador

poroso de niquel Raney (d, =5 x 107 m de catalisador, p, = 4.500 kg/m® de catalisador, f, = 0,6,
D, =8 x 107*° m* de liquido/m de catalisador - s), € mantida a 14°C, conforme mostra a Fig.
E22.1. Nestas condigdes, a acetona é hidrogenada a propanol, de acordo com a reagao:

¥ — 0,1 m? area da se¢do transversal

d,=5x310%m
ba]  Ps = 4.500 kg/m’ de catalisador
E¥— £ =06
D, = 8 x 107" m*de liquido/m de catalisador « s
5m { de liquido em catalisador poroso)

—ra=rg= k’d’z, mol/kg de catalisadores
K =235 x 10-3, {m® de liquido/ kg de catalisador * s)
 {mol/m3 de liquido) 2

) T
Pag=1atm J Cgy = 100 mols/m® de liquido

v, =0,08 m* de gas/s vy = 10*m? de liquido /s

Figura E22.1

Hidrogénio { }Acetona
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(A B)
com a taxa dada por:

3y 12
=R =K Y e .. k=235x 107 ML dcliqudo) mol
kg - s m- de liquido

Qual scra a conversdo dec acetona nesta unidade?

Dados Adicionais
As constantes de taxa de transferéncia de massa sdo estimadas como sendo:
m’ de liquido m® de liquido

(kagd;)gw =0.02 kn.a, =0,05

m® de reator - s m’ de reator - s

a soma das condutincias dos filmes liquido ¢ gasoso

SOLUCAO
Antes dc correr para as nossas equag¢des de modo a fazer as integragdes apropriadas necessarias
para o escoamento pistonado, vamos considerar a situagdo:

«  Cgy = 1.000, enquanto C, € dado pela lei de Henry como:
_ pa _101.325

H, 36.845

A comparagao dos valores mostra que Cg 2 C,; por conseguinte, estamos no extremo 1 (excesso
de B).

=2,75 mols/ m® de liquido

A

- Estamos lidando com hidrogénio puro; assim, pA ¢ constante ¢m toda a coluna. Visto que a
taxa depende de C, e ndo de Cy, isto significa que a taxa de reac¢do é constante em toda a
coluna.

Vamos agora olhar esta taxa. Da Eq. (18.28), nds temos, para uma reagdo com ordem igual a 1/2:

n+l K'Cilp,

M, =L
T 2 @,
_5x107 [1,5 (2,35x107)(2,75)""*(4.500) _ 64.4
6 2 8x107° '
~g=—=0,0155
64,4
Substituindo todos os valores numéricos conhecidos na Eq. (18), temos:
rrre l 10 l .325
-
LI 1 36845
0,02 0,05 (2,35x1073) (1) (2,757 (0,0155) (0,6) (4.500)

58% 23% t 19%

=0,0317 mol/m’ de reator - s
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Para o balango de material da Eq. (11). com taxa constante, obtemos:

Fao X, -
FaoXa = 80b3=(_,’/\);/r

G‘aniculanncme\uw este termo em que

nio ¢ util Fgo = vCgo = 10~ (1.000) = 0,1 mol/s

Rearranjando:

_ bW, _ (1) 0,0317) (5% 0,1)
- Fag 0.1
=0,158, ou 16% de conversio

Xp

EXEMPLO 22.2 HIDROGENACAO DE UMA BATELADA DE BUTINODIOL
EM UM REATOR DE FASE SEMIFLUIDA

Gas hidrogénio é borbulhado em um tanque agitado (¥, = 2 m® de reator), contendo butinodiol
liquido (Cyy = 2.500 mols/m® de liquido) e uma suspensio diluida de pastilhas porosas de
catalisadores (d, = 5 X 10”* m de catalisador, p, = 1.450 kg/m’ de catalisador, f, = 0,0055, %, = 5
x 107'° m* de liquido/m de catalisador - s), impregnadas com paladio. O hidrogénio se dissolve
no liquido (H, = 148.000 Pa - m’ de liquido/mol) e reage com o butinodiol na superficic do
catalisador, da seguinte forma (ver Fig. E22.2a):

H,(g— A+ butinodiol (/) —"eclisder , 4 tenodiol

(A) (B)

ea35°C:
kp=k'C,Cy e k’=5x10"" m®de liquido/ kg - mol de catalisador

0 H; ndo usado
& recomprimido
e recirculado

r l Q_J\K Butinodiol — butenodiol

Catalisador poroso

d, =50pm

p, = 1450 kg/m?

@ =5x10""m’de liquido de catalisador e s
£, =0,0055

o A
Encontre ¢ para 90% de conversao a butenodiol

3

Hidrogénio nao usado ¢ recomprimido e recirculado e a operagao inteira ocorre a 1,46 atm ¢
35°C.

Encontre o tempo necessario para que haja uma conversio de 90% do reagente.

Figura 22.2a

Dados Adicionais:

As taxas de transferéncia de massa sdo dadas como:
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3 P 3 0.
(k). =0,277 m” de liquido ky, =4.4x10™ m” de liquido

(g m® de reator - s m’ de reator - s
a soma dos filmes gasoso ¢ liquido

SOLUCAO

Primeiro compare C, ¢ Cy:

2 -
Cy= Pa _ 1,46 (101.325) =10 mols / m? de liquido Tanto no inicio como
H, 148.000 no final da corrida,
3 L Cg >Ca; logo, o sistcma
Cpy =2.500 € Cy; =250 mols/ m” de liquido esta no extremo 1.

Embora C, permanega constante durante toda a batelada, Cy vai variar; desta maneira, teremos
uma taxa variavel com o tempo ¢ com Cy. Conseqiientemente, vamos avaliar a taxa em qualquer
valor particular de C.

L =8/ _ 6(0,0055)

=660 m? de catalisador / m* de liquido
‘¢ d,  s5x10” a

por conseguinte:
m? de liquido

m? de reator - s

K'Cep, 5x107° [(5x107°)Cy(1450) w2 .
e M. =L B = B =0,1C i
T J D, 6 J 5%10710 ? ®

Substituindo na expressio de taxa da Eq. (18), temos:

ky.a, =4,4x107(660) =0,29

e 1 14,6(101.325)
L 1 148.000
0,277 0,29 (5x107°)C,(1450) (% ,) (0,0055)
1 (i)
0,705 84 + 250.8
Cy(%, em M, =0,1C3%)
Escolha um

nimerodos A/, daEq.(i)) €, daEq.18.6 —r{""daEq.(ii) 1/(-7")
valores de C

2.500 5 0,19 0,8105 1,23
1.000 3,16 0,29 0,6367 1,57
250 1,58 0,5 0,3687 2,71

Agora, da Eq. (12), o tempo de reagio é dado por:
v [Cw_dCy

b, Jeo, (=1

a2)
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Com b=1¢ ¥;= V', fazendo o grafico da Fig. E22.2b e calculando a drea sob a curva, ficamos

com:
£=3460 s, ou 58 min
Dados de tabela
i m’de reator*s
2k Area =340 S de iquido
1
-y
" I
g L Sy ¥ s ik G
9 250 1.000 2000 2500 8
Figura E22.2b

REFERENCIAS

Ramachandran, P A., and Choudry, V. R., Chem. Eng., p. 74 (December 1, 1980).

PROBLEMAS

22.1 Oxidagdo em leito com gotejamento. Etanol diluido em agua (cerca de 2—3%) é oxidado a acido
acético, pela a¢do de oxigénio puro a 10 atm, em um reator de leito com gotejamento, recheado
com pastilhas de catalisador de paladio-alumina e mantido a 30°C. De acordo com Sato et al.,
Proc. First Pacific Chem. Eng. Congress, Kyoto, p. 197, 1972, a reagio ocorrc como seguc:

0,(g = 1)+ CH;CH,0OH(/) —Realsdr , oy COOH(/) + H,0

com taxa:
-1, =k'Cy, k'=177x10"m’/kg - s
Encontre a fragéio de conversdo do etanol em acido acético, se o gas ¢ o liquido forem alimentados
no topo de um reator, com as seguintes caracteristicas:
Corrente gasosa: v, =0,01 m%s, I, =86.000 Pa- m*mol
Corrente liquida:  v,=2x 10*m’s, Cgy =400 mols/m’

Reator: 5 mdealtura, 0,1 m?de segdo transversal, f,=0,58
Catalisador: d,=5mm, p,=1.800 kg/m®

D, =4,16 x 107'° m3>/m de catalisador - s
Cinética: ka2 =3x 10" mol/m®- Pa-s, kya,=0,025"

kao=3,86 x 10 m/s

22.2 Oxidacdo em uma coluna de fase semifluida. Em vez de usar um reator de leito com gotejamento
para a oxidagdo do etanol (ver problema anterior), vamos usar um reator de fase semifluida. Para
este tipo de unidade:

(kpga;)gy =0,052 57" kne =4x10" m/s
d,=10"m, f,=005 f=075 f =02
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Considere todos os escoamentos € os outros valores do problema anterior ¢ entdo encontre a
fragdo esperada de conversio de etanol neste reator.

Hidrogenagdo em tanque de fase semifluida. Estime a conversio de glicose em sorbitol, em um
rcator agitado de fase semifluida, que usa o gas hidrogénio puro a 200 atm e a 150°C. O catalisador
usado foi niquel Raney e, sob estas condigdes, Brahme e Doraiswamy, /EC/PDD, 15, 130 (1976)
reportaraim que a reagaoe ocorre Como scgue:

Hy(g — 1)+ glicose, CyH, 0, (1) —=2sadorsdido o rhitol, CoH,,O4(!)

(A} (B)
com

3 \16
—ri=-n = k'Cf:‘(’CB, k’=596x10"¢ mol (—m—]
) kg - s| mol

Dados:
Corrente gasosa: v, =0,2 m*s, H,=277.600 Pa - m*mol

Corrente liquida: v, =0,01 m%s, Cg, = 2.000 mol/m®

Reator: V,=2 m’, f;=0,056
Catalisador: d,=10pm, p,=8.900 kg/m’, D, =2x 10~ m’’m de catalisador - s
Cinética: (Kagtj)ge = 0,05 s ka =107 mss

Hidrogenacio em coluna multiestigio com borbulhamento. No problema anterior, a conversao
de sorbitol ndo foi tao alta quanto desejada. Vamos entdo considerar um projeto alternativo, que
usa escoamento ascendente de gas e liquido através de uma longa e estreita coluna multiestagio,
com 0,25 m2 de area de segdo transversal e 8 m de altura. Esta coluna contém sdlidos suspensos
(d,= 10 m e f, = 0,4). Qual sera a conversio neste caso?

Dados: (kya)gn =0.025s",  ky.=107 mis.

Todos os outros valores sdo os mesmos do problema anterior.

Hidrogenacdo em um leito fluidizado trifasico. Anilina deve ser hidrogenada em um leito fluidizado
trifasico de particulas porosas de argila, impregnadas com catalisador de niquel. A batelada bem
agitada de liquido é mantida a 130°C, por meio de tubos trocadores de calor, que passam através
do letto fluidizado, e pelo borbulhamento vigoroso, a uma alta taxa de hidrogénio através do leito
a | atm. Segundo Govindarao e Murthy, J. Appl. Chem. Biotechnol., 25, 196 (1975), ncstas
condigdes, a reagio ocorre como segue:

3H,(g = 1) + 2CHgNH, (1) —— s CH, NHC,H, + NH,

(A) (B) ciclohexil-anilina
com taxa:
—a=kC,, K =0,05m*kg de catalisador - s

Encontre o tempo necessario para haver uma conversdo de 90% desta batelada de anilina.
Dados:

Corrente gasosa: H,puroaiatm, H,=28.500Pa-m?¥mol
Batelada de liquido:  Cgo= 1.097 mols/m®
Reator: fe=0,10, £=0,65 f=0,25
Catalisador: d,=300 um, p,= 750 kg/m’

@, = 8.35 x 107! m*m de catalisador - s
Cinética: (kagi)gn = 0,04 s k=107 m/fs

Suponha que a fragdo de NH; na corrente gasosa ¢ muita pequena em qualquer tempo.
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22.6 Hidrogenagao em uma coluna com borbulhamento. Considere um projeto diferente para efetuar
a hidrogenacao do problema anterior. Agora, temos uma longa e estreita coluna de borbulhamento,
com particulas (3 mm) semi-suspensas de catalisador (f, = 0,4, f;= 0,5 ¢ f, = 0,1). A batelada de
anilina liquida circula através de um trocador de calor externo (o volume de liquido no circuito
externo do reator ¢ igual ao volume total do reator), sendo o hidrogénio borbulhado através da
coluna. Encontre o tempo necessario para converter 90% de anilina nesta unidade.

Dados: (kaga)g = 0,025,  ky =7x 107 m/s.
Todos os outros valores sdo os mesmos do problema anterior.

22.7 Reator-absorvedor de gas de leito com gotejamento. Dioxido de enxofre deve ser removido de
um gas, fazendo passar este gas e agua através de um leito de carbono poroso, altamente ativado,
mantido a 25°C. Neste sistcma, o dioxido de enxofre e o oxigénio se dissolvem em agua e reagem
no sélido dc modo a produzir triéxido de enxofre:

no sélido

50,(g ) +20,(g = ) —=2_,50,()
onde

—t50, =k'C k'=0,01553m’/kg - s

oxigeénio *
Encontre a fragdo de oxido de enxofre que foi removida da corrente gasosa, sob as seguintes
condigdes:

Corrente gasosa: v, =001 m¥s, mw=101.325Pa
SO, que entra =0,2%, H =380.000 Pa - m*/mol
0, que entra=21%, H =87.000 Pa - m*/mol

Corrente liquida: v, =2x 107 m%/s

Reator: 2 mde altura, 0,1 m? de segio transversal, f,=06
Catalisador: d,=5mm, p,=850kg/m’

D, =5,35% 1071 m*/m de sélido - s
Cinética: (ka)e=001s", & =107 m/s

22.8 Hidrogenagdo em um reator de fase semifluida. A hidrogenagdo em batelada do Exemplo 22.2
levou cerca de uma hora de corrida. Vamos supor que, em operagdes praticas, possamos processar
oito bateladas de fluido por dia nesta unidade. Assim, em uma corrida longa, uma batelada de
fluido ¢ processada a cada trés horas.

Uma outra maneira de processar essa reagio € alimentar o reator, continuamente agitado, a uma
taxa tal que consigamos uma conversdo de 90% de butinodiol. Como estas duas taxas de
processamento se comparam na corrida longa? Dé a sua resposta como Fgg conminuo’ £ B0, batelada-
Suponha que a composigdo da alimentagio liquida, a composigdo e a pressio do gas, as taxas de
transferéncia de massa e de reagdo sejam as mesmas nas operagdes continua e em batelada.
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'Reacﬁes ]
Fluido-Fluido:
Cinética

As reagdes heterogéneas fluido-fluido podem existir devido a uma de trés razoes. Primeiro, o produto
de reagao pode ser um material desejado. Tais rca¢des sdo numerosas € podem ser encontradas em
praticamente todas as areas da industria quimica onde sinteses orgénicas sejam empregadas. Um
exemplo de reagio liquido-liquido ¢ a nitracao de compostos organicos com uma mistura de acidos
nitrico e sulfurico, para formar materiais como nitroglicerina. A cloragio de benzeno liquido e de
outros hidrocarbonetos com cloro gasoso ¢ um exemplo de reagio liquido-gas. No campo inorganico,
temos a manufatura de amido soédico (um sélido), a partir de aménia gasosa e sodio liquido:

NH,(g) + Na(/) —2%—5 NaNH,(s) +% H,

A segunda razio para a existéncia de reagées fluido-fluido se deve a facilidade de remogéo de um
componente indesejado de um fluido. Assim, a absor¢do de um soluto gasoso pela agua pode ser
acelerada por meio da adig3o a agua de um material adequado, que reagira com o soluto que, desta
forma, sera absorvido. A Tabela 23.1 mostra os reagentes usados para varios solutos gasosos.

A terceira razao para usar sistemas fluido-fluido ¢ obter-s¢ uma bem melhor distribui¢do de produtos
para reagdes homogéneas multiplas, em relagido aquela obtida com o uso de apenas uma tnica fase.
Vamos voltar as duas primeiras razdes, ambas concemnentes a rea¢do de materiais originalmente
presentes em diferentes fases.

Os seguintes fatores determinardo como abordaremos este processo.

A Expressdo Global de Taxa. Uma vez que os materiais presentes nas duas fases separadas tém de
entrar em contato entre si de modo a haver uma reagao, as taxas quimica e de transferéncia de massa
entrario na expressao global de taxa de rcagao.

Solubilidade no Equilibrio. A solubilidade dos componentes reacionais limitara os seus movimentos
de fase a fase. Este fator certamente influenciara a forma da equagao de taxa, visto que ele determinara
se a rea¢ao ocorre em uma ou em ambas as fases.

O Esquema de Contato. Em sistemas gas-liquido, os esquemas de contato em contracorrentc ¢
semicontinuo (semibatelada) predominam. Em sistemas liquido-liquido, a batelada e o escoamento
com mistura perfeita (misturadores-decantadores) sao utilizados além dos contatos em contracorrente
€ em concorrente.
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Muitas permutagoes possiveis de taxa, equilibrio e modo de contato podem ser imaginadas; no
entanto, somente algumas delas s3o importantes, no sentido de seu amplo uso em escala técnica.

PR e 2 v
Soluto Gasoso Reagente

CO, Carbonatos

Co, Hidroxidos

CO, Etanolaminas

CO Complexos de cobre (1) e aminas
CO Cloreto de cobre (1) e aménio
SO, Ca(OH),

SO, Ozénio—H,0

SO, HCrO,

SO, KOH

Cl, H,0

C|2 Feclz

H,S Etanolaminas

H,S Fe(OH);

SO, H,S0,
C,H, KOH
C,H, Trialquil fosfatos

Olefinas Complexos amin cuprosos

NO FeSO,

NO Ca(OH),

NO H,SO,

NO, H,0

2 Adaptado de Teller (1960).

23.1 A EQUACAO DE TAXA

Por conveniéncia na notagio, vamos nos referir as reagdes L/G, muito embora o que estejamos dizendo
seja igualmente valido para reagdes L/L. Além disto, vamos supor que A gasoso seja solvel no
liquido, mas que B nio esteja presente na fase gasosa. Logo, A tem de se mover para o interior da fase
liquida para poder reagir; a rea¢3o ocorre somente na fase liquida.

A expressio global de taxa para a reagdo tera de considerar a resisténcia a transferéncia de massa
(para colocar os reagentes em contato) e a resisténcia das etapas das reagdes quimicas. Uma vez que
a magnitude relativa destas resisténcias pode variar grandemente, temos todo um espectro de
possibilidades a considerar.

Nossa analise considera a seguinte rea¢do de segunda ordem:

A(g—ohH+bB(l) — R(souloug), -r,=kC,Cy

presente no gas, mas solavel presente no liquido, a reagio ocorre somente no liquido, talvez
no liquido com solubilidade mas incapaz de entrar perto da interface (no filme liquido), talvez
dada por pa, = HyCa, na fasc gasosa no corpo principal de liquido

Para notagdo, considere um volume unitario do dispositivo de contato, V,, contendo seu gas, liquido
e sélido.
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4 Ve

j‘,:-;-, 4:7' E=,fl+f:g'
S S

aq =—, a=—
l/l V"

G » L em contato neste volume

S = area da interface gas-liquido

¥, = volume do dispositivo de contato

o Sélido pode estar presente
VI = volume de liquido

A taxa de reagdo € usualmente escrita de varias formas, como segue:

_ruu__ __l_ dNA

A v, ar
1 dN,

LS 1
Al v i Q)
. 1 dN,

—-r = ——

A S ar

Estas taxas estio relacionadas por:
r//IIV’ = erI - r!lS
Ou rlfll = ./;r‘ = ar’l
Visto que o reagente A tem de se mover do gas para o liquido para quc a rea¢@o ocorra, as resisténcias
difusionais entram na taxa global. Aqui, desenvolveremos tudo em termos da teoria de duplo filme.

Outras teorias podem e tém sido usadas; entretanto, elas ddo essencialmente o mesmo resultado,
porém com uma matematica mais expressiva.

A Equacio de Taxa para a Transferéncia de Massa de A (Absor¢io) Sem Reacdo Quimica

Neste caso, temos duas resisténcias em série: a do filme gasoso ¢ a do filme liquido. Desta maneira,
como mostra a Fig. 23.1, a taxa de transferéncia dc A do gas para o liquido é dada pelas expressoes de
taxa:

« para o filme gasoso:

__mol mol
[.n1~ra-s Wamnmmh-s
ra =kng(Pa = Pa) Y:0u _'](mz-:;‘-'(P,\ = Pai) 2)
» para o filme liquido:
TA=ka(Cpi =Cy)  You —rl’s kpa(Cp; —Cy) 3)

m® de liquido (’/m’:c liquido

m? de superficie - s m? do dispositivo de contato - s
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Lado do gas Lado do liquido
Interface
l Filme liquido
Filme gasoso f A
: .‘ R 1

| <

Pa Suponha equilibrio na interface; ou seja,

Pai=Hyi Caj A
% e considere F,; = constante, assim,
Corpo principal Pai = Hyi Cai

1
'
i
1
do gas '
1
l
'
|

Combinando as Egs. (2) e (3) com a lei de Henry, p,; = H, Ca;, de modo a eliminar as condigdes
desconhecidas na interface, p,; ¢ Cy;, obtemos a expressio final de taxa para a transferéncia de massa
sem reagdo quimica, em qualquer ponto no absorvedor.

e l
A = -(pa—H,C,) )
_b s /
kpea  kya Pa- m? de liquido
mol

A Equacio de Taxa para a Reagao e a Transferéncia de Massa

Aqui, temos trés fatores a considerar: o que acontece no filme gasoso, no filme liquido e no corpo
principal de liquido, como ilustrado na Fig. 23.2.

Todo tipo de formas especiais da equago de taxa pode resultar, dependendo dos valores relativos
das constantes de taxa, k, k, e k;, da razio de concentragdes dos reagentes, po/Cg, € da constante da lei
de Henry, H,. Isto resulta entio em oito casos a considerar, indo do extremo de taxa de reagdo
infinitamente rapida (a transferéncia de massa é o fator controlador) ao extremo de taxa de reagdo
muito lenta (ndo necessitamos considerar a resisténcia a transferéncia de massa).

Os oito casos especiais sdo dados a seguir, cada um com sua equagdo particular de taxa, da rea¢do
extremamente rapida a reagio muito lenta:

A reagao pode ocorrer no filme liquido e no }
corpo principal do liquido. As reagdes rapidas 1
ocorrem em uma faixa estreita no interior do 3
filme; as reacdes lentas se espatham através H
do filme e do corpo principal do liquido. *

Filme Filme Corpo principal
gasoso  liquido de liquido
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Caso A: Reagio instantinea, com baixa Cy

Caso B: Reacido instantanea, com alta Cy

Caso C: Reagdo rdpida no filme liquido, com baixa Cg
Caso D: Reacao rapida no filme liquido, com alta Cy

Casos F ¢ F: Taxa intermedidria, com reagao no filme e no corpo principal do liquido

Caso G:
Caso H:

Mostramos esses oito casos na Fig. 23.3.

Reagdo lenta no corpo principal, porém com resisténcia no filme
Reagdo lenta, nenhuma resisténcia a transferéncia de massa

Mais adiante, discutiremos esses casos especiais e apresentaremos suas equagdes particulares de

taxa, depois de apresentarmos a equagao geral de taxa.

1 Filme
19as0s0

Reagdo extremamente répida

1 H, = H,
Ko kyaE kGyf)
do filme  do filme do scio da

235050 liquido massa
liquida

P

Filme

liqudo | Plano de

reagado

Al
I
1
1

) Filme | Filme
\gasoso fiquido r—— Alta

Zona de

Ce
i

! Plano de
' reagdo

Alta e
constante

®

! ! i G

) : Cs l ! Ahae

' : A |~ constante

I | ]

! T Ca L T— G ®
Interface Qualquer
da fase Qualquer valor valor

Pp——
— ! 0

1 G

Ca
1

'
———_Cp

® _, |

S —

Reagdo extremaments lenta
/}

Gésﬁ’

Liquido—

Reagao
somente
no filme

No filme
e corpo
principal

Reagao somente no

corpo principal
do liquido

)

e A'(do gas) 1 'bB (hquldo) = produtos (llquxdo)
o para a faixa’ omplcta de val s de taxas de reagdo-e “de- transferéncia de massa™4

s

[ Yy o

e A AT hie T AT LY
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A absorc3o de A proveniente do gas ¢ maior quando a reagdo ocorre dentro do filme liquido do que
para o caso de transferéncia de massa sem reagdo quimica. Deste modo, para as mesmas concentragdes
nos dois contornos do filme liquido, temos:

taxa de absorgdo de A,
quando ocorre a reagio

L E = — (6)
taxa de absorgdo de A

para a transferéncia de massa
sem reacdo quimica

Fator de aumento
(enhacement factor)
de absor¢do
do filme liquido

mesmas C,,. Cy. Cg,. Cg
nos dois casos

O valor de £ ¢ sempre maior do que ou igual a um. O Gnico problema agora é avaliar £, o fator de
aumento. A Fig. 23.4 mostra que E depende de duas quantidades:

E. =| o fator de aumento para reacdes %)
! extremamente rapidas
M3 =| méaxima conversdo possivel no filme, comparada @8)
f com o transporte maximo através do filme

M,; representa o modulo de Hatta, em reconhecimento ao cientista que primeiro tratou deste problema,
Hatta (1932).

<O fator de aumento pa:a reac;oes ﬂuldo-ﬂuldo, com' y uma fun¢io de My e £
odificado a patu' da soluglio numérica de van Krevelens & Hoftijzer (1954)'3
Se E; >5M ,,, temos entdo uma *
reagao de pseudoprimeira ordem i
perto da interface L/G, caso
em que £ = M. Mais precisamente: /
A zona de reagdo se

E=M,,[l- M”-l]+--- aproxima da interface

2E,;
1000 — T 7 ...u.\v
T T 2 Q\
]
Nenhuma reagao Todas as reagées ocorrem 1000
no ﬁlﬁle—L;_““ . -I.\O_ﬁlme L; 500 Reagao rapida de
todas as reagdes nenhuma penetragdo fspgunda ordem no
ocorrem no seio de Anoseiode L 200 5“;:“3 LM i
del > >—=
100 :e 100 " 5
c I
10 F /f' ’ 3
o e 3 ) D ,CoH
" M2 5 b‘ =1+
[ E=l+—2 4. /rr,’ ] b 4 pa
| £= -
i 3 l ’ 2
s et o ..//. i P .....1.
]'00,1 10 1000

10 ( 100
JJ"‘ SeE, < % entao temos uma reagédo
Al

instantanea no plano do
filme L, casoem que £ = E,,
Mais precisamente:
ENE,-1)

M

MM

E=E, -
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Vamos examinar agora os 0ito casos especiais.

Caso A: Reagio Instantinea com Relagiio a Transferéncia de Massa. Uma vez que um elemento
de liquido pode conter tanto A como B, mas ndo ambos, a reagdo ocorrera em um plano entre o
liquido contendo A e o liquido contendo B. Além disto, visto que os reagentes tém de se difundir para
este plano de reagdo, a taxa de difusdo de A e B determinara a taxa de reagdo, de modo que uma
variagdo em p, ou Cg movera o plano de uma maneira ou de outra (ver Fig. 23.5). No estado
estacionario, a taxa de escoamento de B em diregido a zona de reagao sera b vezes a taxa de escoamento
de A em diregdo a zona de reagdo. Logo:
iz s X0 _ ky o
=Tk (Pa — Pa) Tha(Cyy —0) == 2 (Cy ~0)—— 9
b x b Xg—X

A no filme gasoso A no filme liquido B no filme liquido

sendo kg ¢ k4, k05 coeficientes de transferéncia de massa nas fases gasosa e liquida, respectivamente.
Os coeficientes do lado liquido sdo para a transferéncia de massa sem reagdo quimica, sendo
conseqiientemente baseados no escoamento através do filme inteiro de espessura x,.

Na interface, a relagdo entre p, e C, € dada pelo coeficiente de distribui¢do, chamado constante da
lei de lenry para sistemas gas-liquido. Assim:
Pai=HCy (10)

Além disto, visto que o movimento de material dentro do filme ocorre somente devido a difusdo, os
cocficientes de transferéncia para A e B estdo relacionados por*:
kai _Balx Dy

AL A0 A (12)
kyy Dy lxg Dy

ot entragio dé reagentes quando visiiatizada'pe
36§ Irreve?wels mﬁmtamente rapdas; de’qualdo

Filme . Filme ol
| gasoso_.l Ilqmdo |

0 plano de reagao
esta na interface
Pa

Caso B
Eq. 13

* As alternativas a teoria de duplo filme estio também em uso. Estes modelos [Higbie (1935); Danckwerts (1950, 1955)] consideram
que o liquido na interface é continuamente removido e substituido por um liquido fresco, proveniente do corpo principal de
liquido, e que este é 0 meio de transporte de massa. Todas estas teorias de renovagio transiente da superficie prevéem que:

%o VB, an
em oposi¢do 'Eq. (12), para a teoria de filme.

