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Resumo

A obtencdo do 1,2-dicloroetano a partir da reagdo de oxicloragdo ¢ um processo
comercialmente muito importante devido a sua vasta aplicacdo na induastria quimica para a
fabricacao de PVC.

O PVC se tornou uma das comodities mas importante na industria quimica mundial
tendo em vista sua larga aplicagdo na producao de plasticos.

A proposta deste trabalho ¢ simular o processo de oxiclora¢ao do 1,2-dicloroetano, em
um reator de leito fluidizado borbulhante, a partir de um modelo desenvolvido
fenomenologicamente. No presente estudo foi utilizado a teoria de duas fases para o
escoamento, bem como o modelo proposto por Kunii-Levenspiel (1991). A teoria de duas
fases, que considera o leito fluidizado como sendo formado por uma fase bolha e por uma fase
de emulsdo tem demonstrado ser o mais adequado modelo por incorporar recentes descobertas
relativas a hidrodinamica da fluidizagao.

Foi considerado regime de escoamento unidimensional na dire¢ao axial e estado
estacionario para o sistema.

O efeito das varidveis de processo e das varidveis de projetos foram estudadas. Tais
parametros incluem o efeito da pressao de operacao, do diametro das bolhas, do diametro das
particulas, da temperatura de alimentagdo, da temperatura da dgua de resfriamento, da altura
de minima fluidizagdo, da altura do leito expandido, da concentracdo de cobre no catalisador e
do didmetro do reator.

A transferéncia de massa das espécies quimicas presentes na mistura gasosa entre a
fase de bolha e a fase de emulsdo foram também estudadas para investigacdo de suas
influéncias no comportamento do reator.

A regido de freeboard foi também estudada para investigacdo da sua importancia na
conversao global do eteno.

O modelo cinético utilizado ¢ o proposto por Wachi e Asai (1994), para a formagao do
1,2-dicloroetano a partir da reagdo do eteno e do cloreto cuprico.

O sistema de equacdes ordinarias que representam o modelo matematico para o leito
foram resolvidas através da aplicagdo do métodos numérico de Gauss-Newton. O sistema de

equagoes ordindrias que representam o modelo matematico para a regido de freeboard foi



resolvido com o uso das formulas de diferenciagdo numéricas (NDF’s). Tais solugdes foram
implementadas com o uso do pacote computacional Matlab.”.

A validacao do modelo foi efetuada através dos dados obtidos na Industria Braskem
S.A, a partir de sua planta de oxicloragdo, atualmente em operacdo em sua unidade de
vinilicos, localizada no P6lo Cloro quimico de Alagoas, no municipio de Marechal Deodoro,

Brasil.

Palavras-chaves: Oxicloragdo, Leito fluidizado, Modelagem, Simulag¢ao.



Abstract

Taking 1,2-dichloroethane from the Oxychlorination reaction is a commercially very
important process due to large application of the 1,2-dichloroethane in the chemical industry
for the PVC production.

PVC is one of the commodities more used in the world chemical chain because of its
wide application strip as plastic.

The purpose of this study is to develop a mathematical model to describe the ethylene
Oxychlorination reaction in a bubbling fluidized bed reactor. Of the many models proposed in
the past, the two-phase model which considers the fluidized-bed reactor to consist of a bubble
phase and a surrounding dense phase has proved to be the most suitable model, for
incorporating recent findings on the hydrodynamics of fluidization.

In the proposed study, the rigorous theory of the two-phase flow was used to model
the fluidized-bed reactor, and the theory proposed by Kunii-Levenspiel (1991), based in
phenomenological equations. It was considered one-dimensional flow in stationary state.

The effect of operating and design parameters was studied. The parameters includes
the pressure operation, bubble diameter, particle diameter, feed temperature, cooling medium
temperature, height at minimum fluidization, height of expanded bed, cupper concentration in
the catalyst ,and the diameter of the reactor.

The mass transfer of the species presents in the gas mixture between the bubble phase
and the emulsion phase were also studied to investigate their influence in the reactor
performance.

The freeboard region was also studied to investigated it’s importance in the overall
conversion of ethylene.

We used the kinetic model proposed by Wachi & Asai (1994) for the formation of
1,2-dichloroethane from ethylene and cupric chloride.

The ordinary differential equations system that represents the mathematical model of
the bed was solved through the application of the numeric method of Gauss-Newton. The
ordinary differential equations system that represents the mathematical model of the freeboard
was solved through the application of the numerical differentiation formulas (NDFs) . The

solutions are developed using the software Matlab®™.



The fluidized-bed model is tested against a real plant date, operating by Braskem S.A
in the city of Marechal Deodoro, Alagoas State, Brazil.

Keywords: Oxychlorination, Fluidized-bed, Modelling, Simulation.



Nomenclatura

a - Constante de decaimento dos sélidos no freeboard (m™)
a’ - Superficie da particula/volume da particula (m™)

A, - Area interna do tubo lado agua (m”)

ap - Area interfacial bolha/emulsio por unidade de volume (m™)
Ay - Area da secfio transversal da fase bolha (m?)

A - Area externa do tubo lado leito (m?)

A, - Area da seco transversal do orificio (m?)

ap - Raio da particula (m)

A; - Numero de Arquimedes (adimensional)

Ay - Area da secio transversal do leito (m?)

Ay - Area superficial de troca térmica (m?)

Cab - Concentragio das espécie "A" na fase bolha (kg.mol/m?)
Cac - Concentracdo da espécie "A" na fase nuvem (kg.mol/m3 )
Cae - Concentragio da espécie "A" na fase emulsio (kg.mol/m®)
Cc - Concentracio de cloreto cuprico no catalisador (mol/m?)
Cob - Coeficiente de arrasto das particulas (adimensional)
Cd.or - Coeficiente do orificio (adimensional)

Cg - Concentragio de eteno (mol/m’)

Cp - Calor especifico a pressdo constante (J/kg.K)

Cpe - Calor especifico do gas (J/kg.K)

Cpgr - Calor especifico do fluido na entrada do reator (J/kg.K)
Cpeo - Calor especifico do fluido na saida do leito (J/kg.K)

Chps - Calor especifico do sélido (J/kg.K)

C; - Fator de correlagdo para tubos ndo axiais (adimensional)
Cy - Calor especifico a pressdo constante (J/kg.K)

D - Coeficiente de difusividade molecular (m?/s)

d, - Diametro médio da particula (m)

d*p - Diametro adimensional da particula (adimensional)

dy - Diametro da bolha (m)

dbm - Diametro maximo das bolhas (m)

dyo - Diametro inicial das bolhas (m)

dc - Diametro da nuvem (m)

Difusividade efetiva (m?/s)

D. -

desr - Diametro efetivo da particula (m)

Dex - Diametro externo do tubo (m)

Dim - Difusividade da mistura gasosa (m?/s)

Din - Diametro interno do tubo (m)

Dn, - Coeficiente de difusividade da mistura gasosa (m?/s)

dor - Diametro de um orificio individual (m)

dp - Diametro da particula (m)

dsph - Diametro da esfera que possui o0 mesmo volume da particula medida (m)

Dy - Diametro do tubo (m)

d; - Diametro do leito (m)

fe - Fragdo volumétrica da nuvem em relagdo ao volume da bolha (adimensional)
Fem - Fator de correcdo para forma e polaridade dos gases na mistura. Célculo da



condutibilidade térmica (adimensional).

Fragdo volumétrica da emulsdo em relagcdo ao volume da bolha (adimensional)
Fator de correcdo da polaridade dos gases para o célculo da viscosidade
(adimensional)

Fator de correcdo da polaridade dos gases para mistura. Calculo da viscosidade
(adimensional)

Fator de correcdo da polaridade dos gases para o calculo da viscosidade
(adimensional)

Fator de correcdo da polaridade dos gases para mistura. Céalculo da viscosidade
(adimensional)

Numero de Froude (adimensional)

Fracdo volumétrica do rastro em relagcdo ao volume da bolha (adimensional)
Aceleracio da gravidade (m/s?)

Fluxo molar de sélidos de um leito ideal (kg/mz.s)

Fluxo massico de solidos (kg/m”.s)

Coeficiente de pelicula (J/s.m”.K)

Coeficiente global de troca térmica lado agua (J/s.m”K)

Coeficiente interfacial de transferéncia de calor bolha/nuvem (J/m”.K.s)

Altura da regido de freeboard (m)

Coeficiente de troca térmica por convecgio (J/s.m”.K)

Coeficiente global de troca térmica lado leito (J/s.m”K)

Calor padrio de formagao (J/kgmol)

Entalpia dos produtos (J/kgmol)

Coeficiente de troca térmica por radiagdo (J/s.m?.K)

Entalpia dos reagentes (J/kgmol)

Entalpia da reagdo (J/kgmol)

Coeficiente de transferéncia de calor bolha/nuvem em relacdo ao volume da
bolha (J/m* K.s)

Coeficiente de transferéncia de calor bolha/emulsdo em relagdo ao volume da
bolha (J/m* K.s)

Coeficiente de transferéncia de calor nuvem/emulsdo em relagdo ao volume da
bolha (J/m* K.s)

Coeficiente de troca térmica em um filme em leito fixo (J/s.m”.K)

Constante de velocidade para reacdo de primeira ordem )

Constante de elutriacdo (kg/m”.s)

Constante equacgao 20 (adimensional)

Constante equagao 20 (adimensional)

Constante de equilibrio de adsor¢io (m*/mol)

Coeficiente de transferéncia de massa bolha/nuvem (m/s)

Coeficiente interfacial de transferéncia de massa bolha/nuvem (s™)

Coeficiente interfacial de transferéncia de massa bolha/emulsio (s™)

Coeficiente de transferéncia de massa bolha/emulsao (m/s)

Coeficiente de transferéncia de massa nuvem/emulsao (m/s)

Coeficiente interfacial de transferéncia de massa nuvem/emulséo (s™)
Coeficiente de condutibilidade térmica da agua (J/s.m.K)

Condutibilidade térmica da mistura gasosa (J/s.m>X)

Condutibilidade térmica do filme estagnado interagdo particula-particula
(J/s.m>K)

Condutibilidade térmica do filme estagnado interacio particula-parede (J/s.m”K)



Constante cinética da reacdo (s™)

Condutibilidade térmica do s6lido (J/s.m”K)

Comprimento do tubo (m)

Altura do leito expandido (m)

Altura do leito na minima fluidizacio (m)

Distancia entre o centro de dois orificios adjacentes (m)

Peso molecular da espécie "i" (kg/kgmol)

Peso molecular da espécie "j" (kg/kgmol)

Peso molecular para a mistura (kg/kgmol)

Peso molecular médio da mistura gasosa (kg/kgmol)

Numero de moles da espécie "A" (kg.mol)

Vazao molar do componente "i" (kgmol/s)

Vazao molar do componente "i" na fase bolha (kgmol/s)

Vazao molar do componente "i" na fase bolha na alimentacao (kgmol/s)
vazao molar do componente "i" na fase emulsdo (kgmol/s)

Vazao molar do componente “1”” na fase emulsdo na alimentagao (kgmol/s)
Vazdo molar do componente "i" na entrada do reator (kgmol/s)
Vazao molar do componente "j" (kgmol/s)

Numero de orificios por unidade de area (m™)

Numero de Nusselt considerando o didmetro molhado (adimensional)
Numero de Nusselt baseado no didmetro da particula (adimensional)
Numero de Nusselt baseado no didmetro dos tubos (adimensional)
Frequéncia das bolhas s

Pressao da mistura gasosa (Pa)

Pressao no leito (Pa)

Pressao no leito empacotado (Pa)

Pressao critica (Pa)

Pressdo critica para a mistura (pa)

Pressao nos distribuidores (Pa)

Distribui¢do granulométrico de sélidos que sofrem elutriagio (m™)
Peso molecular (kg/kgmol)

Numero de Prandtl (adimensional)

Pressao total (pa)

Vazdo volumétrica do gas na fase bolha (m3/s)

Fluxo de calor transferido (J/s)

Vazdo volumétrica do gas na fase emulsdo (m’/s)

Vazio volumétrica do géas na fase emulsio na alimentagdo (m’/s)
Vazdo volumétrica do gas na fase emulsdo na saida do leito (m’/s)
Vazio volumétrica do gés na alimentacio (m’/s)

Velocidade da reagdo (kgmol/ s.m’ catalisador)

Constante universal dos gases (J/kgmol.K)

Raio da bolha (m)

Raio da nuvem (m)

Numero de Reynolds considerando o diametro molhado (adimensional)
Numero do Reynolds na minima fluidiza¢ao (adimensional)
Numero de Reynolds para o sistema particulado (adimensional)
Raio de curvatura da bolha (m)

Superficie na interface bolha/nuvem (m?)

Superficie na interface

Superficie na interface nuvem/emulsao (m?)



Umb
Umf

l'101'

Tempo (s)

Temperatura (K)

Temperatura adimensional

Temperatura da fase bolha (K)

Temperatura critica (K)

Temperatura critica para a mistura (K)

Temperatura da fase emulsao (K)

Temperatura dos gases na alimentacao (K)

Temperatura reduzida (K)

Temperatura de referéncia (K)

Temperatura reduzida para a mistura (K)

Coeficiente global de troca térmica (J/s.m*.K)

Velocidade adimensional terminal da particula (adimensional)
Velocidade absoluta de ascensdo das bolhas (m/s)
Velocidade de ascensao da bolha com relagao a fase emulsao (m/s)
Velocidade de ascensdo do gas na emulsdo (m/s)
Velocidade de ascensao do gas nas condigdes de minima fluidizagao (m/s)
Velocidade minima de bolha (m/s)

Velocidade de minima fluidizagao (m/s)

Velocidade superficial do gas (m/s)

Velocidade dos gases através de um orificio individual (m/s)
Velocidade dos solidos no leito (m/s)

Velocidade terminal das particulas (m/s)

Volume do leito (m?)

Volume da bolha (m?)

Volume da nuvem (m”*)

Volume critico (m®)

Volume critico para a mistura (m®)

Volumes atomicos difusionais do componente "i"(angstrom)
Volumes atomicos difusionais do componente "j"(angstrom)
Volume do rastro (m?)

Massa das particulas de catalisador (kg)

Fragdo molar do componente "i" na mistura (adimensional)
Fracdo molar do componente "j" na mistura (adimensional)
Altura do leito expandido (m)

Fator de compressibilidade critico (adimensional)



Letras Gregas

o - Parametro calculo da condutibilidade térmica do leito (adimensional)

B - Variavel beta (adimensional)

Ge - Parametro calculo da condutibilidade térmica do leito (adimensional)

Yo - Volume de so6lidos na bolha com relagao ao volume da bolha (adimensional)

Ye - Volume de s6lidos na nuvem com relagdo ao volume da bolha (adimensional)

Ye - Volume de so6lidos na emulsdao com relagdo ao volume da bolha (adimensional)

Ym - Fator para o calculo da condutibilidade térmica do leito (adimensional)

) - Fragdo das bolhas no leito (adimensional)

& - Porosidade do leito expandido (adimensional)

Em - Porosidade do leito empacotado (adimensional)

E€nf - Porosidade na minima fluidizacio (adimensional)

Ew - Porosidade nas vizinhangas da parede do reator (adimensional)

n - Viscosidade (N.s/m?)

K - Constante de Boltzmann (J/K)

A - Porosidade do catalisador (adimensional)

A - Parametro de interagdo energética molecular (J)

v - Viscosidade do leito (kg.m/s)

& - Inverso da viscosidade (m?*/N.s)

Pe - Densidade da mistura gasosa (kg/m’)

PeF - Densidade do gés na entrada do reator (kg/m’)

PR - Densidade de solidos no freeboard (kg/m3 )

Pro - Densidade de solidos na superficie do leito (kg/m®)

Ps - Densidade da particula (kg/m?)

c - Diametro molecular (Angstrom)

T - Tortuosidade da particula de catalisador (adimensional)

v - Fluxo volumétrico do gés bolha/nuvem (m’/s)

Vor - Vazio volumétrica através de um orificio individual (m?/s)

O, - Momento dipolar reduzido (adimensional)

®,, - Momento dipolar reduzido para mistura (adimensional)

Y - Constante de associagdo (adimensional)

U - Razao entre a vazao real da fase bolha e a vazao esperada de acordo com a teoria
de duas fases (adimensional)

Q, - Integral de colisdo para viscosidade ( adimensional)

® - Fator acéntrico (adimensional)

o° - Modulo de Thiele (adimensional)

Oy - Razdo entre a espessura do filme estagnado e o didmetro da particula na interacao
particula-parede (adimensional)

s - Esfericidade da particula (adimensional)

Ow - Razao entre a espessura do filme estagnado e o diametro da particula na interagao

particula-particula (adimensional)
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CAPITULO 1

INTRODUCAO

1.1 - A importancia do PVC

O PVC ¢ o segundo termopléstico mais consumido em todo o mundo, com uma
demanda mundial de resina superior a 35 milhdes de toneladas ano (2005), e com a
capacidade mundial de producao de resinas de PVC estimada em cerca de 36 milhdes de
toneladas ano.

Dessa demanda total, cerca de 21% ocorre na América do Norte (principalmente
Estados Unidos), 20% na China, 18% nos paises da Europa Ocidental e 5% no Japao. O
Brasil, onde o consumo ainda ¢ considerado baixo, ¢ o responsavel por 2% da demanda
mundial de resinas. A Tabela 1 mostra o consumo per capita nos principais paises

consumidores € no Brasil.

Tabela 1: Consumo per capita de PVC nos principais paises consumidores. Tecnologia do
PVC - Braskem, 2006.

Pais/Regido Consumo per capita
(kg/Hb/ano) (2004)

Tawan 41,9
Estados Unidos 21,1
Coréia do Sul 20,0
Canada 18,8
Europa Ocidental 14,1
Japéo 12,1
Europa Oriental 5,3
China 9,2
Colémbia 4,2
Brasil 4,0
México 3,7
Oriente Médio 3,3
América do Sul 3,1

Argentina 2,8
Venezuela 1,8
Antiga URSS 1,8

india 0,8

Africa 0,6

Média Mundial 4,6
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Esses dados apontam para um grande potencial de crescimento da demanda de resinas
de PVC no Brasil, uma vez que o consumo per capito € baixo se comparado a outros paises.

O PVC ¢ o mais versatil dentre os plasticos. Devido a necessidade de a resina ser
formulada mediante a incorporacao de aditivos, o PVC pode ter suas caracteristicas alteradas
dentro de uma ampla gama de propriedades em funcdo da sua aplicagdo final, variando desde
o rigido até o extremamente flexivel, passando por aplicagdes que vao desde tubos e perfis
rigidos para uso na construcdo civil até brinquedos e laminados flexiveis para o
acondicionamento de sangue e plasma. A grande versatilidade do PVC deve-se também em
parte a sua grande adequacdo aos mais variados processos de modelagem, podendo ser
injetado, extrudado, calandrado, espalmado, dentre varios outros métodos.

O PVC, tendo em vista a sua grande versatilidade, ¢ utilizado nos mais diversos
segmentos de mercado, como na industria da construgdo civil (tubos e conexdes, perfis, fios,
cabos, etc.), na industria de laminados, de embalagens plésticas, de calgados, e de
revestimentos em geral, dentre diversas outras. A Figura 1 mostra seus principais mercados de

aplicacdo, e a Figura 2 suas aplicagdes por setor da economia.