Com a excessdo dessa unica diferenga, esses modelos — tdo diferentes do ponto de vista fisico — fornecem estimativas
essencialmente idénticas do comportamento do estado estacionario. Por causa disto e por ser a teoria de filme bem mais facil de
desenvolver ¢ usar em comparagio as outras teorias, lidamos exclusivamente com ¢la.
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Eliminando os intermediarios ndo mensuréaveis, X, xo, pa; € Ca;, das Egs. (9), (10) e (12), obtemos:

@ﬂgﬁ_‘*_l’_‘t
kg, G, ., 1dN, @, b H,

para o Caso A: [k,\gpA> B’bBJ -r =_§ th = _»A_ll_ - -14\ (13)
HﬂkAg k,—’\l

Para o caso especial dc resisténcia desprezivel na fase gasosa, por exemplo se vocé usou reagente
puro A na fase gasosa, entio p, = pa; 0u k, — co. Neste caso, a Eq. (13) se reduz a:

17 gb G
A= kAICAi[l + ‘I’TJ)B;\II—CBA.—) (14)

Caso B: Reagio Instantinea; Alta Cy. Retornando a situagdo geral mostrada na Fig. 23.5, se a
concentragido de B for elevada, ou mais precisamente, se

k
kAgpA = ‘Z"‘Cn (15)

entdo esta condi¢do, combinada com a Eq. (5), vai requerer que a zona dc rea¢do se mova em dire¢ao
a interface, permanecendo ai € ndo no filme liquido. Este fato é mostrado na Fig. 23.5. Quando isto
acontece, a resisténcia na fase gasosa controla o processo e a taxa nio ¢ afetada por qualquer aumento
adicional na concentragio de B. Além disto, a Eq. (9) ¢ simplificada, resultando

kB,cB] o LN,

AT S a

para o Caso B: (kAgpA < =kpgPa (16)

A Eq. (17) diz quando o Caso A4 ou o Caso B devem ser aplicados. Assim:

sek, p ZﬁlC , entdo use Eq. 13: Caso A
aghPa p B q

a7

k
sek,, p, <-BLC,. entio use Eq. 16: Caso B
agPa =7 "0 q

Vamos agora olhar os outros casos.

Caso C: Reacio Rapida; Baixa Cg. O plano de reagio para o caso A se espalha em diregao & zona de
reagdo, na qual A ¢ B estdo ambos presentes. Contudo, a reagio ¢ suficientemente rapida, de modo
que esta zona de reagao permancce totalmente dentro do filme liquido. Desta forma, nenhum A entra
no corpo principal de liquido para reagir la.

Uma vez que o ultimo termo de resisténcia na equagio geral de taxa, Eq. (5), € desprezivel (grande
k), a forma da equagdo de taxa para este caso €:

—r;,nz —HI)A (18)
A _

LI
kaga kpaE

Caso D: Reagio Rapida; Alta Cy, Conseqgiientemente, Taxa de Pseudoprimeira Ordem em
Relagio aoc Componente A. Para o caso especial onde Cg ndo diminui de modo apreciavel dentro do
filme, Cy pode ser considerado constante em todo o filme; a taxa de reagdo de segunda ordem (Caso
O) se simplifica para a expressio de taxa de primeira ordem, que é mais facilmente resolvida. Assim,
a expressdo geral de taxa, Eq. (5), reduz-se para:
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3
CasoC Caso D ;
{segunda ordem rapida) {pseudoprimeira ordem) 1
Eq. 18 Eq.19 \
'.1///___ 1 P (19)

A 1 — H- . — Pa

—— e —— A
kaga aw’@AkCB

A Fig. 23.6 esquematiza os Casos Ce D.

Casos E e F: Taxa Intermedidria em Relagiio 4 Transferéncia de Massa. Neste caso, a reagio é
lenta o suficiente para permitir a difusdo de algum A através do filme em diregdo ao corpo principal
de fluido. Por conseguinte, A reage tanto dentro do filme como no corpo principal do fluido. Temos
de usar aqui a expressdo geral de taxa, com suas trés resisténcias, Eq. (5).

Caso G: Reagdo Lenta em Relagao a Transferéncia de Massa. Isto representa um caso um tanto
curioso, onde toda a reagdo ocorre no corpo principal de liquido; todavia, o filme ainda oferece uma
resisténcia a transferéncia de A em dire¢do ao corpo principal de liquido. Deste modo, as trés
resisténcias entram na expressao de taxa e a Eq. (5) se reduz a:

II’L l
+ Ay + Ay
kpga kya kCyf

Pa (20)

Caso H: Reagio Infinitamete Lenta. Aqui, a resisténcia a transferéncia de massa é desprezivel, as
composigdes de A e B sdo uniformes no liquido e a taxa é determinada apenas pela cinética quimica.

1177 k
—r T{fl— PaCs =4,CACy @n
A

A Fig. 23.7 mostra os casos G ¢ H.

Revisio do Papel do Nimero de Hatta, MH

Para dizer sc uma reagao ¢ lenta ou rapida, concentramo-nos na superficie unitaria de uma interface
gas-liquido, consideramos que a resisténcia na fase gasosa ¢ desprezivel e definimos um parametro
de conversdo no filme:

conversdo maxima possivel no filme

M} =
¥ ™ transporte difusional maximo através do filme
_KCoCa¥y _ KCo@ 22
Du -Cp; kil

Xo
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MG

7 0 Caso G, reaqoes lentas amda mostra res| 1s£euc1a 00 ﬁlme. O Casp H.ndo mostra, -

i
Corpo i
Filme G Filme L principal de L

Caso G
Eq. 20

Se My = |, a reagdo toda ocorrera no filme e a arca superficial sera o fator controlador da taxa. Por
outro lado, se M, < I, nenhuma reag¢do ocorrera no filme e o volume aparente se tornara o fator
controlador da taxa. Mais precisamente, tem sido encontrado que:

1. Se M,, > 2, a reagdo ocorrera no filme e teremos os Casos 4, B, C, D.
2. Se 0,02 < M}, < 2, teremos entdo os Casos intermediarios E, F, G.
3. Se M,; < 0,02, teremos a reagao infinitamente lenta do Caso H.

Quando M, for grande, devemos escolher um dispositivo de contato que desenvolva ou crie grandes
areas interfaciais; a energia para agita¢do € geralmente uma consideragdo importante nestes esquemas
de contato. Por outro lado, se M, for muito pequeno, tudo que precisamos é um grande volume de
fluido. A agita¢do para criar grandes areas interfaciais ndo traz vantagens neste caso.

A Tabela 24.1 do proximo capitulo apresenta dados tipicos para varios dispositivos de contato, a
partir da qual podemos ver que as colunas de pulverizagao (spray) e de pratos devem ser dispositivos
eficientes para sistemas com reag¢des rapidas (ou grande Mj), enquanto os dispositivos com
borbulhamento devem ser mais eficientes para reagdes lentas (ou pequeno M,,).

Dicas para o Regime Cinético, a Partir de Dados de Solubilidade

Para reagdes que ocorrem no filme, o coeficiente de distribuigdo nas fases, H, pode sugerir se a
resisténcia na fase gasosa sera provavelmente importante ou ndo. Para mostrar isto, escrevemos a
expressdo para a transferéncia de massa de A sem reagio quimica, através dos filmes liquido e gasoso:

I dN, 1
S d ‘_!_+ﬂ_A"A

N (23

(ﬁl—me/g'asow L filme liguido

Agora, para gases pouco soliveis, M é grandc; conseqiientemente, com todos os outros fatores
inalterados, a equagao de taxa, Eq. (23), mostra que o termo de resisténcia no filme liquido é grande.
O contrario se mantém para s6lidos muito soliveis. Logo, vemos que:

A resisténcia no filme gasoso controla o processo, para gases muito soliveis.
A resisténcia no filme liquido controla o processo, para gases pouco soliveis.

A Tabela 23.2 apresenta alguns valores tipicos de H, para gases comuns soltiveis em agua.
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Cco NH,
20°C 1,45%x10°} 123 10° ] 0,74 x 10° | 0,96 x 10° |  2.600 0,020
60°C 2,16x10°] 1,34 x10° | 1,13x 10° | 1,48 x 10°| 6.300 0,096

as pouco solavel ¢« as muito solivel
g

Note que gases sdo mais solliveis a temperaturas mais baixas. Valores adicionais para muitos gases
diferentes podem ser extraidos, com dificuldade, de Perry e Green (1984) e das referéncias dadas por
Danckwerts (1970).

Visto que um gas muito solavel é facil de absorver e tem sua principal resisténcia na fase gasosa,
ndo necessitamos adicionar um reagente B na fasc liquida para promover a absor¢do. Por outro lado,
um gas pouco solivel é dificil de absorver e tem sua principal resisténcia na fase liquida; por
conscguinte, € este sistema que se beneficiaria grandemente de uma reacdo na fase liquida.

Comentarios Finais

De modo a encontrar a capacidade da unidade de processo necessaria para realizar uma dada tarefa
(isto sera discutido no proximo capitulo), necessitamos conhecer a taxa global de reagdo. Este capitulo
explica como avaliar a taxa global de reagio.
Muitas fontes reportam as constantes fisicas ¢ quimicas usadas neste capitulo. Eu recomendo as
seguintes:
*  Doraiswamy e Sharma (1984): um tratamento extensivo de todo esse assunto.

*  Shah (1979): avaliagdo dos coeficientes de transferéncia de massa em varios tipos de equipa-
mento e dispositivos experimentais para determinagéo destes coeficientes.

«  Danckwerts (1970): facil de acompanhar a discussdo, fontes para as constantes da lei dc Henry,
equagdes para determinagdo dos coeficientes de transferéncia de massa.

EXEMPLO 23.1 DETERMINACAO DA TAXA DE UMA REACAO L/G

Ar, com um gas A, borbulha através de um tanque contendo B aquoso. A reagido ocorre como
segue:
A(g - D+2B() > R(),  =ry =kC,C3, k=10 m®/mol® - h

Para este sistema:

kaga=0,01 mol/h-m’- Pa £,=098

kaya=20h" H, = 10° Pa - m¥mol, solubilidade muito baixa

By =Bp; = 10° m¥h a =20 m¥m?
Para um ponto no absorvedor-reator em que

pa=5x10°Pa e Cg=100mols/m?

(a) localize a resisténcia a reagdo (qual o percentual no filme gasoso, no filme liquido e no cor-

po principal de liquido);
(b) localize a zona de reagdo; B

(¢) determine o comportamento no filme liquido (se a reagado é de pseudoprimeira ordem, instanta-
nea, transporte fisico, etc.);

(d) calcule a taxa de reagio (mol/m? - h).
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SOLUCAO

Este capitulo tem analisado somente as reagdes de segunda ordem: no entanto, este problema
lida com uma reag@o de terceira ordem. Uma vez que nenhuma analise é disponivel para reagdes
diferentes de segunda ordem, vamos trocar nossa reagdo de terceira ordem por uma aproximagao
para segunda ordem. Portanto:

kC,CE = (kCg)C,Cy

De modo a encontrar a taxa a partir da expressdo geral [Eq. (5)], necessitamos avaliar primeiro E;

e My, Vamos fazer isto:
V2432 10 10° 1002
My = = :

=100
kAI
3
(Ei)pnmeira =1+ QDBCBHA =1+ 10010 = 10}
fontativa bD \ pu 2(5%10%)

tentativa p,, = pa

Visto que (E)pimeica teatativa > 3 My, €ntdo para qualquer outra tentativa menor para pAi, teremos
ainda E; > 5 M}, Conscqiientemente, da Fig. 23.4, temos uma reagio de pseudoprimeira ordem
no filme, com

E =M, =100

Para a expressdo de taxa, Eq. (5), temos:

_rAn/f: pA
b Hy | Ha
kpga kyaf  KkCif,
5%10°

= 10° 10° =33 mols/ h - m’ de reator

1
+
01 " 20(100) ' (10°) (1007) (0,098)

1

(a) 2/3 daresisténcia esta no filme gasoso e 1/3 esta no filme liquido,

1
3 -0

wing

Assim:

(b) azona de reagdo esta no filme liquido;
(¢) areagdo ocorre na interface, por uma rcagio de pseudoprimeira ordem de A;

srr0

(d) ataxaé—ry” =33 mols/h - m>.
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PROBLEMAS

Um reagente gasoso A absorve ¢ reage com B em um liquido, de acordo com:
Alg > D+B() - RU).  —ry =kC,Cy

em um leito recheado, sob as seguintes condigdes:

kaga = 0,1 mol/h - m’ de reator - Pa £=0,01 m® de liquido/m® de reator
k,a =100 m? de liquido/m? de reator - h Dy =By = 108 m¥h
a =100 m¥m? de reator

Em um ponto do reator onde p, = 100 Pa e Cy = 100 mols/m® de liquido,
(a) calcule a taxa de reagdo em mol/h - m® de reator;
(b) descreva as seguintes caracteristicas da cinética:
» localizagio da maior resisténcia (filme gasoso, filme liquido, corpo principal de liquido);

+ comportamento no filme liquido (reagao de pseudoprimeira ordem, instantanea, transporte
fisico),

para os seguintes valores da taxa de reac¢do e da constante da lei de Henry:

k, m* de liquido/mol - h H,, Pa - m? de liquido/mol

23.1 10 10°
23.2 10° 10*
233 10 10°
23.4 10~ 1
23.5 102 1
23.6 10 1

23.7 Refaga o Exemplo 23.1, fazendo apenas uma mudan¢a. Vamos supor que o valor de Cg seja muito
baixo; ou seja, Cg = I.

23.8 A alta pressio, CO, ¢ absorvido por uma solugdo de NaOH em uma coluna de recheio. A reagio é
dada por:

CO, +2NaOH — Na,CO; + H,0 com —r,, =kC,C;

Encontre a taxa de absorgao, a resisténcia controladora ¢ o que estd acontecendo no filme liquido,
em um ponto da coluna onde p, = 105 Pa e Cg = 500 mols/m>.
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Dados:  k,a=10"mol/m’-s- Pa H, =25.000 Pa - m*/mol
g1 A

ky=1x10%m/s B,=1,8x10" m¥s
a=100m™' By = 3,06 x 107 m¥s
k=10 m*mol - s £i=0,1

Este problema foi adaptado de Danckwerts (1970).

Sulfeto de hidrogénio é absorvido por uma solugdo de metanolamina (MEA) cm uma coluna de

recheio. No topo da coluna, o gas esta a 20 atm e contém 0,1% de H,S, enquanto o absorvente

contém 250 mols/m® em base livre de MEA. A difusividade de MEA na solugio ¢ 0,64 vezes a

difusividade de H,S. A reacdo é normalmente considerada como irreversivel e instantanea.
H,S+RNH, — HS™ + RNHj

a) (B)

Para as taxas de escoamento e recheio usados, temos:

kya=0,03s"
kaga =60 mols/m* - s - atm
Hy=1x 10" m*- atm/mol, constante da lei de Henry para H,S em agua

(a) Encontre a taxa de absorgio de H’S na solugdo de MEA.

(b) Com o objetivo de saber se vale a pena usar o absorvente MEA, determine quao mais rapida é
a absor¢do com MEA em comparagio a absor¢do com dgua pura.

Este problema foi adaptado de Danckwerts (1970).



Reatores
Fluido-Fluido:
Projeto

Primeiro, temos de escolher o tipo correto de dispositivo de contato e depois encontrar a capacidade
necessaria. Ha dois tipos de dispositivos — torres e tanques. A Fig. 24.1 mostra alguns exemplos.
Como se pode esperar, estes dispositivos tém valores bem diferentes de razoes de volumes L/G, de
dreas interfaciais, dc &, € &, ¢ de forgas-motrizes de concentragdo. As propriedades particulares do
sistcrna com que vocé esta lidando, a solubilidade do reagente gasoso, a concentragdo dos reagentes,
etc. — na verdade, a localizag3o da principal resisténcia na equagio de taxa -— irdo sugerir que vocé
use uma classe de dispositivo e ndo a outra.

A Tabela 24.1 mostra algumas das caracteristicas desses dispositivos de contato.

Fatores a Considerar na Selecio de um Dispositivo de Contato

(a)

(b)

(©)

(d)

Modo de Contato. Nos os idealizamos da forma mostrada na Fig. 24.2.
«  Torres que se aproximam de escoamento pistonado para G/escoamento pistonado para L.

«  Tanques de borbulhamento que se aproximam do escoamento pistonado para G/escoamento
com mistura perfeita para L.

«  Tanques agitados que se aproximam do escoamento com mistura perfeita para G/
escoamento com mistura perfeita para L.

Como podemos ver, as torres t€m a maior for¢a-motriz de transferéncia de massa, tendo, em
relagio a isto, uma vantagem sobre os tanques. Tanques agitados tém a menor for¢a-motriz.
k, ¢ k;. Para goticulas liquidas no gas, &, ¢é alto e k; € baixo. Para bolhas de gas ascendendo no
liquido, &, é baixo e &, € alto.

Taxas de escoamento. Leitos rechcados trabalham melhor com taxas relativas de escoamento
de cerca de F;/F,= 10 a 1 bar. Outros dispositivos de contato sdo mais flexiveis pelo fato de
trabalharem bem em uma faixa mais ampla dc valores de Fi/F,.

Se a resisténcia estiver no filme gasoso e/ou no filme liquido, vocé desejara ter uma grande
area interfacial, "a", implicando na maioria dos dispositivos de contato com agita¢io e na
maioria das colunas. Se o filme L dominar, fique longe dos dispositivos de contato que usem
pulverizagio (spray). Se o filme G dominar, fique longe dos dispositivos de contato com
borbulhamento.
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(e) Se aresisténcia cstiver no corpo principal de L, vocé desejara ter um grande f;= V,/V,. Fique
longe das torres. Use os tanques.

(f) Solubilidade. Para gases muito soliveis, aqueles com um valor pequeno da constante da lei de
Henry, f, (aménia em agua, por exemplo), o filme gasoso controla o p1,.'esso; desta forma,
vocé deve evitar os dispositivos com borbuthamento. Para gases dc baixa solubilidade no
liquido, logo alto valor de # (O, e N, em agua por exemplo), o filme liquido controla o processo,
devendo-se evitar assim as torres com pulverizagao.

(g) A reacdo baixa a resisténcia no filme liquido; portanto:

«  Para absor¢do de gases muito soluveis, a rea¢io quimica n3o ajuda.
«  Para absorg¢do de gases pouco solaveis, a reagdo quimica ajuda ¢ acelera a taxa.

Nomenclatura. Em nosso desenvolvimento, usarcmos os seguintes simbolos:

A,, = area da segdo transversal da coluna.
a = érea interfacial de contato por unidade de volume de reator (m*m?>).
J; = fragao volumétrica de liquido (-).

i = qualquer participante, reagente ou produto, na reagio.
A, B, R, S = participantes na rea¢do.

U =componente transportador ou inerte em uma fase; ou seja, nem reagente e nem produto.
T = namero total de mols na fase reagente (ou liquida).

Y, = pa/py, mols de A/mol de inerte no gas (-).

X, = C4/Cy, mols de A/mol de inerte no liquido (-).

F',, F7; =taxa molar de escoamento de todo o gis e de todo o liquido (mol/s).
F, = Fyp/m, taxa molar de escoamento ascendente de inertes no gas (mol/s).
F, = F;Cy/Cy, taxa molar de escoamento descendente de inectes na fase liquida (mol/s).

Com esta nomenclatura, temos as seguintes relagdes entre as varias medidas de concentragao:

N=pytpgt - +pU

Cr=Cp+Cg+ - +Cy

ay, =d[&]=ﬁgfﬂ’_r;eﬁ!m_1’"~‘—'f‘ dp,
Py pe 'y

Ky G- Cutos—CutCu T2 1,
CU CU CU

As cquagdes de desempenho escritas em termos de F, € F sio Uteis quando as correntes que estdo
escoando tém inertes que carregam o material. A equagio escrita em termos de £7,, e £7, € util quando
as correntes em escoamento contém somente materiais reativos e nenhum inerte.

24.1 TRANSFERENCIA DE MASSA SEM REACAO QUIMICA

Visto que a abordagem para sistemas reacionais ¢ uma extensao direta da transferéncia de massa sem
rea¢do quimica, vamos primeiro desenvolver as equagdces para somente a absorgio de A pelo liquido,

A (gas) — A (liquido)
e depois ir para sistemas reacionais:
A (g » 1)+ B(I) - produtos (/)

Note a similaridade nas equag¢des de desempenho.

e
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Escoamento Pistonado para G/Escoamento Pistonado para L — Escoamento em
Contracorrente em uma Torre

De modo a desenvolver a equagio de desempenho, combinamos a equagio de taxa com o balango de
material. Deste modo, para opcragdes em estado estacionario e em contracorrente, temos para um
elemento diferencial de volume:

(A perdido pelo gas) = (A ganho pelo liquido) = (—=+{""" )@V,

FodY, = FdX =(-r"")dV, 1))

ou _F&_J[F_L)f_dejmg/

—r)a=kya(py - pa) =kya(Cy = pa)
(R=pa ¥ R R=py (G -C,) A 2 Pa = Pu na(Cy =Py
Integrando para a torre inteira, temos:

F, f¥adY, =_I:‘I_JXA1¢IXA

V==~

a vy -rl oadx, -rf

. Fd
= [ dp =™ s%Pa @

Pa kya(m—py )z(pA —pa) Tem kag@(U=pa)(pa—Da)

~FC J"u dC, =rM FdC,
T Jen kya(Cp —=CL ) (Ca —=Ca)  Jcn kaya(Cr —=Co)Co, = Cy)

Em breve, o procedimento de projeto sera sumarizado na Fig. 24.3. Para sistemas diluidos, C, < Cr
€ pa < p, resultando em F, = F, e F'; = F). Nesta situagio, o balango diferencial de material se torna:

F F,
L dp, ==LdC, =-r"Uv, 3
T P A c, A 4V, Q)
e para quaisquer dois pontos no absorvedor:
Fn
Par=Par=— (Cay=Cyy) O]
FgCT A Al
A expressdo de taxa se reduz a:
rres ” 1
=) =(=r)a= (py = P3)
.__l_. 4+ —A
kga kya &)

= K,gg a(p, —py) =KAja(C;—CA)

Logo, a expressdo geral integrada de taxa da Eq. (2) se torna, com a Eq. (3):

Vbt e [ s T dC
r cs n __rnu C c _ruu
- Pay A T Al A . (5)
__ ‘¢ Ip“ dpy ___F I Ca_dC,
ﬂKAga Par P — p:\ CTKAla

Cai C;—CA

coeficiente em_/ gas em equilibrio com& cocﬁm L liquido em equilibrio

base gasosa o liquido C,; ou seja, base liquida com o gas p,; ou seja,
! =-q_+i pi=H\Cy L: ! +_l_ C;=pAIHA

Ky K A Ko Hakyy by
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’tra:t;io do procedimento de projeto para a transferéncia de massa ser
; eI RR AT quimica,sem torres em G uucorrentc“

Baixa p, Baixa G,

--®

<—Gés—4<~Liquido—>
I - “@ Interface em qualquer
Altap, Alta G, ponto na torre

. - . H
A linha de operagdo é levemente H
curvada aqui. No grafico de Y, versus .
Xa, @ linha de operagédo é reta com — A area sombreada :

inclinagéo = F,/F, representa

Linha de equiibrio 8 mu?gral na

[ Pa=Hy, Cy, Ea-2:logo.

F ;
7 =% (area sob a curva) -
a

Inclinagdo = — ky, /kp,
¢ | AT ...fesolva i
graficamente

Para outros modos de contato da Fig. 24.2 — escoamento pistonado para G/escoamento pistonado
€ concorrente para L, escoamento com mistura perfeita para G/escoamento com mistura perfeita para
L, escoamento pistonado para G/escoamento com mistura perfeita para L, escoamento com mistura
perfeita para G/escoamento pistonado para L, escoamento com mistura perfeita para G/batelada para
L — ver Levenspiel (1996), capitulo 42, ou lembre-se das equagdes € dos métodos, a partir de suas
licoes de transferéncia de massa e operagdes unitarias.

24.2 TRANSFERENCIA DE MASSA E REACAO NAO MUITO LENTA

Aqui, tratamos somente a reagdo A(g — /) + 6B({) produtos (1). Consideramos que a taxa seja
suficientemente rapida de modo que A ndo entra no corpo principal do liquido. Isto considera que o
modulo de Hatta ndo é muito menor do que um.

Escoamento Pistonado para G/Escoamento Pistonado para L — Transferéncia de Massa +
Reacio em uma Torre em Contracorrente
Baixa p, Alta Cg

®---

«——dV,

@__. -
Alta py ——T

Baixa Cy
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Para uma fatia diferencial do reator-absorvedor, escrevemos:

A perdido | _ 1 B perdido — [ consumo de A
pela reagao

pelo gas b \ pelo liquido
'''' o A T
FdX veren 1pr
ou FodY, =- Ib B =(-r{")aV, @)

Para Sistemas Diluidos. p; = e Cy = Cy, simplificando as expressocs anteriores para:

f £ ,,
f‘dl’/« =_ECf—,dCB =(=ri)adV, 8)

Rearranjando e integrando [ e 1, [1 e I11, I e 111, temos o scguinte resultado:

Em geral
Y dY,
vo=F
SNy (=ry)a
F cXs (IXB ; F
=?I_J-XBZ (—-rp)a vz com FX(\M _YA')=-;I(xm ~Xe2) ©

Para sistemas diluidos bom também do ponto | a0 ponto i na torre

Fg J’F’AZ dp,

" T Jpar (~r,(’)a
1:1 J’cﬂ' dCB ' Fg F;
B Ty acom —(pag = pa) =7~ (Cor - 10
bC Jog, (=r))a * com n (Pa2=Pa) bC, (Co1 = Cap) (10)

Resolugdo para ¥,
escolha alguns valores de p,; geralmente, p,,, pa, € um valor intermediario sio suficientes, e
para cada p,, encontre o valor correspondente de Cg.

« avalie a taxa para cada ponto a partir de:

(-ri)a= ! Pa
i H, H,

a..—.'_ —_n
kAga kyaE  kCyf,

«  integre graficamente a equagio de desempenho:

Pa sdida Ppa entrada
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Escoamento Pistonado para G/Escoamento Pistonado para L - Transferéncia de Massa +
Reacido em uma Torre em Concorrente

Neste caso, mude simplesmente F, por —F, {para escoamento ascendente de ambas as correntes) ou F,
por —F, (para escoamento descendente dec ambas as correntes) nas equagdes para escoamento em
contracorrente. Esteja certo de encontrar o valor apropriado de Cy para cada valor de p,. O resto do
procedimento permanece 0 mesmo.

Escoamento com Mistura Perfeita para G/Escoamento com Mistura Perfeita para
L — Transferéncia de Massa + Reacio em um Tanque Agitado

Uma vez que a composi¢do correspondente € a mesma em qualquer ponto no interior do vaso, taga
um balan¢o no vaso como um todo. Assim:

A perdido | _ 1{ B perdido — [ consumo de A
pelo gas b \ pelo liquido pela reagao

G Pasaida

L
—>

CB entrada

0 vaso inteiro é bem
misturado, estando nas
condigdes de saida G Pacatada

Em simbolos, estas igualdades se tornam:

F, roer
Fg(YA entrada YA saida )= TI(XB entrada xB saida) = (_rz\ ) |nas condigdes de Vr (")
saidapan Gel
¢ para sistemas diluidos
F ~
?g(pAcmrada ~Pasica) = b—Cl_(CB entrada ~ Casaida ) =(=78"") lnasaiga Vs (12)
T

Para encontrar V,, a solugio é direta: avalie a partir das composigoes conhecidas das correntes
eresolvaa Eq. (11) ou (12).

Para encontrar Cy, 4, € P, saiga d2d0 V), suponha uma valor de py_gigar avalie Cp_ i, € €M
seguida —R."” € V,. Compare o valor calculado de ¥, com o valor verdadeiro. Se forem
diferentes, suponha um outro valor de p,_gida-

Escoamento Pistonado para G/Escoamento com Mistura Perfeita para L - Transferéncia de
Massa + Reacio em um Tanque com Borbulhamento

Aqui, temos de fazer dois balangos: um diferencial para a perda de A proveniente do gas, porque G
estd em escoamento pistonado, e um balango global para B, porque L esta em escoamento com
mistura perfeita.

Se focalizarmos uma pequena porgao do gas ascendente, teremos:
(A perdido) - (consumo de A) ou... FydYy =(~r{"

pelo gas pela reagdo M nas condigdes

de saida

av, a3
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Fo A Pasaica av,
g Nhod s &
—>h
CB entrada . CB saida
A
F Todo o liquido

s} Paenvada esta a Casaa

Para o liquido como um todo ¢ para o gas como um todo, um balango em todo o reator forncce:

b
Integrando a Eq. (13) ao longo do caminho da bolha e usando também a Lq. (14), temos:

(todo A perdido) — 1 (todo B perdido

. _h
pelo gas b\ pelo liquido ] oo FgAY, =t aXy (14

Em geral
\',\ enirada (N - . F 4

Vr = FEJ I/A --.com... %fg(YAenlrada —Y:\sai\la)=_l'()‘8cmmda —staidz) (15)
YA sada (—"A )a b

para liquido em Cg 4,
para sistemas diluidos
I':g PA entrads dp A

T Ipa caida (_’:)a

F F, .
r 2..com... £ (pA entrada ~ P A saica ) = . (Cchndn —CBsaida) (16)
T bCy

Se V, tiver de ser determinado e as condigdes de saida forem conhecidas, entdo o procedimento
sera direto. Escolha alguns valores de p, ¢ integre graficamente.

S€ pa cida € Ci. saida tiverem de ser determinados em um reator de volume ¥, conhecido, entao
teremos uma solugdo de tentativa e erro. Suponha simplesmente um valor de Cy 4, € €nti0 veja se
Vcalculado = Vdadcr

Escoamento com Mistura Perfeita para G/Batelada Uniforme para L — Transferéncia de
Massa + Reaciio em um Tanque Agitado

Visto que esta ndo é uma operagao em estado estacionario, a composi¢@o € as taxas variam com o
tempo, conforme mostrado na Fig. 24.4. Em qualquer instante, o balango de material iguala as trés
quantidades mostradas a seguir, tendo-se em geral:

w4 Figura 244 — Histbria de tima batelada de liquido. reagindo

Aumenta com o tempo, a
medida que B é consumido

V,volume de L A qualquer instante, Cg € 0 mesmo em toda

parte no tanque. No entanto, Cg diminui com |
o tempo por causa da reagao com A.
No inicio Cg = Cgo

No finat CB = Cﬂ/'

Il

¥, volume de
emuisao L/G Fy

Paenuada

Constante —1
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V, dC,
'4 — { B .t
Fg(‘:\cmrada-\/:\saida)—-z)— dt _( Ta )Vr (17)
T u it
perda de A diminuic¢do consumo de A ou B pela
proveniente deBemlL rea¢do. Na expressio de
do gés com 0 tempo  1aKa, USE Py 444 UMA VEZ
que G estd em escoamento
com mistura perfeita
Para sistemas diluidos
£ V, dCy oy
Paenirads = Pasaida) =~ =(=r W (18)
n entrada A saida b dt A r

Determinacio do Tempo Necessirio para uma Dada Operagio
»  Escolhaalguns valores de Cg, por exemplo, Cyg, Cgre um valor intermediario de Cy. Para cada

valor de Cg, suponha uma valor de p,_giga-
. Isto podc requerer um procedimento de tentativa e erro,

reer

»  Calcule agora My, E, eentdo Ec—r)
nio sendo porém freqiiente.

»  Vejase os termos | ¢ I sdo iguais entre si

(_ruu)V 2 F [ Pacatrads  _ _ PAsaida )
A r="g
= P couada R = P A saida

e continue ajustando o valor de p,_ig, até que os termos I e 111 sejam iguais.
Maneira de acelerar o procedimento: se p, < n e se E = My, entdo E sera independentc de p,, caso
em que I e 11l se combinam para dar:

rn// =p n'/r + 1 + HA + HA
A T FPa da
e F,  kya kyaE kCyf;

«  Combine agora os termos II e III para determinar o tempo de processamento:

t= ﬁj‘"‘“’ dC:,m ...resolva graficamente (19)
b Jeg —ry

«  Esse tempo pode ser comparado com o0 menor tempo possivel, ¢.;,, necessario para que todo A
reaja e ndo escape do vaso. Esta situagdo € representada por p,_ 4, = 0 €m todos os tempos.
Logo:

1 1 (' quantidade de B
.= ZV’(C‘” = Cyr) _ b (reagido no tanque

i F | _PAcmds quantidade de A que entra no
tanque na unidade de tempo

(20)

g
7t_pAcmmcla

«  Combinando ¢ € t,,,, temos a eficiéncia de utilizagdo de A. Deste modo:

porcentagemde A ) _ !min @n
que entra e reage com B {

O Exemplo 24.6 ilustra este procedimento para reatores-absorvedores em batelada.
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EXEMPLO 24.1 TORRES PARA ABSORCAO SEM REACAO

A concentragdo de impureza indesejada no ar (4 pressdo de | bar = 105 Pa) deve ser reduzida de
0,1% (ou 100 Pa) para 0,02% (ou 20 Pa), pela absor¢ao em dgua pura. Encontre a altura requerida
da torre, para operag¢des em contracorrente.

Dados
De modo a haver consisténcia, vamos usar as unidades SI, em todo o exemplo.
Para o recheio
ky,a=032mol/h - m’ - Pa
kya=01/h
A solubilidade de A em agua é dada pela constante da lei de Henry:
H,=p, !C,=12,5Pa - m’/ mol
As taxas de escoamento por metro quadrado de segdo transversal da torre sdo:
F, /A4, =1x10" mols/ h - m’
F/ A, =7%10° mols/ h - m®
A densidadc molar do liquido, sob todas as condigdes, €:
Cy =56.000 mols/ m*

A Fig. E24.1 mostra as quantidades conhccidas até este ponto.

Ca =0
L

par=20Pa

-=- @ Qualquer ponto
- na torre

@

Paz =100 Pa ——T Cp=?
Figura E24.1

SOLUCAO

Nossa estratégia é resolver primeiro o balango de material e determinar em seguida a altura da
torre. Uma vez que estamos lidando com solugdes diluidas, podemos usar a forma simplificada
do balango de material. Assim, para qualquer ponto na torre, p, € C, estdo relacionadas pela Eq.

4.
(K4, m

= C,,-C
P (Fg/Acs)CT( A3 A1)

Pas—

S 5
_20:(7x10;)(lx10 )(C.y-0)
(1x10°)(56.000)

ou Cno3=0,08p,;-1,6 ()

ou Pa3

a partir da qual, a concentragdo de A no liquido que sai da torre é:

C,, =0.08(100)— 1,6 = 6,4 mols / m* (i)
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Da Eq. (6), a expressdo para a altura da torre é:
’ F, /4 100
pete “)j d"ﬁ (i)
4 K@) 520 p, —py

cs

Avalie agora os termos:

,‘ =L M U125 5 s 125-128.125
(Kpg@) (kpga) (kpya) 032 0,1

Esta expressdo mostra que:

Resisténcia no filme gasoso =3,125/128,125=0,024, ou 2,4%
Resisténcia no filme liquido =125/128,125=0,976, ou 97,6%

e (Kaga)=1/128,125=0,0078 mol/ h - m’ - Pa (iv)
Avalie p, — px, que com a Eq. (i) fornece:

Pa ”'P,.\ =pa—H,Cp=p,—1250,08p, —1.6) ™
Pa=20Pa

Substituindo as Egs. (iv) e (v) na Eq. (iii), temos:

_ (1x10®> mols/ h - m?) IIMdpA
(10° Pa)(0,0078 mol/ h - m® - Pa)J20 20
=(128,125)[M]=512,5 m

Comentdrio. Neste caso, a torre é muito alta; na verdade, inaceitavelmente alta. Note também
que a maior parte da resisténcia (cerca de 97%) esta no filme liquido, fazendo deste um processo
controlado pela resisténcia no filme. Entretanto, se adicionassemos B ao liquido que reage com
A, deveriamos ser capazes de acelerar o processo. Vamos ver se isto € verdade.

EXEMPLO 24.2 TORRES PARA ALTA CONCENTRACAO DE REAGENTE
LIQUIDO

A 4gua do Exemplo 24.1, adicione uma concentragio alta do rcagente B, Cy, = 800 mols/m’® ou
aproximadamente 0,8 N. O material B reage com A, de forma extremamente rapida.
A(g o)+ B(l) > produtos (), k=co

Suponha que as difusividades de A e B em dgua sejam as mesmas; logo:
ke =k,

A Fig. E24.2 mostra o que é conhecido até este ponto.

par =20 Pa r Cgy = 800 mals / m3

- @

N
Paz=100Pa _t Car=?

Figura E24.2
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SOLUCAO
A estratégia em resolver o problema ¢ dada a seguir:

Etapa I. Expresse o balango de material e determine Cp; na corrente de saida.
Etapa 2. Encontre qual das muitas formas de equagdo de taxa deve ser usada.
Etapa 3. Determine a altura da torre.

Etapa 1. Balango de material. Para solugdes diluidas, com reagdo rapida, a Eq. (6) fornece py; e
Cl3, para qualquer ponto na torre:

(F/Am
(F, 1 4,)bCy

7%x10%)(1x10°

ou (pay—20)y= LA IXTT)
(1x10°)(1)(56.000)
ou Pay =10.020-12,5C,

(Pas—Pa)= (Cyy = Cyy)

(800—-C,,)

No fundo da torre, pa3 = pas, tendo-se entdo:
Cyy = 1—21—5( 10.020 —100) = 793,6 mols / m’

Etapa 2. Forma da equagdo de taxa a ser usada. Verifique o topo e o fundo da torre:

= - -
o topo {kAgapA =(0,32)(20)=6,4 mols/ h m
kaCy = (0,1)(800) =80 mols/ h - m
oo fundo JKae@Pa = (0.32)(100) = 32
k,aCy = (0,1)(793,6) = 79,36

Tanto no topo como no fundo da torre, kxopa < k;Cy; conseqiientemente, a resisténcia na fase
gasosa controla o processo e tcmos uma teagio de pseudoprimeira ordem, como dada pela Eq.
(16) do Capitulo 23.

—r""=kpgap, =032 p,
Etapa 3. Altura da torre. Da Eq. (10):

h=(Fg/A“) Paz dp, =£J-|oo dp,
T dp (R 10° w0 032p,
= 1% 503m
032 20 =——

Comentdrio. Muito embora a fase liquida controle o processo na absorgao fisica (ver Exemplo
24.1), isto ndo significa necessariamente que ela ainda deva controlar o processo quando ocorre
reagdo. De fato, vimos no Exemplo 24.2 que foi somente a fase gasosa que influenciou a taxa do
processo global. A reagdo serviu meramente para eliminar a resisténcia no filme liquido. Note
também a marcante melhoria no desempenho: 5 contra 500 m.

EXEMPLO 24.3 TORRES PARA BAIXA CONCENTRACAO DE REAGENTE
LIQUIDO; CASO A

Repita o Exemplo 24.2, usando uma alimentagdo com Cy, = 32 mols/m?, em vez de 800 mols/m?
(ver Fig. E24.3).
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r Cgy =32mols/ m?
= gl O)

Pr=20Pa

Paz=100 Pa —j Cay=7
Figura E24.3

SOLUCAO

Como nos exemplos anteriores, faga um balango de material, verifique a forma da equagéo de
taxa a usar ¢ entio aplique a equagdo de desempenho para determinar a altura da torre.

Etapa 1. Balan¢o de material. Como no Exemplo E24.2, para qualquer ponto na torre:

420 — p oy

=420-12,5C, o Cp; =
Pas B3 u B3 12.5

e para o fundo da torre, onde p, = 100 Pa:

=320 25,6 mols/ m’
12,5

Etapa 2. Forma da equagdo de taxa a ser usada. Verifique o topo e o fundo da torre de modo a
ver qual forma de taxa se aplica:

CB2

no topo kagap, =0,32(20) = 6.4
kaCy =0,1(32)=3,2
no fundo kagap, =0,32(100) =32
kaCy =0,1(35,6)=2,56

Tanto no topo como no fundo da torre, kp,apa > k,aCg; conseqlientemente, a reagio ocorre
dentro do filme liquido ¢ a Eq. (13) do Capitulo 23 deve ser usada.

420-p,,
C s TP
—ry'= HaCy * Pa = . =3,278 mols/ m® de reator - h
1 H 15
kyga ka 0,32 0,1

Etapa 3. Altura da torre. Da Eq. (6):
V, _10° (% dp, _100-20
A, 10°J0 3,278 3,278

=24.4

3

EXEMPLO 24.4 TORRES PARA CONCENTRACAO INTERMEDIARIA DE
REAGENTE LIQUIDO

Repita o Exemplo 24.2, usando uma alimentagio com Cy = 128 mols/m>.

SOLUCAO

Refira-se a Figura E24.4 e aplique a mesma metodologia utilizada nos exemplos anteriores.
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paz=100Pa —f Cgz="?
Figura E24.4
Etapa 1. Balango de material. Como nos Exemplos E24.2 € E24.3, para qualquer ponto na torre:
Paz = 1.620-12,5C;
e para o fundo da torre:

1.520

=121,6 mols/ m’
12,5

B2 <
Etapa 2. Forma da equagdo de taxa a ser usada. Verifique o topo e o fundo da torre:

kp,aps =6.4 mols/h - m’

no topo s
kaCg =12,8 mols/ h - m

no fundo kagapa =32
kaCy =12,16

No topo, k. pa < k;Cg; conseqiientemente, a Eq. (16) do Capitulo 23 tem de ser usada. No fundo,
kag pa > Kk Cg; por conseguinte, a Eq. (13) do Capitulo 23 tem de ser usada.

Vamos agora determinar a condigio na qual a zona de reagdo apenas alcanga a interface ¢ onde a
forma da equagdo de taxa varia. Isto ocorre onde:

kpgPa=kCg ou 0,32p,=0,1Cy
Resolvendo com o balango de material, encontramos que a variagao ocorre em p = 39,5 Pa.

Etapa 3. Altura da torre. Escrevendo a equagdo de desempenho, temos da Eq. (6):

(F,14,) x4
b=t [, (iii)
Par ~Tp

Notando que duas formas diferentes de taxa tém de ser usadas, temos:

h

A

=(Fg/A“) 95 dp, +Fg/Acsjlw(l/kAga+HA/kla)d
n o (kya)pa T

S S (100
10 ] 39,5+10 (1/0,32+12,5/0,l)d

95 CagH, +py
= ——— n —

10°(0,32) 20 10° J395 (1.620—p, + p,)
128,125
1.620

A

=2,1268 +

(100-39,5)=6,91 m

Comentdrio. Neste exemplo, vimos que duas zonas distintas estdo presentes. Podem ser en-
contradas situagdes onde mesmo uma outra zona pode estar presente. Por exemplo, se o liquido
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que entra contiver reagente insuficiente, sera atingido um ponto na torre, onde todo o reagente
sera consumido. Abaixo deste ponto, a absor¢io fisica ocorre somente no liquido livre de reagente.
Os métodos destes exemplos, quando usados juntos, lidam, de uma maneira direta, com esta
situagdo de trés zonas. Van Krevelens e Hoftijzer (1948) discutiram situagdes reais, onde estas
trés zonas distintas estavam presentes.

Comparando as solugdes para os quatro exemplos, vemos que a reacdo aumenta a cficiéncia do
processo de absorgio.

EXEMPLO 24.5 REFACA O EXEMPLO 24.2 PELO METODO GERAL

No Exemplo 24.2, encontramos qual dos oito casos especiais (ver Fig. 23.3) se aplicava ¢ entio
usamos sua equagao correspondente de taxa [que foi a Eq. (23.16)]. Altemativamente, podcriamos
ter usado a expressio geral de taxa [Eq. (23.5)]. E isto que vamos mostrar aqui.

SOLUCAO

Do Exemplo 24.2, um balango de material da as condi¢des no fundo da torre, conforme mostrado
na Fig. E24.5. Da Eq. (23.5), temos que a taxa de reagdo em qualquer ponto na torre é:

1 1

rerr _

= Pa = Pa
1 12,5 1 12 o
___+__’...+.ii 3.125+._5 (i)
0,32 0,1E  oo(Cp) E

pu=20Pa r Cgy =800 mols/ m?

Reator - absorvedor

Paa =100 Pa ——1 Cgz = 7936 mols / m?
Figura E24.5
Avalie E em varios pontos na torre. Para isto, necessitamos calcular primeiro My e E..

No Topo da Torre. Da Fig. 23.4:

B Cok _

oo,  porque k = oo

g
Al
4 (i)
E =1+ DeCpH 1+ 800(12,5) - 10"
APai Pai Pai

Temos que supor um valor para p,;. Pode ser qualquer um entre 0 Pa (o filme gasoso controla o
processo) até 20 Pa (o filme liquido controla o processo). Vamos supor nenhuma resisténcia na
fase gasosa. Entdo, pa; =pa €

4
E =1 _s00
20
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e da Fig. 23.4, para My = o, E; = 500, vemos que:
E =500

Substituindo este valor na Eq. (i), encontramos:

rore_ 1 !

N 5 PA =3 125402574

=0,296
125 Pa

3,125+ ——
500 i i
93% 7% ... resisténcia

Nossa suposi¢do estava errada; logo, vamos tentar novamente. Vamos supor um outro extremo:
Pai = 0, significando que a resisténcia total esta no filme gasoso. Entao, da Eq. (ii), vemos que
E; = oo, E = oo, 0 que torna a cquagdo igual a:

rrrr_ 1

A T3 1254002
3,125+0

=0.32p,
(iii)

Lo filme gasoso controla a taxa

Agora, nossa suposi¢do esta correta.

No Fundo da Torre. Seguimos o mesmo procedimento e encontramos o mesmo resultado. Assim,
a taxa em todos os pontos na torre € dada pela Eq. (iii). Da Eq. (10), a altura da torre é entdo (ver
a etapa 3 do Exemplo 24.2):

h=503m

Sugestio. Toda vez que M, > E,, terminamos tendo de supor p,;, 0 que € tedioso. Nestes casos,
tente usar as expressoes dos casos especiais.

Em outros casos (¢ € este o que geralmente encontramos), a equagao geral de taxa ¢ mais facil de
usar.

EXEMPLO 24.6 REACAO DE UMA BATELADA DE LIQUIDO

Desejamos baixar a concentragio de B no liquido (¥, = 1,62 m?, Cy; = 55.555,6 mols/m®) contido
em um reator de tanque agitado, por meio do borbulhamento de gas (F, = 9.000 molsth, &t = 105
Pa), contendo A (pa_ eniaga = 1.000 Pa), através do tanque. A e B reagem como segue:

A(g = 1)+ B(l) > produto (1), —r""= kC,Cy

C; = 55.555,6 mols/m®
Cgy =555,6 mols/m® em (=0

Cy=556 mols/m® em¢ fon = 7

F,=900mols/ hr —2
g
n=10°Pa ___T

PA. entrada = 1.000 Pa

V,=162md

Figura E24.6

(a) Por quanto tempo temos de borbulhar gas através do vaso, de modo a baixar a concentragido
de Cgy = 555,6 para Cg,= 55,6 mols/m*?
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(b) Que percentagem do A que entra no tanque passa através do vaso sem reagir?

Dados Adicionais
kaga=0,72 mol/h - m*- Pa /i=10,9 m® de liquido/m? total
kna=144 1" B, =Dg =3,6 x 10 m*h, a =100 m¥m®
H, =10’ Pa - m*/mol k=2,6x10°m*mp; - h

SOLUCAO

Vamos esquematizar na Fig. £24.6 o que conhecemos.

No inicio

o 3 . -6 S
v, VBokCy _ 3,6x10(2.6x10°%555.6) 1584

ko 1447100
3
E =1+ Gally _ 355.6(10 )555.6. ou maior
P 1.000
t_,—ou menor
. E=M, =1584

Visto que p, < Tt e E = My, o texto diz que podemos usar o procedimento mais rapido, descrito
acima da Eq. (19). Vamos fazer isto.

nv, 1 H, H,
“Fa = Pacnirada + + + -
Fo  kaga kyaE  kGyf

s 3 3
= 1.000 10°(1,62) N 1 N 10 N 10
9.000 0,72 144(15,84) 2,6x10°(555,6)0,9

=50,44 mols/m* - h

No final, seguindo um tratamento similar, encontramos:
M, =5
E; = 55,6, ou maior

S 3
-r,("’=1.000/('°“'62)+ L, 10 +~0)=48,13mols/m’-h

}E:MH =50

9.000 0,72 144(5)

A taxa de reagdo no comego e no final da corrida é praticamente a mesma; deste modo:
e 50,44 +48,13

—r o=
A, média
2

=49,28

Assim, o tempo necessario de corrida é:

[ = _fLJ'(so dCi,,m= 0,9(555,6 - 55,6) =9.13h
b oo —rf 49,28 =
QO tempo minimo requerido é:
Vi(Cao —Cy) 1,62(555,6 — 55,6)
’min = h

= = =8,91
Fo(Pa cutwada | (W= Pacnmaga))  9.000(1.000/(10° —=100)) ——

Logo, a fragdo do reagente nao tratado que passa através do tanque €:

9,13-8,91

Fragdo =
ragao 891

=0,025=2,5%

1w
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PROBLEMAS

24.1 Os quatro esquemas de p, versus C, da Fig. 24.2 representam vérios possiveis esquemas de
contato ideal de gas com liquido. Esquematize o esquema de contato para absor¢do fisica,
correspondente as linhas de operagio XY da curva de p, versus C,, mostrada na Fig. P24.1.

X

Linha de & Linha de
equilibrio a - .

l . | operao |y v ¥

Pa XY
.« 4 Y . /
Ca
{a) (b} (b (d) le)
Figura P24.1

Pretendemos remover cerca de 90% de A que esta presente em uma corrente de gas, por meio de
absor¢do em agua que contém o reagente B. Os compostos quimicos A e B reagem no liquido da
seguinte forma:

A(g - D+BU)- R,  —r,=kC,Cy

O composto B tem pressio de vapor desprezivel; por conseguinte, ele ndo vai para a fase gasosa.
Planejamos fazer esta absorgao tanto em uma coluna recheada como em um tanque agitado.

(a) Qual ¢ o volume necessario dos dois dispositivos de contato?
(b) Onde esta a resisténcia do processo de absor¢do reativa?
Dados

Para a corrente gasosa: £, = 90.000 mols/h em = 10° Pa
P entrada = 1.000 Pa
Pasaida = 100 Pa

Dados fisicos: D =3,6x10%m*h
Cy = 55.556 mols de H,0/m’ de liquido, em todos os valores de Cy
Para o leito recheado: F;=900.000 mols/h kya=72h"

Ch enraga = 55,56 mols/m®> @ =100 m¥m?
kaga=036mol/h-m’-Pa f;=V,/V=0,08

Para o tanque agitado:  F, = 9.000 mols‘h kya=144h7"
Ca camada = 5.556 mols/m’ (sobre 10% de B)  a =200 m¥m’®
kaga=0,72 mol/h - m* - Pa fi=Viiv=09

Note que F; e Cy,entrada sdo muito diferentes em leitos recheados e em tanques e eis a razio para
isto. Colunas recheadas necessitam F/F, = 10 para operagdes satisfatérias. Isto significa grande
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valor dc F; ¢, de modo a ndo perder reagente B, ele ¢ introduzido em baixa concentragdo. Por
outro lado, tanques ndo tém esta restrigdo dc escoamento. Desta forma, podemos usar um baixo
valor de F; e um alto valor de Cg_ s desde que introduzamos suficiente B para reagir com A.

Constante da Paraa Tipo de dispositivo
lei de Henry reagio de contato
Pa-m’/mol m*mol -h T = Torre, Contracorrente

A = Tanque agitado

24.2 0,0 0 Nestes problemas A
de transferéncia de
24.3 18 0 massa sem reagao T
quimica, suponha
que B ndo esteja
244 1.8 0 presente no sistema T
24.5 10 oo T
24.6 10° 26 x 107 A
24.7 10° 2,6x10° A
24.8 10° 2,6 x 10° T
249 10 2,6x107 T
24.10 10° 2,6 x10° T

Danckwerts e Gillham, em Trans. . Chem. E., 44,42, Mar¢o dc 1966, estudaram a taxa de absor¢do
de CO, em uma solugdo-tampio alcalina de K,CO; ¢ KHCO;. A reagio resultante pode ser
representada como:

CO,(g »1)+OH () > HCO; com -r, =kC,Cy
(A) (8)

No experimento, CO, puro, a 1 atm, foi borbulhado em uma coluna recheada, irrigada por uma
solugdo que recircula rapidamente, sendo mantida a 20°C e proxima de Cy constante. Do CO,
que entrou, determine a fragao que foi absorvida.

Dados  Coluna: V,=0,6041 m’ £=008 a=120 m¥m’
Gis: n=101.325Pa H, =3.500 Pa- m*/mol v, =0,0363 m%s
Liquido: Cpg = 300 mols/m’ By =Dy =1,4%x10° m¥s
Taxas: k=0,433m’mol-s  k,ya=0025s"

Este problema foi elaborado por Barry Keliy.

Uma coluna recheada com selas (@ = 55 m%m?®) de polipropileno de 5 cm esta scndo projetada
para a remogao de cloro proveniente de uma corrente de gas (G = 100 mols/s - m?, 2,36% de Cly).
Esta remog¢do ocorre por meio de um contato em contracorrente com uma solugdo de NaOH
(L =250 mols/s - m%, 10% de NaOH, C = 2.736 mols/m®), em torno de 40-45°C ¢ I atm.

Qual a altura da torre de modo a remover 99% de cloro? Dobre a altura calculada para considerar
os desvios do escoamento pistonado.
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Dados

A reagdo Cl, + 2NaOH - produto ¢ muitissimo rapida e irreversivel. Para taxas muito altas de
escoamento (perto dos limites permitidos), uma extrapolacao das correlagdes de Perry, 67 edigio,
secdo 14, resulta em:

kga =133 mols/h - m* - atm H, =125 x 10° atm - m*/mol
kja=45h" B =15x10° m¥s

Repita o Exemplo 24.6 com as duas mudangas seguintes.

Constante da Lei de Henry Taxa de Reagdo de Segunda Ordem,
H,,Pa- m>/mol Constante k, m*’mol - h
24.13 10° 2,6 x 10°
24.14 10° 2,6 x 10°
24.15 10° 2,6 x 10°

24.16 103 2.6x 10"




Fluido-Particula:
Cinética

Este capitulo trata a classe de reagdes heterogéneas em que um gas ou um liquido entra em contato
com um solido e reage com ele, transformando-se em produto. Tais reagdes podem ser representadas
por: :

A (fluido) + bB (solido) — produtos fluidos n
— produtos s6lidos )
— produtos sélidos ¢ fluidos 3)

Como mostra a Fig. 25.1, o tamanho das particulas s6lidas permancce inalterado durante a reagdo,
devido a duas possibilidades: estas particulas contém grandes quantidades de impurezas que
permanecem como uma cinza ndo floculada ou elas formam um produto consistente pelas reagdes da
Eq. (2) ou Eq. (3). As particulas encolhem em tamanho durante a reagao, quando um floco de cinza
ou um produto sio formados ou quando B puro ¢ usado na reagao da Eq. (1).

‘Fighra 25.1 —:Difeféntes tipos de’comportament de partig

|
_ Particula Particula Particula N
inicialmente parcialmente completamente ;
nao reagida reagida reagida i
25 b §
Tempo A particula final
—_ esta dura, firme
€ com 0 mesmo
tamanho g
Particula H
iniciaimente 2
ndo reagida H
A particula se contrai |
Tempo Tempo H
> com o tempo, {
° desaparecendo H
f finalmente. §
H
t A cinza floculada ou produtos 1

gasosos causam contragao no tamanho
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As rea¢oes solido-fluido sdo numerosas e de grande importancia industrial. Aquelas em que o
tamanho do sélido ndo varia de forma apreciavel durante a reagdo sdo dadas a seguir.

1. A ustulagio (ou oxidagdo) de minérios de enxofre para resultar em 6xidos metalicos. Por
exemplo, na preparagao de oxido de zinco, o minério de enxofre € extraido, moido, separado
da ganga por meio de flotagdo ¢ entdo ustulado em um reator de modo a formar particulas
duras e brancas de 6xido de zinco, de acordo com a reagio:

2ZnS(s) +30,(g) = 2Zn0(s) +2S0,(g)

Similarmente, piritas de ferro reagem como seguer:
4FeS,(s5)+110,(g) — 2Fe,04(5) +8S0,(g)
2. A preparagdo de metais a partir de 6xidos pela reagdo em atmosfera redutora. Por exemplo,

ferro é preparado, a partir dc magnetita moida ¢ pencirada, em reatores de leito fluidizado,
continuos, em contracorrente € com trés estagios, de acordo com a reagao:

Fe,0,(s)+4H.(g) — 3Fe(s) +4H,0(g)
3. A nitrogenagdo do carbeto de calcio para produzir cianamina:

CaC,(s)+ N,(g) = CaCH,(s) + C (amorfo)
4. O tratamento protetor da superficie de solidos, tais como a galvanizagdo de metais.

Os exemplos mais comuns de reagdes solido-fluido em que o tamanho do soélido varia sio as
reacOes de materiais carbondceos, tais como briquetes de carvdo, madeira, etc., com baixo teor de
cinzas para produzir calor ou combustiveis de aquecimento. Por exemplo, com uma quantidade
insuficiente de ar, o gas produzido é formado pelas reagdes:

C(s)+0,(g) = CO,(g)
2C(s) +0,(g) - 2C0(g)
C(s)+CO,(g) - 2CO(g)

Com vapor, o gas de agua é obtido pelas reagdes:
C(s)+H,;0(g) = CO(g) + H,(g)
C(s5)+2H,0(g) = CO,(g) +2H,(g)

Outros exemplos de reagdes em que o tamanho dos solidos varia sio:
1. A fabricagdo de dissulfeto de carbono a partir dos elementos:

750-1.000°C

C(s)+28(g) ————CS,y(g)
2. A fabricagédo de cianeto de sodio a partir de amida sodica:
NaNH, (/) + C(s) —22€ 5 NaCN(/) + H,(g)
3. A fabricagio de tiossulfato de sodio a partir de enxofre e sulfito de sodio:
Na,SO, (solugio) T S(s) = Na,$,0, (sohugio)

Outros exemplos sao as rea¢des de dissolugio, o ataque de acidos em 1dminas de metais e a ustulagdo
de ferro.
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No Capitulo 17, salientamos que o tratamento de reagdes heterogéneas requer a consideragio de
dois fatores além daqueles normalmente encontrados nas reagdes homogéneas: a modificagio das
expressdes cinéticas, resultantes do balango de massa entre as fases, e os modos de contato das fases
reagentes.