Qutros
Espalmados / 7%
4%
Calcados
7%
Embalagens /
7%

Tubos e conexdes

45%
Laminados
12%
Fios e cabos Perfis para
5% : construgao civil
= 13%

Figura 1: Principais mercados de aplicagdo do PVC. Tecnologia do PVC, 2006.
Diversos

4%

Calcadista
16%

Construcéo civil
62%

Figura 2: Principais aplicagcdes do PVC por setor da economia. Tecnologia do PVC, 2006.
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1.2 - Historico da obtencao da resina de PVC

O desenvolvimento da resina de PVC teve inicio em 1835, quando Justus Von Liebig
descobriu o mondmero cloreto de vinila (MVC). A descoberta de Liebig fez-se por meio da
reacdo do dicloroetileno com hidréxido de potassio em solugdo alcodlica. Entretanto, foi um
dos alunos de Liebig, Vitor Regnaut, o responsavel pela publicagdo de um artigo em 1839
relatando a ocorréncia de um pd branco apods a exposicao de ampolas seladas preenchidas
com MVC a luz solar. Regnault pensou se tratar de PVC. Sabe-se hoje que se tratava na
verdade de policloreto de vinilideno. O primeiro relato da polimerizagdo auténtica de um
haleto de vinila foi feita por A. W. Hoffman em 1860, que observou a mudanca do brometo
de vinila para uma massa esbranquig¢ada e sem mudanga composicional.

O primeiro registro da polimerizagdo do MVC com obtencdo do PVC ocorreu em
1872. E. Baumann detalhou a mudanga ocorrida no MVC induzido pela luz, para um produto
solido branco que imaginou na época ser um isomero do monomero.

Em 1912, Fritz Klatte, trabalhando na empresa Chemische Fabrik Griesheim-Elektron,
desenvolveu o processo basico para a producdo comercial do PVC , através da chamada rota
do acetileno, tendo o MVC como intermediério na produgdo. O processo consistia na reagao
do acetileno com o cloreto de hidrogénio gasoso. A importancia da descoberta de Klatte na
época advém da necessidade da industria alema em utilizar o excesso de carbureto de calcio,
que deixava de ser utilizado na iluminac¢ao publica. Klatte descobriu ainda, em 1915, a
polimerizagcdo do MVC via radicais livres, por meio de iniciadores tipo perdxidos organicos.
A rota do acetileno teve grande importancia até meados da década de 1960, principalmente na
Europa Ocidental.

De 1912 a 1915 a industria alema Chemische Fabrik Griesheim-Elektron nao
conseguiu obter sucesso nas diversas tentativa de processar o PVC, apesar de sua estabilidade
ao calor. Finalmente em 1926, W.Semon, pesquisador da B. F. Goodrich, observou que
misturando-se PVC com tricresil fosfato ou dibutil ftalato (dois tipos de plastificantes), era
possivel processar o PVC e torna-lo altamente flexivel, com aspecto borrachoso, tendo criado
assim o primeiro elastomero termoplastico, que teve extrema importancia para o
recobrimento de fios e cabos elétricos durante a crise da borracha ocorrida ao longo da
segunda guerra mundial, e com aplicagdes nesse seguimento até os dias de hoje.

A primeira produ¢do comercial do PVC ocorreu nos Estados Unidos nos anos 20. Os

alemaes iniciaram a sua produgdo nos anos 30, enquanto a producdo britanica teve inicio nos
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anos 40. No Brasil, a produgdo comercial teve inicio em 1954 nas industrias quimicas

Matarazzo.

1.3 - O processo de oxicloracao

O PVC ¢ produzido comercialmente a partir da polimerizagdo do Mono
Cloreto de Vinila (CH, = CHCI), que se tornou um dos “comodities” mais importantes na
industria quimica mundial em virtude da ampla faixa de aplica¢do do seu polimero. O Mono
Cloreto de Vinila (MVC) ¢ produzido a partir do craqueamento do 1,2-dicloroetano
(CH,CH,Cl,) — DCE, que por sua vez pode ser obtido por meio de dois processos distintos:
O processo de cloragdo direta e o processo de oxicloragdo. Ambas as rotas se baseiam na
producdo do intermediario 1,2-dicloroetano (DCE) a partir do qual se chega ao PVC.
Em torno de 85% do total de DCE produzido no mundo ¢ destinado a producdo do
Mono Cloreto de Vinila (MVC), 10% ¢ utilizado na producdo de solventes clorados e o
restante utilizado em processos de sinteses diversos (Aljodai, 2001).
O processo de oxicloracdo consiste na reagdo do eteno gasoso com cloreto de
hidrogénio na presenca de oxigénio, normalmente proveniente do ar atmosférico, utilizando
cloreto de cobre como catalisador, em temperaturas na faixa de 250 °C a 350 °C, conforme a

Equagao (1):
CH,+ Y5 0, +2HCI—% s CH,CH,CL, + H,0 (1)

O desenvolvimento da tecnologia de oxicloracdo no final dos anos 50 foi o grande
precursor do crescimento da industria do cloreto de vinila, tendo em vista que permitiu o
balanceamento do processo, uma vez que, como o processo de craqueamento do dicloroetano
produz HCI, este pode ser reciclado para o processo de oxicloracdo, conforme esquematizado

na Figura 3.
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Figura 3: Diagrama de blocos do processo de oxicloracao
O método balanceado tornou-se o padrao utilizado na indtstria do PVC desde entdo.

O processo de oxicloracdo se processa em reatores de leito fluidizado. Um esquema

de um reator de leito fluidizado tipico ¢ apresentado na Figura 4.

ﬁ pruﬂutu gasoso

Separagao
gas/fsilido

Area dispersao
Gases

Recirculagao de
Sdlidos

Leito Fluidizado
Catalitico

Serpentinas
Para Troca .
Térmica Eof'“

Alimentagio Gas Prato de Alimentagio
de Fluidizagao

Alimentagio

Figura 4: Reator tipico de leito fluidizado. Adaptado de Werther, J. et al (2004)

A corrente gasosa de fluidizagdo (eteno + oxigénio do ar + HCI) entra no reator
através de um distribuidor. Ocorre a formagao de pequenas bolhas de gas que ascendem no
leito. A reag¢do ocorre ao longo do leito borbulhante mediante o contato entre os reagentes
gasosos no interior das bolhas e as particulas de catalisadores ao longo do leito.

Tendo em vista se tratar de uma reagao bastante exotérmica, quantidades significativas
de calor devem ser removidos do reator. Isso ¢ conseguido gracas a um conjunto de
serpentinas por onde circula dgua de resfriamento, mantendo o meio reacional na condicdo de

temperatura adequada a reagao de oxicloragao.
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Na parte superior do reator, também chamada de freeboard, existem um conjunto de
ciclones responsaveis pela separacdo dos produtos gasosos que deixam o reator das particulas
de catalisadores arrastadas durante o processo.

Os reatores de leito fluidizado possuem diversas vantagens operacionais. Dentre elas
destacamos:

® Proporcionam um excelente contato gas-solido;

e [Inexisténcia da formacdao dos chamados “pontos quentes”, mesmo diante de reacdes
extremamente exotérmicas;

¢ FElevados coeficientes de transferéncia de massa ao longo do leito;

e FElevados coeficientes de transferéncia de calor;

e Operacdao praticamente isotérmica no leito, proporcionando bom controle de
temperatura no interior do reator;

¢ Condigdes de reacdo praticamente uniformes ao longo do leito.

Diante do atual quadro de crescimento da demanda de PVC e da alta competitividade
entre as empresas, ¢ imprescindivel que os niveis de eficiéncia dos processos sejam
alavancados. A modelagem e a simulagdo destes tipos de reatores, tdo largamente
empregados, se mostram de vital importancia nao s6 na etapa de scale-up das unidades, mas
também para a otimizacao e estudo do comportamento de unidades ja em operacao.

O reator de oxicloracdo estudado no presente trabalho encontra-se atualmente em
operac¢ao na unidade de vinilicos da Industria Braskem S.A, localizada no p6lo cloro quimico
de Alagoas, no municipio de Marechal Deodoro, Brasil, e teve como licenciador da tecnologia
a Oxy Vinyls Corporate.

Além do processo de modelagem da regido do leito fluidizado propriamente dito, sera
efetuado estudo da regido de freeboard, regido ainda pouco abordada em trabalhos de

modelagem em reatores de leito fluidizado.
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CAPITULO 2

OBJETIVOS

2.1 - Objetivos gerais

Modelagem e simulagao de um reator de oxicloracao do eteno para a producao do 1,2-
dicloroetano em leito fluidizado. Reator atualmente em operagdo na unidade de vinilicos da
Industria Braskem S.A, localizada no polo cloro quimico de Alagoas, no municipio de

Marechal Deodoro, Brasil.

2.2 - Objetivos especificos

Criar modelo para um reator de oxicloracao do eteno em leito fluidizado a fim de

obtermos as seguintes respostas especificas:

e Grau de conversdo no reator;

e Composicdes das correntes de saida do reator;

¢ Temperatura do leito;

® Analise paramétrica das diversas varidveis operacionais do reator, bem como de suas
variaveis de projeto.

e Estudo dos coeficientes de transferéncia de massa na regiao do leito e suas influéncias
no desempenho do reator.

e (Conversao na regido de freeboard para avaliagao/investigagao da sua importancia na

taxa de conversdo final do dicloroetano;
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CAPITULO 3

REVISAO DA LITERATURA

3.1 - Fluidizacao de so6lidos

3.1.1 - Introducao

Diversas operacdes industriais envolvem a inter-relacdo solido-fluido; comumente a
eficdcia do contato entre as fases ¢ o fator preponderante na determinagdo do resultado final
do processo.

A fluidiza¢do ¢ a melhor e mais moderna técnica a disposi¢do da engenharia para
efetuar o contato eficiente entre sélidos e fluidos, dai sua grande importancia ndo s6 como
operacdo unitaria, mas principalmente no seu uso em reatores quimicos. O contato entre

solidos e fluidos pode ser realizado por trés tipos basicos de técnicas. Sao elas:

e [Leito fixo
e [eito movel

e [Leito fluidizado

No primeiro tipo, o leito fixo, o solido (geralmente catalisador particulado), em
particulas grandes (5 cm a 10 cm), ou menores (2 mm), ¢ colocado dentro do reator de forma
empacotada, com o fluido circulando através dos vazios do leito, de baixo para cima ou de
cima para baixo. A impossibilidade de se conseguir um escoamento uniforme do fluido no
leito poroso, os problemas mecanicos envolvidos na renovacao dos solidos, os caminhos
preferenciais do fluido, e finalmente as obstrucdes freqiientes, sdo alguns dos problemas desse
tipo de técnica de contato. Tudo isso leva a baixos coeficientes de transferéncia de calor e de
massa no sistema.

O leito moével apresenta um avango significativo com relacao a primeira técnica. Nessa

técnica de contato solido-fluido, o sélido em particulas relativamente grandes ¢
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continuamente alimentado pelo topo do leito e removido pela base. O fluido pode subir ou
descer pelo leito. Os solidos movem-se semelhantemente ao movimento efetuado pela areia
em uma ampulheta. Apesar de proporcionar um melhor contato solido-fluido, ndo se consegue
melhorias significativas nos coeficientes de transferéncia de calor e de massa. O leito movel
apresenta, em linhas gerais, os mesmos problemas apresentados pelo leito fixo, ainda que em
menor grau de extensao.

Finalmente, a técnica de leito fluidizado introduziu significativa melhora no contato
entre as fases reagentes, proporcionando elevacdo dos coeficientes de transferéncia de calor e
de massa, e tornando o meio reacional com caracteristicas pseudo-homogéneas. O leito
fluidizado consiste em se promover a suspensdo do sélido finamente dividido em uma
corrente ascendente de fluido a uma velocidade suficientemente elevada capaz de promover a
flutuagdao e movimentacao vigorosa das particulas so6lidas no meio reacional.

Um leito fluidizado possui caracteristicas bastante semelhantes a um sistema liquido,

se comportando de forma andloga em diversos aspectos conforme abaixo:

I. Um corpo menos denso quando depositado em um leito em ebulicdo irad
imediatamente submergir e posteriormente ird flutuar na superficie do leito, assim
como ocorre com objetos imersos em um liquido mais denso;

2. Quando um vaso contendo o leito em ebulicao ¢ girado em um determinado angulo, a
superficie do leito permanece horizontal;

3. O leito também apresenta comportamento de liquido quando os sélidos “escoam” por
um orificio aberto no vaso, a semelhanga do jorrar de um jato de agua;

4. Quando dois vasos contendo leitos de alturas diferentes sdo conectados entre si, ocorre
a equalizacdo dos seus niveis;

5. Finalmente, a diferenca de pressdo medida entre dois pontos do mesmo leito ¢

aproximadamente igual a pressao estatica entre estes dois pontos.

Tais comportamentos sdo ilustrados nos diagramas da Figura 7, respectivamente.
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Figura 7: Comportamento do leito fluidizado como pseudo fluido. Adaptado de Kunii e
Levenspiel - Fluidization Engineering, 1991.

Este tipo de comportamento permite projetar os mais diversos esquemas de contato
em reatores de leito fluidizado, todos eles visando propiciar o maximo de contato sélido-

fluido. Podemos dizer que o leito fluidizado comporta-se como um pseudo-fluido.

3.1.2 - Diagrama pressao versus velocidade superficial do gas (uo)

Ao atravessar o leito poroso a baixa velocidade superficial do géas (uy), o fluido perde
pressio, porém ndo movimenta as particulas (leito fixo). A medida que se eleva a velocidade
superficial do fluido (uy), a perda de pressdao também se eleva, a principio linearmente, e
posteriormente aproximadamente com a poténcia de 1,8 da velocidade. A elevagao da perda
de carga do fluido através do leito prossegue até que as particulas sélidas fiquem suspensas
umas em relagdo as outras. Isso acontece quando a perda de carga ¢ suficiente para equilibrar
o0 peso aparente das particulas.

O diagrama apresentado na Figura 8 mostra esse comportamento.
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Figura 8: Queda de pressao versus velocidade superficial do gés no leito. Reynaldo Gomide —
Operagdes Unitarias, 1983.

Até o ponto L o coeficiente angular da curva ¢ praticamente 1,0, indicando
escoamento laminar do fluido através do leito estatico. De L até E o coeficiente angular ¢
aproximadamente 1,8 indicando regime turbulento, com leito ainda estatico. Neste ponto o
leito se expande ligeiramente. O ponto E corresponde a velocidade de minima fluidizacao
(ump), ou seja, a minima velocidade do géas capaz de proporcionar o inicio do processo de
fluidizacdo das particulas. No trecho EF a operagao ¢ instavel, e em F' (chamado ponto de
fluidizacdo) as particulas ficam soltas, apesar de ainda estarem bem proximas uma das outras.
Em B tem inicio o movimento desordenado das particulas no interior do leito, dando origem a
muita turbuléncia. No trecho BC ocorre a formagdo do chamado leito em ebuli¢do, também
chamada de fluidizagdo em batelada ou em fase densa. Com a clevagao ainda maior da
velocidade superficial do fluido, a partir de C, teremos o transporte pneumatico das particulas,
ou seja, devido a elevada velocidade superficial do gas, as particulas sdo arrastadas para fora
do leito.

Os reatores de leito fluidizado trabalham na faixa representada pelo trecho BC.
Notamos que nesse trecho a variagdo de pressdo se mantém praticamente constante mesmo
com a elevagdo da velocidade superficial do gés.

A Figura 9 mostra as diversas etapas do processo de fluidizacdo. Na Figura 9 (a)
vemos o leito fixo, com o gas apenas percolando o leito particulado a baixa velocidade. Com
a elevacgdo da velocidade superficial do gas vemos o leito a minima fluidiza¢do, na Figura 9
(b). A velocidade do gas logo acima da velocidade de minima fluidizacdo resultara para

sistemas liquidos em uma fluidizagdo suave e homogénea, Figura 9 (c). Para sistemas
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gasosos, a elevagdo da velocidade do gas para além da velocidade de minima fluidizagao,
resultard na chamada fluidizag¢do borbulhante, com a formacao de bolhas de gés ascendendo
no leito, Figura 9 (d). Notamos que ndo ha uma apreciavel expansao do leito entre essas fases,
para o caso de sistemas gasosos ( L, = Ly).

Com elevagdo ainda maior da velocidade superficial e em alguns sistemas em
particular (principalmente em reatores de pequeno didmetro e elevada altura), ocorrem a
formacdo dos chamados sluggings, ou seja, uma elevada coalescéncia das bolhas,
ocasionando bolhas com diametros superiores ao didmetro do vaso, tanto no sentido axial,
como no sentido radial, Figuras 9 (e) e (f) respectivamente. A formacdo de sluggings causa
uma série de problemas no desempenho dos reatores e deve ser evitada a todo custo.

Finalmente, quando particulas finas sdao fluidizadas com velocidades suficientemente
elevadas de gas, ocorre a fluidizagdo turbulenta, ¢ em casos mais severos, o transporte

pneumatico das particulas, Figura 9 (g) e (h) respectivamente.

Lefto fixo Minima Fluidizagdo Fluidizacdo

fluidizacso homogénia/ borbulbante
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i ek id 2 F e

-~y
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@ b) ©)
Slugging Stugging Fluidizacdo
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N

Gas ou liquido
alta velocidade

]

Figura 9 : Etapas da fluidizagdo. Adaptado de Kunii e Levenspiel - Fluidization Engineering,
1991.
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3.1.3 - Caracteristicas do particulado

O diametro médio das particulas de catalisador tem influéncia direta na taxa de
conversdao do reator e nos parametros fluidodinamicos do leito. Desta forma, a determinagao
do didmetro efetivo das particulas ganha especial importancia no estudo dos reatores de leito
fluidizado. Para particulas perfeitamente esféricas, a determinag¢ao do seu tamanho, ou seja, a
determinagdo do seu didmetro pode ser aferido sem maiores problemas. Contudo, para
particulas ndo esféricas ou de formatos diversos essa medida pode causar complicagdes. Dai a
necessidade da defini¢do da chamada esfericidade da particula.

Para particulas de catalisador nao esféricas ¢ conveniente se definir o didmetro
esférico equivalente, ou seja, o didmetro da esfera que tem o mesmo volume da particula em

questdo:

dspn = (Di1ametro da esfera que possui 0 mesmo volume da particula medida) 2)
Zens e Othmer (1960) efetuaram um sumadrio dos diversos métodos de medigdo de

particulas ndo esféricas. Neste trabalho foi utilizado o pardmetro esfericidade (Os) para a

determinagdo do didmetro efetivo, conforme abaixo:

@, = (superficie da esfera/superficie da particula)ge mesmo volume 3)
Pela definicdo acima vemos que @ =1 para particulas perfeitamente esféricas e 0 <

O< 1 para todos os demais casos. Quanto mais proximo da unidade, mais préoximo de uma

esfera perfeita a particula de catalisador se apresenta.

Um leito formado de particulas ndo esféricas pode ser representado por esferas de

diametros efetivos definidos por :

deﬁ' = ¢5 'dsph (4)

A area especifica das particulas pode ser definida como:
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ﬂ'dsphz /¢v — 6
rd,’ 16 @.d,

a = (superficie da particula/volume da particula) =

)

Para particulas irregulares onde ndo existe uma dimensao significativamente superior

as demais como no caso estudado, teremos d; = d,, € assim:

d,=p.d, 6)
deﬁ" = dp '¢s (7)

Desta forma, conhecendo-se a esfericidade das particulas € possivel calcularmos o seu
diametro efetivo.
Também podemos efetuar o célculo do diametro efetivo a partir do conhecimento da

area especifica da particula, conforme Equagdo (8):

d,=6/d (8)

3.1.4 - Porosidade do leito (£)

A porosidade do leito ¢ uma medida do percentual de vazios existentes no leito, junto
com a velocidade de minima fluidizag@o constituem os dois mais importantes pardmetros no
estudo da fluidizagdao de sodlidos, e por conseguinte na modelagem do seu comportamento
hidrodinamico.

De acordo com Brown et al (1950), a porosidade do leito empacotado esta relacionada
com a esfericidade da particula (&).

Para vasos de pequeno didmetro, o efeito de parede tera grande influéncia na
porosidade do leito. Kunii e Levenspiel (1991), sugerem que a porosidade do leito seja
determinada experimentalmente sempre que possivel, tendo em vista ser um parametro de
facil medigao.

Rhodes (1998) sugere aproximar a porosidade do leito expandido a porosidade do leito
empacotado, tendo em vista que, como visto anteriormente, ndo ocorre expansao apreciavel

do leito logo apos as condi¢des de minima fluidizagao.
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Broadhurst e Becker (1975) realizaram diversos estudos utilizando particulas de
didmetros que variavam de 70 pm a 1100 pm e massas especificas de 1300 kg/m’ a 7600
kg/m’ e propuseram uma correlacdo generalizada para o calculo da porosidade do leito nas

condicdes de minima fluidizagao:

5 0,029 0,021
H P
e . =0,586. | = 9)
’ (pg'g(ps_pg)'dp3J [pb J

2
Para: 1< K 1<10%e 500<| %= | <50000
pg'g(ps_pg)'dp pS

Aljodai (2001) utilizou a Equacgao (10), derivada da Equagdo (9), e obteve excelentes
resultados na modelagem de um reator de oxicloragdo para a producao do 1,2 — dicloroetano,
em uma planta piloto em funcionamento na Itdlia. A mesma correlagdo também foi utilizada

por Moreira (2005).

) 0,029 0,021
£, =0585.9"" H L (10)
pg'g(ps_pg)'dp Ios

Esta correlacdo também ¢ citada por Fogler (2002). A Equacao (10) leva em conta a

esfericidade da particula de catalisador, conforme observado por Brown et al (1950).
3.1.5 - Velocidade de minima fluidizacao (u,.)

Consideremos um leito formado de particulas de densidade uniforme. Um balango de

for¢as em qualquer Sec¢do do leito nos dara:

Forga de arrasto ocasionado .
, R = (peso das particulas)
pelo gas em ascensdo
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Ou ainda:

leito no leito dos solidos

queda de pressdo )\ ( drea da se¢do _(volume do)) ( fragdo de solidos) ( peso especifico
"\ transversal do leito | ' '

através do leito

Assim, teremos:

Ap, A =W =4.L, .(-¢)\p, ~p,) el (11)
Rearranjando temos:

Ap, /L, =(-g,)|p, - p,)2] (12)

A queda de pressdao em um leito fixo de altura L, e com particulas de didmetro médio

d, ¢ dada pela seguinte equacao proposta por Ergun (1952):

l_gm pgAMO2
€m3 ' ¢S : dﬁ

(1-¢g,)° H.u,
e’ (9,.d,)

Ap,, /L, =150. +1,75. (13)

No inicio da fluidizacdo a porosidade do leito € apenas ligeiramente superior a
porosidade do leito fixo, e desta forma podemos igualar as expressdes (12) e (13) para
obtermos a velocidade de minima fluidiza¢do (u,,). Notamos que, para essa extrapolagdo, uy
torna-se u,s € a porosidade do leito empacotado (&), torna-se a porosidade na minima

fluidizacdo (&,y). Teremos entdo:

2
1,75 [dp pgumj J +150' (l_gm/) .(dpum/pgj: dp3 'Iog(ps_pg)'g (14)

gmf3'¢s . /'l gmf3'¢sz /'l lle

Para o caso especial de particulas muito pequenas, a Equacao (14) pode ser simplificada, e se

torna:
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2
— dpz(ps _Iog)g 8/7;/'3'¢s

Uy, .
! 150.4 1-¢,

, Repms <20 (15)

u 2 _ dp (ps _pg)'g
" 1,75.p,

&, @, Repme >1000 (16)

A Equacio (14) também pode ser reescrita na forma:

l-¢
1’35 Re,,  + 150.%.1{%# = Ar (17)
gmf '¢S gm/" '¢s .
d,.p, u, . D
Em que: Repme = | —5—"— | ==> Numero de Reynolds na minima fluidizagdo  (18)
Y7
d’ . p,(p,—p,) : L
dr= Lo Ps ('02“ P8 = Numero de Arquimedes (adimensional) (19)

y2i

Para os casos em que &, e I, ndo sdo conhecidos pode-se determinar u,, a partir da

Equagdo (20).
K.(Re,, ) +K,(Re,,)=4, (20)

Resolvendo-se a Equagdo (20) para as condi¢cdes de minima fluidizagdo e aplicando os

valores de K; e K, recomendados por Chitester et al (1984), teremos:

%
d u,. d>p (p. -
vt P | (28.7)? 40,0494 L2 P ([2)“ R | T @D
Y7, H
Ou ainda,

1
Re . =|(28,7) +0,0494.4 [ —287 (22)
p-mf r
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Utilizando-se os valores de K; e K, recomendados por Wen e Yu (1966), teremos:

1

Re =337 +0,04084, } —33,7 23)

pmf

Aljodai (2001) utilizou a Equagdo (14) para o calculo da velocidade de minima
fluidizacdo em seu modelo para reator de oxicloracdo do eteno em leito fluidizado, obtendo
excelentes resultados em sua etapa de validagao. Abashar (2003) utilizou e mesma expressao
na modelagem de um reator de leito fluidizado para a sintese de amodnia, com resultados

igualmente satisfatorios.

3.1.6 - Velocidade terminal das particulas

O célculo da velocidade terminal em reatores de leito fluidizado ¢ um parametro
importante para se determinar as particulas que sdo passiveis de serem arrastadas para a
regido de freeboard. O arrasto de particulas para a regido de freeboard ocorrera sempre que a
velocidade superficial dos gases for mais elevada que a velocidade terminal das particulas, ou
seja, quando uy > u;.

Quando uma particula de tamanho d, flui através de um fluido a sua velocidade

terminal de queda livre ¢ determinada através da seguinte expressdo da mecanica dos fluidos:

u, :{4.(1[7(,0‘? _pg)g} (24)

3.p,.Cp

Onde o parametro Cp € o coeficiente de arrasto da particula, e pode ser determinado
experimentalmente. Haider e Levenspiel (1989) encontraram a seguinte Equagdo geral para o

calculo de Cp:

73,69(e 7% | Re,
Re,+5,378.¢°%2

C, = 2_64 '[1 n (8.1716.6_4’0655"4" ) Rep0,0964+0,5565_¢S ]+

p

(25)
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Para particulas esféricas (J; =1) a Equag@o acima se reduz a:

0,4607.Re
Cp =22 133643, Re, "'+ L

Py (26)
Re, Re, +2682,5

O grafico da Figura 10 proposto por Haider e Levenspiel (1989), permite o calculo da
velocidade terminal das particulas a partir do conhecimento do didmetro da particula (d,) e
das propriedades do fluido e do sélido (ps, pg € 1), além do conhecimento da esfericidade da

e . , * *
particula, &;. Ele introduz para esse célculo duas novas grandezas: d, , e u; .

100 ,\]0 A
a"'/ fidg 3
- ~ A ]
351 AN
7 ///’:’:‘V\ 0.6 L]
U A A =t
Yz zZz5 b5 05
10 A M | J ]
) - = FJ/':” N
= 2 1\ 0.230
S P E
bo! Z A T ;Qo.laz.
> ~
e A 0043
N By cll / / ,|/ r P ¢§= 0.026
Q 6:: /'.a' /4.4’
e (// /: b
i 3, 1.0 Z =
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1] A i
* A 7/
= 1k /’
Xy
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0.1 34514
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PV Y.
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Figura 10: Velocidade terminal das particulas. A. Haider e O. Levenspiel, 1989.

As Equacdes (27) e (28) permitem o calculo de dp* e u,, sem o uso do grafico.

1/3 1/3
d', =d, {—pg(”sﬂz pg)g} = Ar'"” :(%CD Repzj 27)
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2 1/3 1/3
0=yl P _Re, _(4Re, (28)

Haider e Levenspiel (1989) propuseram as seguintes equacdes aproximadas para o

calculo direto de ut* :

-1
0 =8 —+ 2335 —*1,2214.@, ,05< ¢, <1 (29)
1 @,) (d,)”

g, =1 (30)

r -1
. 18 0,591
d * 9 + d * 0’5:| )
d,) @,)

Para se evitar ou reduzir o arrasto de particulas do leito, deve-se manter a velocidade

superficial dos gases entre a velocidade de minima fluidizagdo (u,,) € a velocidade terminal

das particulas (u,). Na pratica, o calculo de u,,rdeve ser feito usando-se o didmetro médio das
particulas (Z ), j& o calculo de u, deve ser feito usando-se o menor tamanho de particula em

quantidades apreciaveis no leito.
3.1.7 - Altura do leito

A altura do leito a minima fluidizacdo pode ser obtida a partir da Equagdo (11).

Rearranjando a Equagao teremos :
L, =W/4.0-¢,)lp, -p,)g] (31)

Fazendo-se um balaco material em qualquer Se¢ao do leito, poderemos facilmente

relacionar a altura do leito expandido com a altura do leito na minima fluidizagao:

L,.S(~¢e)p=L, .S(1-&,).p (32)
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Rearranjando teremos:

L =L, (1-¢,)/(1-¢,) (33)

Em que : Ly ¢ a altura do leito expandido (m)

L,s ¢ aaltura do leito na minima fluidizagdo (m)

Em ¢ a porosidade na minima fluidizacdo (adimensional)
& ¢ a porosidade do leito expandido (adimensional)
S ¢ a area da Secio transversal do leito (m?)

p ¢ a densidade do sélido (kg/m?)

3.1.8 - A classificaciao de Geldart

Numerosas tentativas tém sido realizadas ao longo do tempo a fim de se criar um
critério capaz de predizer o tipo de fluidizagdo de um determinado sistema, bem como os
pontos de transi¢ao entre um tipo de fluidizacao e outro. Wilhelm e Kwauk (1948) foram os
primeiros. Eles consideraram as forcas entre as particulas e nas vizinhangas das bolhas e
propuseram um critério, usando o nimero de Froude na transi¢do entre os regimes. Romero e
Johanson (1962) estenderam essa idéia para quatro grupos adimensionais que incluiam o
numero de Reynolds e o numero de Froude. Zenz (1957) apresentou um grafico empirico da
porosidade do leito versus densidade (p,/p,), tendo o tamanho das particulas como parametro.
Outros grupos de pesquisadores desenvolveram critérios baseados na estabilidade das bolhas
formadas no leito.

Geldart (1972, 1973) estudou essa questao de forma diferente. Ele teve como foco as
caracteristicas das particulas em fluidizacdo. Seu critério ¢ simples, tem grande generalizagao
e por essas razdes ¢ amplamente aceito e utilizado. Geldart classificou as particulas, bem

como os tipos de fluidizacao dela decorrentes conforme abaixo:

e  Grupo C : Coesivo, ou particulas muito finas — Normalmente sao bastante dificeis de
fluidizar, tendo em vista as intensas forgas inter particulas que se opde as forcas de

desagregacgdo geradas pelo fluxo gasoso.
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Grupo A: Aerada, ou particulas que tenham pequeno diametro e/ou baixa densidade
(< 1,4 g/lem’ ). Estes tipos de sélidos sdo facilmente fluidizaveis, ocasionando uma
fluidizacdo homogénea e suave, mesmo com baixas vazdes de gids. Permitem um
bom controle do crescimento e velocidade de ascensdo das bolhas. Formam bolhas
pequenas. Existéncia de um tamanho maximo para as bolhas.

Grupo B: Tipo areia, ou particulas com didmetros que variam de 40pm < d,< 500pm,
e densidades de 1,4 < ps< 4g/cm’ . Sdo fluidizaveis satisfatoriamente com elevadas
vazodes de gas. Formam bolhas grandes.

Grupo D: Particulas grandes e/ou muito densas. Leitos profundos com esse grupo de
particulas sdo bastante dificeis de fluidizar. As bolhas coalescem muito rapidamente e
crescem até grandes didmetros. Ocorre o surgimento dos chamados s/ugs radiais. As

bolhas estouram facilmente. Apresenta fluidizagdo ndo uniforme.

O gréfico da Figura 11 mostra a classificacdo de Geldart para particulas fluidizadas

pelo ar atmosférico nas condigdes ambientais, com uy em torno de 10 u,,r. Para qualquer valor

de densidade (p; - pg), conhecendo-se o didmetro médio das particulas (d p ), € possivel se

obter com a ajuda do grafico de Geldart o tipo de fluidizacao esperada.

0 leito se expande, for- - I R T E T T f - As bolhas
mando entdo-bolhas. C 7 crescem muito.
Estas se dividem e r ~ \ - Dispositivos no
coalescem, ficando 50— § D ~ interior do
com cerca de 10 cm s Jorravel | leito evitam isto.
de tamanho.0s sélidos . B .
se misturam 3 E Como areia _
vigorosamente. =
m’; = As bolhas muito

R3} = e grandes

& oE = - 7 explodem.

o C = A <«—=—Baixa porosi-

) - = - dade no leito.

& 05 C /////// 7| Particulas ade-
Dificeis de fluidizar. Coesiva //////// | qour?gas pard g
Os solidos se Uy, jorro.
aglomeram > _
e sobem como’
bolhas grandes
(SlllgS)‘ Canais gasosos 0.1 I e i 1 I R (|

10 5 100 500 1000

Figura 11: Classificacdo de Geldart para particulas fluidizadas pelo ar atmosférica a
temperatura ambiente. Ranade, V. V - Computacional flow modeling for chemical reactor

engineering, 2002.
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Para o reator em estudo teremos :

py—p, =129 g/cm’

7 =35 um |::> Geldart Grupo A
p

E esperado, para o caso em estudo, a ocorréncia no leito do reator de uma fluidizagao
facil, homogénia, bem comportada, ocorréncia de um tamanho maximo de bolhas e

fluidiza¢ao borbulhante.
3.1.9 - Diagramas de fluidizaciao

Antes de modelarmos o comportamento de um sistema gés-solido qualquer, temos que
ter conhecimento de qual tipo de regime de contato sera encontrado neste sistema. S6 assim
podemos utilizar as equagdes mais adequadas e mais representativas do referido regime em
nosso modelo. O conhecimento do tipo de regime nos permitira saber antecipadamente sobre
a necessidade de utilizagdo ou ndo de ciclones, do sistema de recirculagdo de s6lidos mais
adequado e todos os demais aspectos que envolvem o dimensionamento de reatores de leito
fluidizado. O conhecimento prévio do regime de contato gas-solido torna-se importante nao
sO para os engenheiros projetistas do sistema, mas também para a criagdo de modelos
consistentes com a realidade fisica encontrada. A predigdo do tipo de regime que esta
ocorrendo no reator torna-se, desta forma, o primeiro passo para a modelagem do sistema.

Virios pesquisadores tém desenvolvido diversos diagramas a fim de mapear os
diversos tipos de regimes possiveis, cada qual com seus usos e aplicabilidades especificas.
Particularmente o desenvolvido por Grace (1986), usando as coordenadas inicialmente
propostas por Zenz e Othmer (1960), parecer ser, dentre todos os propostos, o de maior
utilidade pratica para fins de engenharia, tornando-se desta forma, o mais largamente
empregado.

As Figuras 12 (a) e 12 (b) mostram esses diagramas. Neles observamos o inicio de
cada tipo de fluidizacdo, bem como a velocidade terminal das particulas para particulas de
diversos tamanhos individuais. Estes diagramas apresentam os diversos regimes de
fluidizacdo conjuntamente com a classificacdo de Geldart. Vemos por exemplo na Figura 12

(b) que a fluidizagdo em jorro, onde ocorre um rapido crescimento das bolhas, bem como
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estouro das mesmas, coincide com particulas do grupo D (Geldart D); podendo ocorrer

inclusive em gases abaixo da velocidade de minima fluidizagao.

RERREI G S T i LS R R R | T T R O I T T T T
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Leito fluidizado
réapido
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d d;
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Figura 12: Diagramas de fluidizacdo. Ranade, V. V - Computacional flow modelling for
chemical reactor engineering, 2002.

Observamos também no mesmo grafico que regimes borbulhantes podem operar de

forma estavel em um grande intervalo de condi¢des e de tamanho de particulas, tanto para
Geldart A, quanto para Geldart B. J& para particulas maiores (d p* > 10), o regime borbulhante

sO ocorre em um intervalo relativamente estreito, com relagdo a velocidade dos gases. Para
particulas pequenas o regime borbulhante ocorre apds a velocidade de minima fluidizacdo e
continua para velocidades bem acima da velocidade terminal das particulas, ¢ em um
intervalo de velocidades mais amplo.

Observamos na Figura 12 (a) que a transicdo para o regime turbulento ocorre de
forma gradual e, para o caso de particulas finas (dp* < 10 ), em velocidades bem acima da
velocidade terminal das particulas. Para particulas grandes essa transi¢ao ocorre mais proxima

da velocidade de minima fluidizac¢do (u,,).
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Ja a chamada fluidizagdo rapida ocorre apenas para particulas pequenas e a elevadas
velocidades superficiais do gas, acima de 1000 u,,, Os valores de dp* e u sdo calculados a
partir das Equacdes (27) e (28).

Para o reator em estudo, os valores calculados para d*, e u" foram de 3,0 e 1,75

respectivamente, indicando que o reator opera no regime borbulhante, na transi¢cdo para o
regime turbulento, como pode ser evidenciado pelo uso dos diagramas. Constatamos também
que essa transicdo ocorre com velocidade bem acima da velocidade terminal das particulas,
ocasionando desta forma arrasto das particulas de catalisadores para a regido de freeboard.
Esse arrasto € o responsavel pela ocorréncia de reagao nessa regiao.

Os diversos tipos de fluidizacdo podem ser resumidamente apresentados pelo

diagrama da Figura 13.

Transporte pneumatico

T 1

Fluidizagao rapida
T T T T Aumepto
Velocidade
FIuidAizal;éu tAurhuIenta do gés

o

Fluidizagao barbulhante

Formagéo de canais T 4
\ Fluidizag&o suave
C A, B D
X L A
v
Leito Fixo
Solidos finos P . Solidos grossos

Figura 13: Etapas da fluidizagdo. Ranade, V. V - Computacional flow modelling for chemical
reactor engineering, 2002.
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3.2 - Estudo dos distribuidores

3.2.1 - Tipos de distribuidores

Pesquisas indicam que a qualidade da fluidizag¢do ¢ fortemente influenciada pelo tipo
de distribuidor utilizado. Os principais tipos de distribuidores empregados industrialmente sao
os de pratos perfurados, usados principalmente em bancadas, e de pratos perfurados em dupla
camada, bastante empregados em escala industrial (Moreira, 2005).

A Figura 14 mostra as principais configuragdes utilizadas industrialmente:

o R O e T i -f- —1—
(a) | i(w' (c)
. \AAAAAAAA;
“------"‘
, o
(d) (e)

Figura 14: Tipos de distribuidores. Kunii e Levenspiel - Fluidization Engineering, 1991.