Neste capitulo, desenvolveremos as expressoes de taxa para reagdes solido-fluido. No proximo
capitulo, usaremos entdo esta informagio em projctos.

25.1 SELECAO DE UM MODELO

Devemos entender claramente que todo aspecto ou modelo conceitual para o progresso de uma reagio
tem sua representagdo matematica, sua equagdo de taxa. Conseqiientemente, se escolhermos um
modelo, teremos de aceitar sua equagio de taxa e vice-versa. Se um modelo corresponder muito
aquilo que realmente ocorre, entio sua expressao de taxa estimara e descrevera muito bem a cinética
real; se um modelo diferir muito da realidade, entdo suas expressdes cinéticas nio terdo utilidade.
Temos de nos lembrar que a analise matematica mais elegante e mais poderosa, baseada em um
modclo que ndo corresponde 4 realidade, é inutil para o engenheiro que tem de fazer previsdes para
o projeto. O que dissemos aqui acerca do modelo se mantém nao somente na dedugio das expressdes
cinéticas, mas em todas as areas de engenharia.

O requisito para um bom modelo de engenharia € que ele represente 0 mais proximo possivel a
realidade e que possa ser tratado sem excessivas complexidades matematicas. E de pouco uso selecionar
um modeclo que reflita muito bem a realidade, mas que seja tdo complicado que ndo possamos fazer
nada com ele. Infelizmente, na era atual dos computadores, tudo isto acontece muito freqiientemente.

Para reagdes nao cataliticas de particulas envolvidas por fluido, consideramos dois modelos ideais
simples: o modelo de conversdo progressiva e o modelo de contragdo do nucleo ndo reagido (ou
simplesmente modelo de niicleo ndo reagido).

O Modclo de Conversdo Progressiva (PCM).* Neste caso, vemos que o gas reagente entra e reage
em toda a particula, durante todo o tempo, provavelmente com diferentes taxas em diferentes locais
dentro da particula. Assim, o rcagente solido é convertido continua e progressivamente em toda a
particula, conforme mostrado na Fig. 25.2.

£Figura 25.2 - De acordo coifii 6 modelo de conversao progressiva, a reacio
%“3&’?@?’5& Az foire contintaments através da particula sdlida®
Baixa Alta

conversao conversao

[

. Concentragao
original i

)

Concentragdo do
reagente sélido

O
[N ol

Posigao radial

* N.T.: Sigla proveniente do nome em inglés: Progressive-Conversion Model.
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2 Figura 25.3 = De acordo com o modelo do ficleo ndo reagido, a reaggio
P . - L S T e S, e

‘ocorre em uma estreita frente que se move em dire¢ao ao interior.da particula
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Modelo do Niicleo Nao Reagido (SCM).* Aqui, imaginamos que a reagio ocorre primeiro na camada
externa da particula. A zona de reagdo se move entido em diregdo ao interior do sélido, deixando para
tras um material completamente convertido e um solido inerte. Referimo-nos a este material como
"cinza". Logo, a qualquer instante, existc um nicleo nio reagido de material, que contrai em tamanho
durante a reagdo, conforme mostrado na Fig. 25.3.

Comparacio dos Modelos com Situacgdes Reais. Fatiando ¢ examinando a segdo transversal de
particulas solidas parcialmente reagidas, geralmente encontramos material sdlido ndo reagido
envolvido por uma camada de cinza. O contorno deste nucleo ndo reagido pode ndo ser sempre tao
bem definido como o modeclo retrata; contudo, evidéncias provenientes de uma grande variedade de
situagdes indicam que na maioria dos casos, o modelo do nicleo nao reagido (SCM) se aproxima
mais de particulas reais do que o modelo de conversio progressiva (PCM). Observagdes com queima
de carvdo, madeira, briquetes e fardos de jornais também favorecem o modelo do nicleo nao reagido.
Para mais discussoes a respeito de muitos outros modelos usados (no minimo dez), ver Capitulo 55
em Levenspiel (1996).

Uma vez que SCM parece representar razoavelmente a realidade em uma grande variedade de
situagdes, desenvolveremos suas equagdes cinéticas na proxima se¢ao. Fazendo isto, consideraremos
o fluido envolvente como sendo um gas. No entanto, isto ¢ feito somente por conveniéncia, visto que
a anilise se aplica igualmente bem a liquidos.

25.2 MODELO DO NUCLEO NAO REAGIDO, PARA PARTICULAS ESFERICAS

DE TAMANHO CONSTANTE
Este modelo foi primeiro desenvolvido por Yagi e Kunii (1955, 1961), que imaginaram cinco etapas
ocorrendo sucessivamente durante a reagdo (ver Fig. 25.4).

FEtapa 1. Difusdo do reagente gasoso A através do filme envolvendo a particula em diregio a
superficie do so6lido.

Etapa 2. Penetragio e difusdo de A através das camadas de cinza em diregio a superficie do niicleo
ndo reagido.

* N.T.: Sigla proveniente do nome em inglés: Shrinking-Core Model.
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i Flgura 25.4 — Representacio de concefitragdes de’ reagentes e produtos
para a reagio Alg)+ bB(s) = produto séhdo, conslderando uma particula™
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Etapa 3. Reagio do gas A com o solido nesta superficie de reagéo.
Etapa 4. Difusao dos produtos gasosos através da cinza, de volta a superficie exterior do sélido.

Etapa 5. Difusio dos produtos gasosos através do filme gasoso, de volta ao corpo principal de
fluido.

Em algumas situagdes, algumas dessas etapas niao existem. Por exemplo, se nenhum produto
gasoso for formado, as etapas 4 ¢ 5 ndo contribuirio dirctamente para a resisténcia a reagdo. Além
disto, as resisténcias das diferentes etapas geralmente variam grandemente entre cada uma delas. Em
tais casos, podemos considerar que a etapa com a maior resisténcia ira controlar a taxa.

Nesse tratamento, desenvolvemos as equagdes de conversio para particulas esféricas, em que as
etapas |, 2 e 3, por sua vez, sdo controladoras da taxa. Estendemos entdo a analise para particulas nio
esféricas e para situagdes onde o efeito combinado dessas trés resisténcias tem de ser considerado.

Taxa Controlada Pela Difusio Através do Filme Gasoso

Toda vez que a resisténcia no filme gasoso controlar a taxa, o perfil de concentragdo para o reagente
gasoso A sera mostrado como na Fig. 25.5. A partir desta figura, vemos que nenhum reagente gasoso
esta presente na superficie da particula; por conseguinte, a for¢a-motriz da concentragdo, Crg — Ca;,
torna-se C,,, sendo constante por todo o tempo durante a reagdo da particula. Uma vez que é
conveniente deduzir as equagdes cinéticas baseadas na superficie disponivel, prestamos atengdo a
superficie externa constante, S,,, de uma particula. A partir da estequiometria das Eqs. (1), (2) e (3),
note que dNg = bdN,; por conscguinte, podemos escrever:

L dNy ___ 1 dNg___b dN,

S. di 4nR? dt 4R dt

=bk,(Cpg —Cp,) = bk, Cp, = constante )
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tag3o de uma particula reagindo, quando a difusdo
“3itravés do-filine gasoso for a resisténeia controladora
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Se fizermos py, ser a densidade molar de B no solido e V ser o volume de uma particula, a quantidade
de B presente na particula sera:

mols dc B

Ng =pgV = ( ] (m? de solido) )

m’ de sélido
A diminuigiio no volume ou no raio do niicleo ndo reagido, que acompanha o desaparecimento de
dNg mols do reagente sélido, ¢ entdo dada por:

—dNg ==bdN, =-pgdV =—pgd (% nr:) = —41[pBrc2drc (6)

Substituindo a Eq. (6) na Eq. (4), temos a taxa de rea¢do em termos do raio do nicleo ndo reagido; ou
seja:
1 dN, r2 dr,
———B=—&’-‘——£=bkgCAg N
S, di RY dti
onde %, ¢ o coeficiente de transferéncia de massa entre o fluido e a particula; veja a discussdo que
levou & Eq. (24). Rearranjando e integrando, encontramos como o nuicleo néo reagido se contrai com
o tempo. Deste modo:

4

P 2, !
-8 L r2dr, = bk C,, jo dt

8
- pBR l-(r_cjj ( )
3k,Cog |\ R

Faca T ser o tempo para a conversdo completa de uma particula. Entao, fazendo r. = 0 na Eq. (8),
encontramos:

= PeR

= ®
36k, Cy




25.2 — Modelo do Nucleo nao Reagido, para Particulas Esféricas de Tamanho Constante 483

O raio do niicleo ndo reagido, em termos da fragido de tempo para a conversdo completa, € obtido pela
combinagdo das Eqs. (8) e (9); ou seja:
3
t g
LA
T R

Isto pode ser escrito em tennos de fragdo de conversdo, notando que:

4 3
. = . — T, 3
- X. = volume do nicleo ndo reagido} 3¢ [ r.
8 volume total da particula 4 R (10)
3
Conseqiientemente:
; 3
r
—=l-|=<| =X
T [ R ) B (n

Assim, obtemos a relagio do tempo com o raio e com a conversdo. A representagdo grafica desta
rclagdo € mostrada nas Figs. 25.9 ¢ 25.10, paginas 481 ¢ 482.

Taxa Controlada Pela Difusao Através da Camada de Cinza

A Fig. 25.6 ilustra a situagdo em que a resisténcia a difusdo através da cinza controla a taxa de reagio.
Para descnvolver uma expressio relacionando o tempo e o raio, tal como a Eq. (8) para a resisténcia
no filme, necessitamos uma analise em duas etapas. Primeiro examine uma tipica particula parcialmente
reagida e escreva as relagdes de fluxo para esta condi¢io. Aplique em seguida esta relagio para todos
os valores de r.; em outras palavras, integre r. entre R ¢ 0.

Considere uma particula parcialmente reagida, conforie mostrado na Fig. 25.6. Tanto o reagente
A como o contorno do nicleo ndo reagido se movem em diregio ao centro da particula. Porém, para
sistemas $/G, a contragio do nicleo ndo reagido é mais lenta do que a taxa de escoamento de A em
diregdo ao nicleo nao reagido, por um fator de cerca dc 1.000, o que é aproximadamente a razdo das

Filme gasoso . Oa = ﬂ!:xo de A através dfx superficie ext'erior
/| - da particula( para dentro € + e para fora é -)
e by Ox = fluxo de A através da superficie de
qualquer raio r
Qa. = fluxo de A para a superficie de reagdo

Nacleo nao
reagido

Posigao tipica na H
regiao de difusao

e e e

CAK = CA‘

Ca

Concentragao do
reagente em fase
gasosa

CA‘- =

Posigao radial
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densidades do solido e do gas. Por causa disto, ¢ razoavel supor que o niicleo ndo reagido ¢ o gradiente
de concentragio de A na camada de cinza sejam estacionarios, em qualquer instante.

Com sistemas S/L, temos um problema devido a razio de velocidades ser mais proxima de um do
que de 1.000. Yoshida et al. (1975) consideraram uma relaxagdo da suposigao anterior.

Para sistemas S/G, o uso da suposi¢do de estado estaciondrio permite uma grande simplificagao na
matematica que segue. Logo, a taxa de reagdo de A, em qualquer instante, é dada por sua taxa de
difusio para a superficie de rea¢do; ou seja:

dN,
dt

=4nr2Q, =4nR’Q,, =4nr2Q,. = constante (12)

Por conveniéncia, expresse o fluxo de A no interior da camada de cinza pela lei de Fick para
contradifusao molar, embora outras formas desta equacao de difusido dardo o mesmo resultado. Entéo,
notando que Q, e dC,/dr sdo positivos, temos:

0. -a 9

0,=9, (13

onde 9, € o cocficiente efetivo de ditusdo do reagente gasoso na camada de cinza. Freqiientemente,
¢ dificil dar um valor de antemao a esta quantidade, porque a propriedade da cinza (suas qualidades
para sinterizagdo, por exemplo) pode ser muito sensivel a pequenas quantidades de impurezas no
solido € a pequenas variagdes no ambiente da particula. Combinando as Egs. (12) e (13), obtemos
para qualquer r:

dan

_7=4m-2@2dd%=constante 14

Integrando através da camada de cinza, de R até r, temos:

n (pe =0
_dNy d—f=4n<zo,j“ dc,
dt Jr p? Cag=C as
dN | 1 .
. oy {—r——;)=4n€’i)¢£,\g as)
[

Esta expresséo representa as condigdes de uma particula reagindo em qualquer tempo.

Na segunda parte da analise, variamos o tamanho do nacleo ndo reagido com o tempo. Para um
dado tamanho de niicleo ndo reagido, dN,/d¢ € constante; entretanto, a8 medida que o nicleo contrai,
a camada de cinza se torna mais espessa, diminuindo a taxa de difusdo de A. Conseqiientcmente, a
integragdo da Eq. (15), com relagdo ao tempo e a outras varidveis, deve resultar na relagdo requerida.
Mas, notamos que esta equagdo contém trés variaveis, ¢, N, e r., uma das quais tem de ser eliminada
ou escrita em termos das outras variaveis, antes de calcular a integral. Como no caso da difusido no
filme, vamos eliminar a varidvel N,, escrevendo-a cm termos de 7. Esta relagio é dada pela Eq. (6),
que substituindo na Eq. (15), separando as variaveis ¢ integrando, resulta em:

(1 1), ‘
p,,j R( R)rcdrc-b?])zCAgJﬂdl

=R\ 7,
R 2 3
ou PR L T L (16)
66D, C,, R R
Para a conversdo completa de uma particula, r. = 0 e o tempo requerido é:
R?
r=—b8" a7

T 6bD,C,,
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O progresso da reagdo, em termos do tempo requerido para a conversio completa, é encontrado
dividindo-sc a Eq. (16) pela Eq. (17); ou scja:

2 3
! r r
Z=y-3 7| = ,
7! 3(R] * (R) (182)

que, em termos de fragao de conversio como dada na Eq. (10), torna-se:

La1o30-x,)" +2(1- X,) (18b)
T

Lstes resultados sdo apresentados graficamente nas Figuras 25.9 ¢ 25.10, paginas 481 € 482.

Taxa Controlada Pela Reacgiio Quimica

A Fig. 25.7 ilustra os gradientes de concentragao no interior da particula, quando a reagdo quimica
controla a taxa. Visto que o progresso da reagdo ndo ¢ afetado pela presenga de qualquer camada de
cinza, a taxa é proporcional a superficie disponivel do nicleo nio reagido. Desta forma, baseando-
nos na superficie unitaria do nicleo nio reagido, r, a taxa de rea¢do para a estequiometria das Egs.
(H.2Q)e3) ¢

1 dN, b dN,

_ - = bk"C 19
anr? di 4t dt Ae (9

onde &” é a constante de taxa de primeira ordem para a reacdo na superficie. Escrevendo Ny em
termos do raio que esta contraindo, como dado na Eq. (6), obtemos:

1 di
TP S = —py —C = bC, (0)
4nr; dt
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que apos integragado se torna:

—pBL dr, =hk”CAgj di

t= R-r, 2
ou b k" C — ) 21)
O tempo T requerido para conversdo completa € dado quando r, = 0; ou seja:
PaR
= — 2
bk"C,, 2)

A diminuigdo no raio, ou 0 aumento na fragao de conversao da particula, em temos de T, é encontrada
pela combinagio das Egs. (21) € (22). Portanto:

3 r
—=l-<=1-(1-Xy)"? 2
- R ( B) (23)

Este resultado é colocado em forma grafica nas Figs. 25.9 e 25.10, paginas 481 ¢ 482.

25.3 TAXA DE REACAO PARA PARTICULAS ESFERICAS EM CONTRACAO

Quando nenhuma cinza s¢ forma, como na queima de carbono puro em ar, a particula reagente se
contrai durante a reagdo para finalmente desaparecer. Este processo esta ilustrado na Fig. 25.8. Para
uma reagao deste tipo, imaginamos as trés etapas seguintes, ocorrendo sucessivamente.

Etapa 1. Difusdo do reagente A, proveniente do corpo principal de gés, através do filme gasoso em
direcdo a superficie do solido.

Etapa 2. Reagdo na superficie entre o reagente A e o sélido.

Etapa 3. Difusao dos produtos de reagdo provenientes da superficie do solido através do filme
gasoso, de volta ao corpo principal de gis. Note que a camada de cinza esta ausente € ndo
contribui para qualquer resisténcia.

Assim como com particulas de tamanho constante, vamos ver que expressdes de taxa resultardo
quando uma ou a outra resisténcia controlar a taxa.

Flgura 25.8 —: Representacio da COUCeNtracao dos $ reagentes ¢ das produtos para a reacao A(g) 4
- BBy PB(g). ‘entre Bima particula $6lida s contraindo € um gas

Concentragéo do
reagente e do
produto em
fase gasosa
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Taxa Controlada Pela Reagao Quimica

Quando a reagao controlar a taxa, 0 comportamento sera idéntico aquele das particulas com tamanho
constante; por conseguinte. a Fig. 25.7 e a Eq. (21) ou (23) representarao, para particulas Gnicas, o
comportamento de conversio-tempo, tanto com tamanho constante como variavel (contraindo).

Taxa Controlada Pela Difusio Através do Filme Gasoso

A resisténcia no filme existente na superficie de uma particula ¢ dependente de inimeros fatores, tais
como a velocidade relativa entre a particula e o fluido, o tamanho da particula ¢ as propriedades do
fluido. Estes fatores tém sido relacionados para varios modos de contato solido-fluido, tais como
leitos recheados, leitos fluidizados e solidos em queda livre. Como um exemplo, para a transferéncia
de massa entre um componente, com fracdo molar y, em um fluido e solidos em queda livre, Froessling
(1938) forneceu:

kd
£ 2 _240,6(Sc)}(Re)2 =2 +0,6(L)
D PD

73 172
{ dpup\

u

(24)

Durante a rea¢do, uma particula varia em tamanho; conseqiientcmente, k, também varia. Em geral, &,
cresce para um aumento na velocidade do gas e para particulas menores. Como um exemplo, a Fig.
12 e a Eq. (24) mostram que:

k, ~— parad, e u pequenos (25)

12

u
kg ~ d_ parad, e u grandes (26)
14

A Eq. (25) representa as particulas no regime da lei de Stokes. Vamos desenvolver expressoes de
conversdo-tempo para tais particulas.

Regime de Stokes (Particulas Pequenas). No momento em que uma particula, originalmente de
tamanho R, se contrair para o tamanho R, podemos escrever:

dNy = py dV = 4npyR? dR
Assim, de forma analoga a Eq. (7), temos:

1 dNg pg4nR? dR dR
-2 Do AR, 4 bk C 27
S. At axr? i PPa T et @n

Uma vez que no regime de Stokes, a Eq. (24) se reduz a

2% D
k, =—=— 2
£ d » R (28)
temos, depois de rearranjar e integrar:
bC,, D
RdR = 2% f dt

& Pg Jo

[ = _pB_R.j_ l _ i

ou 26C,, ) R,
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O tempo para o completo desaparecimento de uma particula ¢:

PuRs

T=—
26C, 9

(29)

quc combinando, temos:

2
R
Lﬂ_[?) =1-(1- Xy)") 30)

T h

Esta relagdo de tamanho versus tempo, para particulas contraindo no regime de Stokes, ¢ mostrada
nas Figs. 25.9 € 25.10, paginas 481 ¢ 482. Ela representa bem pequenas particulas s6lidas queimando
e pequenas goticulas de liquido queimando.

25.4 EXTENSOES

Particulas de Forma Diferente. As equagdes de conversdo-tempo similares aquelas desenvolvidas
anteriormente podem ser obtidas para particulas de varias formas. A Tabela 25.1 resume estas
expressoes.

Combinacio de Resisténcias. As expressoes anteriores de conversdo-tempo considcram que uma
unica resisténcia controla toda a reagdo na particula. No entanto, a importancia relativa do filme
gasoso, da camada de cinza e das etapas de reagdo variarao a medida que a conversdo da particula
progredir. Por exemplo, para uma particula de tamanho constante, a resisténcia no filme gasoso
permanece inalterada, a resisténcia a reagdo aumenta conforime a superficie do niicleo nio reagido
diminui, enquanto que a resisténcia na camada de cinza nao existe no comego devido a auséncia de
cinza. Porém, esta ultima resisténcia se torna progressivamente mais ¢ mais importante a medida que
a camada de cinza vai se formando. Em geral, pode nao ser razoavel considerar que apenas uma etapa
controle toda a reagao.

A consideragdo da agao simultanca dessas resisténcias sera um processo direto, desde que elas
atuem em série e sejam todas lineares na concentracdo. Desta maneira, combinando as Eqs. (7), (15)
€ (20) com suas forgas-motrizes individuais e eliminando as concentrag¢des intermediarias, podemos
mostrar que o tempo para atingir qualquer estagio de conversio é a soma dos tempos nccessarios se
cada resisténcia atuasse sozinha; ou seja:

tuwal = lsomcme do filme + tsomcn(c dacinza + ’somcmc da reacio (322)

Similarmente, para conversao completa
+7

Tiotal = T somente do filme somente da cinza T somente da reagio (32 b)

Em uma abordagem alternativa, as resisténcias individuais podem ser combinadas diretamente
para dar, em qualquer estdgio particular de conversao:

1Ny _ bC,
di _ 2
Sw di 1 RR-r) RT (33a)
k, r.%, 2

dr, bC, /pg
[ - = 33b
u & 2 Rern 1 (33b)

Rzkg R%D, k”
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Como pode ser visto, a importancia relativa das trés resisténcias individuais varia conforme a conversao
progride ou conforme r, diminui.

Considerando a progressdo inteira, da particula nova até a particula completamente convertida e
com tamanho constante, encontramos, em média, que o papel relativo destas trés resisténcias é dado
por:

| dNa - C
- =k"Cy=——2— 34
S, dt A1 R 3 G4
+A,7+7
k, 2%, k"

Para particulas livres de cinza e que contraem durante a reagio, somente duas resisténcias, filme
gasoso € reacao na superficie, necessitam ser consideradas. Devido ao fato de ambas serem baseadas
na superficie exterior variavel das particulas, podemos combina-las para ter em qualquer instante:

1 av, 1
S di 11

ex

Ca (35)
— o —

P

&

Varias formas destas expressoes foram deduzidas por Yagi € Kunii (1955), Shen e Smith (1965) e
White e Carberry (1965).

Limitagoes do Modelo do Niicleo Nao Reagido. As suposi¢des deste modelo podem nédo corresponder
precisamente a realidade. Por exemplo, a reagdo pode ocorrer ao longo da frente difusional em vez de
ao longo da interface definida entre a cinza e¢ o sélido novo, dando assim um comportamento
intermediario entre os modelos do nucleo ndo reagido € da rea¢do continua. Este problema foi
considerado por Wen (1968) ¢ Ishida e Wen (1971).

Além disso, para reagao rapida, a taxa de liberagdo de calor pode ser suficientemente rapida para
causar gradientes significantes de temperatura no interior das particulas ou entre a particula e massa
global de fluido. Este problema foi tratado em detalhes por Wen ¢ Wang (1970).

Além dessas complicagdes, Wen (1968) ¢ Ishida et al. (1971), com base cm estudos de numerosos
sistemas, concluiram que o modelo de nicleo ndo reagido ¢ a melhor representacdo simples para a
maioria dos sistemas reacionais solido-gas.

Ha, contudo, duas grandes classes de excegdes a essa conclusdo. A primeira vem com a reagio
lenta de um gas com um sélido muito poroso. Neste caso, a reagao pode ocorrer em todo o solido,
situagdo esta em que o modelo de reagao continua pode ajustar melhor a realidade. Um exemplo disto
¢ o envenenamento lento de uma pastilha de catalisador, situagio tratada no Capitulo 21.

A segunda excegdo ocorre quando o sélido é convertido pela agdo de calor, sem necessitar do
contato com o gas. Torrar pdo, "aferventar missionarios" ¢ "assar cachorrinhos" sao exemplos de tais
reagdes, que dao agua na beca. Aqui novamente, o modelo de reagao continua é a melhor representagio
da realidade. Wen (1968) e Kunii e Levenspiel (1991) trataram estas cincticas.

25.5 DETERMINACAO DA ETAPA CONTROLADORA DA TAXA

A cinética e as ctapas controladoras da taxa de uma reagao so6lido-fluido sdo deduzidas notando como
a conversdo progressiva das particulas ¢ influenciada pelo tamanho das particulas e pcla temperatura
operacional. Esta informagdo pode ser obtida de varias maneiras, dependendo das facilidades
disponiveis e dos materiais em maos. As observagdes seguintes sio um guia para a experimentagao e
interpretacdo de dados experimentais.

Temperatura. A etapa quimica é geralmente muito mais sensivel a temperatura do que as etapas
fisicas. Logo, experimentos em diferentes temperaturas devem permitir facilmente a distin¢do entre
difusdo na cinza ou no filme, por um lado, e reagio quimica, por outro lado, como etapa controladora.
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Tempo. As Figs. 25.9 e 25.10 mostram a conversio progressiva de solidos esféricos, quando a reagio
quimica, a difusio no filme e a difusdo na cinza, uma de cada vez, controlam a taxa. Os resultados
das corridas cinéticas comparados com estas curvas estimadas devem indicar a etapa controladora da
taxa. Infelizmente, a diferenga entre a difusio na cinza e a reagio quimica como etapas controladoras
ndo é tdo grande e pode ser mascarada pela dispersdo dos dados experimentais.

Curvas de conversio-tempo, analogas aquelas das Figs. 25.9 ¢ 25.10, podem ser preparadas para
outras formas de so6lido, usando as equagdes da Tabela 25.1.

Tamanho da Particula. As Eqs. (16),(21) e (8) com a Eq. (24) ou (25) mostram que o tempo necessario
para atingir a mesma fragdo de conversio para particulas de diferentes, porém constantes, tamanhos,
é dado por:

to< R'S*2%  para difusdo em filme controlando a taxa (o expoente diminui quando

o namero de Reynolds aumenta) (36)
foc R*® para difusdo na cinza controlando a taxa 37
toc R para reagdo quimica controlando a taxa 38)

Assim, corridas cinéticas com diferentes tamanhos de particulas podem permitir a distingdo entre
reagdes em que as etapas quimicas e fisicas controlem o processo.

Resisténcia no Filme versus Resisténcia na Cinza. Quando cinzas de um so6lido duro se formam
durante uma reagao, a resisténcia do reagente em fase gasosa através da cinza ¢ geralmente muito
maior do que através do filme gasoso que envolve a particula. Por conseguinte, na presenga de uma
camada ndo floculada de cinza, a resisténcia no filme gasoso pode ser seguramente ignorada. Além
disto, a resisténcia na cinza ndo ¢ afctada por varia¢des na velocidade do gas.

Previsibilidade da Resisténcia no Filme. A magnitude da resisténcia no filme pode ser estimada a
partir de correlagdes adimensionais, tais como a Eq. (24). Deste modo, um valor observado da taxa
que seja aproximadamente igual ao scu valor calculado, sugere que a resisténcia no filme controla a
taxa.

rat
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Resisténcia Global versus Resisténcia Individual. Se um grafico dos coeficientes individuais de
taxa for feito como fun¢do de temperatura, conforme mostrado na Fig. 25.11, o coeficiente global,
dado pela Eq. (34) ou (35), ndo podera ser maior que qualquer dos coeficientes individuais.

Com essas observagdes, podemos geralmente descobrir qual é o mecanismo controlador, usando
um pequeno programa experimental, cuidadosamente planejado.

Vamos ilustrar o jogo entre as resisténcias, usando a bem estudada reagao sélido-gas de particulas
de carbono puro com oxigénio:

Cc+0,—CO,
[B(s) + A(g) — produtos gasosos]
com equacdo de taxa:
1 dNg 1

R? dR dR ic
R py _dt— = ‘PB —=k"C, 27

S, dr 4uR2

Visto que nenhuma cinza ¢ formada durante a reagao, temos aqui um caso de cinética de particulas se
contraindo, para o qual no maximo duas resisténcias — a rea¢do na superficie e o filme gasoso —
podem desempenhar papel importante. Em termos delas e a partir da Eq. (35), a constante global de
taxa em qualquer instante €:

1 1 1

L R +
k k" kg
k, € dado pela Eq. (24), enquanto &" é dado pela seguinte expressdo de Parker e Hottel (1936):

—S'Ld:" =4,32x l()”C,,‘g ﬁe—(IM.WUVRT =k,Cy, 39)

onde R esta em J/mol - K, T estd cm Kelvin e C,, estd em gmol/€. A Fig. 25.12 mostra toda esta
informa¢do em uma forma grafica conveniente, permitindo a determinagio de para diferentes valores
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das variaveis do sistema. Note que quando a resisténcia no filme controla a taxa, a rea¢do ¢ muito
insensivel 4 temperatura, porém depende do tamanho da particula ¢ da velocidade relativa entre o
s6lido e o gas. Isto é mostrado pela familia de linhas, quase paralelas e praticamente horizontais.