Os distribuidores de pratos perfurados sdo usados principalmente devido a sua
facilidade de fabricag¢do. A Figura 14 (a) mostra um prato perfurado simples. A Figura 14 (b)
nos mostra um prato perfurado tipo “sanduiche”, que consiste em dois pratos perfurados um
sobre o outro, separados por um tela metalica, com o objetivo de impedir a passagem de
solidos entre os orificios. A Figura 14 (c) mostra uma variagdo desse tipo de distribuidor, sem
a existéncia da tela metalica. A Figura 14 (d) mostra o chamado prato perfurado concavo, que
confere maior resisténcia mecanica ao distribuidor. A fim de se evitar caminhos preferenciais
bem como a concentracao de bolhas que geralmente tendem a se concentrarem no centro do
distribuidores, foi desenvolvido o modelo mostrado na Figura 14 (e). Este distribuidor ¢

constituido por barras paralelas, formando fendas por onde passa o fluxo gasoso. Ele possui
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uso bem mais limitado que os demais, sendo usando principalmente na industria metalurgica,
no processamento de minérios.

E bastante comum o uso de valvulas nos distribuidores, principalmente em reatores
operados sob condi¢des mais severas de temperatura e reatividade dos reagentes. A Figura 15
mostra diversas configuracdes de pratos valvulados.

Encontramos também reatores cujo gas ¢ alimentado através do sparger, que consiste
em um tubo central condutor do gas, de onde partem diversos tubos laterais de menor
diametro, lembrando a espinha de um peixe. Destes tubos menores partem uma serie de outros

tubos de didmetro ainda menor em angulo de 90 graus, indo em direc¢do ao distribuidor.

“@g’ﬁ;@ “@T@“@T@“
)

(c

(d)

Figura 15: Distribuidores valvulados. Kunii e Levenspiel - Fluidization Engineering, 1991.

Estudos mostram que os internos de um reator de leito fluidizado, adequadamente
dispostos, tais como serpentinas de troca térmica, e spargers sdo capazes de elevar de forma
bastante significativa o contato gas-solido, bem como proporcionar uma fluidizacdo mais
efetiva pela quebra das bolhas em bolhas menores, além de uma melhor circulagdo de solidos

no leito.

3.2.2 - Projeto dos distribuidores

O primeiro passo para o projeto de reatores de oxicloracdo estd no projeto dos
distribuidores dos gases. Isso porque eles irdo afetar diretamente o tipo de bolha formada e o
grau de mistura entre os reagentes, bem como a estabilidade da fluidizagao.

Os distribuidores devem ser projetados a fim de proporcionarem uma queda de pressao
suficiente no gas alimentado (AP,) a fim de manter o fluxo gasoso uniforme em toda Secao

transversal do leito, bem como elevada o suficiente para vencer as resisténcia inerentes ao
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escoamento dos gases através do reator. Pesquisas indicam que a queda de pressdo nos
distribuidores deve se encontrar dentro da seguinte faixa:

AP, = (0,2 a 0,4).AP, (34)

Em que AP, ¢ a queda de pressao ao longo do leito.

Diversos pesquisadores tém propostos recomendacdes para a relacdo ideal entre AP, e

AP;. Recomenda-se as seguintes expressoes para o calculo dessas grandezas:

AL 015 para 1 (35)
APb umf

AF, =0,015 para i>>2

AP,

(36)
Uy

Para o caso da velocidade superficial do gas ser muito proxima da velocidade de
minima fluidiza¢do, recomenda-se :

E;’ > 0,15 para uy muito proximo a ¢
b

(37)
Para leitos de particulas finas (Geldart A), em regime borbulhante, com uy > w,p,

usando distribuidores de pratos perfurados ou pratos porosos, Mori ¢ Moriyama ( Mori e

Moriyama , 1978 . apud Kunii e Levenspiel, 1991, p.103), sugerem a seguinte correlagao:
Apd 2 Lf _ 1 . 1 -
Apb Lm/' 1 - (um/' / uO)

em que n = 1 para pratos porosos e n = 2 para pratos perfurados. Essa expressdo mostra que

(38)

Ap, terd que ser grande quando o reator operar proximo a u,; € que deve ser mais reduzida

quando o leito operar com valores elevados de uy.
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Apos a determinagdo da queda de pressdo nos distribuidores, podemos aplicar a teoria
dos orificios a fim de calcularmos a velocidade dos gases através dos orificios dos

distribuidores, conforme Equagao (39):

1/2
u()r = Cd,()r' 2A])d (39)
Pq

em que u, € a velocidade dos gases através de um orificio individual . C, , € o coeficiente

d or
do orificio que ¢ fun¢do do numero de Reynolds (Re, =d,.uy.p, / f). uy/u, € a fragéo de
area aberta no prato do distribuidor. O didmetro de cada orificio (d,, ), podera entdo ser

calculado a partir da seguinte expressao:

or or or

uozf.d *u N (40)

em que NV,, € o nimero de orificios por unidade de area.
3.3 - O estudo das bolhas
3.3.1 - Generalidades

O leito de um reator de leito fluidizado possui basicamente duas regides distintas: uma
regido chamada de emulsdo, ou fase densa, formada basicamente pelos so6lidos em suspensao
e alguma quantidade de gas; e uma regido de bolhas, formadas por bolhas contento
praticamente todo o géas presente no leito. O estudo individual dessas bolhas constitui um
importante aspecto no estudo destes reatores, ndo sé pelo papel desempenhado no contato
gas-solido, interferindo nos processos de transferéncia de massa, mas também devido a sua
grande influéncia no comportamento hidrodindmico do reator. Conforme dito anteriormente

o leito fluidizado ¢ um pseudo-fluido. O comportamento das bolhas neste leito se assemelha
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ao comportamento das bolhas em um liquido em ebuli¢do de baixa viscosidade. Dentre essas

semelhancas de comportamento destacamos:

1. O formato das bolhas, tanto no liquido em ebuli¢do quanto no leito, se assemelham
bastante: sdo proximas a uma esfera quando pequenas, e se apresentam distorcidas
quando grandes;

2. Em ambos os sistemas bolhas pequenas ascendem lentamente, enquanto bolhas
grandes ascendem rapidamente;

3. Em ambos os sistemas uma trilha de bolhas podem sofrer coalescéncia, se
transformando em bolhas maiores;

4. Os efeitos de parede agem da mesma forma e na mesma dire¢do em ambos os
sistemas;

5. A velocidade de ascensdo das bolhas é descrita por expressdes bastante semelhantes

em ambos 0s casos, além de serem func¢des das mesmas grandezas.

No estudo das bolhas, atencao especial deve ser dado a trés aspectos principais: a sua

geometria, velocidade de ascensdo, € ao seu crescimento ao longo do leito.

3.3.2 - Geometria da bolha

Ao contrario do que poderiamos imaginar, as bolhas ndo sao esféricas. O seu formato
se assemelha a um hemisfério achatado em um dos lados, com a existéncia de duas regides
distintas: a regido de nuvem (cloud region) e a regido de rastro (wake region).

Rowe et al (1964, 1965) realizaram diversos estudos sobre a forma das bolhas
originadas em um leito fluidizado, efetuando micro fotografias das bolhas em ascensdo.
Utilizaram como técnica a injecdo de didoxido de nitrogénio, gas indicador de coloragao
escura. Desta forma foi possivel visualizar claramente o formato ndo esférico das bolhas, bem
como a confirmagdo de uma regido menos densa envolvendo toda a bolha, a regido de nuvem
(cloud region) e aregido do rastro (wake region) logo abaixo desta.

A Figura 16 mostra a micro fotografia obtida por Rowe et al (1965).
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Figura 16: Micro fotografia de uma bolha individual. Rowe et al — Trans. Inst. Chem. Eng,
1965.

Podemos representar esquematicamente uma bolha individual conforme nos mostra

a Figura 17.

Trajetéria da
particula

Nuvem envolvendo

\ :_'\;2 abolha
._"i

Rastro deixado pela
bolha (wake)

o

b

Mistura dos solidos
na emulséo

-

Figura 17: Representagdao esquematica de uma bolha em ascensdo em um leito fluidizado
borbulhante. Butt, J. B. Reaction kinetics and reactor desing, 2000.

As espessuras das regides de nuvem e de rastro variam de acordo com as dimensdes

das bolhas e com sua velocidade de ascensdo ao longo do leito.
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3.3.3 - A velocidade de ascensao

A velocidade de ascensdao de uma bolha em um liquido ¢ descrita pela seguinte

expressdo tedrica de Davies e Taylor (1950):

1/2

Uy, = %-(gR,,) (41)

Em que R, ¢ o raio de curvatura da bolha.
A velocidade de ascensdo de uma unica bolha em um leito fluidizado, relativamente a
fase emulsdo (up), pode ser representada pela Equagdo (42), conforme observado por

Davidson et al (1959, 1977), e Harrison e Leung (1961,1962) :
u, =0.711.(g.d,)"* dy/dt < 0.25 (42)

Em que d) ¢ o didmetro da esfera que tem o mesmo volume da bolha em questao.

Efeitos de parede podem retardar a ascensao das bolhas. Para esses casos a expressao a

seguir descreve esse efeito:

d
-1,49-L
u, =[0.71 1.(g.db)”2]1,2.e[ "'] 0,125 < dy/di<0.6 43)

Para valores de d/d, > 0,6, o leito ndo pode mais ser considerado como borbulhante,
tendo em vista a formagao de intensos slugs.
A velocidade absoluta de ascensdao das bolhas também proposta por Davidson e

Harrison (1963) ¢ representada por:

u, =0.711.(g.d,)"* +u, — U, (44)
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E importante frisar que u, representa a velocidade de uma tnica bolha relativamente a
emulsdo, ou seja, trata-se de uma velocidade relativa. u;, representa a velocidade absoluta das
bolhas no leito, como visto por um observador fixo em pé diante do reator.

Na verdade a velocidade de ascensdo das bolhas em um leito ¢ na maioria das vezes
superior a velocidade calculada pela Equagdo (44); isso ocorre porque essa expressao foi
proposta considerando-se o modelo de duas regides para o leito, ndo tendo sido levado em
conta a influéncia da regido de nuvem e de rastro, que alteram significativamente o padrao de
circulacao na regido de emulsdo. Essa diferenga ¢ mais significativa em leitos de grandes
didmetros e de particulas finas. Para leitos de pequenos didmetro e particulas do tipo Geldart
D, o valor calculado se aproxima bastante dos valores previsto pela Equacao (44).

Werther (1978) propds a seguinte equacao a fim de corrigir as distor¢des entre os

valores observados :
u, =Y(u, — umf) +a.u, (45)

em que & ¢ um fator que leva em conta o desvio apresentado pela Equagdo (44) e ¥ ¢ dado

pela expressao:

¥ = vazao observada de gas / vazdo em excesso observada pelo modelo de duas fases  (46)

0,
(uo - umf)‘At

Outras equagdes foram propostas por diversos pesquisadores a fim de também corrigir

este desvio e melhor representar a realidade fisica observada.

3.3.4 - Diametro das bolhas

Outro importante aspecto relativo ao estudo da fase bolha ¢ a determinagdo do seu
diametro. A taxa de transferéncia de massa na interface bolha/emulsdo afeta
significativamente a performance do reator, e isso esta fortemente associado ao tamanho das

bolhas no leito; dai a necessidade de se conhecer a variagdo do seu tamanho ndo sé nas
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diversas condi¢des de operagdo do reator, mas também em suas diversas geometrias de
diametro e de altura do leito.

Experimentos demonstram que o tamanho das bolhas aumenta proporcionalmente
com o aumento da velocidade do gas, e varia grandemente de sistema para sistema. A Figura
18 mostra o aumento do didmetro das bolhas em fun¢do da altura (Z) do leito, para diversas
velocidades de ascensdo do gés (u¢/u,y). Notamos claramente que as bolhas ndo possuem um
diametro constante, mas ao contrario, crescem a medida que ascendem no leito. Observa-se

também que essa velocidade de crescimento varia muito de acordo com o sistema estudado.

dp (cm)

Distancia do distribuidor,Z (cm)

Figura 18: Diametro das bolhas em fun¢ao da distancia do distribuidor para particulas Geldart
A e B, e a diversas velocidades superficial dos gases. Kunii e Levenspiel - Fluidization
Engineering, 1991.

De modo geral as bolhas atingem tamanhos pequenos em leitos fluidizados de
particulas finas, tamanhos grandes em leitos fluidizados de particulas grandes, e parecem nao
terem limites de tamanho em leitos fluidizados de particulas muito grandes.

A seguir iremos apresentar as equagdes usadas para o calculo do diametro inicial das

bolhas, do seu diametro maximo e finalmente de seu diametro efetivo.
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Diametro Inicial das bolhas (d5g)

As bolhas apresentam um didmetro inicial (dp9), logo ap6s a sua formagao acima dos
distribuidores e continuam a crescer até atingirem um tamanho maximo (ds,), na altura final
do leito, bem acima dos distribuidores.

Se considerarmos o numero de orificios no distribuidor por unidade de area como
sendo N,,, € que todo gas além do necessario para garantir o estado de minima fluidizagdo se
concentra em sua totalidade em bolhas de igual tamanho, entdo o fluxo volumétrico de gas em

cada orificio sera dado por :
Uy = U, =V,.N, (47)

Para dyy < [, , Kunii e Levenspiel (1991) propuseram a seguinte correlagdo para o

calculo do tamanho inicial das bolhas:
130wy —u,, "
d,, = ? {O—W} (48)

em que /, ¢ o espagco compreendido entre o centro de dois orificios adjacentes, e ainda :

N, =—5, para pratos perfurados com arranjo dos orificios do tipo “quadrado (49)
2 c ein w1 s ’
N, = F , para pratos perfurados do tipo “tridngulo eqiiilatero (50)

Chiba e Kobayashi (1972) propuseram a seguinte correlagdo para o calculo do

didmetro inicial das bolhas para pratos perfurados em arranjos do tipo “quadrado”.
dy=171.g" .loro,s (uy —u,, )" (51)

Esta expressdo ¢ idéntica a Equacao (48), diferindo apenas no valor da constante 1,71.
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Para grandes diametros iniciais de bolhas, ou seja, para os casos de elevada vazdo do
gas de alimentacdo, as equagdes acima ndo podem ser usadas. Isto porque, para tais casos, as

bolhas se tocam logo no inicio de sua formagao. Para casos como este teremos:

d b02 = L/ , para pratos perfurados do tipo “tridngulo eqiiilatero” (52)

em que N, representa o espaco entre os orificios onde ocorre o toque das bolhas.

Substituindo N, na Equagdo (48), por N, , teremos:

2,78

dy, (g =1, )’ (33)

A Equacgao (53) representa o didmetro inicial das bolhas para o caso em que elas se
tocarem nos distribuidores (bolhas inicias grandes) e para o caso de pratos perfurados com
arranjos do tipo “triangulo eqiiilatero”.

Wen et al (1982) utilizaram a correlagao (54) proposta por Miwa et al (1972) para o

calculo do diametro inicial das bolhas.

dyy = 0,347.[4, (uy —u,, )" (54)

Diametro maximo das bolhas (dsn)

O tamanho maximo atingido pelas bolhas em um reator de leito fluidizado pode ser

calculado pela seguinte expressao:

0,4
d, = 0,65.[% Ay - umf)} (55)

em que d; ¢ o diametro do vaso.
Vemos que o didmetro maximo atingido pelas bolhas ¢ funcado direta da area da Secao

transversal do vaso.
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Diametro efetivo das bolhas

Diversos pesquisadores propuseram inimeras correlagdes objetivando a determinagao
do tamanho efetivo das bolhas. A correlagdo mais empregada ¢ a proposta por Mori e Wen
(1975), que correlaciona o tamanho efetivo das bolhas com o seu didmetro minimo, didmetro

maximo, altura e diametro do leito :

—-0,3.z/d, dt < 1’3m 095 < um/f <20cm /S
db = dbm - (dbm - dbo)'e , o (56)
60<d, <450um (u,—u,,)<48cm/s

Apesar da correlagdo acima ter sido proposta para pequenos diametros de leito, ela se
aplica igualmente para diametros de leito grandes (Golfers, 1982). Horio e Nonaka (1987)
modificaram a Equacdo (56) para uso em um intervalo maior de tamanho de particulas, de
Geldart A e Geldart D.

Werther (1978), propos a correlacdo (57) para o caso de distribuidores do tipo prato

poroso em leitos formados por particulados do tipo Geldart B:
d, =0853.[1+0272.(u, —u,, )] .(1+0,0684.2)"" (57)

Bukur e Nasif (1985) apresentam em seu trabalho uma série de correlacdes para o
calculo do diametro efetivo das bolhas, na forma com foram propostas por diversos
pesquisadores: Kato e Wen (1969), Geldart (1972), Darton et al (1977), Mori e Wen (1975),
e Werther (1976, 1978). Além de fazerem um estudo comparativo dessas correlagdes, bem
como do efeito do crescimento das bolhas na performance do reator, Bukur e Nasif (1985)
concluiram que em sistemas que nao apresentam grandes resisténcias a transferéncia de
massa, o valor da conversdao obtido em reatores de leito fluidizado com o uso do didmetro
efetivo das bolhas apresenta grande concordancia com os valores obtidos considerando-se o
tamanho da bolhas variando em fungao do altura do leito.

Aljodai (2001) utilizou a Equagdo (56) para o célculo do diametro efetivo das bolhas
em seu modelo para reator de leito fluidizado para oxicloragdo do eteno, obtendo excelentes
resultados em sua etapa de validagdo. Abashar (2003) utilizou e mesma expressdo na

modelagem de um reator de leito fluidizado para a sintese de amonia, obtendo também bons
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resultados. Ambos os pesquisadores utilizaram o tamanho efetivo das bolhas como
parametros para seus modelos.

Em nosso trabalho iremos considerar o didmetro das bolhas como sendo constante ao
longo do leito, ou seja, iremos trabalhar com o didmetro efetivo das bolhas, conforme

calculado pela Equagdo (56), e conforme o que foi observado por Bukur e Nasif (1985).

3.4 - Modelos de contato Gas-Sélido

3.4.1 - Generalidades

Para modelar o comportamento de um reator quimico sdo necessarias informagdes
sobre a estequiometria da reagdo, sobre a termodindmica do processo, sobre o transporte de
calor e massa no sistema, sobre as taxas de reacao e finalmente sobre o modelo de contato dos
reagentes no reator. Para os reatores de leito fluidizado ¢ este ultimo aspecto o que causa
maior dificuldade.

Varios modelos tém sido propostos visando resolver este problema nas ultimas
décadas. A década de 60 testemunhou dois dos maiores avangos na compreensao dos regimes
de contato gas/sélido em reatores de leitos fluidizados. Inicialmente com o estudo de
Davidson (1963) sobre o fluxo de gds através e nas vizinhancas de uma bolha de gas
ascendente no leito, e posteriormente pela constatagdo feita por Rowe (1964) da existéncia de
um rastro de solidos que acompanha essas bolhas em ascensao.

Estes dois estudos levaram a uma nova classe de modelos para reatores: os modelos
hidrodindmicos nos quais o comportamento do leito foi baseado nas caracteristicas dessas
bolhas em ascensao.

Os modelos hidrodindmicos de contato se ocupam em descrever os seguintes aspectos
relativo a fluidiza¢do de solidos: a mistura, distribuicdo ¢ movimentagdo dos soélidos na
regido de emulsdo, a formagdo e movimentacdo das bolhas na regido de bolhas, a natureza
dessas bolhas, incluindo sua dimensao, crescimento e velocidade, as inter-relacdes entre as
bolhas e a regido de emulsdo, e finalmente os fendmenos de transferéncia de calor e massa
nesse sistema. Os modelos hidrodindmicos se enquadram basicamente em trés classes gerais

(Yates, 1983):
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1. Classe 1: Modelos de duas regides, com a existéncia de uma fase de emulsao onde
se encontram os solidos e uma fase de bolhas formada pelos gases reagentes, com
pequena variagao de propriedades em cada fase;

2. Classe 2: Modelos de bolhas, que se baseia em um Unico parametro: o tamanho
efetivo das bolhas e considera esse tamanho constante ao longo do leito;

3. Classe 3 : Modelos de bolhas variavel. Também considera o tamanho das bolhas
como Unico parametro, contudo ndo considera o tamanho efetivo para as bolhas,

mas sim o crescimento das bolhas ao longo do leito.

Os modelos classe 1 sdo os mais simples. Os modelos classe 3 sdo os mais realistas,
tendo em vista que sdo os que mais se aproximam dos sistemas fisicos reais, contudo sao os
mais complexos e também os de mais dificil aplicagdo. A seguir apresentaremos
resumidamente os dois modelos mais utilizados atualmente para a modelagem
fenomenologica de reatores de leito fluidizado: o modelo simples de duas regides e o modelo

desenvolvido por Kunii e Levenspiel, também conhecido como modelo K-L.

3.4.2 - O modelo de duas regioes

3.4.2.1 - Aspectos gerais

O modelo de duas regides foi proposto inicialmente por Johnstone et al (1955a,
1955b), e posteriormente desenvolvido por Davidson e Harrison (1963). Este modelo baseia-
se em seis parametros ajustaveis para caracterizar o leito, dai ser conhecido também como
modelo de seis parametros. Sao eles: a massa do catalisador, o volume das fases, a vazao dos
reagentes, a dispersao axial das fases e finalmente o fluxo de gas entre as fases.

Considera a existéncia de duas fases distintas no leito: a fase emulsdo, onde encontra-
se todo o solido presente e alguma quantidade de gés (necessario para manter o leito na
condi¢do de minima fluidizagdo, uy - u,y), € a fase de bolhas onde se concentra praticamente
todo o gés reagente e nenhum solido. Este modelo considera que a emulsao permanece no

estado de minima fluidizag@o e que todo gas, além do necessario para a minima fluidizagao,



58

encontra-se nas bolhas. Este modelo supde ainda bolhas essencialmente esféricas e de
diametro constante. Nao ha movimentacao dos sé6lidos no leito, eles permanecem estaticos na

condi¢do de minima fluidizagdo (u, =u , =u  =0). A Figura 19 mostra o modelo de duas

fases.

Divisdo de Fracdo de
volume so6lido aqui, m,

Fracao de
solido aqui, m,

Escoamento
cruzado, K

Vi Vox
Divisdo de

escoamento

Figura 19: Modelo de duas fases com seis parametros ajustdveis. Levenspiel, O. -
Engenharia das reagoes quimicas, 2000.

O diagrama da Figura 20 mostra, além das fases bolha e emulsao, a difusdo que

ocorre com os reagentes e produtos entre as fases.

Fluido

[ 1

Difusdo reagentes f
produtos
Sdlido .
Sdlido
—- —_—
Regido de Regido de
Bolha emulsio
Fluido

t

Figura 20: Modelo de duas fases. Missen, R. W.; Mims, C. A.; Saville, B. A. - Introduction
to chemical reaction engineering and kinetics, 1999.



3.4.2.2 - Principais correlacoes do modelo

As principais correlagdes relacionadas e este modelo sdo apresentadas abaixo:

e Velocidade de ascensdo das bolhas: u, =0.711.(g.d,)"”

umf

€

e Velocidade de ascensdo do gas na emulsdo: u, =

* Velocidade superficial do gas na emulsdo: u,,,

® Velocidade de ascensdo dos solidos: u;, =u _, =u_, =0

Uy —u, .,
e Fracdo das bolhas no leito : 6 = ——"_
ub - umf
~ ~ . U, — Uy
® Fracdo da emulsdo no leito: 1-6 = —2—"
ub - umf

3.4.3 - Modelo de Kunii-Levenspiel ( K-L)

3.4.3.1 - Aspectos gerais

59

(58)

(39)

(60)

(61)

(62)

(63)

Este modelo, mais realistico que o modelo anterior, foi proposto inicialmente por

Kunii e Levenspiel (1968), e se baseia em um unico parametro para caracterizagdao de todo o

leito: o tamanho efetivo das bolhas. O grande sucesso deste modelo deve-se, dentre outros

fatores, a redu¢do do numero de parametros envolvidos a apenas um, bem como a

incorporacdo de importantes fendmenos observados em sistemas de leito fluidizado

borbulhantes, principalmente no que diz respeito a forma e caracteristicas das bolhas.

Comparativamente aos modelos propostos anteriormente, o modelo de Kunii-

Levenspiel incorporou duas novas regides as bolhas: a chamada regido de nuvem (cloud

region) ¢ a regido de rastro (wake region). Dentre as principais caracteristicas deste modelo

podemos destacar:
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¢ Modelo de um tnico parametro: o tamanho efetivo das bolhas;

e Bolhas nao esféricas;

¢ Bolhas de tamanho unico e constante ao longo do leito (diametro efetivo);

¢ As bolhas contém essencialmente todo o gés reagente presente no leito;

¢ As bolhas possuem duas regides distintas em sua volta: a regido de nuvem e a regiao
de rastro;

¢ Existéncia de s6lidos no interior das bolhas.

¢ A emulsdo permanece no estado de minima fluidizagao.

A Figura 21 mostra esquematicamente o modelo de Kunii-Levenspiel com suas trés

regioes.

Uo

T Nuvem e rastro
|

Bolha

Emulséo . -

Figura 21: Modelo de trés regides. Kunii e Levenspiel - Fluidization Engineering, 1991.

A Figura 21 mostra ainda o coeficiente de transferéncia de massa bolha/nuvem (Kj.) e
o coeficiente de transferéncia de massa nuvem/emulsao (K.).

O estudo da bolha, bem como o seu comportamento no leito, adquirem grande
importancia no modelo desenvolvido por Kunii-Levenspiel (K-L). A Figura 22 descreve de
forma mais detalhada as regides da bolha . Nela vemos as trés fases: fase bolha (b), fase

nuvem (c¢) e o rastro (w), bem como a emulsao propriamente dita (¢). Vemos também a
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atuacao dos coeficientes de transferéncia de massa bolha/nuvem (Kj.) € nuvem/emulsao (K..).
A fracdo volumétrica da nuvem com relacdo ao volume da bolha (f.), a fracdo
volumétrica do rastro com relacdo ao volume da bolha (f,), e a fracdo volumétrica da
emulsdo com relacao ao volume da bolha (f;), também sao apresentadas no diagrama.
Outro aspecto importante a ser estudado ¢ a distribuigdo dos sélidos nas diversas
regides da bolha. O volume dos sdlidos com relagdo ao volume da bolha, nas trés fases

(bolha, nuvem e emulsdo), sdo indicados por ¥,, 7., € 7,, respectivamente. Tais grandezas

serdo apresentadas mais adiante.

Kce

Figura 22: Representagdo esquematica das regides de uma bolha. Levenspiel, O. -
Engenharia das reagoes quimicas, 2000.

O modelo K-L prevé a ocorréncia de reacdo quimica no interior da bolha, na regido de
nuvem e na regido de emulsdo, tendo em vista a existéncia de solidos em todas essas fases,
mesmo que em pequena quantidade (interior das bolhas e fase nuvem).

O modelo prevé também a existéncia de duas resisténcias a transferéncia de massa em
série: interface bolha/nuvem e interface nuvem/emulsdo. Os fenomenos de transferéncia de

massa e de reacdo quimica podem assim serem descritos:

1. Transferéncia de massa da bolha para a fase nuvem/rastro. Pode haver reacdo dentro
da bolha, em geral em pequena extensdo tendo em vista a baixa concentracdo de
catalisador nessa fase,

2. Transferéncia de massa através da fase nuvem/rastro para a fase emulsdao. Ocorréncia
de reagdo quimica na fase nuvem/rastro,

3. Transferéncia de massa da fase nuvem/rastro para a fase emulsdo. Ocorréncia de

reagdo quimica na fase emulsdo.
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A Figura 23 ilustra esses fendmenos :

1 Fluxo
Leito Ciap +dCyy, Cap+dCa
K K.
Produto Produto FProduto
-~
Y],.kA.CA], Y( -kA-Ciu Y( .kA.CM
(A) na bolha (A) na nuvem * (A) na emulsao
. Cu Cye
Can

Leito contendo o
reagente (A)

Figura 23: Fluxo dos reagentes e produtos no modelo de trés regides. Missen, R. W.; Mims,
C. A.; Saville, B. A Introduction to chemical reaction engineering and kinetics, 1999.

Esquematicamente podemos escrever :

Consumo na bolha = reagdo na bolha + transferéncia para nuvem/rastro.
Transferéncia para Nuvem/rastro = rea¢do na nuvem/rastro + Transferéncia para emulsdo.

Transferéncia para emulsdo = Rea¢do na emulsao.

3.4.3.2 - Calculo de R/R),

A velocidade de ascensdo das bolhas afeta significativamente a espessura da nuvem
envolvente, ou seja, a dimensdo do seu raio (R.). Bolhas lentas formam nuvens de grande
espessura, enquanto bolhas mais rapidas forma nuvem de pequena espessura. A razao entre o
raio da nuvem e o raio da bolha pode ser calculada pela seguinte expressdo (Kunii e

Levenspiel, 1991):

R’ +2.
el (64)
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em que us ¢ a velocidade de ascensdo do gas na emulsdo nas condigdes de minima fluidizagao,

e pode ser calculado como abaixo:
u, = Zm (65)

Podemos concluir que , para bolhas lentas e nuvens espessas, a extensdo da reagdo na
fase nuvem deve ser bem mais significativa que nas chamadas bolhas rapidas, tendo em vista

possuirem espessura muito reduzida de nuvem.

3.4.3.3 — Calculo de £, f,, f.

< V o Y,
Da definigdo temos que : f, =—<. Os valores das fragdes volumétricas da nuvem em
b

relacdo ao volume da bolha ¢ dada por (Kunii e Levenspiel,1991):

3u,. /€,
Jo=—""F— (66)
Uy, = U, /€mf

A regido logo abaixo das bolhas, regido do rastro (wake region), ¢ formada pelos
solidos arrastados pela bolha durante sua ascensdo no leito. Este arrasto ocorre porque a
pressdo na porcao inferior da bolha ¢ menor do que a pressdo a sua volta na emulsdo. Desta
forma o géas da emulsao ¢ for¢ado a entrar na por¢ao inferior das bolhas ocasionando o arrasto
dos soélidos para essa regido. Esse fendmeno também ¢ responsavel por causar turbuléncia na
bolha, ocasionando instabilidade na mesma. O calculo de f, pode ser feito mediante o uso da

- v, , . n ,
sua defini¢do f, = , bem como de graficos que correlacionam o didmetro da particula
b

com f  paradiversos tipos de leitos, a exemplo do proposto por Rowe e Partridge (1965).

O valor de f, pode ser calculado , ainda segundo Kunii-Levenspiel (1991), conforme

abaixo:



64
fe :1_5_fw5

(67)

Onde J ¢ a fragdo de bolhas no leito.

3.4.3.4 - Calculo de ¢

A frac¢ao da bolhas no leito (J) é outro importante pardmetro no estudo dos reatores

de leito fluidizado, e é definido como sendo:

_ Volume(m®) ocupado pelas bolhas (68)
Volume(m®) ocupado pelo leito

Numericamente, segundo Kunii e Levenspiel(1991) temos :

e Para bolhas lentas ( u, <u,)

s to Tty (69)
u, +2.u,,

Para bolhas intermediarias (u,, /€, <u, <5.u,,/€,.)

U, —u
" . quando u, = U, | €, (70)
LY +t,, -
Uy —u,,
~—"L quando u, =5.u,, /€, (71)
u, !

® Para bolhas rapidas (u, >5.u,, /€, )

U, —u, .
0 w (72)
U, —U,,

5:
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3.43.5-Calculode y,, 7.,7,

Outro importante pardmetro no estudo de reatores de leito fluidizado ¢ o célculo do
volume de solidos presentes nas fases bolha, nuvem e emulsdo. Sem esses parametros nao ¢

possivel o calculo cinético da reagdo nas respectivas fases.

Volume de solido presente nas fases b,ced) m’ sélidos
VorVor V=" £ / )7 (73)
Volume da bolha m” bolha

A fracdo de soélidos no interior das bolhas ¢ uma medida de dificil determinagao.
Resultados de experimentos indicam que essa fracdo estd na ordem de 107 a 107. Para

calculos recomenda-se o uso de , = 0,005 (Kunii e Levenspiel, 1990).

Um balango material de solidos relativamente a fracdo dos sélidos presentes em cada

fase nos leva a:

Rearranjando temos:
1- (1-90
:( €, )-( )_ B (75)

7/e 5 }/b c

Considerando a regido do rastro juntamente com a regido de nuvem, podemos

€SCrever:

n=<1—emf>.(ﬂ+fw)=<1—emf>.[ & 1m} (76)

Up, &, | Uy —

De posse desses valores, determina-se a taxa de consumo ou producgdo de determinada
espécie quimica nas trés fases, bastando para isso que tenhamos a equagdo cinética que

governa a reacdo em fun¢@o do volume de catalisador presente em cada fase.
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3.4.3.6 - Recirculacao geral no leito

A Figura 24 apresenta a circulagdo tipica encontrada em um leito fluidizado para leitos
de particulas finas , ou bolhas rapidas com pequena espessura da fase nuvem. Os so6lidos no
rastro, a fase nuvem e o gas na nuvem ascendem juntamente com as bolhas; o gés na emulsao
(u.) pode subir ou descer, dependendo das condi¢des do leito; os solidos na emulsdo tem
sentido descendentes no leito (). Na Figura 25 observamos a representacdo das fases bolha,

nuvem ¢ rastro.

Velocidade
do gas

Velocidade
do solido

Figura 24: Recirculagdo geral no leito. Kunii e Levenspiel - Fluidization Engineering, 1991.
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Nuvem -

Bolha

Rastro 4"

Figura 25: Recirculagdo no leito. Kunii e Levenspiel - Fluidization Engineering, 1991.

O modelo proposto por Kunii-Levenspiel (classe 2), tem se aplicado muito bem aos
reatores de leito fluidizado, ajustando-se satisfatoriamente aos dados experimentais. O
modelo de duas regides (classe 1), ndo obstante sua simplicidade, tem sido considerado por
diversos pesquisadores e em diversos trabalhos publicados sobre reatores de leito fluidizado,
com excelentes resultados nas fases de validagao.

Na verdade, observa-se nos trabalhos revisados o uso indistinto dos dois modelos, com
aspectos e tratamento tedricos que remetem a um e outro modelo indistintamente.

No presente trabalho serdo utilizados ambos os modelos, quer nos aspectos teoricos

envolvidos, quer nas equagdes da hidrodinamica utilizadas.

3.5 - Fenomenos de Transferéncia no leito

O objetivo principal de qualquer sistema de contato gas-solido ¢ proporcionar o
contato ideal entre as fases do sistema, a fim de se elevar os coeficientes de transferéncia de
massa e calor. Esses coeficientes exercem um papel fundamental na performance do reator,
afetando diretamente o grau de conversao atingido. A seguir iremos apresentar as correlagdes

utilizadas em nossa modelagem para o calculo desses coeficientes.
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3.5.1 - Coeficientes de transferéncia de massa

Considere a transferéncia de massa de uma substancia qualquer “A” em uma bolha de
volume V. Baseando-se em uma unidade de volume da bolha, o coeficiente de transferéncia
de massa na interface bolha/nuvem (Kj.), na interface nuvem/emulsao (K..), bem como o

coeficiente global de transferéncia de massa bolha/emulsdo (Kj.), sao dados pelas seguintes

expressoes:
1 dN, dc,,

- =—u,. =K, .(C,—-C 77
Vb dt b dZ be( Ab Ae) ( )
1 dN, dc,

-—— —=—uy,—=K, (C,—-C, 78
Vb dt b dZ bL( Ab Ac) ( )
1 dN, dc,,

-—— =y, —>=K_.(C,-C 79
Vb dt b dZ ce( Ac Ae) ( )

em que K tem a dimensao (s"l) e Cyp, Cye, € Cye 530 as concentragdes do componente “A” nas
fases bolha, nuvem e emulsdo respectivamente. A Figura 26 mostra esquematicamente essas

concentragdes, bem como a localizagdo dos coeficientes acima definidos.

up > umf/gmf

Superficie =S¢

SR N P
i Superficie -=5,:e

Figura 26: Mecanismos de transferéncia de massa na bolha. Kunii e Levenspiel - Fluidization
Engineering, 1991.
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O coeficiente global de transferéncia de massa pode ser calculado como sendo uma

resisténcia em série de K. e K. :

= + (80)

O coeficiente global de transferéncia de massa (Kp.) representa o volume de gas
transferido da fase bolha para a fase emulsdo ou da fase emulsdao para a fase bolha, por

unidade de volume das bolhas e por unidade de tempo.

(Volume de gas das bolhas para a emulsdo ou da emulsdo para as bolhas

K, = ) ls]81)

(volume das bolhas no leito).(tempo)

(82)

(Volume de gas das bolhas para a nuvem ou da nuvem para as bolhas ) [ _1]
be S

(volume das bolhas no leito).(tempo)

(Volume de gads da nuvem para a emulsdo ou da emulsdo para a nuvem ) »
K, = ] ®3)

(volume das bolhas no leito).(tempo)

O fluxo do componente “A”, k. (m/s), de uma bolha de volume V) e superficie Sy, ¢

dado por :
d_NAb = —u.Vb- dCAb = Sbe'kbe (CAb - CAG) (84)
dt dz

O fluxo molar de um componente “A” da bolha até a nuvem ¢ regido pela seguinte

expressao :

dN
- 71“’ = (q + kbc'Sbc)'(CAb - CAC) (85)

Notemos pela Figura 26 que ocorrem na nuvem dois tipos de fendomenos de

transferéncia: um convectivo (g) e um difusivo (kp..Spc); ¢ € definido como:
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[m/s] (86)

Davidson e Harrison (1963) propuseram a seguinte expressdo para o calculo do

coeficiente de transferéncia de massa bolha/nuvem (k) :

1/4
k, = 0.975.D”2.(d£j [m/s] (87)

b

Substituindo as Equacdes (86) e (87) na Equacao (85) e igualando com a Equagdo

(77), teremos:

1/2 1/4
K, = 4,5( L;j“ j + 5,85(1961—'5%) [s!] (88)

b

Para estimarmos o coeficiente interfacial de transporte de massa nuvem/emulsao (K,.),
vamos considerar novamente a Figura 26. Uma vez que nao ha fluxo de gas passando pela

bolha, a Equagao (85), pode ser reescrita conforme abaixo:

dN ,,

dt = kce'Sce'(CAc - CAe) (89)

O coeficiente de transferéncia de massa nuvem/emulsdo (k..), segundo Higbie (1935)

¢ calculado por :

4.D.g,,

kee = ( ) [ms] (90)

Para bolhas rapidas com pequena espessura da fase nuvem, temos:

C2))

-~
N
SSW
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(92)

N

5.6
Vb db

Dessa forma o tempo de residéncia ¢ na nuvem ¢, de forma aproximada, igual a:

jode _dy (93)

Finalmente, substituindo as Equagdes (91), (92), e (93), na Equagao (90), e sabendo

ainda que K, =%.kw :di'k“ =kb%;lb [s], chegaremos a seguinte expressdo para o
b b

calculo do coeficiente interfacial de transferéncia de massa nuvem/emulsao:

D.c ..
K. :6,77.(61”1—3”’"”)”2 = (94)

b

Diversos pesquisadores: Davies e Richardson (1966), Stephens et al (1967), Chiba e
Kobayashi (1970), Calderbank et al (1975), dentre outros, fizeram experimentos com
tracadores injetados em bolhas a uma determinada altura do leito (Z;) para posterior medi¢ao
da sua concentracdo em altura Z,> Z; ; e posterior calculo de Kj, experimentalmente. Os
resultados foram comparados com os previstos pelas Equacdes (88), (94) e (80) ,
apresentando boas correlagdes entre os dados experimentais e os previstos pelas equagoes.
Trabalhos semelhantes também foram feitos para o célculo de Kj,. experimental,
comparando-se com a Equacdo (88), e com resultados igualmente satisfatdrios.