Quando se extrapola para novas condigdes operacionais ainda nao tentadas, temos de saber quando
havera uma mudanga na etapa controladora e quando poderemos esperar que a etapa controladora da
taxa nio varie. Por exemplo, para particulas com cinza ndo floculada, uma elevagio na temperatura
e, em uma menor extensao, um aumento no tamanho da particula podem causar uma mudang¢a no
controle da taxa, de reagdo para difusdo na cinza. Para reagdes em que a cinza nao esteja presente,
uma elcvagdo na temperatura causard uma mudanga no controle da taxa, de reagao para resisténcia
no filme.

Por outro lado, se a difusdo na cinza ja controla, entdo uma elevagdo na temperatura nio deve
causar uma mudanga de controle para reagdo ou difusio no filme.
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PROBLEMAS

25.1 Uma batelada de solidos, de tamanho uniforme, é tratada por um gas em um ambiente uniforme.
Solido ¢ convertido para dar um produto ndo floculoso, de acordo com o modelo de niicleo ndo
reagido. A conversdo ¢ cerca de 7/8 para um tempo de reagdo de 1 h, sendo a conversdo completa
obtida em duas horas. Qual é 0 mecanismo que controla a taxa?

25.2 Em um lugar sombreado no final da rua Brown, em Lewisburg, Pensilvénia, esta um memorial da
guerra civil — um general de bronze, um canhédo de bronze, cuja legenda insiste em dizer que
algum dia ele pode vir a atirar, e uma pilha de balas de canhdo, feitas de ferro. No tempo em que
este memorial foi erguido, 1868, as balas de canhdo tinham 30 polegadas de circunferéncia. Hoje,
devido a agéio do tempo, ferrugem e limpeza com escova de ago, as balas tém agora somente 29,75
polegadas de circunferéncia. Aproximadamente, quando elas desaparecerdo completamente.

25.3 Calcule o tempo necessario para queimar completamente particulas de grafite (R, = 5 mm, pg =
2,2 glem?, k” =20 cm/s), em uma corrente com 8% de oxigénio. Para uma velocidade alta dc gas,
suponha que a difusdo no filme nio oferecera qualquer resisténcia a transferéncia e a reagdo. A
temperatura de reagao é 900°C.
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25.4 Particulas esféricas de sulfeto de zinco, de tamanho R = I mm, sio ustuladas em uma corrente com
8% de oxigénio, a 900°C e | atm. A estequiometria da reagao é:
2ZnS +30, — 2Zn0 + 280,
Supondo que a reagdo ocorra pelo modelo de niicleo ndo reagido, calcule o tempo necessario para
a conversdo completa de uma particula e calcule também a resisténcia relativa de difusao na
camada de cinza durante esta operagio.
Dados Densidade do sélido: pg = 4,13 g/em® = 0,0425 mol/cm’
Constante de taxa de reagdo: & =2 cm/s
Para gases na camada de ZnO: %, = 0,08 cm¥'s
Note que a resisténcia no filme pode seguramente ser negligenciada, desde que exista um cresci-
mento de uma camada de cinza.
Dobrando o tamanho da particula, de R para 2R, o tempo para uma conversdo completa triplica.
Qual é a contribui¢do da difusio na cinza em relagio a resisténcia global, para particulas de tamanho
25.5 R? 25.6 2R?
Particulas sélidas esféricas, contecndo B, sdo ustuladas isotermicamente em um forno com gas de
composigdo constante. Solidos sdo convertidos a um produto firme ¢ ndo floculoso, de acordo
com SCM, como segue:
A(g) + B(s) - R(g) + S(5), C,=0,01 kmol/m’, pg =20 kmol/m’
A partir dos seguintes dados de conversdo (por uma analise quimica) ou dados do tamanho do
nicleo (fatiando e medindo), determine 0 mecanismo controlador da taxa para a transformagao do
solido.
25.7 d,, mm Xg {, min 25.8 d,, mm Xs ts
1 1 4 1 0,3 2
1,5 1 6 1 0,75 5
259 d,, mm Xg t,s 25.10 dP, mm Xp ts
1 1 200 2 0,875 1
1,5 1 450 1 1 1
25.11 Particulas esféricas de UQ;, com tamanhos uniformes, sio reduzidas a UO, em um ambiente
uniforme, tendo-se os seguintes resultados:
t,h 0,180 0,347 0,453 0,567 0,733
Xg 0,45 0,68 0,80 0,95 0,98

Se a reagdo segue 0 SCM, encontre o mecanismo controlador e a equagdo de taxa para representar
esta redugao.

25.12 Um grande estoque de carvio mineral esta queimando. Cada parte de sua superficie esta em chamas.

Em um periodo de 24 horas, o tamanho linear da pilha de carvao, quando medido pela sua silhueta
contra o horizonte, parece ter diminuido cerca de 5%.

(a) Como a massa que estd queimando deve diminuir em tamanho?
(b) Quando o fogo deve parar espontaneamente?
(c) Estabeleca as suposi¢des nas quais sua estimagdo esta baseada.
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Trés fatores controlam o projeto de um reator solido-fluido: a cinética de reagao de uma tinica particula,
a distribuigdo de tamanhos dos sélidos tratados ¢ os modos de escoamento de sélidos e fluido no
reator. Quando as cinéticas forem complexas e nao bem conhecidas, quando os produtos de reagdo
formarem uma fase fluida de recobrimento, quando a temperatura dentro do sistema variar muito de
posi¢do a posigdo, a analise da situagdo se tornara dificil € o projeto ¢ fortemente baseado nas
experiéncias ganhas ao longo dos muitos anos de operagdes, inovagoes e pequenas mudangas feitas
nos reatores existentes. O alto-forno para produzir ferro é, provavelmente, o exemplo industrial mais
importante de tal situagdo.

Embora algumas reag¢des industriais reais nunca possam resultar por meio de uma analise simples,
isto nao deve nos impedir dc estudar sistemas idealizados. Eles representam satisfatoriamente muitos
sistemnas reais e, além disto, podem ser tomados como ponto de partida para anélises mais reais.
Aqui, consideraremos somente os sistemas bastante simplificados, em que conhecemos as cinéticas
de reagdo, as caracteristicas de escoamento e a distribui¢do de tamanhos de sélidos.

Referindo-nos a Fig. 26.1, iremos discutir brevemente os varios tipos de contato em operagdes
s6lido-gas.
Solidos e Gas em Escoamento Pistonado. Quando sélidos e gis passam através do reator em

escoamento pistonado, suas composi¢des variam ao longo do escoamento. Além disto, tais operagdes
sdo geralmente ndo isotérmicas.

O contato das fases em escoamento pistonado pode ser acompanhado através de muitas maneiras:
pelo escoamento em contracorrente, como nos altos-fornos € nos fornos de cimento [Fig. 26.1 (a)],
pelo escoamento cruzado, como nos alimentadores de esteira movel para fornalhas [Fig. 26.1 (b)], ou
pelo escoamento concorrente, como nos secadores de polimeros {Fig. 26.1 (¢)].

Solidos em Escoamento com Mistura Perfeita. O leito fluidizado [Fig. 26.1 (d)] é o melhor exemplo
de um reator com escoamento com mistura perfeita de sélidos. O escoamento de gas em tais reatores
¢ dificil de caracterizar e freqlientemente é pior do que 0 escoamento com mistura perfeita. Devido a
alta capacidade calorifica dos sélidos, condigdes isotérmicas podem freqiientemente ser supostas em
tais operagdes.

Operagies em Semibatelada. A coluna de troca idnica da Figura 26.1(e) é um exemplo de tratamento
de sdlidos em batelada, em que o escoamento de fluido se aproxima muito do ideal (escoamento
pistonado). Ao contrario, uma lareira caseira comum, uma outra operagdo em batelada, tem um
escoamento que ¢ dificil de caracterizar.
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Operacoes em Batelada. A reagio e a dissolu¢do de uma batelada de sélidos em uma batelada de
fluido, tal como o ataque de um acido a um sélido, é um exemplo comum de operagdes em batelada.

A anilise e o projeto de sistemas sélido-fluido sdo grandemente simplificados se a composigdo do
fluido puder ser considerada uniforme em todo o reator. Uma vez que esta é uma aproximagio razoavel
quando a fragdo de conversio dos reagentes em fase fluida ndo for muito grande, quando o processo
de mistura do fluido for consideravel ou quando os so6lidos vagarem no reator, amostrando todo o
fluido como nos leitos fluidizados, essa suposi¢ido freqiientemente podera ser usada sem desviar
demais da realidade. Usaremos esta suposi¢do na analise que se segue.
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Concluiremos entdo este capitulo com um breve tratamento de rea¢oes extremamente rapidas, que
sdo representativas de algumas combustdes. Nesse caso, a analise se simplifica consideravelmente,
visto que as cinéticas ndo entram no cendrio.

Vamos agora tratar alguns modos de contato fregiientemente encontrados e vamos desenvolver
suas equagdes de desempenho, empregando, em cada caso, as suposi¢des de composigdo uniforme
de gas no interior do reator.

Particulas de um Unieo Tamanho, Escoamento Pistonado de Sélidos,
Composic¢iao Uniforme de Gas

O tempo de contato, ou o tempo de reagio, necessario para qualquer conversdo especificada de
s6lido é encontrado diretamente das equagdes da Tabela 25.1.

Mistura de Particulas de Diferentes, Porém Constantes, Tamanhos, Escoamento Pistonado
de Sélidos, Composic¢iao Uniforme de Gis

Considere uma alimentagdo de solidos consistindo em uma mistura de particulas de diferentes
tamanhos. A distribui¢do de tamanhos desta alimentagio pode ser representada tanto como uma
distribuigiio continua ou como uma distribui¢do discreta. Usaremos a ultima representagio devido a
analise de pencira, que ¢ a nossa maneira de medir a distribui¢cdo de tamanhos, fomecer medidas
discretas.

Faga F ser a quantidade de sélidos a ser tratada na unidade dc tempo. Uma vez que a densidade do
so6lido pode variar durante a reagdo, F é definido, no caso geral, como a taxa volumétrica de alimentagio
dc sélidos. Quando a variagdo da densidade do sélido for desprezivel, F podera representar também
a taxa massica de alimentagdo de s6lidos. Além disto, faga F(R)) ser a quantidade de material (com
tamanho cerca de R;) alimentado no reator. Se R, for o maior tamanho de particula na alimentagdo,
teremos, para particulas com tamanho constante:

Rlvl
F=Y F(R). om’/soug/s
R0

A Fig. 26.2 mostra as caracteristicas gerais de uma distribui¢do discreta de tamanhos.

ﬂ 2 A area sombreada é a
Alimentagao,._ <" taxa de alimentagao
s total: F= ,Ef(Ri) do material de tamanho
e R; ou maior 1
g2 &
g€ =] = SF(R)
EE FR) = = == 1= g
® g !
o o !
S E '
=9 !
is -
= E '
[ 1
1
1 \ : >
R, R, R R, R,
{Qualquer tamanho)
Tamanho das particulas na alimentagao
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Para o caso de escoamento pistonado, todos os sélidos permanecem no reator durante um mesimo
intervalo de tempo ¢,. A partir disto e da cinética para qualquer resisténcia que controle a taxa, podemos
encontrar a conversao Xg(R,) para qualquer tamanho de particula R, Em seguida, a conversio média
X dos sélidos saindo do reator pode ser determinada através de soma apropriada, de modo a encontrar
a contribui¢do global de todos os tamanhos de particulas para a conversio. Assim:

valor médio fracao do rcagente B ndo fracdo de
para fragao de B | = convertido em particulas || alimentagdo 1
ndo convertido 10d0s 05 de tamanho R, de tamanho R;
tamanhos

ou em simbolos:

R,
= % F(R,
=%y = Y - Xp(r) 222 @)

Rit,=1)

sendo R(¢, = T) o raio da maior particula completamente convertida no reator.

A Eq. (2) requer alguma discussdo. Primeiro, sabemos que uma particula menor requer um tempo
mais curto para a conversio completa. Por conseguinte, algumas de nossas particulas na alimentagio,
aquelas menores que R(t, = T), estarao completamente reagidas. Mas, se automaticamente aplicarmos
nossas equagoes de conversdo-tempo a essas particulas, poderemos propor valores de X maiores
que um, o que ndo tem sentido fisico. Portanto, o limite inferior da soma indica que particulas menores
que R(#, = 1) estdo completamente convertidas e ndo contribuem para a fragdo ndo convertida, | - Xy

EXEMPLO 26.1 CONVERSAO DE UMA MISTURA DE TAMANHOS,
EM ESCOAMENTO PISTONADO

Uma alimentagao, consistindo em

30% de particulas com raio igual a 50 um,
40% de particulas com raio igual a 100 um e
50% de particulas com raio igual a 200 pm,

¢é continuamente introduzida, como uma fina camada, em uma grelha que se move em contra-
correntc ao escoamento do gas reagente. Para as condigdes plancjadas de operagdo, o tempo
requerido para conversido completa é de 5, 10 e 20 minutos, para os trés tamanhos de particulas,
respectivamente. Encontre a conversao de sélidos na grelha, para um tempo de residéncia de 8
minutos no reator (ver Fig. E26.1).

50 um ~ 30%
Sélido B 100 um - 40%
200 pm - 30%

—_———————— p=8min
%‘5‘&9&“%‘&‘6&&"&? BB RO E
LIRS © SR

Figura E26.1

SOLUCAO

Pela afirmagdo do problema, podemos considerar os sélidos se movimentando com escoamento
pistonado, com £, = 8 min, ¢ 0 gis com composigdo uniforme. Conseqiientemente, para uma
alimentagio misturada, a Eq. (2) ¢ aplicavel; ou seja:
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| X, = (1 g (s0pmy FEOm) u ), 1= X, (100m)] F(l(;?um) + )
em que

F(50pm) =0,30 e 7(50°m)=S5min

FAOMD) _ 0,40 e 7(100°m) = 10 min

£(200pm)

=0,30 ¢ 7(200°m)=20 min

Para os trés tamanhos de particulas
Ri:Ry:Ry=7:7,:73.

vemos, a partir da Eq. (25.38), que a reagdo quimica controla a taxa ¢ as caracteristicas de
conversdo-tempo para cada tamanho sdo dadas pela Eq. (25.23); ou seja:

. 3
- A = - L4
[1—-Xg(R)] [l T(R‘«)]

Substituindo na Eq. (i), obtemos, para o reagente nio convertido:

x—,?a=0+[1- 8 min ] (04)+(1-—] (0.3)
10 min

para R = 100 pm para R =200 pm
=0,0032 +0,0648 = 0,068
Logo, a fragao de solido convertido € igual a 93,2%

Note que 0 menor tamanho das particulas ¢ completamente convertido e ndo contribui para a
soma da Eq. (i).

Escoamento com Mistura Perfeita de Particulas de um Unico Tamanho Constante,
Composicdo Uniforme de Gis

Considere o reator da Fig. 26.1(d), com taxas constantes de escoamento de solidos e dc gas entrando
e saindo do reator. Com a suposi¢do de concentrago uniforme de gas e de escoamento com mistura
perfeita de solidos, esse modelo representa um reator de leito fluidizado, em que nio ha elutriagao
das particulas finas.

A conversio do reagente em uma Gnica particula depende de seu periodo de permanéncia no leito,
sendo sua resisténcia controladora apropriadamente dada pelas Eqgs. (25.11), (25.18) ou (25.23).
Entretanto, o periodo de permanéncia nio é o mesmo para todas as particulas no reator; por conseguinte,
temos de calcular uma conversio média, X, de material. Sabendo que o solido se comporta como
um macrofluido, isto pode ser feito pelos métodos que conduziram a Eq. 11.13. Desse modo, para os
solidos que deixam o reator:

fragdo de reagente ndo fragio da corrente
valor médio para convertido para as de saida que
afragiode B (= Z particulas que permanecem permaneceu no 3
nio convertido particalas de no reator por um tempo reator por um tempo

todas as idades entre fet +dt entre ze ! +dt
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ou em simbolos:
l-iB=£7|-xgEm, X, <1
ou I—fﬁzl:(l—k’B)E i (@)

onde E ¢ a distribuigdo dc idades de saida dos solidos no reator (ver Capitulo 11).

Para escoamento com mistura perfeita de solidos, com tempo médio de residéncia, 1, no reator, ver
Fig. 26.3, encontramos, da Fig. 11.14 ou Eq. (14.1), que:

-t
(4

E=—— (5)
t

Assim, para escoamento com mistura perfeita de um Gnico tamanho de sélido, que esteja
completamente convertido no tempo 7, obtemos:

-l

p— T Ied
1= Xy = [ X s el ©)

individual

Esta expressdo pode ser integrada para as varias resisténcias controladoras.

Para a taxa controlada pela resisténcia no filme, a Eq. (25.11), com a Eq. (6), fornece:

_ T ' e-:li
1-X =j -Le 4
A 0( t] , ™

que, apos integrar por partes, resulta em:

Xy==(l-e™) (82)
T

ou na forma expandida equivalente, Gtil para
altos valores de 7/7 € conversdes muito altas

2 3
= I 1(= LT
I-Xpg=o=—=|=| +=[=]| -~ 8b
P2 3!(:) 4!(:) (80)
Para a taxa controlada pela rea¢do quimica, a Eq. (25.23), substituida na Eq. (6), fornece:
- 3 i
1—XB=J'(1—L) ¢ ©
0 T t

Ca como “visto”

VIS §

pelos sélidos i

s=0 :

o 0O o 0 C '

°P% o ° L% H

sEE—> > SR,

H

H

ZIJm tamanho | Dakq.6 :

Sélidos com Lim

escoamento
com mistura

perfeita

(fluigizade




502 Capitulo 26 — Reatores Fluido-Particula: Projeto

Flgura 26.4 — Conversdo medm versus empo médio derésidéncia
& emreetoi'e’sdemlstura perfeita, comtim Unicd €arias o'des6lido :
100 T T T 171717 T T TTTTY
- Estagio Unico m
— l—-Resisténcia no filme gasoso controla ataxa, Eq.8 7

Reagao controla a taxa, Eq. 10
Resisténcia a difusdo na camada de cinza controla -
ataxa, Eq. 11

TTTTT
N

|

|

T

T TTTT

T

01 | N RN
‘0,01 0,1

I- Xq

Integrando por partes, usando a formula recursiva encontrada em qualquer tabela de integrais, obtemos:

- -\2 -
,?,,=3’——6[’—] +6[’](1 i) (102)

ou na forma expandida cquivalente, til para
altos valores de /1 ¢ conversdes muito altas

2 3

= 11 (s} 1 (=
1-Xg=————|=| +—=|=| - 10b
P4 20[) lzo(r] et

Para a taxa controlada pela resisténcia a transferéncia de massa na cinza, a substitui¢do da Eq.
(25.18) na Eq. (6), seguida pela integragdo, conduz a uma trabalhosa expressio, que apds expansiao
resulta em [ver Yagi e Kunii (1961)}:

2 3 4
s 1 19(7 41 (7
I-Xg=—m—— + =| -0,00149 = | +-
Pst 420[ ] 4620[ ] ( ] n

As Figs. 26.4 ¢ 26.5 apresentam, em uma forma grafica conveniente, esses resultados para sélidos
em escoamento com mistura perfeita. A Fig. 26.5 mostra claramente que, para alta conversao, o
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Figura 26.5 — Compamcao de tempas de pé; 10 i nversao,
#&i - para ¢scoamento com mistura perfej m Wtiico tamanho de’ séhdo

50 S N I N R N B B A

- Estagio (nico ]
<9970 Hmeo

Resisténcia no filme gasoso controla -1
ataxaEqs.25.11e8

L Reagao controla a taxa, Eqs. 25.13e 10 -
Resisténcia a difusao na camada

de cinza controla a taxa, Egs. 25.18e 11

Lrstur pertuds
[Diﬂﬂnlﬂu

i
14
o
T T T 177

reator de mistura perfeita requer, para os solidos, um tempo de permanéncia muito maior do que o
reator pistonado.

A extensdo para opera¢des multiestagios ndo € dificil; ver Levenspiel (1996, p. 52.14) ou Kunii e
Levenspiel (1991).

EXEMPLO 26.2 CONVERSAO DE UMA ALIMENTACAQ, COM PARTICULAS
DE UM UNICO TAMANHO, EM UM REATOR DE MISTURA
PERFEITA

Yagi et al. (1951) ustularam particulas de pirita (sulfeto de ferro), dispersas em fibras de asbesto,
€ encontraram que O tempo para uma conversdo completa estava relacionado ao tamanho da
particula:

T o Rl.5
As particulas permaneceram duras como solidos e com tamanho constante durante a reagao.

Um reator de leito fluidizado foi projetado para converter minério de pirita ao 6xido correspon-
dente. A alimentagdo deve ser uniforme em tamanho, T=20 min, tendo um tempo médio de resi-
déncia de =60 min no reator. Qual a fragao do minério original que permanece ndo convertida?

SOLUCAO

Visto que o produto formado durante a reag@o é uma particula dura, a resisténcia a difusdo no
filme pode ser excluida como etapa controladora. Para a taxa controlada pela reagdo quimica, a
Eq. (25.38) mostra que:

Toc R
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enquanto que para a resisténcia 4 difusdo na camada de cinza como etapa controladora da taxa, a
Eq. (25.37) mostra que:
T R

Como a dependéncia para com o didmetro, encontrada experimentalmente, esta entre os dois
valores, é razoavel esperar que esses dois mecanismos oferegam resisténcia a conversio. Usando
sucessivamente a difusdo na cinza e a rea¢do quimica como resisténcias controladoras, devemos
ter entdo os limites superior e inferior para a conversdo esperada.

Os solidos em um leito fluidizado se aproximam de um escoamento com mistura perfeita; portanto,
para a taxa controlada pela reagio quimica, a Eq. (10), com t/f =20 min/60 min = '/;, fornece:

2 3
|_,?B=.1_ n_1ft +L 1 —---=0,078
413 2043 12013
Para a resisténcia a difusdo na cinza como etapa controladora da taxa, a Eq. (11) da:
2 3
%, = Lo AL LY 6062
S5{3) 42013 4.620\ 3
Conseqiientemente, a fragdo remanescente de sulfcto esta entre 6,2% e 7,8%, ou fazendo a média:
1- X, =0,07, ou 7,0%

Escoamento com Mistura Perfeita de uma Mistura de Tamanhos de Particulas com
Tamanhos Constantes, Composi¢ao Uniforme de Gas

Freqiientemente, uma faixa de tamanhos de particulas € usada como alimentagio para um reator de
mistura perfeita. Para tal alimenta¢do e uma Unica corrente de saida (nenhuma elutriagdo de finos), os
métodos que conduzem as Egs. (2) e (6), quando combinados, devem resultar na conversao requerida.

Considere o reator mostrado na Fig. 26.6. Uma vez que a corrente de saida ¢ representativa das
condigdes do leito, as distribuigdes de tamanhos do leito, assim como a alimentagdo e as correntes de
saida, s3o todas parecidas; ou seja:

F(R W(R
F(R) _W(R) )
F W
sendo W a quantidade de material no reator e W(R;) a quantidade de material de tamanho R, no reator.
Além disto, para esse escoamento, o tempo médio de residéncia (R,) de material de qualquer tamanho
R; é igual ao tempo médio de residéncia do solido no leito; ou seja:
w (peso de todos os sélidos no reator)

[=f{(R)=—= : - — 13)
F  (taxa de alimentagdo de todos os solidos para o reator)

Fazendo Xg(R,) ser a conversdo média das particulas de tamanho R; no leito, temos, da Eq. (6):

—tli

—_ T(R,) e
L= Xp(R) = [ (1= Xy(R ) e (14)

Entretanto, a alimentagdo consistc em particulas com diferentes tamanhos; portanto, a média global
de B ndo convertido, em todos esses tamanhos, é:

valor médio fragdo ndo fragdo da corrente de
para a fragdo | _ z convertida de saida ou de entrada, 15
de B ndo particulas de || consistindo em particulas s

todos os

convertido tamanhos

tamanho R, de tamanho R;




Reatores Fluido—Particula: Projeto 505

Entrada de sdlidos: F, Xg=0 [ =
L— Saida de solidos: F, X,

F(R) F(R)

.
U1 VTR0 RIS

ou em simbolos:

F(R)

- R
1= Xg = ) [1- Xy(R)l—
R=0
Combinando as Egs. (14) e (15) e substituindo o primeiro termo da expressdo pelas Egs. (8), (10)
ou (11) para cada tamanho de particula, obtemos sucessivamente, para a resisténcia a difusdao no
filme como etapa controladora da taxa:

i T(R) [=R)T F(R)
1- X, d 4o 220 16
Z [ ‘ F 19
para a reag¢do quimica como etapa controladora da taxa:
R, 2
= @&|17R) 1[7(R) F(R,)
1-Xg= Y- nd | B2 4 i 17
=2 4 1 20[ t ] F an
para a resisténcia a difusdo na cinza como etapa controladora da taxa:
R 2
= “ 1 w(R) 19| 7(R) F(R)
1-Xg = - ] +--- ! 18
=2 5 1 420[ f F s

onde T(R;) € o tempo para a reagio completa de particulas de tamanho R;. O exemplo seguinte ilustra
o0 uso dessas expressoes.

EXEMPLO 26.3 CONVERSAO DE UMA MISTURA DE ALIMENTACAO
EM UM REATOR DE MISTURA PERFEITA

Uma alimentagio, consistindo em

30% de particulas com raio igual a 50 pm,
40% de particulas com raio igual a 100 pm e
30% de particulas com raio igual a 200 pm,
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deve reagir em um reator de leito fluidizado, com escoamento estacionario, construido a partir
de um tubo vertical de 2 m de altura ¢ 20 cm de didmetro interno. O gas de fluidizagio é o
reagente em fase gasosa. Nas condigdes plancjadas de operagdo, o tempo requerido para a
conversdo completa é 5, 10 e 20 min, para os trés tamanhos da alimentagao, respectivamente.
Encontre a conversio de s6lidos no reator, para uma taxa de alimentagdo de 1 kg de s6lidos/min,
se o leito tiver 10 kg de sélidos.

Informagdo Adicional:
Os solidos sdo particulas duras, com tamanhos € pesos constantes durante a reacdo.

Um ciclone separador é usado para separar ¢ retornar ao leito quaisquer solidos que possam ter
sido arrastados pelo gas.

A composi¢do da fase gasosa no leito varia pouco.

SOLUCAO

Do enunciado do problema, podemos considerar que os solidos estdo em escoamento com mistura
perfeita. Para uma mistura de alimentagéo, a Eq. (15) € aplicavel. Visto quc a taxa € controlada
pela reagao quimica (ver Exemplo 26.1), essa equagio se reduz a Eq. (17), onde, do enunciado
do problema, temos:

10.000 g

F =1.000 g/ min
1.000 g / min

W =10.000g =10 min

- W
l=—=

F

F(50 um) =300 g/min e 7(50 pm)=>5 min
F(100 pm) =400 g/min e 7(100 pm) =10 min
F(200 um) =300 g/min e 7(200 pm) =20 min

Substituindo na Eq. (17), obtemos:

= |t 5min 1(5Y 300 g / min
I—XB= -] tef—
410min 2010 1.000 g / min
para R = 50 pum
1(tomin) 1(10Y 400
+| = — |- = +-|—+
4 { 10 min 20(10 1.000
- para R = 100 pym
L|1(20min)_ 1 (20)" | 300
4\ 10min ) 2010 1.000
- para R = 200 pm

11 3 1 1 1 4
=l |- - - — F— = | —+
8§ 80 10 {4 20 120 10

1 1 1 2 3
e e L b

2 5 15 10 10
=0,034 +0,083+0,105=0.222

A conversdo média de solidos é entdo:

X5 =77.8%
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EXEMPLO 264 ENCONTRANDO A CAPACIDADE DE UM LEITO FLUIDIZADO
Em um ambiente com uma fase gasosa, particulas de B sdo convertidas a produto solido:
A(gas) + B(solido) — R(gas) + S(solido)

A reagido ocorre de acordo com o modelo do niicleo ndo reagido, com a taxa controlada pela
rea¢do ¢ com um tempo de 1 hora para a conversido completa das particulas.

Um leito fluidizado deve ser projetado para tratar 1 t de sélidos/h, de modo a converter 90%,
usando uma taxa estcquiométrica de alimentagido de A, introduzida a C,y. Encontre o peso de
solidos no reator, se 0 escoamento do gas for considerado mistura perfeita. Note que o gas no
reator ndo esta na concentragdo Cy,. A Fig. E26.4 esquematiza esse problema.

Ca

T W=

Sélido B tth —» ||

Um mol de A
entra por
mol de B . U .