Os trabalhos de modelagem de reatores em leito fluidizado revisados, também
utilizam em seus modelos as correlagdes (88) e (94) para o calculo dos coeficientes
interfaciais de transferéncia de massa bolha/nuvem e bolha/emulsdo, respectivamente,
apresentando bons resultados em suas etapas de validagdo, a exemplo de Aljodai (2001),
Abashar (2003) e Moreira (2005). Essas equagdes também sdo recomendadas por Fogler

(2002) e Kunii e Levenspiel (1991).
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3.5.2 - Coeficiente de transferéncia de calor

Os coeficientes de transferéncia de calor bolha/nuvem (Hj.) € nuvem/emulsdo (H..)
podem ser determinados de forma andloga aos coeficientes interfaciais de transferéncia de
massa (Kj.) e (K.). Analogamente ao que foi definido para as equagdes de transferéncia de

massa, também para a transferéncia de calor bolha/nuvem podemos definir:

transferéncia de calor por

) o Transferéncia de carlor
H, =| efeito do fluxo volumétrico |+ _ ] (95)
, , por efeito convectivo
do gas através da nuvem
v.C, +h,.S u,.p,.C k,.p,.C,)"%g"
(H, ), =25 TPy s | UnrPeCpe +5,85.( PCr) . [W/m® bolhaX] (96)
bc/b V d b5/4
b b

O parametro v representa o fluxo volumétrico do gas da bolha para a nuvem.

Analogamente a k. na Equacao (88), teremos:

k 172 1/4
h =0975p C |—2 | |£ W/m2.K 97
be pg pg(p ,Cng (dbj [ ] ( )

g

Para o coeficiente de transferéncia de calor nuvem/emulsdo, também de forma andloga

ao caso de transferéncia de massa, Equacao (94), teremos:

1/2
E ..
(H,,),=678.(p,.C,, k, )‘“.('Z—f”j [W/m2.K] (98)

b

O coeficiente global de troca térmica pode entdo ser obtido por :

1 1 1
= +
(Hy), (H,), (H,),

(99)
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3.6 - Trocas térmicas no reator

3.6.1 - Generalidades

Um dos aspectos mais interessantes e notaveis dos reatores de leito fluidizado ¢ o fato
da sua temperatura ser praticamente uniforme ao longo do leito, tanto no sentido axial como
no sentido radial, mesmo para reatores com grandes didmetros. Para a manutencdo de uma
temperatura constante no leito, se faz necessario a remoc¢do do calor gerado por reagdes
quimicas exotérmicas, como exemplo a reagdo de oxicloracdo. Esse arrefecimento ¢é
conseguido com a instalagdo de serpentinas de troca térmica no interior do reator.

Para o calculo do calor trocado entre o meio reacional e a serpentina de troca térmica ¢é
necessario o calculo dos coeficientes de troca térmica, tanto do lado do leito, quanto do lado
da 4gua de resfriamento no interior da serpentina. O célculo do coeficiente de troca térmica do
lado da 4gua pode ser feito usando-se as equagdes classicas para escoamentos em tubos,
juntamente com as equagdes de transferéncia de calor em tubulagdes.

Contudo, o célculo do coeficiente de troca térmica no lado do leito apresenta
complexidade bem maior, tendo em vista a complexidade da dindmica do leito e as complexas
interacdes entre o gas e os solidos no interior do reator.

Diversas correlagcdes para o célculo do coeficiente de troca térmica (k) tém sido
propostas na literatura. A grande maioria limitada a intervalos de condicdes restritas, e
distantes de serem universais. Além disso, a maioria dos experimentos sdo realizados em
unidades de pequeno diametro, cujo comportamento difere grandemente dos reatores de usos

comerciais.

3.6.2 - Coeficiente de condutibilidade térmica no leito (k)

Um parametro bastante importante para o calculo do coeficiente de troca térmica, é o

calculo do coeficiente de condutibilidade térmica do leito.
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Kunii e Smith (1960) propuseram a correlagdo (100) para o calculo da condutibilidade
térmica em um leito fixo, considerando um filme de gés estagnado entre duas particulas

adjacentes:

1
k=¢ k +(1—€)k. 100
e = bk =8, *{¢b.(ks/kg)+2/3} (100)

Para o caso do choque entre as particulas de catalisador e a superficie de troca térmica

do reator, teremos de forma similar:

1
k “=¢e k +(1-¢€ )k.. 101
o =6k +(1=6,) “[¢w,.(ks/kg)+2/3} (10D

em que: k,” - Condutividade térmica do filme estagnado interagdo particula-particula;

k,,” - Condutividade térmica do filme estagnado interagdo particula-parede
g, - Porosidade do leito na minima fluidizagéo

€, - Porosidade nas vizinhangas da parede do reator

k, - Condutividade térmica da mistura gasosa;

k., - Condutividade térmica do s6lido;

@), - Razdo entre a espessura do filme estagnado e o didmetro da particula na

interacdo particula-particula.

@,, - Razdo entre a espessura do filme estagnado e o diametro da particula na

interagdo particula-parede.

O célculo de g, e @, pode ser efetuado mediante o uso do grafico da Figura 27,
proposto por Kunii e Smith (1960), que correlaciona a razdo K/K, com g, e @, , para um

leito fixo com porosidade € = 0,476.
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Figura 27: Razao entre a espessura do filme estagnado e o didmetro da particula, na interagao
particula-particula (&), e particula-parede (&,). Kunii e Levenspiel - Fluidization
Engineering, 1991.

3.6.3 - Coeficiente de troca térmica do lado do leito (4))

O coeficiente de troca térmica 4 (W/m*.K) ¢ definido como:

q. = A hAT (102)

em que ¢. ¢ a quantidade de calor transferido (W), 4,, ¢ a area superficial de troca
térmica (m”) e AT ¢é o gradiente de temperatura entre o leito e a agua de resfriamento no
interior das serpentinas (K).

Estudos desenvolvidos por Mickley et al (1961) e Baskakov et al (1974) mostram que
a area de troca térmica da serpentina ¢ banhada continuamente e de forma alternada pelas
bolhas de gas (que apresentam pequenos valores de 4;), e pela emulsdo (que apresenta
elevados valores de 4;). Desta forma, teremos a cada instante valores pontuais para o
coeficiente de troca térmica (h;). O grafico da Figura 28 mostra os resultados dos
experimentos de Mickley et al (1961). Nele vemos os valores pontuais de /;, bem como seus
picos. Os picos maiores representam o contato da emulsdo com a superficie de troca térmica,
e 0s picos menores o contato das bolhas de gas com essa superficie.

O valor de /# na Equacao (102) , passe a ser portanto um valor médio.
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Microesferas
U, = 0.086 m/s
600 & I
5.‘ 400 |— \ \ i
(4]
E
2
< 200 =
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Figura 28: Valores instantdneos de h em leito fluidizado com micro esferas. Kunii e
Levenspiel - Fluidization Engineering, 1991.

Estudos também indicam que o coeficiente de troca térmica varia proporcionalmente
com a condutibilidade térmica do gas (Martin, 1984), bem como com o aumento da
temperatura do leito.

Em leitos fluidizados borbulhantes, as bolhas que ascendem no leito constantemente se
chocam com a serpentina de troca térmica, renovando continuamente as particulas de
catalisador que estdo em contato com a parede de troca. Com isso novas particulas entram em
contato com as paredes da serpentina.

No caso de particulas grandes e/ou pequenos tempos de contato entre as particulas e a
parede de troca térmica, as particulas sdo renovadas sem que elas tenham tido tempo
suficiente para atingirem o equilibrio térmico com a parede, ou seja, sem que a temperatura
das particulas varie significativamente. Desta forma, apenas as particulas diretamente em
contato com a parede tém sua temperatura alterada. Nao hd conducao de calor para as demais

particulas além desta primeira fileira. A Figura 29 (a) mostra essa situacao.
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Pegueno tempo de residéncia Grande tempo de residéncia
efou particufas grandes

e/ou particulas pequenas

(a) Distancia da Superficie (3] Disténcia da Superficie

Figura 29: Modelos de transferéncia de calor entre a superficie de troca térmica e a emulsdo
em reatores de leito fluidizado. Kunii e Levenspiel - Fluidization Engineering, 1991.

Ja no caso de particulas pequenas e/ou grandes tempos de contato, as particulas em
contato com a parede de troca térmica tém tempo suficiente para atingirem o equilibrio , se
aproximando da temperatura da superficie. As particulas atras da primeira fileira de contato
também sofrem variacao de temperatura devido a condugdo de calor entre as particulas. A
Figura 29(b), mostra essa situagao

Mickley e Fairbanks (1961) propuseram, baseados nas evidéncias acima, a seguinte
expressao para o coeficiente de transferéncia de calor na emulsdo em contato com a superficie

de troca térmica , apOs a permanéncia na superficie por um tempo ¢ :

kS.p,.(1-¢€,.).C,

)1/2 (103)
7.t

emulsdo notempo t ~ (

Para o contato de todos os pacotes de emulsdo com a superficie de troca térmica com

a mesma extensdo de tempo 7 para cada um, teremos, pela integracdo da Equagao (103), que:
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)1/2 (104)

no tempo t t

l k’p.(1-¢€.).C..
hemulvdo = lj hemulcﬁgno'dt = 1,13 ( ‘ pé ( mf) ps
2 / ) 7

A freqiiéncia dos choques das bolhas na superficie de troca térmica ¢ dada por :
tn,=1-0, (105)

Substituindo a Equacao (105) na Equacgao (104) teremos:

— 1’13 (keopv(l - gmf)'cps'nw )1/2

emulsdo
-5,

h

(106)

Yagi e Kunii (1960) propuseram a seguinte correlagdo para o coeficiente de troca

térmica em um filme de espessura d,/2 em um leito fixo :

2k,°
hy === +005(C Py ,) (107)

w
P

Conforme dito anteriormente, parte do tempo a superficie de troca térmica ¢ banhada
pela emulsdo e parte do tempo pelas bolhas de gis. A expressdo geral para o célculo do
coeficiente de troca térmica no lado do leito (%;) pode entdo ser escrita como:

h, =(h

).8, +(h (1-6)) (108)

bolhas na sup erficie de troca termica emulsdo na superficie de troca térmica )

Quando as bolhas entram em contato com a superficie de troca térmica, duas outras
contribui¢des para a troca de calor aparecem: uma convectiva e outra devido a radiagao.
Assim o coeficiente de troca térmica para as bolhas pode assim ser escrito:

hbolhas na sup erficie de troca termica = hmdiaq:d() + hconveccﬁn = hr + hg (1 09)

Quando a emulsdo entra em contato com a superficie de troca térmica, temos duas

resisténcias em série: uma devida a transferéncia de calor no filme d,/2, e outra devido ao
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fluxo de calor através da emulsdo. Além disso no filme d,/2 teremos convecgdo e radiagao.

Podemos dessa forma escrever para a emulsao:

h = ! = ! (110)

emulsdo na superficie 1 1 1 1

de troca térmica + +
hy (h,+h) b

emulsdo emulsdao

Substituindo a Equagao (109) e (110) na Equagao (108), bem como as Equacdes (106),

e (107) em (110), teremos a expressao geral para o coeficiente de troca térmica no reator,

lado leito:
1-96
=l +1,)8, D + o i (111)
+
i hr + 2'k€W /dp + O’OS'Cpg .pg .l/lo hemulsdo_emulsﬁona superficie

de trocatermica

Podemos fazer as seguintes simplificagdes para a equagdo geral, considerando nosso
estudo em particular: para leitos de particulas finas, a radiacdo entre os solidos e a superficie
de troca térmica pode ser desprezada, uma vez que as particulas finas atingem muito
rapidamente a temperatura da superficie de troca. A contribuicdo da conveccdo quando a
bolha atinge a superficie de troca € muito pequena se comparada com as demais contribuigdes
(Kunii e Levenspiel, 1991). O fluxo de gés através da emulsao € muito pequeno. Finalmente a
resisténcia devido ao filme de espessura d,/2 pode também ser desprezada. Com todas essas
considera¢des a Equagdo (111) se tornara:

hy=06,h +(1-0,).h ou ainda: (112)

emsulsdo

1/2

By =8, 0+ 113k p,(1-£,).Cn, (1= 5,)] (113)

Para o caso de particulas extremamente reduzidas a Equagao (113) ainda se torna:

/2

h=113Jk p,(1—,).Cpom, (1= 5,)] (114)
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A grande dificuldade para o uso da Equacdo (114) estd na necessidade do
conhecimento do valor do coeficiente de condutibilidade térmica do catalisador (k) para o
calculo de kea, valor ndo encontrado com facilidade na literatura. O calculo da frequéncia das
bolhas (n,) também apresenta dificuldade tendo em vista se tratar de valor obtido
experimentalmente para o qual ndo se tém uma Equagdo geral para uso nos diversos tipos de
relatores de leito fluidizado e nas diversas condi¢gdes operacionais existentes.

Saxena (1989) propds a Equacao (115) para o calculo do coeficiente de troca térmica
no lado do leito, sem necessidade do uso da condutibilidade térmica do catalisador (k) € nem

da freqiliéncia das bolhas (n,):

0,43 0.23 0.8 0,66

C d p.u\>(C

Nuy =3,5.107.C,.(1-¢,). PeCpe ( pPe ”"J | (115)
Lk, u c P

prg

. . .D
A Equacdo (115) se baseia no diametro dos tubos ( Nu, = hlk LY. C, representa um

g

fator de correlag@o para tubos ndo axiais.
Kunii e Levenspiel (1969) apresentaram a Equacao (115) modificada e com o nimero

de Nusselt baseado no diametro das particulas e C,=0,05.

C 0,43 d 0,23 C 0.8 0,66
Nu, :0,01844.C,.(1—8/.){p g ”gj ( pP g'“"J {”J .[”’7} (116)
kg “ Cpg Py
hd,
Nu, == (117)

g

3.6.4 - Coeficiente de troca térmica lado agua (h,)

O calculo do coeficiente de troca térmica para o lado da agua (%,) pode ser obtido

através do calculo do numero de Nusselt para tubos longos (Kreith, 1977) :

Nu,, =0,023.Re,,"* . Pr®® para R.>6.000 ¢ P,> 0,7 (118)
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em que: Nu,,, - ¢ o nimero de Nusselt considerando o diametro molhado (adimensional)
Re,,, - ¢ o ntimero de Reynolds considerando o didmetro molhado (adimensional)

Pr - ¢ ontmero de Prandtl (adimensional)

O coeficiente de troca térmica (/4,), pode entdo ser calculado usando a defini¢do do

nimero de Nusselt, ou seja:
E:(Nu'kcond)/Dt (119)

em que k..nqs € 0 coeficiente de condutibilidade térmica da dgua e D, o didmetro interno

do tubo.

3.6.5 - Coeficiente global de troca térmica (U)

O coeficiente global de troca térmica pode ser calculado considerando-se a existéncia

de trés resisténcias em série. Para geometria cilindrica, teremos (Kreith, 1977):

1
Ud = 1 N Ln(Din/ Dex) N 1 (120)
h,A, 2.7wk.L h,.A,
em que: A; - Area externa do tubo (lado leito) (m?)

A, - Area interna do tubo (lado 4gua) (m?)
L - Comprimento do tubo (m)

D;, - Diametro interno do tubo (m)

D,, - Diametro externo do tubo (m)

U - Coeficiente global de troca térmica (J/s.m”K)
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3.7 - Estudo da regiao de freeboard

3.7.1 - Generalidades

E bastante comum na operagio com reatores de leito fluidizado ocorrer o carreamento
de solidos para além da regido do leito, provocando o arrasto das particulas mais finas. A
regido logo acima da regido do leito, para onde estes solidos sdo arrastados ¢ chamada de
regido de freeboard. A separagdo dos solidos arrastados da corrente gasosa efluente do reator
¢ feita mediante a instalagdo de ciclones no topo dos reatores. A quantidade de ciclones vai
depender do grau de arrasto das particulas.

Desta forma, para o projeto destes tipos de reatores se faz necessario a determinacao
do fluxo de solidos arrastados, bem como da distribui¢do de tamanho desses solidos. A
densidade dos solidos na regido de freeboard diminui com a altura, sendo mais densa logo
acima da regido do leito e com densidade mais reduzida na entrada dos ciclones. Assim,
reatores com maior altura da regido de freeboard arrastam menos so6lidos para os ciclones. A
altura da regido de freeboard ¢ comumente representada por Hy.

Existe uma determinada altura na regido de freeboard, a partir da qual a
densidade/distribuicao dos s6lidos ndo se altera significativamente; essa regido ¢ chamada de
transport disengaging height, também conhecida como TDH. Quando a saida do gas ocorre
acima dessa regido ( /{,> TDH), a densidade e a distribui¢do dos s6lidos se aproximam de um
valor constante.

Reatores com pequenos valores de Hy arrastam mais sélidos, enquanto reatores com
valores mais elevados de Hyarrastam menos solidos

A regido de interface leito/freeboard é chamada de splash zone. E nessa zona que
ocorre o lancamento dos so6lidos na regido de freeboard. Essa regiao ¢ mais bem definida nos
reatores que trabalham em regimes borbulhantes. Para reatores em regime turbulento, essa
regido ¢ bem menos clara. O aumento da velocidade do gas (uy) também torna essa regido
menos evidente.

A Figura 30 ilustra essas regides, bem como os aspectos acima discutidos.
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Figura 30: Regido de freeboard e densidade dos solidos na regido. Kunii e Levenspiel -
Fluidization Engineering, 1991.

3.7.2 - Origem dos solidos

Estudos demonstram que a origem dos so6lidos arrastados para o freeboard se deve
basicamente ao rompimento das bolhas e/ou slugs na superficie do leito. Ocorrem

basicamente trés situagdes:

¢ Uma vez que a pressdo no interior das bolhas seja mais elevada que a pressdo no leito,
a chegada dessas bolhas na superficie do leito ird ocasionar o rompimento com
lancamento dos so6lidos presentes na parte superior das bolhas na regido de freeboard.
Figura 31 (a) ;

e Uma vez que as bolhas dotadas de regido de rastro ascendem de forma mais veloz no
leito, o material particulado presente no rastro ¢ langado na regido de freeboard
quando as bolhas atingem a superficie do leito e se rompem. Figura 31 (b);

¢ Finalmente, quando ocorre a coalescéncia de duas bolhas, ao chegarem na superficie
do leito, essas bolhas se rompem e provocam um langamento bastante intenso dos

solidos presentes na regido de rastro. Figura 31 (c).
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Figura 31: Mecanismo de injecdo de sdlidos na regido de freeboard. Kunii e Levenspiel -
Fluidization Engineering, 1991.

O arrasto de solidos para a regido de freeboard ¢ bastante influenciado pelo tamanho
das bolhas presentes no leito, bem como por aspectos hidrodindmicos. Quanto menor forem
as bolhas, menos solidos sao langados na regido de freeboard. Desta forma, de modo geral, a
existéncia de internos no reator, como serpentinas de resfriamento por exemplo, contribuem
para a reducdo do arrasto das particulas.