Nota: 0 gés no leito ndo estd a Cyy

Géasa Cy
Figura E26.4

SOLUCAO
Em um ambiente com C,, e com a taxa controlada pela reagio, temos:
R
T = Psi =1h
ksCA()

. 1
€ em qualquer outro ambiente: T o< ——.
A0

Para uma alimentagio com igualdade estequiométrica, temos X, = Xj. Assim, o gas que esta
saindo tem 0,1 C,,. Uma vez que o gas tem escoamento com mistura perfeita, os solidos "véem"
esse gas de saida; ou seja, =10 h.

Da Eq. (10), vamos encontrar /7, que fornece X = 0,9. Desta maneira, resolva

Resolvendo por tentativa e erro, encontramos:

T/1=0,435, ou f=

Logo, o peso necessario do leito é:
W =1F323(1) =231
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2 Figura 26.7 — Uma batelada de solidos em'Contato com gis; reagio instantinea 3
Gas completamente i
convertido i
1
! i
e = aq,4bp a i g
Sélidos nao ) 4‘}{’0 S Leito fixo Gas completamente :
convertidos 2 995,00 " convertido ’
iy L _
< 4“51“’ )
addre o
ﬁ Cfad >?> <: Conversdo progressiva
4,49pd0 . de solidos com o tempo
Sélidos ad,l5%e Salidos
completamente < 4 ‘gé“ — . suspensos | }
convertidos |44 < 35| Frente movel i
(SN, de reagao 4 i
ea 35 o ———
<l Ae 0s solidos estao
————— uniformemente
T misturados
Gas Gas !

Reacio Instantanea

Podemos considerar uma reagdo como instantanea quando gas e solido reagem suficientemente rapido,
de modo que qualquer elemento de volume do recator contenha um ou outro de dois reagentes, mas
ndo ambos. Esse extremo € atingido em combustio a alta temperatura de so6lidos finamente divididos.

Nessa situagdo, a previsio do desecmpenho do reator ¢ direta e depende somente da estequiometria
da reagdo. As cinéticas ndo entram na discuss@o. Vamos ilustrar esse comportamento com os seguintes
modos ideais de contato.

Batelada de Solidos. A Fig. 26.7 mostra duas situa¢des: uma que representa um leito recheado e a
outra representa um leito fluidizado sem desvio (bypassing) de gas na forma de grandes bolhas de
gas. Em ambos os casos, o gas que deixa o sistema esta completamente convertido e permancce nesta
forma desde que o reagente sdlido esteja ainda presente no leito. Tdo logo os reagentes sélidos sejam
consumidos (isto ocorre no instante em que for adicionada a quantidade estequiométrica de gas), a
conversdo de gas caira a zero.

Escoamento Pistonado de Gas e Solidos, em Contracorrente. Visto que somente um ou outro reagente
pode estar presente em qualquer nivel do leito, havera um plano definido de reagio onde os reagentes
se encontram. Isto ocorrera tanto em uma extremidade como na outra do reator, dependendo de qual
corrente de alimentagio estara em excesso estequiométrico. Supondo que cada 100 mols de sélido se
combinem com 100 mols de gas, as Figs. 26.8a ¢ b mostram o que acontece quando alimentamos
menos gas do que a quantidade estequiométrica e um pouco mais do que a quantidade estequiométrica.

Podemos querer que a reagdo ocorra no centro do leito, de modo que ambas as extremidades pos-
sam ser usadas como regides de troca térmica para aquecer os reagentes. Isto pode ser feito usando-
se as mesmas taxas de escoamento para os s6lidos e para o gas. Contudo, esse sistema ¢ intrinsecamente
um sistema instavel, requerendo um sisterna apropriado de controle. Uma segunda alternativa, mostrada
na Fig. 26.8c, introduz um pequeno excesso de gas no fundo do leito, removendo entdo um pouco
mais que esse excesso no ponto onde a reagdo ocorre.

Os reatores de leitos moveis para a recuperagao de 6leo de xisto s@ao um exemplo desse tipo de
operag3o. Uma outra operagdo um pouco analoga é o reator multiestagio em contracorrente, sendo
um bom exemplo o calcinador fluidizado com quatro ou cinco estagios. Em todas estas operagdes, a
eficiéncia de utilizagdo do calor € a preocupacio principal.
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igura 26.8' 'Nersoomnemo em contricoitente; a locallzaqao da zona dé reaz;ao y depénde de”‘
.ﬂf@ﬁ FE S %%;Mpqual componente este;a em excesso estequiométrico .

Entrada de Entrada de Entrada de
sélidos: Fgy = 100 solidos: Fgy = 100 sélidos: Fgy = 100
Zona de
Sélidos reagao
frescos
Solidos Zona de
completamente reagao
convertidos <
Saida de gas: Fay=2
Zona de
reagao
Entrada de Entrada de Entrada de
gas: [y =99 gas: Fag=101 gas: Fag=101

(a)

(b)

{c)

—————

Escoamento Pistonado de Gds e Solidos, em Concorrente e com Fluxos Cruzados. Em ¢scoamento
em concorrente, mostrado na Fig. 26.9a, toda a reagio ocorre ao final da alimentagéo; isto representa
um modo ruim de contato, com relagéo a eficiéncia de utilizagdo do calor e do preaquecimento dos
materiais alimentados.

Para escoamento cruzado, mostrado na Fig. 26.9b, havera um plano de rea¢ao definido nos sélidos,
cujo dngulo depende somente da estequiometria e da taxa relativa de alimentagio dos reagentes. Na
pratica, caracteristicas de transferéncia de calor podem modificar um pouco o angulo desse plano.

Escoamento com Mistura Perfeita de Solidos e Gds. Novamente, na situacdo ideal, tanto o gas
como os solidos estardo completamente convertidos no reator, dependendo de qual corrente esteja
eIn excesso.

Extensoes

Modificagoes e extensdes dos métodos apresentados aqui, por exemplo,
¢ para particulas com cinéticas mais complicadas,
*  para o crescimento e contragdo de particulas em reatores unicos e em sistemas com circulagdo
de solidos,
e  para composigdes variaveis de gas em um tnico reator e de estagio a estagio em operagoes
multiestagios,
*  paradesvios dos escoamentos pistonado e com mistura perfeita,
+  para elutriagdo de finos provenientes de um reator,
sdo tratados na literatura — ver Kunii e Levenspiel (1991) e Levenspiel (1996).

Escoamento Arbitrdrio de Sélidos. Visto que particulas escoam como macrofluidos, sua conversao
média é dada pela Eq. (11.13). Assim, com qualquer RTD e com urna composigio conhecida do gas,
temos:

1- /?B = J; (l - XB )panicula anica Econtme de séhdosdl (19)

onde 1 — X é dado pela Eq. (25.23), para um controle dc taxa feito por SCM/reagao, e pela Eq.
(25.18), para um controle feito por SCM/difusao na cinza.
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PROBLEMAS

Uma corrente de particulas, que sdo 80% convertidas em ambiente gasoso e uniforme (SCM/taxa
controlada pela resisténcia a difusdo na cinza), passa através de um reator. Se dobrarmos a
capacidade do reator, mas mantivermos o mesmo ambiente gasoso, a mesma taxa de alimentagdo
e 0 mesmo modo de escoamento de solidos, qual serd a conversio de solidos? Os sélidos se
movem em escoamento do tipo:

26.1 pistonado. 26.2 com mistura perfeita.
Uma alimentagao solida, consistindo em
20% em peso de particulas com | mm ou menos;
30% em peso de particulas com 2 mm;
50% em peso de particulas com 4 mm,
passa através de um reator tubular rotatdrio, tipo um forno de cimento, onde reage com o gas para
dar um produto sélido na forma de particulas duras e ndo friaveis (SCM/taxa controlada pela
reagdo), T = 4 h para particulas de 4 mm.

26.3 Encontre o tempo de residéncia necessario para uma conversio de solidos de 100%.

26.4 Encontre a conversdo média dos solidos para um tempo de residéncia de 15 minutos.

26.5 Particulas, com tamanho uniforme, s3o em média 60% convertidas (modelo de nicleo ndo reagido
com a taxa controlada pela reacdo), quando escoam através de um unico leito fluidizado. Se
dobramos a capacidade do reator, mantendo porém a quantidade de so6lidos e com 0 mesmo ambiente
gasoso, qual sera a conversdo de sélidos?

26.6 Sdlidos, de tamanho constante, R = 0,3 mm, reagem com um gis em um reator fluidizado, escala
de laboratorio, regime cstacionario, resultando em:

Fo=10g/s, W=1000g e X;=0,75
A conversio € fortemente sensivel a temperatura, sugerindo que a etapa de reagdo quimica controle
a taxa. Projete um reator de leito fluidizado (encontre W), escala comercial, para tratar 4 t/h de
alimentagéo solida, com particulas de tamanho R = 0,3 mm, para uma conversio de 98%.

26.7 Resolva o Exemplo 26.3, com a seguinte modificagdo: a cinética da reagao é controlada pela
resisténcia a difusdo difusdo na cinza, com T(R = 100 mm) = 10 min.

26.8 Repita o Exemplo 26.4, considerando uma alimentagao com o dobro da razio estequiométrica de
gas para s6lido, mantendo Cjy.

26.9 Repita o Exemplo 26.4, considerando agora que o gas flui em escoamento pistonado através do

reator.
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26.10 Considere o seguinte processo de conversdo de pedacos de fibras residuais em um produto util.
Fibras e fluido sdo alimentados continuamente em um reator de mistura perfeita, onde reagem de
acordo com o modclo de nacleo nio reagido, com a reagio quimica como a etapa controladora da
taxa. Desenvolva a expressdo de desempenho para esta operagdo, como uma fungo dos parametros
pertinentes ¢ ignore a elutriagio.

Sulfeto de hidrogénio é removido de gas de coqueria por meio da passagem desse gas através de
um leito movel ou através de particulas de 6xido férrico. No ambiente de gas de coqueria (considere
uniforme), os sélidos sdo convertidos de Fe,0; a FeS por SCM/taxa controlada pela reagdo, T = |
h. Encontre a fragio de conversio de 6xido a sulfeto ferroso, se a fungdo RTD de solidos no reator
for aproximada pelas curvas E das Figs. P26.11-P26.14.

Fungdo &

1 t A 1 : > ¢
45 min 30 90 min 45

Figuras P26.11 a P26.14
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Processo
Enzimatico

O termo "fermentagdo" pode ser usado em seu significado original ¢ restrito (produzir alcool a partir
de aglicar — nada mais) ou pode ser usado com um significado mais ou menos amplo. Geralmente
usamos a defini¢do mais ampla ¢ moderna:

Do mais simples ao mais complexo, os processos biologicos podem ser classificados
como fermentagdes, processos fisiologicos elementares e a¢do de entidades vivas.

Muais ainda, os processos fermentativos podem ser divididos em dois grandes grupos:
aqueles promovidos e catalisados por microrganismos ou microbios (leveduras,
bactérias, algas, fungos, protozodrios) e aqueles promovidos pelas enzimas (produtos
quimicos produzidos por microrganismos). Em geral, fermentagées sdo reagées em
que uma matéria-prima orgdnica é convertida em produto pela a¢ao de microrganismos
ou pela acdo de enzimas.

Essa classificagdo completa ¢ mostrada na Fig. 27.1.
Os procesos fermentativos podem ser representados por:

enzima E al‘umldc
(alimentagdo organica, A)—<emecaalisador , oriduto quimico, R) )

As fermentagdes microbianas podem ser representadas por:

microrganismo C que

(alimentagdo organica, A)—mzcomocatalisador_, roduto quimico, R) + (mais células, C)  (2)

(WEETITINER  Processos bioldgicos Agao de entidades vivas

Fermentagao Processos fisioldgicos elementares

Catalisados por ENZIMAS Catalisados por microrganismos H
- compostos com alto peso (MICROBIOS E CELULAS) i
molecular, que sao muito .

especificos e geralmente - leveduras —fungos ]
atuam somente sobre um - bactérias - protozoarios i
composto. - algas t

*NT....
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Jigura 27.2 — Curvas tipicas de taxa-concentragi6 para reacBes catalisadas por Efizitids }
i

R
Alta Cgy
Em alta C,: A taxa é independente de C,
E Em baixa Cp: Taxa o< Cy; assim a taxa & ;
A—R de primeira ordem com relagao a C,
Em toda C,: A taxa é prqporcional a
Baixa Cyo Cgy. @ concentragao de enzima.

Ca !

A distingdo chave entre os dois tipos de processos fermentativos é que no processo enzimatico, o
agente catalitico, a enzima, nao se reproduz por ele mesmo, mas atua como um composto quimico
comum, enquanto que no processo de fermentagdo microbiana, o agente catalitico, a célula ou o
microrganismo, reproduz-se por si proprio. E a enzima que catalisa a reagdo no interior das células,
exatamente como no processo enzimatico. Contudo, ao se reproduzir, a célula fabrica sua propria
enzima.

Introduziremos os processos enzimaticos neste capitulo e estudaremos as fermentagdes
microbianas nos capitulos seguintes.

27.1 CINETICA DE MICHAELIS-MENTEN (CINETICA M-M)

Em um ambiente favoravel, com somente a enzima correta atuando como catalisador, um composto
orginico A ird reagir para produzir R. Obscrvagdes experimentais mostram o0 comportamento
aprescntado na Fig. 27.2.

Uma expressdo simples que descreve esse comportamento é:

3

Cuma constante, chamada a constante de Michelis
Na busca pelo mecanismo mais simples para explicar essas observagdes e essa forma de taxa,

Michaelis ¢ Menten (1913) propuseram o mecanismo de reagao elementar em duas etapas.

enzima livre
i 3

A +E2X-R+E ..e... By =C+Cy @
2 {
intermediario enzima total “-enzima ligada
ao reagente

No Exemplo 2.2, desenvolvemos e explicamos a relagao entre o mecanismo anterior, Eq. (4), e a
equagcdo de taxa. Vamos olhar algumas das caracteristicas especiais da equagdo de Michaelis-Menten.
+ quando C, = Cy, metade da enzima esta na forma livre e metade estd na forma combinada.

« quando C, ® Cy, a maior parte da enzima esta imobilizada como um complexo X.
* quando C, < Cy, a maior parte da enzima estd na forma livre.

Graficamente, mostramos essa equagao na Fig. 27.3.

Vamos ver agora como avaliar as duas constantes de taxa dessa importante equag¢do do processo
enzimatico.
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Comportamento de primeira ¢

Taxa: —ry = rg ordem quando Cp << Cy
Comportamento de ordem

/ / zefo quando Cp>> Cy .
T =k Cq - === = — , f-mmmm s .
! §
s ! .
/o \ Curva de taxa-concentragdo :
[ X o, / 1 para a cinética de Michaelis ~ Menten .
rem—m——— |~ - - —~ H

2 2 4 1 Em C, = Cyy, metade da enzima
| ) o i
Inclinagdo inicial: —|», | esta na forma combinada e r = l;-‘f- :
) - ;
kaks 4 Ca !
=] ——= IC, ky+ky ;
[ by +k, Ca=Cy= !

Fermentador em Batelada ou Pistonado

Para esse sistema, a integra¢do da equagio M—M fornece [ver Eq. (3.57) ou ver Michaelis ¢ Menten
(1913)]:

CAO
Cyln Vol (Cao = Ca) = k;Cyot )
A
termo de termo de
primeira ordem ordem zero

Esse comportamento de concentragdo-tempo ¢ mostrado na Fig. 27.4.

Infelizmente, ndo podemos fazer um grafico dessa equagéo para encontrar diretamente os valores
das constantes k3 ¢ Cy. No entanto, por manipulag@o cncontramos a seguinte forma que pode ser
colocada em forma grafica, Fig. 27.5, de modo a permitir a obtengdo das constantes de taxa:

Capo—-C
AOC A = —Cy +kiCey (6)
In—20 In —2¢
CA A
1p0,da equaciF MM

3

\ Em baixa C,, tem-se
\ primeira ordem

Ca

Em alta C,, tem-se ordem zero

Eq.5
‘—0

L OO et e oM wint A 6
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{:Erg?: (6)]’ a,j
i e batelada e
CAﬂ ___________________

Regiao de regime t
de ordem zero !
(afta C) !
!
1
Cp~Ca Temy !
In Cag?Cy A !
° I
Regido de “—Inclinagao = k; :
primeira X
ordem X

1 C t

0 EQ

Cu CutCy INC/C,
ad k, ky
d
.
-Cul L Este grafico fonece uma 4
linha para todas Cg, Cug

Co=Ca
InCpy/Cy

0 ,
;G c 1n Cao/Cy
S kG Cu+Cu
, utln

I’ k}qﬂ ‘
=G r L Linha separada ;

para cada Cgy '

Fermentador de Mistura Perfeita

Substituindo a equagio M—M na expressdo de desempenho do escoamento com mistura perfeita,

temos:

Cao=Ca _(Cro=CaX(Cu+Cy)
A k3CgoCa

T=

..ou

- (Cao =CaNC\y +C,)

ki CeoT
I“~E0 CA

)

Infelizmente, ndo podemos elaborar um grifico dessa equagdo para obter k; ¢ Cy. Entretanto,
rearranjando encontramos uma forma de cquag¢do que permite uma avaliagdo direta de k3 e Cyy; ou
seja:

CeoCat
C,=-Cy +k3[—c EO—AC ) 8®)
A0 A

A Fig. 27.6 apresenta a forma grafica dessa equagio.
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-ajustar a.equagio M-M.{Eq. (8)), a -
dados de um reatof de mistura perfeita »

Y

s grificos pode. ser-usad:

PN YT Y =

Uma linha para
todas Cigq i
Ca i
!
Regido de :
primeira §
ordem )
GoCa
0 Ca Ci-Gn
e ‘ 3
rd
b4
= Cu r . Linha separada

: para cada Cg
I

.
Inclinagdo = k3 Cgy
'

Ca

'

[

| Ct

CM + CM CAn - CA
k,Go

-Cu

Métodos Alternativos para Avaliar k, e C,
Biologistas e cientistas da vida tém desenvolvido uma tradicdo de ajustar e extrair as constantes dc
taxa da equagao M--M, utilizando um procedimento multietapa, dado a seguir:

+  primeiro mega Cy_qig, versus T para dados obtidos em qualquer um dos trés reatores ideais —
batelada, pistonado ou de mistura perfeita.

«  avalic entdo —r, em varios valores de C,, diretamente dos dados de escoamento com mistura
perfeita ( —r, = (Cag — Ca. saida)/T) OU calculando as inclinagdes para os dados em batelada ou
em escoamento pistonado, conforme mostrado no Capitulo 3.

¢ faga um grafico de C, versus (-r,) usando uma das duas maneiras:
(—ra) versus (—r,)/Cy ... Grafico de Eadie
1/(—r,) versus 1/Cy ... Grafico de Lineweaver

« ¢ a partir desses graficos, extraia Cy e k.

O método CRE, que conduz a Eq. (6) ou Eq. (8), ajusta os dados medidos de C, versus T, a partir
de qualquer um dos trés tipos de reatores ideais. Ele ¢ um método direto, menos trivial e mais confiavel.

27.2 INIBICAO POR UMA SUBSTANCIA EXTERNA - INIBICAO
COMPETITIVA E NAO COMPETITIVA

Quando a presenga de uma substancia B causa uma diminuigio na taxa da reagio enzima-substrato
de A em R, entdo B é chamado de inibidor. Temos varios tipos de agdo inibitoria, sendo os modelos
mais simples chamados de competitivos e ndo competitivos. Temos inibi¢do competitiva quando A e
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a2 % Figura 27.7 =~ Dria representagdo simiples da agdo de dois qmbndor&

Lo L
% Nota: quando B estiver na
~— superficie, ele ndo deixara .
’ i A entrar ou sair i
= i

f Inibigdo I Inibigdo ndo l

competitiva competitiva

B atacam o mesmo sitio na enzima e temos inibigéo ndo competitiva quando B ataca um sitio diferente
na enzima, tendo como efeito parar a agdo de A. Em imagens simples, esta a¢do é mostrada na Fig.
27.17.

Significincia farmacolodgica: o estudo de enzimas e inibi¢do € um dos principais métodos de determi-
nagdo da acdo dc drogas existentes e no desenvolvimento de novas drogas. Esta abordagem tem
mudado toda a dire¢do da pesquisa farmacoldgica nos Gltimos anos. O principal impulso hoje é:

3

»  estudar biologicamente a doenga e entdo
*  sintctizar um composto quimico que bloqueie a agao de uma enzima crucial.

Vamos desenvolver expressdes cinéticas para esses dois tipos de inibigdo.

Cinética de uma Inibicio Competitiva

Com A e B competindo pelo mesmo sitio na enzima, temos o seguinte mecanismo:

3

[}
A +E2X->R +E )
2

4

B +E&Y (10)
S

Note que B ataca somente a enzima livre

Com o procedimento mostrado no Capitulo 2 (ver Exemplo 2.2), chegamos & seguinte equagdo de
taxa: ’

k3CeoCa - kyCeoCa
Cy+Cp + NCyCyy  Cy(1+ NCy) +C,
k, +k, mol
o

3
k, m

=

Cu= (i

onde
N:

’

ks mol

Comparado aos sistemas sem inibi¢do [Eq. (3)], vemos que tudo que precisamos aqui € trocar Cy, por
Cu (1 + N Cgy).

Cinética de uma Inibicio Nao Competitiva

Nesse caso, A ataca um sitio na enzima e B ataca um sitio diferente, parando desta forma a agdo de A.
O mecanismo dessa agéo € representado por:



520 Capitulo 27 — Processo Enzimatico

1 3
A +E2X—-R +E (12)

2
4
B+EeY (13)
S
6
B+XeZ (14)
7

Note que B ataca a enzima, independentemente do fato de A estar ou nao acoplado a enzima. A
taxa global ¢ entao:

. k3CeoCa
R T Ch + Cp + NCgoCyp + LCACro
ky, +k
C, 2 3
ky MUk
'y EO
(1+ LCgy) : Vionde N=£i (15)
1+ NCB() ks -
Y1+ LGy, A L=k
k?

Comparado as reagdes enzimaticas sem inibi¢ao, vemos que tanto k3 como Cy sdo modificados nesse
caso. Logo, para inibi¢ao nao competitiva:

«  troque k, por ———
oque A PO T Coo
1+ NG,
«  troque Cy por CM(Eﬁ]

Como Diferenciar uma Inibicio Competitiva de uma nao Competitiva, a Partir de
Experimentos

Com os dados de C versus t obtidos a partir de corridas em batelada, com escoamento pistonado ou
com escoamento com mistura perfeita, faga um dos graficos recomendados para os sistcmnas sem

Competitiva Nio competitiva

¢ 3 Cgg= 0 Balxa Aha Cao Cgo=0 Baixa Alta Cgg
P R e e T e e e - =~
Esta curva Esta curva
vem da Fig. § vemda Fig. 5
Nenhuma Nenhuma :
Ci-Ca inibigao inibigdo P ?
InC,,/C, Inclinagdo = 3
oA s I+ LGy
lnchnagao k, Cy |
0
Cu(1+ NCy) Cu Gu(1+ NCyy) InCyp/C,
. k, ky - ky k3
’ 4 ?
s 7 ¢
7 4
, , §
-G -G i
M f " r ;
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HERTETREE - Figura 27.9 — Efeito da inibigio nos dados com escoaniénio com mistura perfeita 3
H 3

4 Competitiva Nao competitiva
c Cgyp=0 Baixa Alta Cyy Cgo = Baixa Alta Cgp
T R e e e e S e
Somente Somente
esta linha —, esta linha —
vem da Fig. 6 vem da Fig. 6
Nenhuma Nenhuma
Ca inibigao inibigag Inclinagao =
b 1+ LCy
/ / /Inclmagao =ky
0 0 SaGat
Cu Gu(l+ NCyy) G Cu(l+ NGyy) Cpo=Ca
’ ‘ kJ ki V4 ’ kl k)
s /
-Cn r— -Cut

inibi¢do (ver Fig. 27.5 ou Fig. 27.6). Com inibigéo, esses graficos sdo modificados, conforme mostrado
nas Figs. 27.8 ¢ 27.9.

Comentdrios

A cquagdo M-M é a expressao mais simples para representar as reagdes catalisadas por enzimas. Isto
tem sido modificado e ampliado de varias maneiras. Os dois modos de inibig¢ao introduzidos aqui sdo
os mais simples que se possa imaginar; outros sio mais complexos para representar matematicamente.
Assim, sempre tente primeiro os modos simples.

REFERENCIAS
Michaelis, L., and Menten, M. L., Biochem. Z., 49, 333 (1913).

PROBLEMAS
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27.2

O substrato A e a enzima E escoam atavés de um reator de mistura perfeita (V' =6 £). A partir das
concentragdes de entrada e de saida e da taxa de escoamento, encontre a equagio de taxa para
representar a agdo de enzima no substrato.

Cro. mol/€ Crg, mol/e C,, mol/¢ v, t/h
0,02 0,2 0,04 3,0
0,01 0,3 0,15 40
0,001 0,69 0,60 1,2

Na temperatura ambiente, sacarose ¢ hidrolisada pela enzima invertase, como segue:

sacarose —=™*_; produtos

Comegando com sacarose (C,o = | mol/m?) ¢ invertase (Cgo = 0,01 mol/m?), os seguintes dados
foram obtidos em um reator em batelada (as concentragdes sdo calculadas a partir de medidas de
rotagéo otica):

C,, mol/m? 0,68 0,16 0,006
t,h 2 6 10

Encontre a equacdo de taxa para representar a cinética dessa reacio.
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27.3

274

Em corridas separadas, diferentes concentragdes de substrato e enzima sdo introduzidas em um
reator em batelada. A reag@o entido ocorre. Depois de um certo tempo, a reagio ¢ arrefecida € o
conteudo do reator ¢ analisado. A partir dos resultados encontrados, encontre a equagio de taxa
que representa a a¢do da enzima no substrato.

Corrida Cgo, mol/m® Co. mol/ m? C,. mol/ m? t,h
1 3 400 10 1
2 2 200 5 1
3 1 20 1 1

O carboidrato A se decompde na presencga da enzima E. Suspeitamos também que o carboidrato B
influencia, de algum modo, essa decomposigio. Para estudar esse fendmeno, foram medidas varias
concentragdes de A, B e E das correntes de entrada e de saida de um reator de mistura perfeita (V
=240 cm’).

(a) A partir dos seguintes dados, encontre a equagao de taxa para a decomposigdo.
(b) O que vocé pode dizer a respeito do papel de B na decomposigao?
(¢) Vocé pode sugerir um mecanismo para essa reagao?

C o, mol/m’ C,, mol/m? Cgo, mol/ m*  Cgo, mol/ m* v, cm*/min
200 50 0 12,5 80
900 300 0 5 24
1.200 800 0 5 48
700 333 33,3 333 24
200 80 333 10 80
900 500 333 20 120

A enzima E catalisa a decomposigdo do substrato A. Com o objetivo de ver se a substincia B atua
como inibidor, realizamos duas corridas cinéticas em um reator em batelada: uma com B presente
e outra sem B. A partir dos dados registrados ¢ mostrados a seguir,

(a) encontre a equagdo de taxa que representa a decomposigdo de A.
(b) Qual é o papel dc B na decomposigao?
(c) Sugira um mecanismo para a reagao.

Corrida 1. Cay = 600 mols/m>, Cg, = 8 g/m?, sem a presenga de B
C, | 350 160 40 10
t,h 1 2 3 4

Corrida 2. C,o = 800 mols/m?®, Cgo = 8 g/m?®, Cyy = Cyo = 100 mols/m®
Ca 560 340 180 80 30
t,h | 2 3 4 5

A celulose pode ser convertida em agiicar por meio do seguinte ataque enzimatico:

celulose —<2%_, aciicar
Celubiose e glicose inibermn a quebra da celulose. Para estudar a cinética desta reagao, corridas sao
realizadas em um reator de mistura perfeita, mantido a 50°C, sendo a alimentagido constituida de
pequenas cavacos de celulose (Cyo = 25 kg/m?), enzima (Cgy = 0,01 kg/m®, a mesma para todas as
corridas) e varios inibidores. Os resultados sio:
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Série 2 Série 3
Corrente Série | com celubiose com glicose

de saida sem inibidor Cao=5kg/m*  Cgo=10kg/m?
Corrida C,, kg/m? t, min T, min T, min
| 1,5 587 940 1.020
2 4.5 279 387 433
3 9,0 171 213 250
4 21,0 36 40 50

Encontre a equagdo de taxa para representar a quebra da celulose pela celulase, na auséncia de
inibidor.

Qual é o papel da celubiose na quebra da celulose (encontre o tipo de inibicdo e a equagio de
taxa)?

Qual é o papel da glicose na quebra da celulose (encontre o tipo de inibi¢do e a equagio de taxa)?

Os dados de taxa para esses problemas foram modificados a partir dec Ghose e Das, Advances in
Biochemical Engineering, 1, 66 (1971).
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Dada a forma de taxa de Michaclis-Menten para representar as reagdes enzima-substrato (ou reagdo
catalisador-reagente)
enzima kCACEO

A———"93R, -r, =
AT cC ' *(constante)

qual dos seguintes modos de contato, quando operado adequadamente, proporcionara um bom
comportamento no reator (perto da minima capacidade do reator) e qual deles ndo o fara? O reator
recebe duas correntes de alimentagdo, uma contendo Cy, € a outra contendo Ci,.
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A fermentagao natural é uma situagdo complexa, com uma mistura de alimentos e células reagindo
ativamente. Nessa introdugao, vamos considerar somente a mais simples das situagdes:

= um tipo de microrganismo C atuando. Algumas vezes o chamamos de célula ou micrébio.

»  um tipo de alimento necessario A. Esse alimento ¢ chamado de substrato pelos pesquisadores
da ciéncia da vida.

Sc o alimento estiver correto, 0s microrganismos vao comé-lo, multiplicar-se e produzir material
residual R durante o processo. Em simbolos:

A—S5C +R

Em alguns casos, a presenga do produto R inibe a ag¢io das células, ndo importando quanto alimento
esteja disponivel. Chamamos esse processo de envenenamento pelo produto. A fabricagdo de vinho €
um exemplo disto.

uvas maceradas, frutas, microrganismos mais +élcool
cereais, batatas, etc. microrganismos

A medida que a concentragio de dlcool aumenta, as células se multiplicam mais lentamente e, em
cerca de 12% de alcool, os microbios param o processo. Alcool € o veneno aqui.

O tratamento de agua residual por meio de lodo ativado é um exemplo de uma fermentagio que
esta livre de produto de envenenamento:

material organico | __ microrganismos mais + | quebra dos produtos
residual microrganismos CO,, H,0, ...

As vezes estamos interessados na quebra de A, como no caso do tratamento de dgua residual. Em
outras situagdes, estamos interessados na produgido de células C, como no caso do crescimento de
leveduras ou de proteina com uma tnica célula para alimentos. Em outras ocasides, queremos o
material residual (R) das células, como ocorre na produgao de penicilina e outros antibiéticos.

Vamos ver o que tipicamente acontece com um Unico tipo de microrganismo e de alimento.
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cacignont daSiEehdis em um ambiehte uniforme ¢ “amigivel'y

Inclinagdo da
curva de
crescimento

Inclinagado maxima
.. taxa maxima de
crescimento de

Cey | células, k

Alta C .. células
tém alimento mais [.§ SR U U
do que suficiente

Ce
k | P o
2 X observado C‘ + ({M
1
1
l; ! Ca
—»| Periodo de l«— ) X .
laténcia Baixa C,, logo as I Cm Aqui as células
células estdo avidas tém uma grande
por alimento quantidade de
alimento

Fermentag¢io em Ambiente Constante: Aspecto Qualitativo

O que acontece quando introduzimos uma batclada de microrganismos em um meio "amigavel" de
composigao constante, contendo alimento com concentragio C,? Primeiro, os microrganismos levam
um certo tempo para sc adaptar ao scu novo ambiente, crescendo exponencialmente em seguida.
Assim, temos o comportamento mostrado na Fig. 28.1. Aproximadamente — o periodo de laténcia
(time lag) € o resultado do "choque" que as moléculas tém ao se deparar com um novo ambiente.
*  ataxa de crescimento das células (depois do periodo de laténcia) é dada por Monod, como
sendo:

kCA CC a concentragio de A em que as células

= se reproduzem a uma taxa igual a
C at C{\{/ metade de seu valor maximo

Fermentador em Batelada: Aspecto Qualitativo

Nesse caso, as células se reproduzem, a composi¢do do substrato varia ¢ o produto, que podc ser
toxico as células, é formado. Tipicamente, vemos:
* um periodo de indugdo (periodo de laténcia);
* um periodo de crescimento;
+  um periodo estacionario ¢
*  um periodo de morte das células.
r Estacionério

Ascélulas _4
Ce comegam a morrer
Laténcia 4 Crescimento
exponencial

Tempo
A seguir, em poucas palavras, comentamos esses regimes.

(a) Laténcia. Quando as células no recipiente esgotam o seu suprimento de alimento, elas param de se

multiplicar, sua atividade enzimatica diminui, compostos quimicos de baixo peso molecular se
difundem para fora das células ¢ as células mudam as suas caracteristicas. Elas cnvelhecem. Desta
forma, quando elas sdo introduzidas em um novo ambicnte, observa-se um periodo de laténcia,
visto que as células fabricam novamente os compostos necessarios para o seu crescimento €



526 Capitulo 28 — Fermentagao Microbiana - Introducdo e Visao Geral

(b)

“Figura 282 — O periodd de laténitia depende da idade dis células™

Forma usual As outras formas de curvas de laténcia |
da curva sao algumas vezes observadas, por §
de laténcia exemplo: i
i

-]
(2}
= . -
As cluas vevas As chtos mduras e menor
- necessitam de mais p ptag
g tempo para se ajustarem
2 As células jovens
S «—— se adaptam
o- rapidamente
Idade das células Idade das células
introduzidas no introduzidas no
meio fresco meio fresco

reprodu¢do. Em geral, qualquer mudanga no ambiente resulta em um periodo de indugdo enquanto
as células se adaptam. A Fig. 28.2 ilustra isto.

Fases de crescimento e estacionaria. As células crescem exponencialmente em um ambiente uniforme;
em um sistema em batelada, 0 meio varia, alterando portanto a taxa de crescimento. A eventual
queda no crescimento das células é governada tanto pelo

+  esgotamento do alimento, como
»  pelo acimulo de materiais toxicos (toxicos para a célula).

A Fig. 28.3 sumariza graficamente o exposto.

Substrato limitante

(C¢ final depende da quantidade inicial
de alimento. O produto ndo afeta a taxa)

Veneno limitante

(C¢nunca excede um certo valor. 0 produto
desacelera e em seguida para a reagao)

Comece com
muito alimento ],
LCurva para
Cres.ciggemo Cag 2lta Cpoalta Cyg baixa
rapido LS
Cc Ct
c Crescimento Crescimento
omece com rapido lento
pouco alimento
Crescimento L .
lento Cpg baixa
Cm Co
t t
Em geral

'g £ Ce.mix™=Cho

£

P . Ce, mix € independente de Cyg

=2 // v _

X

== 4

e P _Aqui, a produgao de venenos
Para uma concentracio :E L7 limita o crescimento das células
inicial Cpg na batelada, —> S P
aqui é a maxima produgdo 2 2 L Aqui, a disponibilidade de
possivel de células £9 alimento é limitante

0o

Cro
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Fermentador de Mistura Perfeita

Aqui, as células estdo cm um ambiente uniforme. Nenhuma adaptagdo é necessaria e a multiplicagdo
de células ocorre a uma taxa constante, determinada pela composi¢do do fluido no vaso. Isto €
freqtientemente representado por uma equagio, tipo Monod:

-
¢ C,+Cy

O valor dc £ depende de muitos fatores: temperatura, presenga de tragos de elementos, vitaminas,
substancias toxicas, intensidade de luz, etc.

Distribui¢io de Produtos e Rendimentos Fracionarios
Para a equagdo estequiométrica
A—S5cC + R

vamos usar a seguinte notagio taquigrafica, para os rendimentos fracionarios instantaneos:

d(C formado)
=@C/A)y=———
@ ™ ) d(A usado)
d(R formado)
/ =
@ =¢R/A)= d(A usado) M
a’( R formado)
R/C
@ o )= d(C usado)

Entdo, temos as seguintes relagdes:

B
= I/

e = ("A)®
e r=Cr)®/D 3)

R =(1c)

Em geral, a estequiometria pode ser complexa, com os rendimentos fracionarios variando com a
composigdo. O tratamento desse caso pode ser dificil. Gostariamos portanto de simplificar, supondo
que todos os valores de @ permanegam constantes para todas as composigoes. Essa suposi¢io pode
ser razoavel para escoamento com mistura perfeita ou para o periodo de crescimento exponencial em
reatores em batelada; caso contrario, a suposi¢do é questionavel.

Vamos fazer essa suposi¢do de qualquer modo — todos os valores de ¢ permanecem constantes.
Nesse caso, para qualquer variagdo, podemos escrever:
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—Ceo = @ (Cao=Ca)  Voou¥a Ce =Cro + @(CAa =-C)
Cr=Cro = - (Cap=Ca)  Yous Gy =Gy + (Cao—Cy) @

~Cro= RIO(Ce —Coo)  Y0u% Gy = Gy + RID (C = C)

Expressoes Cinéticas

A taxa de multiplica¢io de células depende, em geral, da disponibilidade de alimento e da fabricagio
de rejeitos que interferem na multiplicagdo das células. A seguir, mostraremos as formas razoaveis
mais simples de taxa, que serdo utilizadas nos proximos capitulos.

Disponibilidade de Alimento: Para uma expressdo quantitativa razoavel, fa¢a a analogia com a
cinética enzimatica.

Para enzimas:

A + E=X emaltaC, Y2 i =kCyy
X —->R+E embaixaC, Y2 rp =kCyC, / Cy
e Cgy =Cg +Cx emtoda C, % rRz—l(%— )
Cp+Cpy
equagio de Michaclis-Menten M-M constante
Para microrganismos:
A+ Crcpousando = Cgrividos emalta C, V2 ry =kC.
Corividos — 2C pousange + R embaixaC, Y2 r =kC.C, /Cy
eCpul = Cgm,idm. + Crcpousamk) emtodaC, Y% _rg= kCeC 6)

C, +Cy

f “
equagdo de Monod constante de Monod

Muitas outras formas cinéticas tém sido propostas e tém sido usadas no passado. Entretando,
todas elas foram esquecidas, desde que Monod sugeriu sua expressao. A sua simplicidade saiu vitoriosa.
Portanto, usaremos esse tipo dc expressio para relacionar a taxa de crescimento celular com a
concentragio de substrato.

Efeito de Rejeitos Nocives. Quando rejeitos nocivos, R, sdo produzidos, ocorre uma interferéncia
destes na multiplicagdo das células. Logo, o valor observado da constante de taxa de Monod, &,
diminui com o aumento de Cz. Uma forma simples dessa relacdo é:

n
k =kl1- CR W\(mﬁcm de
obs C;: envencnamento do produto

constantc dc taxa na
auséncia de rejeito toxico

Y

onde Cj é aquela concentragdo de R em que toda a atividade celular péra, caso em que k, se torna
igual a zero. Essa expressdo € mostrada na Fig. 28.4.

Expressao Cinética Geral. A expressao mais simples do tipo Monod. que pode considerar ambos os
fatores na fermentagdo microbiana, €:
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Figura 28.4 -— O valor observado de & diminui 4 medida
" que o produto venenoso, R, ¢ produzido [ver Eq. (7)}

A atividade continua
l_ alta até perto de C*

Diminuigao linear na constante
de taxa, a medida que R é formado

1

n= =
2 Queda inicial
n=1 rapida em &

G
0 G :

Concentragao de rejeito onde l
toda a atividade celular para

rc=2"a @ =R @ =k Cale

equacdo generalizada

obs CA + CM

Aminui a medida

de Monod que Cg aumenta
n
G
Ysonde'k,,, = k| 1 - ’:
Cr

concentragdo em que toda
a reagio para

)

Em geral entdo, a reagdo ¢ a multiplicagdo dc células diminuirdo, tanto devido ao esgotamento de A
(escassez), como pcla produgio de R (poluigao ambiental).

Tratamento Planejado do Assunto

Os proximos dois capitulos tratardo, sucessivamente, as cxpressoes de desempenho e as conseqiiéncias

de projeto para

a cinética de Monod, livre de envenenamento. Aqui, apenas a limitagao de alimento afeta a
taxa de crescimento das células;

a cinética de envenenamento pelo produto. Nesse caso, alguns produtos formados durante a
fermentagdo diminuem a taxa.

Ao longo desses capitulos, consideraremos também um rendimento fracionario constante e, uma vez

que tudo € liquido, teremos eA = 0 e usaremos concentragdes em todas as expressoes.

De modo mais genérico, um excesso de substrato e de células no meio fermentativo pode também

diminuir a taxa de fermentagio. Nessas situag¢des, a equacio de Monod deve ser modificada de modo
adequado [ver Han e Levenspicl, Biotech. and Bioeng., 32, 430 (1988), para uma discussdo ¢ um
tratamento geral para todas essas formas de inibi¢do].
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Se supusenmos um rendimento fracionario constante e nenhuma diminuig¢do da taxa como um resultado
do envenenamento pelo produto ou de um aumento de uma aglomeragao celular no meio fermentativo,
entdo a equagao geral de taxa do capitulo anterior, Eq. (28.8), reduz-se a bem conhecida equagio de
Monod:

kC,C, .
e = @ (—’.«)=CA—1CC—M onde Cc—Cq= @ (Cao—Cy)
constante de Monod

em que C,g € Cg $30 as composigdes iniciais ou de alimentagdo.

Vamos examinar os reatores ideais processando uma alimentagdo que esta reagindo de acordo
com essas cinéticas.

29.1 FERMENTADORES EM BATELADA (OU PISTONADOS)

Considere o progresso da reagdo anterior. No comego, C, € alta e Cg, € baixa; no final, C, — 0,
enquanto Cg € alta. Assim, a taxa de uma corrida é baixa, tanto no comego como no final, sendo
porém alta em alguma composi¢io intermediaria. Colocando dr¢/dt = 0, encontramos que a taxa
maxima ocorre em:

CA. taxa maxima = Jct‘\zd + CM(C.-\O + @ CCO ) - CM (2)

Isso significa que, com uma alimentagio C 4 e Cy em qualquer sistema, a chave para um projeto
adequado € usar o escoamento com mistura perfeita para alcangar toda C, 40 mixima €M UMa
etapa e entdo usar o escoamento pistonado além desse ponto. Logo, € sempre importante conhecer
CA. taxa mixima-

Vamos agora retornar ao nosso reator em batelada (ou pistonado). Aplicando sua equagio de
desempenho, encontramos:
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I, =T =J-CC dCC =-!-J-CC ———C’\".CM dC,
P lCy e kICq CCy €
C.x'(Cc‘Cco)
Cao 0 Cyt+Cy
—————=— dc,
RN P P vy

Ceo + @ (Cao—Cy)

A integragio fornece:

_—.[__&__.; |]|n&_[___c_M___]|n
? Crot @ Ceo Ceo \Cyo+ - Ceo
com Ce~Cey= €/ A(Cro-Cp)

Se o periodo de laténcia estiver envolvido, apenas adicione £,, a0s tempos anteriores de modo a
encontrar f,,,. Se desejarmos, poderemos escrever a equagdo de desempenho em termos de Cy em
vez de C, e C¢. Lembre-se somente que:

Cr = Cro + RIO(Cc ~Cy) = Cro + RID (Cop=Cy) (28.4)

Os esquemas da Fig. 29.1 mostram as propriedades principais dessa equagao de desempenho.

kt, =kt L
Cho 3)

Como Encontrar as Constantes de Monod a Partir de Experimentos em Batelada
Método (a). Rearranje a Eq. (3) para obter:

ty M+l M In(C,y/Cy) v
com M= —— 2> @)
I(Ce / Cog) & 3 In(C¢ / Cey) Cuo+ Cco

Faga entdo um grafico com os dados, conforme mostrado na Fig. 29.2.

Inicio

L Alimento comCey ¥

esgotado baixa

Ce '« Desvia-se da forma -
exponencual se Cp
e C¢ variam

apreciavelmente
durante a corrida

Fregiientemente,
muito proximo da
forma exponencial

|

f,out, Ca
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3
In(C;/ Cgp)

M
<«—— Coeficiente linear = r

0 In(Cag/Ca)
0 In(C/Cq) *

Método (b). Encontre primeiro r¢, através da obten¢do de dCc/dt a partir dos dados; em seguida,
rearranje a equacdo de Monod, obtendo:

= — ——
Kk C, )
Faca entdo um grafico, Fig. 29.3, para encontrar k € Cy.

Comentarios a Respeito de Operacides em Batelada
+ O método (a) usa diretamente todos os dados, apresentando-os em um forma grafica linear.
Esse método € provavelmente melhor e mais versatil.

= O método (b) requer a obtenc¢ao de derivadas ou inclinages dos dados experimentais, sendo
mais tedioso e, provavelmente, menos confiavel.

»  Para alto valor de C,, C, ® Cy, faga Cyy = 0 na equagio de Monod, obtendo r¢ = kCc. Nesse
caso, a expressdo de desempenho, Eq. (3), simplifica-se para:

Ce . .
kt, =In—— uma curva de crescimento exponencial
Co

»  Para baixo valor de C,, C4 < Cy, a equagdo de Monod se transforma em uma equagio
autocatalitica simples. A expressao de desempenho, Eq. (3), reduz-se a:

JFigura 29.3 -—-‘Avalm(;ao das constantes da equaf,‘ao de‘Monod, ©
ﬁﬁ@h ¢ parhrde ‘dados obtidos em uma bate]ada Zmétodo (b) ’*

P ™~ Coeficiente linear = —
Phd k
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Cu In CaCc  t%.curva de crescimento em forma de "S"
Coo+ @Cco C.Ceo Ver equagio autocatalitica no Cap. 3

*  Para valor muito alto de C, a equagdo de Monod livre de veneno simplesmente ndo se aplicara;
mesmo se houver alimento suficiente, as células irdo se aglomerar, o crescimento diminuira e,
finalmente, ira parar. Logo, para concentra¢do celular muito alta, temos de trabalhar com a
cinética de envenenamento pelo produto.

e ¢incoveniente tentar avaliar as constantes de taxa da equagdo de Monod a partir de dados de
batelada ou de escoamento pistonado. Dados de escoamento com mistura perfeita sdo muito
mais simples de interpretar, como veremos.

29.2 FERMENTADORES DE MISTURA PERFEITA
Nenhuma Célula na Corrente de Alimentaciio, C =0

Considere a cinética de Monod (nenhum envenenamento pelo produto), os rendimentos fraciondrios,
¢, constantes ¢ nenhuma célula entrando na corrente de alimentagdo. Desse modo, a equagdo de
desempcenho do escoamento com mistura perfeita se torna:

=— onde i=A,C,ouR (6)

Figura 29a

Substituindo r; da Eq. (1) na Eq. (6), temos:

Em termos de C,

kt =CM+CA

m

Yol = Cu Y20kt > | +n
kt,, -1

‘A m “AQ
Em termos de C¢
Cho+Cy)-C
kr, = CIA(Cpo+Cr)=Cc ouC = (CA0~
@CAO_CC
Em termos de Cy
(CAU+CM)_CR {
kt, = ...ouCR=@ Cpo—
CAU_CR §

M ...paralﬂ:,,,>l+c—M
kt,, -1

Cro | (1)

m

Cu ] ...parakt,, >I+C—M
-1 C

“A0

néo ha solugdo possivel
C
sekt, <1+—=H
" AD

Essa intrigante expressdo foi desenvolvida por Monod (1949) e, independentemente e praticamente
no mesmo periodo, por Novick e Szilard (1950).
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Figura 29 4 = Avah:mdo as constantes de Monod, a pamr

Ca Ponto de
lavagem
1 das células

Tiavagom dos oéfulas

g}
3
\
o A M0 A ke e ¢

Para avaliar as constantes cinéticas a partir de uma série dc corridas em escoamento com mistura
perfeita, rearranje a Eq. (7) de modo a ter a equagio

T, = (8)

e o grafico mostrado na Fig. 29.4.

A partir da equacgido de desempenho, podemos mostrar que tudo — lavagem das células (wash-
out), tempo 6timo de processamento e taxa maxima de produgio — depende de Cy e C g, combinados
da seguinte forma:

C
N=_|1+-=AL 9
Cu )

Assim, operagdes Gtimas de um fermentador de mistura perfeita ocorrem quando

Cc. 1 C. N N
= . = ¢ KT timo 10)
Cpo N+1 N+1 N-1

CC max possivel

e a lavagem das células (washout) ocorre em:

N 2
kt lavagem das células — ;/—2___[ (l 1)

Tudo isto € mostrado na Fig. 29.5.

Corrente de Alimentagiio Contém Células, C_ = 0

Com a alimentag3o e as células entrando no fermentador, a substituigao da expressao dc Monod [Eq.
(1)] na expressdo de desempenho para um reator de mistura perfeita (MFR), Eq. (6), fomece:

(Cag =Ca)(Ca +Cy)
" @ -CooCa +Ca(Cho—Cy)

Os Exemplos 29.1d, 29.1e e 29.1f usam essa expressdo.

k (12)
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!
3
Cuo C; méx possivel N+ 1
células
Fe mae = (VG dotmo™ H/’CM N+l s
~ AD
N ko
N
{
Cc,mh - - - - N = = = A N e e e e e e .
[ Ce
I h N
1
1
t
Cogumo | = = = - - ': """" ~ ; Mais alta taxa de
1 L__ produgao de células:
! . 7¢ smo = (Co / Datmmo
: P ! Taxa méaxima de
) e '/ consumo de A
- N
1 - 1 = —
\ ! Xnom =57
] I
v : Cﬂ"ﬁ. = _—l—-
g \ N+l
P | 1
e ! i C,
- ! | A
0 1 4 k,
o Loera v 1
SeCy=o emio 1/ LCutGa_ N CutCy [Nel) N
1 I’ Cp NZ-1 Cuy N
ocorre aqui a lavagem : [ Aqui ocorre a lavagem Taxa maxima de produgao de células
de células V! de células {a taxa maxima de tudo ocorre aqui)
[
1
V!
!

29.3 OPERACAO OTIMA DE FERMENTADORES

Com a cinética de Monod livre de veneno e uma dada alimentagdo, temos uma curva de 1/r versus C
em forma de U, conforme mostrado na Fig. 29.6.

A

e
£
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Do Capitulo 5, aprendemos que com essa forma de curva de taxa-concentragio, devemos operar
do seguinte modo:

»  Paraalcangar qualquer ponto cntre A e B, processe parte da alimentagao em A usando escoamento
com mistura perfeita e misture com o resto da alimentagao.

. Para alcangar qualquer ponto entre A e 0, va dirctamente ao ponto A usando escoamento com
mistura perfeita, utilizando em seguida escoamento pistonado além do ponto A.

Essas duas regras representam a chave do comportamento 6timo de um reator.

EXEMPLO 29.1 REATORES DE MISTURA PERFEITA USANDO A CINETICA
DE MONOD

Vamos ilustrar o importante principio de otimizagdo dado anteriormente, sugerindo a melhor
maneira de operar as varias combinagdes de reatores de mistura perfeita (MFR) para uma
fermentagdo que segue a cinética de Monod ¢ onde

k=2, Cu=3, Cy=l, @=l e V, =1 paracada reator

Todas as quantidades sdo expressas em unidades consistentes. Considere, sucessivamente, os
seguintes arranjos:

(a) Um tnico MFR, com uma taxa de alimentagio v = 3.
(b) Um tlinico MFR, comv=1.

(¢) Um tnico MFR, com v =1/3,

(d) Dois MFR, v=3.

(e) Dois MFR,v=1,5.

(H Dois MFR,v=0,5.

Nio calcule a concentragao de saida de A ou C.

SOLUCAO

Preliminar. Das regras de otimizagdo para reagdes em reatores de mistura perfeita [ver Egs. (9)

e (10)], temos:
N=J1+3T =2

N 2

Imélimo=———=————.=l
: (N-Dk  (2-1)2
NZ
Tm,lavagemdnscéluhs = (Nz _ ])k
-4 2
T@4-n2 3

(a) Alta Taxa de Alimentacio, Unico Reator, v =3. Se toda a alimentagio passar através do
MFR, o tempo médio de residéncia, T= ¥/v = 1/3, sera muito pequeno e as células nao ficardo no
reator por um tempo suficiente, sendo eliminadas (lavagem das células — wash out). Assim,
desvie (bypass) alguma parte da alimentag@o e deixe o reator operar no seu 6timo, conforme
mostrado na Fig. E29.1a.
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(b) Valor Intermedidrio de Taxa de Alimentagio, Unico MFR, v= 1. Nesse caso, se toda a
alimentagdo passar através do reator, entdo T = F/v = |, que é o 6timo; logo, use esse modo de
operagdo. Ver Fig. E29.15.

(c) Baixa Taxa de Alimentacio, Unico Reator, v = 1/3. Aqui, T = V/v=1/(1/3) = 3, que esta
longe do 6timo; por conseguinte, passe tudo através do reator, como mostrado na Fig. E29.1c.

(d) Alta Tuxa de Alimentacio, 2 MFR, u = 3. Notando que para cada MFR queremos T = |, que
€ 0 8timo, resultando no esquema da Fig. E29.1d.

(e) Valor Intermedidrio de Taxa de Alimentacdo, 2 MFR, v = 1,5. Nesse caso, o melhor que
podemos fazer é manter o primeiro reator nas melhores condi¢des, conforme mostrado na Fig.
E29.1e.

(f) Baixa Taxa de Alimentagdo, 2 MFR, v=0,5. Aqui, a taxa de alimentag3o é muito baixa para
manter cada reator no 6timo; assim, ficamos com o esquema da Fig. E29.1f.

Figura E29.1

EXEMPLO 29.2 REATOR PISTONADO USANDO A CINETICA DE MONOD

Vamos estender o Exemplo 29.1 para a situagdo em que usamos um reator pistonado (PFR), com
ou sem reciclo, em substituicdo aos reatores de mistura perfeita (MFR). Encontre o 6timo nas
seguintes situagdes:

(a) O volumedo PFRéV,=3ev=2.
(b) V,=2ev=3.

SOLUCAO

Primeiro, encontre as condi¢des 6timas:

N=2, 1 =1

2
Stimo € Tlavagem das células — ‘3'

(a) Baixa taxa de alimentacao, T=V,/v = 3/2 =1,5. Aqui, dois arranjos 6timos sdo mostrados
na Fig. E29.2a.
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(b) Alta taxa de alimentagdo, T=V,/v = 2/3. Se toda a alimentagao escoar através do reator,
teremos a lavagem das células (washout). Dessa forma, o 6timo é aquele mostrado na
Fig.E29.2b.

I Aproxima-se do
1to com
mistura perfeita

{a)

Figura E29.2

EXEMPLO 29.3 GLICOSE PARA A BACTERIA E. coli

O microrganismo E. coli cresce contente e satisfeito em meio de glicose, de acordo com a cinética

dc Monod, dada a seguir:
= Y 1
y = 40 C,C¢ kg de células com @Dk dO B
€T C+04 ' C, = kg de glicose
m

Que taxa de alimentagio de solugio de glicose (Cxo = 6 kg/m®), em um reator de mistura perfeita
(V=1 m), daria a taxa maxima de consumo de glicose e a taxa maxima de produgdo de células
de E. coli?

SOLUCAO

Para determinar a taxa maxima de consumo de glicose, encontre primeiro N e entdo use a
informacdo dada na Fig. 29.5.

hétimo = —Iy_ = i =133
N-1 3
e Taima = l—fl = % =0,333 h
|4 i
. = Lud =———=3
Vatimo 0'333




A taxa maxima de produgao de E. coli é:

29.3 — Operacao Otima de Fermentadores 539

A taxa de alimentagdo de glicose é:

) k
Fro = (VCag Doimo = (3N6) = lsTg

A taxa maxima de consumo de glicose ¢:

N
FAOX,\.dlimo = ]8[N+l = ‘8[%): 14,4%

N
Fe mix = VaumoCe stimo = (3) CAO( )

N+1

4 kg
=(3)0.1)6)| = |=1,44-2
(3)(0.1)X )(5) 1 h

Comentarios

A extensdo das equagdes de desempenho desenvolvidas neste capitulo e uma discussao adicional
para

*  escoamento pistonado com reciclo do fluido de saida;
*  escoamento com mistura perfeita com uma alimentagio que contenha Ceg # 0,
«  separagdo, concentracdo e reciclo de células.

encontradas em Levenspiel (1996), Capitulo 83.

Os problemas que se seguem sao verificagdes quantitativas dos resultados apresentados nos
dois primeiros exemplos.

Na literatura sobre fermentagdo continua, muito esforgo é gasto no calculo do que acontece

nesse ou naquele arranjo. A maioria dos esquemas esta longe do 6timo, nio sendo portanto
considerada por noés.

Quando os valores de j s3o constantes, tanto para alta conversao como para baixa, temos entao
de nos preocupar apenas com uma variavel independente, pelo fato de a composigao variar
com o tempo ou com a posi¢do. Assim, podemos usar qualquer concentragio, C,, Cy ou Cc, na
expressao de desempenho. Podemos comparar o desempenho de varios tipos dc reatores,
pistonado, de mistura perfeita, etc., sem dificuldade. Foi isto que fizemos aqui.

Em geral, no entanto, ¢ = f(C,, Cg. C¢). Quando ¢ varia com a composicao, entdo as coisas de
tornam mais dificeis e ndo podemos comparar diretamente os tipos de reatores.

Em 1939, como parte de sua tese, Jacques Monod propds a equagdo que usamos aqui. A tese
foi publicada como um livro em 1948 e, mais tarde, foi condensada e traduzida para o inglés
em 1949 (ver a referéncia no final do capitulo).

Em microbiologia, usam-se os termos:

«  substrato para a alimentagio;

»  taxadediluicdo para 1/t. Em engenharia quimica, chamamos isto de velocidade espacial.
Aqui, em vez desses termos, usamos tempo espacial, T.