O arrasto de solidos na regido acima de THD ¢ fortemente influenciado pela
velocidade de ascensdo dos gases (uy), € pela fracdo de finos no leito, porém ¢ muito pouco
influenciada pela velocidade de minima fluidizagdo (u,y), sendo esta influéncia praticamente
inexistente.

Particularmente para reatores que operam com leitos de particulas finas, como no caso
em estudo, internos verticais nao afetam significativamente o arrasto das particulas. Além
disso, Fournol et al (1973) observou que o fluxo de particulados na regido de freeboard &

praticamente uniforme numa mesma Secdo transversal.

3.7.3 - Estimativa do valor de TDH

O célculo da altura TDH de um reator € o primeiro passo para a determinagdo da

densidade de solidos ao longo da regido de freeboard e também para o célculo do fluxo de



85

solidos nessa regido. Particularmente neste trabalho, o interessante ¢ determinar como a
densidade de sdlidos varia ao longo da regido de freeboard, uma vez que a taxa da reacdo de
oxicloragdo do eteno ¢ fun¢do direta da concentracdo de catalisadores presentes no meio
reacional.

As metodologias abaixo foram desenvolvidas para o célculo de TDH. Ambas
utilizadas apenas para particulas finas (Geldart A), nas condigdes de uy > u,. Outros métodos
foram desenvolvidos para particulas mais grossas (Geldart B) e para o caso de uy < u,.

O primeiro método ¢ baseado na correlagdo proposta por Zenz e Weil (1958),
representada na Figura 32. Conhecendo-se o valor do diametro médio das particulas e a

velocidade superficial dos gases (uy), pode-se determinar o valor de TDH graficamente.

20 T 1T T1T] T LS

.

~,
Y
MR u, = 1.53 mis
10 o~ \ ]
P ‘ E
»—&.\ —
N ]
S
(@] [
b
T
dd boed’ 2l as sl O T
0.2 1 10

ds (m)

Figura 32: Curvas para estimativa de TDH a partir do diametro das particulas e da velocidade
superficial do gas. (Zenz e Weil, 1958).

Outro método baseia-se na seguinte correlagao proposta por Fournol et al (1973):

% =107 (121)

O estudo de Fournol foi desenvolvido para um reator de FCC com particulas finas de
diametro d, = 58um. Essa correlagdo ¢ valida para qualquer sistema de particulas finas, com
valores diferentes de 107 Para isso se faz necessario inicialmente determinar o valor de TDH
para uma determinada velocidade superficial dos gases. A partir dai pode-se determinar o

valor de TDH para quaisquer outras velocidades superficiais do gases neste mesmo sistema.
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3.7.4 - Arrasto de solidos no reator

Iremos discutir dois tipos de metodologias para se determinar o arrasto de particulas
em reatores com altura de freeboard maior que TDH. Ambas abordagens se baseiam na
suposicdo de que o fluxo de particulas de determinado tamanho através da regido de

freeboard & proporcional a sua fracdo massica presente no leito, ou seja:

G, =x.G, (122)

em que Gsi* representa o fluxo de particulas na regido de freeboard de um leito ideal

composto por particulas de um tnico tamanho.
A primeira metodologia foi desenvolvida por Zenz et al (1958). Em seu trabalho ele

propds o calculo de G; da seguinte forma:

1. Inicialmente divide-se a distribui¢do granulométrica das particulas do leito em
intervalos pequenos, e determina-se quais intervalos possuem didmetro médio com u;
> uy (s6lidos que ndo sofre arrasto) e quais intervalos possuem u, < uy (sélidos que

sofrem arrasto);
. * . rqe
2. Determina-se o valor de G, para cada intervalo de solidos que sofrem arrasto (u, <

u()).

3. Assumindo-se intervalos discretos, conforme Equagao (122), tem-se:

G = >x.G,/ (123)

int ervalos
com u;<u

4. Para intervalos ndo discretos, tem-se:

G,= [G,.p.(d,)dd,) (124)

Todas as
particulas

A Figura 33 mostra o diagrama para o célculo de G,;, proposto por Zenz e Weil (1958).
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Figura 33: Curvas para estimativa do fluxo de particulas na regido de freeboard. (Zenz e Weil,

A segunda metodologia se baseia no calculo da constante de elutriacao (k). Podemos
reescrever a Equacdo (122) em termos da constante de elutriacdo da seguinte forma:

—i.%zki*.xi :ki*.(Z) (125)
A dt w
Notamos que ki* =G"y [Kg/m®s]

Para o caso de leitos com distribui¢ao discreta de solidos passiveis de arrasto teremos:
G, = D.x.k
intervalos

com u,; >

Para o caso de distribui¢ao continua teremos:

(126)

Todas as
particulas

j k' .p,(d,).d(d,)

(127)

como sua faixa de utilizagao.

Os valores da constante de elutriagdo kl.* podem ser obtidos experimentalmente ou
através de diversas correlagdes propostas. A Tabela 2 mostra algumas dessa correlagdes, bem
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Tabela 2: Correlagdes para o calculo da constante de elutriagao K;" . Kunii e Levenspiel -
Fluidization Engineering, 1991.

Pesquisador d; (m) dp (um)  dy(um)  ug (m/s) Correlagio
Yagi e Aoachi 0,07 - 100- 80-300 | 0,3-1,0
1,0 1600 * 2
k; 'g'dpi 0.5 1,2
———=0,0015.Re, "+ 0,01.Re,
,U.(uo - un‘)
W Hashi 0,102 ~710 50-150 0,61- : - -
en e Hashinger , 7 ; k, — 152,105 M ug5 Re M .(,05 ,Dg,)l.,5
0,98 Py —uy,) (gd,)" P
Tanaka et al 0,031- 718- 106-505 | 0,9-2.,8 I, T P, -p, Jos
———=0,046.———-.Re, " .(——=
0,067 | 1930 P,y —1,) (gd,)" ’,
Merrick e Highley 0,91x0,91 63-1000 Ash, 8- 0,61-2,44 . 0,5 0,25
. u
0,91x0,46 100 +—=0,0001+130.exp| — 10,4[””) —
Pty Uy Uy = Uy
Geldart et al 0,076 60-350 60-300 0,6 -3 k * y
0,30 ~ 1500 L =237.exp| —54-%
pg 'uO uO
Colakyan e 0,92x0,92 300-1000 36-542 0,91-3,66 2
. u..
L | 0,30x0,30 - _Za
evenspie ,30x0, ki =0,01 lpq(
U,
Kato et al 0,15x0,15 58-282 37-150 0,2-1,1 K p.—p 0,61
— 1 =207.10""F . Re",| =&
Po(uy —u,) Pq

o= Rez_w” F,=(uy— uﬁ)z /g'dpi

Re, =d,.p,.ulu

O intervalo de tamanhos, bem como a velocidade superficial da corrente gasosa (u)

sdo os dois parametros mais importantes que devem ser observados na escolha das correlagdes

( Kunii e Levenspiel, 1991).

As correlagdes de Wen e Hashinger (1960), e Geldart et al (1979) sdo para leitos de

particulas finas em regime borbulhante ou turbulento. A correlagdo de Merrick e Highleys

(1974) foi desenvolvida para leitos de particulas finas com d,< 63 um e elevadas velocidades

superficiais dos gases. A correlacdo proposta por Colakyan e Levenspiel (1984) sdo para

particulas grossas a altas velocidades do gas.

Tanto os trabalhos de Geldart et al (1979) para particulas finas, quanto o de Colakyan

e Levenspiel (1984) para particulas grossas, nado verificaram influéncia do didmetro do leito

%
nos valores de & .
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3.7.5 - Densidade de solidos no fireeboard

Lewis et al (1962) verificaram que a densidade dos solidos presentes na regido de
freeboard, em cada nivel z; obedecia ao grafico representado na Figura 34. Neste grafico, a
curva AGB representa a densidade dos so6lidos quando a altura do freeboard estd acima da
TDH, ou seja Hy, > TDH. Notamos que acima da altura de TDH, curva AG, a densidade dos

solidos € praticamente constante. As curvas CD e EF sdo para alturas de freeboard Hyc e Hyp,

respectivamente, abaixo da TDH.

Altura do
freeboard , Zf

— Saida do gds acima da TDH

Hf' A A
TDH G

) P = Pro o [-az],
\
\

\
\
\\
Hf, =17 G
\
A
\\
— - _ Constante para
\ -p =
% PR=F qualquer valor de H
\,
\\
\ E
Hf; E D)
N
N
)
N
0 2Dy
H F
Leito & B

Densidade de sélidos no freebord | ,'5

Figura 34: Distribui¢do da densidade de sélidos na regido de freeboard. (Lewis at al , 1962).

Ainda segundo o grafico proposto por Lewis et al (1962), curva AGB, a densidade de

solidos na regido de fireeboard cai exponencialmente com o aumento da altura Z;, calculada a

partir da superficie do leito, ou seja :

—a.Zy

Pr =P o€ (128)

Em que: p_R - Densidade média dos solidos no freeboard a uma altura Z (kg/m’);
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,O_R0 - Densidade média dos solidos na superficie do leito (Z = 0) (kg/m3 ),

a - Constante de decaimento dos solidos (m™);

Z, - Altura a partir da superficie do leito (m).

Para valores pequenos de Hj abaixo da TDH (curvas CD e EF), a densidade dos

solidos pode ser representada pela seguinte expressao:

pPr — P = constante ao longo da regido (129)

O fluxo de solidos arrastados (G) do leito € proporcional a densidade dos s6lidos na
saida dos gases (entrada dos ciclones), curva tracejada AGCEH. O fluxo de s6lidos na saida

também cai exponencialmente com a altura , ou seja:
G =G,e " (130)

Notamos pela equacdo acima que o fluxo de so6lidos arrastados aumenta a medida que
a altura Hy, diminui, ou seja, o arrasto dos solidos no reator se acentua a medida que a altura

da regido de freeboard diminui.

3.7.6 - A constante de decaimento

A constante de decaimento (a) ¢ uma medida da intensidade com que a densidade de
solidos diminui a medida que subimos na regido de freeboard. Quanto maior for esta
constante mais acentuada serd essa queda ao longo dessa regiao.

Lewis et al (1962) demonstraram que, para leitos de particulas finas, o produto da
constante de decaimento pela velocidade superficial dos gases ¢ igual a uma constante, ou

seja:

a.up = constante (131)
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O grafico da Figura 35, elaborado a partir da dados encontrados na literatura,

correlaciona a constante ¢ com o didmetro das particulas e com a velocidade superficial do

g4s (uy). Ele foi elaborado para velocidade superficiais dos gases u, < 1,25 m/s, e deve ser

utilizado nessa faixa de velocidades.
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Figura 35: Constante de decaimento. (Kunii, D.; Levenspiel, O., 1990)

3.8 - Estudo cinético da reacio de oxicloracao

3.8.1 - Generalidades

Atualmente, praticamente toda produgdo de cloreto de vinila estd baseada no
craqueamento do 1,2-dicloroetano, que por sua vez ¢ produzido através do processo de
oxicloragdo catalitica do eteno na presenga de &cido cloridrico e oxigénio, de acordo com a

reacao (132):
CH, + Yy 0, +2HCI—%  CH,CH,CL, + H,0 (132)

Tipicamente, a reacdo se processa em reatores de leito fluidizado em temperaturas que

variam de 490 K a 530 K, com pressdes em torno de 5 atm a 6 atm, usando-se em geral
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oxigénio proveniente do ar. A reacdo ¢ catalisada por catalisadores de cloreto de cobre
suportados em y-alumina, com concentragdo de cobre em torno de 4% a 8% em peso

(Leofanti et al, 2000).

3.8.2 - Mecanismo cinético

Carruba & Spencer (1970) propuseram a correlacdo (133) para representar a taxa de
formag¢do do dicloroetano. Essa correlagdo foi obtida estatisticamente através de uma
regressdao nao linear em séries de poténcias, com as pressdes parciais dos componentes em

mmHg e a taxa de formagao do dicloroetano em litros/segundo.
r (dicloroetano) = 2,49. 10‘6.(pC2H4 )7 (po, ) (Pro )t (133)

Foi constatado um efeito bastante significativo da pressdo parcial do eteno e
da pressdo parcial do oxigénio na taxa de reagdo do dicloroetano. A variagdo da pressao
parcial do 4cido cloridrico ndo apresentou influéncia significativa nessa taxa. A taxa de reagao
proposta ¢ diretamente proporcional as pressdes parciais do eteno e do oxigénio, sendo
inversamente proporcional a pressdo parcial da agua. A Equagdo (133) ¢ essencialmente
empirica, sem justificativa teorica.

Carruba & Spencer (1970) estudaram ainda dois mecanismos diferentes para a reacao
de oxicloracdo. O primeiro deles se baseava na chamada reagdo de Deacon, conforme

Equagoes de (134) a (139). Tal mecanismo ndo se ajustou satisfatoriamente aos dados

experimentais.

HCI + sitio<—— HCI (134)
%02 + sitio«<—— O(a) (135)
C,H, + sitio«—— C,H,(a) (136)
2HCl(a)+ O(a) «<— H,0(a) + Cl, + sitio (137)
C,H,(a)+Cl,(a)«—— C,H (I, +2sitios (138)

H,0(a) <> H,0 + sitio (139)
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O segundo mecanismo se baseava na oxidagdo do eteno com a formagdo do

intermediario oxido de etileno, conforme as Equacdes de (140) a (145):

HCI + sitio«—— HCl(a) (140)
%02 + sitio —— O(a) (141)
C,H, +sitio«<—— C,H ,(a) (142)
C,H,(a)+0O(a)«—— C,H,0(a) + sitio (143)
C,H,0(a)+2HCl(a)«—— C,H,Cl, + H,O(a) + 2 sitios (144)
H,0(a)«—— H,0 +sitio (145)

Uma série de equagdes de taxa foram testadas baseadas nesses dois mecanismos.
Carruba & Spencer (1970) propuseram a Equagao (146) baseada no mecanismo de formagao
do intermedidrio 6xido de etileno. Nao foi possivel a obten¢do de um modelo baseado no

mecanismo de Deacon.

6,83.107.(C,H,).(0,)"?
[1+0,0017.(C,H,) +0,0355.(0,)" +0,0165.(H,0)

r (dicloroetano) = (146)

A correlagdo (146) tem a velocidade de reagdo na superficie do catalisador como etapa
limitante para a reagao.

Em ambos os mecanismos acima apresentados o HC/ funcionava como agente de
cloragdo. Contudo, estudos indicam que o agente de cloragdo ndo ¢ o HC/, mas sim o proprio
cloreto de cobre presente no catalisador, sendo a adsor¢do do eteno a etapa controladora da
reacdo (Arganbright e Yates, 1962) . A formagao do 1,2-dicloroetano ¢ o resultado da troca de
valéncias entre o cloreto de cobre (I) e o cloreto de cobre (II) .

A oxicloragdo catalitica do eteno ocorre em duas etapas: na primeira etapa, Equacao
(147), temos a cloracdo do eteno pela reacdo com o cloreto de cobre presente no catalisador,
que sofre reducdo de cloreto de cobre (II) a cloreto de cobre (I). Na segunda etapa, Equacao
(148), temos a regeneracdo do catalisador, que se oxida passando de cloreto de cobre (I) a

cloreto de cobre (II).
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C,H, +2CuCl, — C,H,Cl, + 2CuClI (147)
2CuCl+2HCI+ Y5 0, = 2CuCl, + H,0 (148)

Wachi e Asai (1994) propuseram um mecanismo de reagdo que considera cinética de
primeira ordem para a formagdo do 1,2-dicloroetano, com a dependéncia em relacdo a

concentragdo de eteno obedecendo a cinética de Langmuir-Hinshelwood :

e k. K, C..C. (149)
1+K,.C,
em que: k. - Constante cinética da reacao (1/s)
K, - Constante de equilibrio da adsor¢do (m*/mol)
Cy - Concentracio de eteno (mol/m?)
Cc - Concentragdo de cloreto cuprico no catalisador (mol/m®)
R - Constante universal dos gases (kJ/mol.K)
T - Temperatura da reacao (K)
Para a dependéncia em relag@o a concentragdo do cloreto de cobre temos:
dC,
r=- =k.C 150
0 ¢ (150)

em que k ¢ a constante cinética para a reacdo de primeira ordem em relagdo a

concentracao de cloreto de cobre. Combinando-se as Equagdes (149) e (150) teremos:

Lo (1), (s1)
k kK \C,) k

O valor da constante cinética da reacdo (k) e da constante de adsorcao (K,) foram
determinadas graficamente a partir da Equacgdo (151), com os seguintes resultados (Wachi e

Asai ,1994):

k. =269 exp(-37.8/RT) (152)
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k, =0,63 (153)

Estudos indicam que a resisténcia a transferéncia de massa no filme em volta da
superficie da y-alumina € praticamente nula, visto que mudancas no fluxo gasoso em sua
superficie praticamente ndo alteram a constante de velocidade da reacao.

Estudos também indicam que apenas 64% do cobre presente no catalisador
efetivamente participam da reagdo. Presume-se que esse fato se deve a mistura de cobre (I) e
cobre (II) impregnado na superficie da y-alumina, ou hd algum tipo de impedimento

geométrico que torna o cobre inacessivel ao eteno presente no meio reacional.
O moédulo de Thiele (¢*) expressa uma relagio entre a velocidade de reacdo na

superficie do catalisador e a velocidade de difusdo através dos poros cataliticos, conforme

Equagao (154):

» _velocicade de reagdo
velocidade de difusdo

(154)

Quando o modulo de Thiele ¢ grande, a difusdo interna normalmente limita a
velocidade global da reacdo; quando o médulo de Thiele é pequeno a reagao na superficie do
catalisador ¢ a etapa limitante da velocidade. Para o caso da reagdo de oxicloracdo, estudos
mostram que o mddulo de Thiele ¢ bem inferior a unidade, evidenciando que a etapa limitante
¢ a reacao na superficie do catalisador, ou seja, que a velocidade de difusao através dos poros
cataliticos ¢ elevada. Wachi e Asai (1994) encontraram o seguinte valor para o modulo de

Thiele:

, a4, kC. (2,59.107)(0,04).(993).(0,64) .
¢ = - 2 - =17,75.10 (155)
(D,/a,).C;  (0,22.10°/2,59.107).(10)

em que: D, — Difusividade efetiva (m?%/s)
a, — Raio da particula (m)

k — Constante de velocidade da reacdo de primeira ordem (1/s)

A difusividade efetiva foi estimada como sendo:
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=5
D.=(A.D,, /1) = (0,68).(1;63.10 )

=0,22.107° m/s* (156)

Onde: A4 - Porosidade do catalisador (adimensional)
D,, - Difusividade molecular do gas (m?/s)

T - Tortuosidade da particula de catalisador (adimensional)

O estudo foi realizado com particulas de 51,9 um de diametro. Para particulas maiores,
em torno de 5 mm de didmetro, a difusao nos poros cataliticos passa a controlar a velocidade
global da reagao.