*  quimiostato, turbidostato para reatores de mistura perfeita.

Devemos ficar cientes da diferenca de linguagem.
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PROBLEMAS

29.1 Uma cultura de E. coli cresceu em lactose existente em um reator de mistura perfeita (¥ = 1 litro),
usando varias taxas de escoamento de uma alimentagao com Cyo = 160 mg de lactose/£. Os seguintes
resultados foram obtidos:

v, ¢h C,, mg/t Concentragdo de células, arbitraria
0.2 4 15,6
0,4 10 15
0,8 40 12
1,0 100 6

Encontre a equagdo de taxa para representar esse crescimento.

F. coli vive e cresce em manitol, tendo a seguinte cinética:

12 CCe

=" 42 Cy = gdc manitol / m’, @ =0,1 g de células/ g de manitol
A

Encontre a concentragao das células na saida do reator, quando 1 m*h de solugido de manitol (C,q
= 6 g/m’) for alimentado diretamente em um reator de mistura perfeita, com volume

292 V,=5m’ 293 ¥, =1m’

Vocé pode fazer melhor e produzir mais células (se afirmativo, encontre C), por meio de um
desvio (bypass) apropriado ou reciclo do fluido proveniente do reator, para o sistema do

29.4 problema 2? 29.5 problema 3?

29.6 Que curioso! Duas diferentes taxas de escoamento de uma alimentagio, com C,, = 500 mols/m’,
para nosso reator de mistura perfeita, com 1 m?, produzem os mesmos 100 g/h de células de
levedura na corrente dc saida; isto é:

+ com 0,5 m*h de alimentacio, encontramos C, = 100 mols/m’.
+ com 1,0 m%h de alimentagio, encontramos C, = 300 mols/m’.

A cinética de Monod com limitag3o de substrato deve representar bem a formagio de levedura. A
partir dessas informagdes, determine:

(a) o rendimento fracionario de levedura;

(b) a equagio cinética para a formagao dc levedura;

(¢) a taxa de escoamento para a produgdo maxima de levedura;
(d) a taxa maxima dc produgio de levedura.
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Uma ¢orrente do reagente A (C o = 3, Cyy =0, Co = 0) deve ser decomposta por meio da seguinte
fermentagdo microbiana:

k=2
M com C, =1

Cp+Cy -0.5

Nos problemas seguintes, esquematize o seu arranjo recomendado de reatores com reciclo, desvio
(bypass), etc., indicando, em cada esquema, as quantidades pertinentes.

A ->R+C, =

ual é 0 mais baixo valor de C, que pode ser obtido em um unico rcator de mistura
A que p
perfeita, com capacidade de V,, = 1, para uma taxa de alimentagio de

v=1/3? 298 v=3?
Qual é o mais baixo valor de C, que pode ser obtido com dois reatores de mistura perfeita,

adequadamente conectados ¢ cada um tendo uma capacidade de ¥'= [, para uma taxa de alimentagdo
de

v=2? 29.10 v=1?

Qual é 0 mais baixo valor de C, que pode ser obtido com trés reatores de mistura perfeita, sabiamente
conectados e cada um tendo uma capacidade de V,, = 1, para uma taxa d¢ alimentagdo de

v=26? 29.12 v=2?

Para uma taxa de alimentagao v= 3, qual sera a menor capacidade de um reator pistonado, com um
sistema apropriado de tubos (sdo permitidos desvio (bypass), reciclo e/ou valvulas laterais), que
fornecera

29.13 C.=0,5, valvula lateral permitida.

29.14 C¢ = 1,25, valvula lateral ndo permitida.

29.15 C¢ = 1,44, valvula lateral permitida.

29.16 Encontre o mais baixo valor de C, que pode scr obtido em um reator pistonado, com V, = 4 (sdo

permitidos desvio (hypass), reciclo e/ou valvulas laterais), para uma taxa de alimentagdo v = 6.

29.17 A equagio de Monod para representar uma fermentagdo microbiana ¢ dada a seguir:

= kCACe
C, + constante

A células, C R+ C -r,

Qual dos modos de contato da Fig. P29.17 poderia ser o 6timo e qual nunca poderia ser? Por
otimo, entendemos o volume minimo de reator, para uma alimentagio consistindo em Cy,.

Figura P29.17
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29.18 Em sua tese, publicada como livro em 1948, Monod propés primeiro a celebrada equagao que leva
0 seu nome. Como suporte experimental para essa equagio, ele apresentou resultados provenientes
de quatro corridas, realizadas em reator em batelada, do crescimento de uma cultura bacteriana
pura em uma solugdo de lactose (ver Monod, 1958, p. 74). Aqui, reportamos os dados de uma de
suas corridas.

Numero do intervalo

de tempo At h Ca Ce
1 0,54 137 15.5a23,0
2 0,36 114 23,0a 30,0
3 0,33 90 30,0 a 38,8
4 0,35 43 388a485
5 0,37 29 48,5a 583
6 0,38 9 583a6l1,3
7 0,37 2 61,3a62,5

Ajuste a equagdo de Monod a esses dados.

29.19 No Exemplo 29.1e, poderiamos ter usado qualquer um dos trés esquemas de contato mostrados na
Fig. P29.19. Estabelecemos, sem provar, que o esquema de desvio (bypass) foi o melhor. Mostre
que isto € verdade, calculando C,_ g4, para os trés csquemas de contato da Fig. P29.19.

v=0,75

(a)
Figura P29.19
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Com alimento suficiente e ambiente harmonioso, as células se multiplicam livremente. No entanto,
ndo importa quanto alimento esteja disponivel, é possivel que as células se aglomerem ou entdo que
os produtos de rejeito inibam o seu crescimento. Chamamos isto de envenenamento pelo produto.
Conseqiientemente, a cinética de Monod sempre é um caso especial de uma forma mais geral de taxa,
que inclui o envenenamento pelo produto. Uma equacao simples da forma geral de taxa para essa
situagio é:

erdem de envencnamento do produto

re = @rﬁk(hﬁ‘—] LaCe (1

Ce ) CatCy
constante de taxa em um kv diminui, a medida que
ambiente livre de veneno o produto ¢ formado

No caso especial de alimento suficiente, ou seja, C, > Cy € n = 1, a equacdo acima se reduz a
expressdo mais simples referente ao controle devido ao envenenamento pelo produto.

G,
e = @rk':k(l‘E%JCC )
R

/f&cio para quando Cy
(&

atinge C

Comegaremos com a forma de taxa da Eq. (2), estendendo, em seguida, o tratamento para sistemas
onde n # 1; ou seja, Eq. (1). Vamos também desenvolver tudo em termos de Cg, caso em que a Eq. (2)
se torna:

C G
R= = k[l —*FR')CC =k( -*ER") (Cyp ~Cro + Ceo) 3)
R R

L. . dr,
A taxa maxima ocorre entio onde —&— = 0. Resolvendo, temos:
‘R
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Ceo)

“)

Desse modo, ha sempre uma composi¢io onde a taxa é 6tima.

30.1 FERMENTADORES EM BATELADA OU PISTONADO PARAn =1

Cralta ————»M—» Gr=Cu

Ceo#0
Qualquer Cro

Escoamento pistonadoJ

Figura 30a

De modo a relacionar o tempo a concentragao, integramos a expressio de desempenho da Eq. (3):

C .
1, =1:,,=J R Al
Cro %

ou em termos do produto R:

dCy

R
e
RO k[l —%)(CR ~Cro+ R/O Cp)
‘R

Coo + CTR(Gy - G

Cl; CRO )

:I(‘[b=

Cy —Cro + RIO Cgy Ceo(Cg —CR)

A

Graficamente, essa equag¢ao de desempenho € mostrada na Fig. 30.1.

Uma vez que a curva de 1/ry versus Cy tem formnato em "U", a maneira 6tima de operar o reator

pistonado ¢ mostrada na Fig. 30.2.

30.2 FERMENTADORES DE MISTURA PERFEITA PARAn =1

Para aito valor de C,q € no caso de periodo de laténcia negligenciavel quando as células alimentadas

encontram seu novo ambiente, temos:

- Cr —Cro

CR — CRO

R

Cr

Cro

C
[ C’:](CR —Cpo t+ -Cco)

&)

el Flgura 30 1= Representacao grafica da Eq. (5)_3’:

Al

Cco=3_l

T

Ponto de taxa maxima

fout,
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2 Flgura 30.2 — Opezat;io ot:ma deum- fcnnentador plstonado, para a cmetlca hmltada

) 1
& ,! :
C. 2 i
3
R=oo i
& !
Desvio do 2 s
excesso {
. - de fluido .
Em baixa conversao H
!
G L N L Do
C. 2 ,R . :
' !
G 1 ! i
Mantenha em —- = - porque e 1 }
G 2 R | S BNy |
L. 0 C C H
a taxa & maxima neste ponto s R
2 !
Para o caso especial onde C¢y =0 e Cygo =0, a expressdo geral. Eq. (9), simplifica-se para:

Ca l

kt, = —28 —= para kT, > (10)
G -Gy 1— ER_A
Cr

Para avaliar as constantes cinéticas a partir dos experimentos com mistura perfeita, rearranje a Eq.
(10) dc forma a obter a Eq. (11) e faga um grafico como mostrado na Fig. 30.3.
. G o
C,=C:=—=.
R R kK 1 (11)

As propriedades da Eq. (10) estdo expostas na Fig. 30.4.

‘Figura 30.3 — Avalia¢ao'das constantes de‘

% partir de dados firados em um reator de'Mistiira perfeitd™?
C.l.
FE. c,
| i a0z ——-——
r nclinagao P
Gy
r Eq. 11
P Lavagem
de células
0 e L
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= -Figura 30.4 — Propriedades da equagio’de escoamento com mistara perfeita, para a cinética da Eq. (2)

Cro
C, € alta e perto de ser constante
1
Este grafico ' = Ga_
é somente para STt T
. P ! C, limitante
Ceoso !
Cro-o !
1
|
i Ca maximo possivel -3
Col--= e - - e A .
" Ga
A Eq. 10 .
. _ + ! q j .
inclinagdo _, 1 .
inicial %7 4 - i
! ! Maior inclinagdo (a tangente a curva)
! : fornece a maior taxa de produgao de R
7 S
2 1 I
, 1 As melhores condiges operacionais
Choumo 1 sao representadas por este ponto. Aqui, ¢
' k¥ €. [mol §
- ' E o= = —_ .
. I ' R mux (vcﬂ)oumo 4 »| s ‘
- |
-
- |
oLk’ .
0 1 2 k. .
Lavagem de J L T 6timo € o0 dobro de T |,,agem e cotulas :
células :
Comentarios

Para escoamento com mistura perfeita, com Cgy =0, Cge = 0 € qualquer valor alto de Cyy:

lavagem de células ocorre em kt,, = | para qualquer alimentagio;
a taxa maxima de produgdo de células e do produto R ¢ obtida em:

kt,=2 ..e.. Cag=Ci2

a taxa maxima de produgdo de células e do produto é:

Fy s = @Fc.ma'x =kVCy /4
A curva Cc tem a forma similar a curva Cg, sendo proporcional a ela. Portanto, ela cresce de 0
até CC/RD C3.
Operagdes Otimas para sistemas multiestagios seguem o mesmo padrio dos sistemas sem
envenenamento. A regra geral ¢ usar escoamento com mistura perfeita para alcangar a taxa
maxima em uma unica ctapa. Além desse ponto, proceda com escoamento pistonado.

Note que a taxa maxima ocorre em Cg/2, quando Cgp =0 e Cgy = 0.

Fermentacdo com n # 1 — Cinética Limitada pelo Envenenamento

Para uma cinética de ordem n dc envenenamento pelo produto, a cquagao de taxa é:

n

—rp =k|1-—-1Cc (12)
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Flgurg 305 <A dlmmuu;ao da &onstante de taxa de rcat;ao
4,538 depende foriemente da 6rdem de envenenameénto, n -

K=k \ \;—-n:ﬂ |

n<1

/

0 Cy Ca
Essas cinéticas estdo dispostas na Fig. 30.5. A equagdo de desempenho para escoamento pistonado é
bem complexa. Entretanto, a equacdo dc desempenho para escoamento com mistura perfeita pode
ser obtida diretamente. Assim, em geral, para C¢g # 0 € Cgq # 0, temos:

k‘t,,, - CR _CRO - 13)

C,
(Cr —Cro + Cco)(l —*C‘t‘]
R

€ para o caso especial em que Cgo=0¢e Cgo =0:

k't,,,=—-l— quando kT, >1 (19

n

Cw

e
As propriedades da Eq. (14), lavagem das células, produgdo maxima, etc., sdo mostradas na Fig.
30.6. Para encontrar as constantes cinéticas, C§, k, n, a partir de experimentos, avalie primeiro C} em

corrida realizada em batelada, usando um excesso do reagente A e fazendo t — oo. Rearranje entdo a
equagdo de desempenho do escoamento com mistura perfeita, obtendo:

c
logt,, = —logk + nlog| —&— (15)
Ci-Cq

e faga um grafico como mostrado na Fig. 30.7. Isto dara as constantes & e n.

Inclinagao
maxima

—
-~
3
H
B
o O S AR AN 4 A A, 2000
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S Flgura 30.7 = Encontrandoa ordem d¢ envenenamemo
pelo produto e a constante de faxa da Eq (12)a partir dos
3 “-dados em um reator de mistura perfeita

log t,, Eq. 15
L inclinagao = n

C.
0 log 2
C =G | -
o

lol
gk

Discussao

A similaridade na forma dos graficos de cscoamento com mistura perfeita para as cinéticas limitadas
pelo produto e pelo substrato (Monod) (Figs. 29.5 e 30.4) tem levado muitos investigadores a usar a
equacio simples de Monod para ajustar os sistcmas com envenenamento pelo produto. O ajuste sera
bom, porém ndo tente usar a equagio ajustada em condigdes diferentes de alimentagdo. Suas previsoes
vdo estar provavelmente erradas, devido a logica da extensio estar errada.

Vocé tem primeiro que determinar qual desses dois fatores esta limitando a taxa. Isto ¢ facil de
fazer; deste modo, ndo ha desculpa para usar a expressio errada. Em um caso, o grau final de reagio
é dependente de C,q ¢ ndo de Cyy. No outro caso, apenas o contrario se mantém. A discussdo e os
diagramas do Capitulo 28 mostram isto.

Expressoes para situagdes relacionadas aquelas analisadas aqui, tais como escoamento pistonado
com reciclo e onde tanto o substrato como o produto afetam a taxa, sao desenvolvidas por Levenspiel
(1996), Capitulo 84.

EXEMPLO 30.1 COQUETEL FEITO PELAS MOSCAS DE FRUTAS

As moscas de frutas esmagadas (A) fermentam para produzir uma bebida alcodlica aromatica
(R), tendo uma cinética limitada pelo produto dada por:

A—S5R +C k=43, h
n com 177 | em uma operagao durante a primavera
o=k 1- S8 ] Ce G =0.12 kg de dlcool / kg de solugio
G p=1000kg/ m?

Qual ¢ a maxima quantidade de dlcool que vocé pode produzir (kg/h) em um reator comercial de
mistura perfeita (¥,, = 30 m®)? Calcule também a concentragio de alcool no coquetel e a taxa
necessaria de alimentagdo de moscas de frutas frescas, aromaticas e meio geladas.

SOLUCAO

A partir dos dados a seguir e da Fig. 30.4, encontramas as condi¢des que resultam no 6timo. Por
conseguinte:
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f#

. . 3 -
0,12 kg de alcool] ( 10° kg de solucao]= 120 ke / m’

Cq -
R kg de solugdo m?® de solugdo

—60 kg de alcool

3 3 = 6% de alcool
m =

120 kg de élcool] 1

Ct
CR. stimo — ’ER_ = [ mS

Novamente, da Fig. 30.4 encontramos:

1

"Tlavagcmdascélulas =1 < Tlavagem das células = \/5 h

2

€ Totima = zrlavagemdascéluhs = ‘/5 h

-

Mas totimo 7, = ; dessa forma, a taxa otima de alimentagio é:

Vatimo

-
o33 25,98 m*/h

v =

otimo
Téu mo

Novamentc a partir da Fig. 30.4, a taxa de produgao de alcool é:
£y = Vaimo " Cr_stimo = (25,98) (60) = 1.558 kg de dlcool/h

otimo

REFERENCIAS
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PROBLEMAS

Material R deve ser produzido a partir de uma fermentagdo microbiana, usando uma corrente de
alimentagio com Cug = 10%, Cge = 0 € Cgo = 0. Todas as quantidades sdo dadas em unidades

consistentes com o Sl

k=2
Cy =50
A—SSR +C com{Cy =12

Cp+Cy ®=0.0|

Em cada um dos seguintes problemas, esquematize o seu arranjo recomendado de reatores, indicando
as quantidades pertinentes.

Qual é o valor de Cy obtido em um iinico reator de mistura perfeita, com capacidade de V,, = 1,
para wina taxa de alimentagdo de

30.1 v=1 30.2 v=4
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30.3

30.5

Qual ¢ o valor de Cy obtido em dois reatores de mistura perfeita, cada um com volume de ¥, = 1,
para uma taxa de alimentagao de

v=1 304 v=3

Para uma taxa de alimentagio v = 3, qual € a capacidade necessaria dc um reator pistonado, tendo
um sistema apropriado de tubos, reciclo, desvio (bypass) ou qualquer coisa que vocé queira usar,
de modo a ter

. Ce=6 306 ..Cp=4 307 ..Cx=9

30.8

A fermentacdo microbiana de A produz R, como mostrado a seguir:
10A + Célula — 18R + 2 Células
e experimentos em um reator dc mistura perfeita com C,o = 250 mols/m’® resultam em:

Cr=24 mols/m® quandot=1,5h
Cr =30 mols/m*> quandot=3,0h

Além disto, parece haver um valor limitante superior de Cg (36 mols/m?), para qualquer t,,, C, ou
CC.

Dessa informagao, determine como maximizar o rendimento fracionario de R ou (R/AD, a partir
de uma corrente de alimentagdo de 10 m*h com C,o = 350 mols/m’. A separagio das células ou do
produto e o reciclo ndo sdo priticos nesse sistema; assim, considere somente um sistema com
escoamento principal. Apresente sua resposta em forma de um esquema mostrando o tipo de
reator, o volume do reator, Cy na corrente de saida e o nimero de mols de R produzido/h.

309

Na primavera, a fermentacdo realizada pelas moscas de frutas ocorre com uma cinéticacomn = |,
conforme mostra o Exemplo 30.1. Contudo, no inverno ou verao, talvez por causa da diferenga de
tcmperatura, o envenenamento ocorre de forma diferente. Assim, repita o Exemplo 30.1 com uma
modifica¢io:

1
no invemo, n = Y 30.10 no verio,n=2

Nota: Para dizer como o valor de n afeta o desempenho do reator, compare suas respostas obtidas
aqui com a resposta do Exemplo 30.1.

30.11

30.12

Livros textos sobre reatores quimicos sdo degradados a glicose, sob a a¢do de um micrébio devorador
de palavras, em uma planta piloto de um fermentador bem agitado (¥, = 50 ¢). Com um grande
excesso dessas palavras incompreensiveis, a presenga de glicose se torna o fator limitante da taxa.
Nos resumimos as observagdes experimentais da seguinte forma:

quando v = 16 livros/h Cr = 54 pmols/¢;
quando v = 4 livros/h Cr =75 pmols/¢;
quandov 0 Cgr =90 pmols/¢.

Determine a taxa de escoamento de livros que maximiza a produgao de glicose por palavra devorada
¢ encontre essa taxa de produgio.

O Professor Micrébio submeteu um trabalho para publicagdo, em que ele estudou o crescimento
de uma nova linhagem de microrganismos, em um fermentador de mistura perfeita (V,, = 46,4),
usando uma alimentagio de substrato puro (Cpg = 150, Cre =0 € C = 0). Seus dados originais
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v CA
4,64 5

200 125 com =05

22,0 150 (lavagem de células)

Ele declarou, sem dar detalhes, que esses dados representam claramente a cinética de envenenamento
pelo produto, com as seguintes constantes de taxa:

k=050, C§=906, n=10
O revisor do trabatho, Dr. Ferment, afirmou que Microbio estava bem errado, uma vez que os
dados na verdade representam a cinética de Monod tendo o substrato como fator limitante, com:
Cy=20, k=0,50
Porém, ele também ndo apresentou os detalhes de seus célculos. O editor ndo pode saber quem
estava correto (essa ndo € a sua area); logo, ele enviou o trabalho e a revisdo para duWaync

Zuelhsdorff. Qual foi a resposta de duWayne? Micrébio estava certo? Ou seria Ferment? Ou am-
bos? Sera que ambos estavam errados?
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1ei de Newton

(— na superficie da Temma. a = g = 9,806 w/s*

(1kg) (1 m/s?)

F=— Y2 IN= S
8. (kg - m/s” - N)
(‘famr de conversdo: g, = l;g Nm
Comprimento
10" 10° 39,37 3,280 83 1 0,000 6214
| 1 L | { {
Ansgtron micron polegada pé milha
(in) (ft)
Volume
61.023 33.817,6 1.000 264,2 220,235,318 6,29 4,80 {
1 | L | 1 1 ] 1 1
polegada® on¢a (oz) litro galdo galdo pé®  bbl (6leco) tambor @
fluida americano imperial
42 galdes 55 galdes
americanos amencanos
Massa
35,27 2,205 | 0,001 1025 0,001 0,000 9842
! ! } i | |
onga libra tonelada tonelada tonelada
curta métrica fonga
avoirdupois 2.000 b 2240 1b
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Pressiao

Pascal: | Pa= |i=[ kg _ mdma
2 3 N
m m-s cm

I atm = 760 mm Hg = 14.696 L;z =29.92 pol. de Hg =33.93 pés de 11,0 =101.325 Pa
po

[ bar = 10° Pa ...aproximadamente | atm; algumas vezes, chamada de atmosfera técnica

| polegada de H,O =248,86 Pa = 250 Pa

Trabalho, Energia e Calor

Joule: 1 J=1N-m=1kg m¥s’

1013 106 737.562 238.846 101.972 9.869 947.8 238,85 0,37251 0,277778
H 1 '

o

i !

L , | .
erg pé-lb, cal kgerm  fatm Btu kcal Hp-h kW-h

778 pe-lb,
Peso Molecular
Nas unidades do SI: kg
(mw)g, =0,032 —
2 mo
(mw),, =0,0189 & etc.
mol
Ideal
pV =nRT Yioul = RT ol =24 = La
P (mw) Vv RT
constante dos gases kg/m' L m'/mol
3
- at
R=|8314—3 | =1,087—3_ _¢ 7302 f - 8Mm
mol - K mol - K Ibmol - R
3
. - at
=0,08206 2™ _ 1 987 B _ g5 p6x 100 MM
mol - K lbmol - R mol - K
a - m Pq . f
<8314 fa M | gy Pa-f
mol - K mol -K
Viscosidade
Poiscuille: | Pl = —<&
m-s

. ib
1Pl=1—XB_| _ 10 poise=1.000 cp=0,672—m =2 420'Om
m-s pé - s -h
LI gicm - s Lccn(ip«)isc

Para dgua:  ypec = 107 Pl
Para gases: p= 107 Pl
Para ar: Moo = 1,8 x 1073 PI
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kg
J. Densidade p=| —
m

Para agua: p = 1.000 kg/m®

p(mw)_ar_(101.325(0.0289) _, ,o kg
RT 20°C  (8.314)(293) T md

Para gases ideais: p =

m?
K. Difusividade @D e @, = -

10° 10 % 107 10-¢ 103 104
| i ! 1 . .
-————— e >
em liquidos gds em meio poroso - em gas
no regime de Knudsen, <+—m———
ou pequeno didmetro catalisador
de poro comercial
(gas a | atm) e

gas em meio poroso para grande
diametro de poro, ou difusdo aparente

2 .2
1M _3875%100 2
s h

9 independente de 1t ...para liquidos

) 1 o
9 e T¥2 @ o< — .. para difusdo aparente de gases
n

9% o< TV2, @ independente de 7t ... para difusdo de gases no regime de Knudsen
Em um tubo de didmetro d, a difusdo de Knudsen ocorre quando nd < 0,01 Pa- m

Nesta situagao,
P =1, 534d\j T/ (mw)

m? de ﬂuido]

Em gds ou qualquer fluido: @ = l:
s

Dimensoes:

[ m? de fluido ]
Em uma estrutura porosa:® =

m de sélido - s

|
L. Concentracio C,= [m“—d.:'mil

0,1 1 10 10? 10} 10* 10
I
1% em gas a gés puro a IN gas puro agua pura
1 atm, 1.000 K [ atm, 273 K  aquoso a [.000

atm, 273 K
120 6,24 107 et

m’ pé
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\tY
M — Condutividade térmicak e k =|: }

m - k
103 10> 101 1 10 10? 10}
! : i
gases liquidos agua metais
e Hy(g)
I r— nao metais; estruturas porosas,
. t/ alumina, silica, carbono ativado, et
1solantes
7
=Y _0230— g 57— B
m- K m-K-s h-pé . °F

k e k¢ sdo independentes de ©

Em gas ou liquido: & = _W—
i m de fluido - K
Dimensoes:
W
Em estruturas porosas:k ¢ = —————
m de estrutura - K

W
N — Coeficiente de Transferéncia de Calor h =[ - K]

=0.2392—°‘"——:0.|76 B

m’ - K m - K-s h-ft* - °F
Do gds para a particula: #=8 ~ 1.200

1

Do gas para particulas finas carregadas (sistemas de fluidizagao rapida, FCC, etc.):
h=1.000—1.200

Do liquido para a particula: # =80~ 1.200

=1 para gases
= 10 para liquidos

H hd 172 3
Em leitos rechcados: Nu = T" =2+18(Re,)"*(P1)"” ...Re, >100

m® de gas }

O — Coeficiente de Transferéncia de Massa k =[ 2 .
¢t | m" de superficie - s

Do gas para a particula: k, = 0,02 ~ 2

{_E_ | para gases )
Do liquido para a particula:k, =2 x107" ~2x 107 = 1.000 para liquidos

. kod 12 Qb3
Em lcitos rechecados: Sh = iéTp =2+1,8(Re,)"*(Sc)"” ...Re, >80

Para gases: k, o< U/r
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mols de A desaparecendo

P— Taxade Reagdo -r) = m* de alguma coisa - s )

104 102 102 10! 1 10
L ! | L L !
reatores celulares, trabalho pesado gases em particulas porosas
plantas de trata-  ger humano . de catalisador
mento de aguas em repouso A ———
industriais fornalhas
103 10* 107 1010 de carvao
) ;
———— <+ -
motores motores rea¢do bimolecular
a jato de foguete em que cada colisdo

¢é considerada,
~1 atm, e 400°C

Q — Grupos adimensionais

efeilos viscosos

transferéncia molecular de momento , . .
=K ——— ... namero de Schmidt
pD transferéncia molecular de massa

L—ct’eum: de difusdo

-3
= (I)I%:; =1 Y2 para gases
-3
= W:OT). =10® Y% para liquido
(10°)(10”

efeitos viscosos

namero de Prandtl

C  transferéncia molecular de momento
ri=-—=

Vs transferéncia molecular de calor

Lconducio de calor
= 0,66 ~ 0,75 para ar, A, CO,, CH,, CO, H,, He, N,, ¢ outros gases comuns
=1, 06 para vapor
= 10 ~ 1.000 para a maioria dos liquidos
= 0,006 ~ 0,03 para a maioria dos metais liquidos

efeitos incrciais

= ... namero de Reynolds

_dup transferéncia total de momento
il transferéncia molecular de momento

L — efeitos viscosos

condugao e convecgao turbulenta e laminar

hd transferéncia total de calor ,
=— ... numero de Nusselt

£  transteréncia molecular de calor

L somente condugio de calor




5 [
ol (T

Bo

=ué[—=(Rc)(Sc)=
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hod transferéncia total de massa i
£ = — ... nimero de Sherwood
9@ transferéncia molecular de massa
dupC transferéncia total de momento .
=——Ff =(Re)Pr)= —— ... nuamero de Peclet
k transferéncia molecular de calor

transferéncia total de momento

— ... naumero de Bodenstein
transferéncia molecular de massa

acréscimo de velocidade do fluido, causado por difusio
molecular, diferengas de velocidade. vortices turbulentos, etc.

D

ud

—_ —

D | _movimento devido a dispersio longitudinal

grupos de dispersio

ul movimento devido ao escoamento global

Este € um tipo novo de diferente de grupo adimensional, introduzido por pesquisadores em
engenharia das rea¢des quimicas. Infelizmente, alguém comegou a chamar o inverso desse grupo
de numero de Peclet, o que é errado. Ele ndo é nem o niamero de Peclet nem o seu analogo na
transferéncia de massa, que ¢ amplamente conhecido na Europa como nimero de Bodenstein. A
diferenga esta no uso de D no lugar de 9; conseqiientemente, esses grupos tém significados
complctamente diferentes.

Necessitamos um nome para esse grupo. Até que um seja escolhido, vamos usar:

D

ud
D

ul

... intensidade da dispersio axial

... niimero de dispersido do vaso.
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