O modelo cinético adotado no presente trabalho segue a cinética proposta por Wachi e

Asai (1994), Equagdes (149), (152) e (153), bem como os demais resultados relativos a etapa

limitante da reagdo e a difusdo na superficie catalitica.
3.8.3 - Reagoes paralelas no reator

O sistema reacional de oxicloragdo ¢ composto da reagdo principal, Equacao (132), e
de intimeras reagdes paralelas. dicloroetano e varios subprodutos sdo formados através de
reacoes de substituicdo, adicdo molecular e por radical livre. Dentre as principais reagdes

secundarias que ocorrem no reator destacamos:

e Reacdo de formagao do 1,1,2-tricloroetano
C,H,Cl, + HCI +%H20 - C,H,Cl, + H,O (157)
e Reacdo de formacao do didxido de carbono a partir do eteno
C,H,+30,—>2C0,+2H,0 (158)

¢ Reacdo de formagao do cloro
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4HCI+0, —2Cl, + H,0 (159)

e Reacdo de formacdo do mondxido de carbono a partir do eteno

C,H,+20, »>2CO+2H,0 (160)

Sao também formados intimeros hidrocarbonetos clorados. No presente trabalho
iremos considerar apenas a ocorréncia da reagdo principal, uma vez que as demais reagdes
secundarias ocorrem em extensdo bastante reduzida. Dentre os modelos cinéticos propostos
para as equagdes de (157) a (160), destacamos os estudos realizados por Gel’Perin et al

(1979a, 1979b), sobre o modelo cinético de oxicloragdao do eteno a monoclororeto de vinila.
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CAPITULO 4

DESENVOLVIMENTO DO MODELO MATEMATICO

4.1 - Modelo matematico para a regiao do leito

4.1.1 - Introducao

O processo de modelagem de um reator ¢ geralmente complexo. Para se desenvolver
um modelo ¢ necessario se determinar a relacdo entre o gradiente de concentragdo das
espécies quimicas e o comportamento fluidodindmico no interior do sistema, aliados as
equagoes do balanco de massa e energia segundo um modelo proposto. Kunii e Levenspiel
(1991), e Aljodai (2001) apresentam uma série de equagdes correlacionando os diversos
parametros fluidodinamicos para reatores de leito fluidizado borbulhante. Apresentam
também equagdes relativas aos coeficientes de transporte envolvidos, bem como para o
calculo da difusividade no leito.

Tais correlagdes, juntamente com as equagdes de balango, com a equagao cinética da
reacdo, ¢ com o modelo hidrodindmico adotado para o reator, formam o conjunto que
compdem a modelagem do sistema.

O modelo cinético adotado foi o proposto por Wachi e Asai (1994), conforme descrito
na Secdo 3.8, Equacgdes (149), (152) e (153).

O modelo fluidodinamico adotado ¢ o proposto por Kunii e Levenspiel (1968, 1990,
1991) para reatores de leito fluidizado, e que se baseia no tamanho efetivo das bolhas e no
modelo de trés regides para o leito.

Nas Seg¢oes seguintes serdo apresentados as equacoes fluidodinamicas, fisico-quimicas
e de transporte utilizadas em nossa modelagem, bem como as hipdteses simplificadoras

adotadas.
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Também serdo apresentados as equagdes relativas aos balancos de massa e energia

para o sistema.

4.1.2 - Hipoteses simplificadoras

A andlise cuidadosa dos fenomenos estudados permite definir um conjunto de
hipoteses simplificadoras que, apesar de tornarem o sistema mais simples, ndo deverdo
influenciar significativamente os resultados obtidos, permitindo que o modelo continue a
representar adequadamente o comportamento do sistema. As seguintes hipoteses

simplificadoras sao consideradas em nossa modelagem:

e Sistema adiabatico e em regime estacionario;

¢ Temperatura constante e uniforme ao longo do leito (sistema isotérmico);

e Temperatura constante e uniforme ao longo do freeboard (sistema isotérmico);

e Leito pseudo-homogéneo, com a regido de emulsao perfeitamente misturada no leito;

¢ Modelo unidimensional com dispersdo axial de massa (os perfis de concentracdo
variam apenas na dire¢do axial);

¢ Escoamento do gas na fase bolha do tipo plug flow;

¢ Escoamento do gas na regido de freeboard do tipo plug flow;

e A concentragao do catalisador na regido de freeboard cai exponencialmente com a
altura do freeboard.

e A lei dos gases ideais ¢ valida ;

e Inexisténcia de catalisador no interior das bolhas;

e A extensdo da reacdo na regido de nuvem ¢ desprezivel,

¢ Volume das bolhas constantes ao longo do leito (uso do tamanho efetivo das bolhas);

e Vazio volumétrica através da fase bolha constante;

e Nao ocorre caminhos preferéncias para o escoamento;

e Resisténcia a transferéncia de massa e de calor entre a particula de catalisador ¢ a fase
emulsdo desprezivel;

¢ Naio ha desativacao do catalisador;

e (oeficientes de difusividade e de transferéncia de massa constantes ao longo do leito;



¢ Qcorréncia exclusivamente da reagao principal.

4.1.3 - Equacdes fluidodindmicas e de transporte utilizadas
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A Tabela 3 mostra as equagdes fluidodindmicas e de transporte utilizadas em nosso

modelo:

Tabela 3: Equagdes da fluidodinamica e de transportes utilizadas no modelo

Parametro

Expressdo tedrica ou empirica

Porosidade do leito na

minima fluidizacao

2 0,029
Y7,
e, =0,585. .
f (pg'g(ps_pg)'dp3J [

Py
P,

]0,021

Velocidade superficial na

minima fluidizacao

_ Re, .u

um/'
pg 'dp

Re,, = ((33,7)* +0,048* 4)2-337

d,’ . p.(p,—p,)-g
Ar: )4 g ] g

yli

Diametro das bolhas

d,=d,, —(d,, - dbo)f_o’”/d[

d,, =0,65.[A(u, —u,, )]**
dyy = 0,374.[4, (uy —u,, )

Velocidade de ascensdo das

bolhas

U, =uy—u, + 0,71).(g.d,)'"

Fracdo das bolhas no leito

5= u, —umf

Uy — U,

Coeficiente de transferéncia

de massa global

1 ( 1 1 ]
= +
(K, \(K,), (K,

Coeficiente de transferéncia

de massa bolha/nuvem

u D"
K, =452 |+585) 28
db db

5

1/4
/4

Coeficiente de transferéncia

de massa nuvem/particula
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- ~ . 1/2 1/4
Coeficiente de transferéncia bo—as Uy PyC oy \ 585 (kg. ,Og-C,,g) g
de calor bolha/nuvem e e 7 , ’ d,”"
nuvem/emulsao 1/2
12| Emp U
H,=678(p,.C, k,) [’—3”]
db
- ; 0,45 ] 0,8 0,66
Coeficiente de pelicula b = 0.01844.C 'kg'(l_gf){pg.cng '(dp Py .uo]o 23 (Cm] (p,,]
’ dp ‘ kg Hu Cpg Py
Difusividade binaria 07T (/M +1/M )™
D_/[ = PT (Vio,33 + Vj0,33)2
Difusividade da mistura (1 - Yj)
$(%
=\ D
i#]

Este conjunto basico de equagdes da fluidodindmica e equagdes de transporte também
foram utilizadas por Aljodai et al (2001) e por Abashar (2003) para o desenvolvimento de
seus modelos para reatores de leito fluidizado para producdo do 1,2-dicloroetano
(oxicloragdo) e no estudo de reatores de leito fluidizado para producdo de amonia
respectivamente. As Tabelas 10 e 11 do anexo A trazem as correlagdes utilizadas por estes
pesquisadores. Moreira (2005) também utilizou esse mesmo conjunto basico de equagdes em

sua modelagem.

4.1.4 - Balanco de massa

Aplicaremos os principios do balanco de massa ao volume de controle mostrado na

Figura 36. N, ¢ o fluxo molar (kg.mol/s) da espécie i . Iremos aplicar inicialmente o balango

de massa para fase bolha e posteriormente para fase de emulsao.



Volume de controle
bolha

Nt dNi /dz N,
sennnnnennfenenNHYEM € rastro
A Bolha 20 R e
Emulsao . -

Kbe
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s

Volume de controle
bolha

NieF

Figura 36 : Volume de controle balango de massa

4.1.4.1 - Balanco de massa na fase bolha

O balanco de massa para a fase bolha pode ser escrito como abaixo:

Taxa de entrada do
componente i
na fase bolha

Taxa de saida do

componente i
na fase bolha

Taxa de transferéncia

+ | do componente i entre

Consumo do

+| compenente i

as fases bolha | emulsdo na fase bolha

Considerando que ndo hé ocorréncia de reagdo quimica na fase bolha, tem-se :

Taxa de entrada do
componente |

na fase bolha

Taxa de saida do

componente i

na fase bolha

Matematicamente pode-se escrever:

Taxa de transferéncia

+ | do componente i entre

as fases bolha / emulsdo



dN.
N, =N, + leb + Ab'(Kbe)i'(Nib /Qb - N, /Qe)
Ou ainda :
dN.,
leb = Ab'(Kbe)i'(Nie /Qe _Nib /Qb)

Paraz=0=N, =N, e N,=N,.

e

Resolvendo a Equacdo (162) teremos:

Ny, z
_[ Ny = _[Ab'(Kbe)i'dZ
M%m_mjo
Qe Qb (%)
%/—J

()

Aplicando o método de substituicao em (*) :

(Nie Nibj ~
X=|————|, entao
Qe Qb

dx/dN, = —QL, logo:

b

dN, =-0Q,.dx

Nf dN, zz]ib_Qb—dx 0 N,, N,

vy =-Q,.Ln| —¢——1
Nipr [le_le Nipr X Qe Qb N

Qe Qb
Nib
[ g Ln(N,-e A j_ Ln(& N
M@LMﬂ 0. 0, 0.

Qe Qb

(*)
Whmq
dN,, 0. 0

TS SO s
M%M;%j W“Mﬂ
Qe Qb
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(161)

(162)

(163)

(164)

(165)

(166)

(167)

(168)

(169)



Ou seja,

i
J e g pnp 2 O
Nor | Nie _ Vi N _ Ny
(Qe ij (Qe ij

%/_J
(%)

Resolvendo (**) :

[4,(K,), = 4,(K,),.Z
0

()

Igualando (*) e (**) :

i
o 9

-0, In——%X=4,(K,,)..Z
b. (]V.le ~ N[ij b b
Qe Qb
Rearranjando tem-se :
—Ay-(Kp, ), -2
N, = (—N oE —&}e o 4 Melg
Qb Qe Qe
Na entrada do reator : N, = N, ,.F'.& .Substituindo em (173 ) temos:

F
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(170)

(171)

(172)

(173)
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N, N N,
N, =|| L -— e +—=|0,, 174
! KQF ere +QQ}Q (7
Onde : o = 2oKudi (175)
0,
_9
w = (176)

A Equacao (174) nos da a fluxo do componente i em func¢ao da altura Z do leito na fase bolha,

ou ainda, a concentragdo da espécie i em func¢do da altura (dispersdo axial).

4.1.4.2 - Balanco de massa na fase emulsao

Aplicando-se o balango de massa na fase de emulsdo teremos:

Taxa na qual o

Taxadeentrada . Taxa de transferéwia do .
Taxa de saida do ] componente i
do componente . componente 1 entre i
. —| componente i na |+ ¢é formado ou |=0
i naregido N N as fases bolha / )
. regido de emulsdo . consumido na
de emulsdo emulsdo .
emulsdo
Matematicamente pode-se escrever:
r N, N.
Ny =N + [ (K)o Ay (S = —9).dz+V (1= 8).(1- &).r (177)
0 Qb Qe
Substituindo (175) em (174), e (174) na Equagdao (177), e sabendo ainda que

N, /0,=N,/Q,,emZ=0, teremos:




106

N, =N+ K)oy (Noe _Neey o 0 oy - o).(-e)—r (178)
0 Qb Qe

N, =Ny +] K)oy (e Ney o @ oy - o).(1-e)—r (179)
0 QF Qe

Resolu¢ao do termo integral:

z —Ap (Kpe )i -2 z

| (Kbe)ib.Ab.(N w Ny, o g (Kbe)ib.Ab.(& _ Ny [eoaz (180)

0 QF Qe QF Qe 0

Z —0.z 1 —0;.z

Jersdz=——(e-1) (181)

0 O-i

z N N *Ab-(g:e),'-z N N 1 Y

I(Kbe)ib'Ab'( - — —“).e dz = (Kbe)ib'Ab'(_lF - _le)-(__)(e T 1) (182)

o Or 0. o 0. o

Substituindo o resultado de (182) em (179) , tem-se:

N, =N+ 0y d, (e Ny C Loz )y a-o)a-eyr (183)

QF Qe O-i
N, =N +uyd, (Y Ny (1 o?) oy (1= o). (1= ). (184)
F e

. N. N, .
Na alimentagdo do reator temos: —<~ = —%  Assim, a Equacéo (184) se torna:

e F

N, = Q. N +u,.A4,.(
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4.1.5 - Balanc¢o de Energia

E interessante determinar a temperatura na fase de emulsdo. Para isso vamos fazer
inicialmente um balanco de energia na fase bolha, tendo em vista a ocorréncia de troca

térmica entre estas duas fases. O diagrama da Figura 37 ilustra esses balangos:
Energia que sai Energia que sail
da bolha emulisdo

Nuvem e rastro

MEEYETRREY (R YRS atesnssnnnnnnnnhesnnnnnnnnnnnn

S

Bolha

4 Volume de controle
emulsio

Volume de controle |,
bolha

Energia transf.

bolhafemulsao

Energia entra

Energia entra emulso

ha bolha

Figura 37: Volume de controle balango de energia

4.1.5.1 - Balanco de Energia na fase Bolha

Aplicando-se o volume de controle a fase bolha teremos:

Energia transferida entre Energia absorvida ou

as fases bolha | emulsdo | cedida pela bolha
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Matematicamente pode-se escrever:

dr,
3Py Crp = = ~(H,), (T, = T,) (186)

paraz=0=>T, =T, eT, =T,

Integrando a Equacao (186) e aplicando a condig¢ao de contorno acima :

dT, :
~1ty Py Cp. Iﬁ= j (H,),dz (187)
Uy C Ln(;_—Tbj = (Hbe)b-Z (188)
e F
ln(Te_Tbj:_ (Hbe)b z (189)
T,-T. ub.pg.Cpg
ln(uj =—f.z comf __Hedy (190)
T.-T, u,.p,.C,,
T,=T —(T,-T,).e " (191)

4.1.5.2 - Balanco de Energia na fase Emulsao

Aplicando-se o balango de energia ao volume de controle na fase emulsao tem-se:

Energia transferida para Energia transferida da ) ]
. N . , Energia transferida entre
o gas da fase emulsdo —| fase emulsdo para o gas |+ R
, ] . as fases bolha | emulsdo
pelo gas de alimentagdo efluente do reator

Energia transferida da fase

Energia gerada ou consumida . ,
+ | emulsdo para a agua de =0

pela reagdo na fase emulsdo i
resfriamento

Matematicamente pode-se escrever:



H
Qo Pt -Cogp (Tp =T ) =0y Py C oy (T, =T )+ [ (H,), (T, = T,). A4, dz +
0

V.(1-8).(1- e).i(—AH,_,.).rj +U.A (T, -T.,)=0

J=1

Resolu¢ao do termo integral:

H H

[(H,), T, = T). Ay dz = [~ (H,), (T, =T, ).e ™" 4, dz =
0 0

H
AT, T,
0

H
Resolvendo j e P?dz
0

dP

fazendo — f.Z =P = —=-,3
dz
H H
dP 1 H 1 z 1
ePldz=-el.— = ——.e" =—— e h? =— (1-e"%)
! { B B [ B /s B

Substituindo o resultado em (193) tem-se:

H 1 P
[(H,, (T, - T,).4,.dz = = (H}, ), (T, = TF)-Ab-E-(l —e )
0

Substituindo a Equagdo (195) na Equagdo (192), tem-se:

1 _
QeF'IOgF'Cng'(TF - T'ref) - Qea'pgo'cpgo'(Te - Tre/) + (Hbe)b'(Te - TF)AbE(l —e ﬁz) +

V.(1-8).(1- 8).i(—AHrj).rj +UA(T,-T.)=0

J=1
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(192)

(193)

(194)

(195)

(196)
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(Hbe)b
u,.p,.C,,

Fazendo S =

Oor P -C per (Tr T, ) =0 Py-C (T, —T,.gf)+ub.pg A, .Cpg.(TF -T, )'(1_67/3,2)_’_

V.(1-68)(1 —g).i(—AH,, )r, +U.A, (T, ~T,) =0

(197)

4.1.6 - Estimativas dos parametros fisico-quimicos e termodinamicos do leito

O anexo B trds a metodologia empregada para o calculo dos seguintes parametros

fisico-quimicos e termodindmicos utilizados no modelo.

¢ (Capacidade calorifica da mistura gasosa (C)) ;

¢ Peso molecular médio da mistura gasosa (MM);

® Massa especifica da mistura gasosa (p,);

e Fator de compressibilidade da mistura gasosa (Z);

¢ Difusividade binaria dos componentes da mistura (Dj);
¢ Difusividade dos componentes na mistura (D;,,);

e (alor de reacao (4H);

e Viscosidade do leito (u);

¢ Condutibilidade térmica do leito (ky);

4.2 - Modelo matematico para a regido de fireeboard

4.2.1 - Balanco de massa na regiao de freeboard

A Figura 38 ilustra o balango de massa na regido de freeboard:
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T Nifr+ d”ifr /di

Catalisador . 55
freeboard . .

.

Figura 38 : Volume de controle na regido do freeboard

Considerando que a densidade de catalisador obedece a Equacao (128), um balaco de

massa em uma Secdo qualquer da regido de freeboard tem como resultado:

dN

= pﬁ.A,.exp(—a.Z).yl.r (198)

s

Em que : Nijo = Nip + Nie
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CAPITULO 5

METODOLOGIA DE RESOLUCAO DO MODELO

5.1 - Espécies quimicas envolvidas

As seguintes espécies quimicas foram consideradas em nosso modelo:

e FEteno (1)
e Acido Cloridrico (2)
e Agua(3)

e Oxigénio (4)
e dicloroetano (5)

e Nitrogénio (6)

5.2 - Montagem do sistema

Regido do leito

A partir da Equagao (185), representativa do balango de massa no leito, montamos um
sistema de seis equacdes algébricas ndo lineares que devem ser resolvidas conjuntamente
com a equacao do balanco de energia, Equacao (197). A solugdo desse conjunto de equacdes
trarda como resultado a concentragdo de cada espécie quimica ao longo do leito (dispersao

axial), bem como a temperatura de operacao do sistema para o estado estacionario.
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Ny, N 0.2
N, = gF N, +ub.Ab.(Q—1FF—?1:).(l—e V. (1=0)(1-e).p.r
Ny =2, vty (e Doy (1 os) iy (1- o). (1= 2.1,
F F e
[ J
[ ]
[ J
N, N, oy
N,, :g_;NGF +u,. A4, QZF —Q—":).(l—e ° )+ V.l-0).(1-¢).y,.r

O Py -Coop(Tp =T ) = 01 Py C oo (T, = T ) ¥y, 4,.C (T = T).

(1-e?%)+V.(1-6).( —g).i(—AH,j).rj +U.A(T,-T)=0

Regido de freeboard

A partir da Equacao (198) foi montado um sistema de equagdes diferenciais ordinarias
ndo lineares cuja solugdo trard como resultado o perfil de concentragdo das espécies quimicas

na regido de freeboard (dispersdo axial).

dN, p

dZI :%.A.exp(—a-z)%-”
dN, p

d_22 = ,O%A exp(—a.Z).y,.r
[ ]
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5.3 - Algoritmo computacional e estrutura do programa

Os sistemas de equacdes apresentadas no item 5.2 ( sistema de equagdes algébricas
ndo lineares + equacdo do balanco de energia e sistema de equagdes diferenciais ordindrias
ndo lineares) foram resolvidos mediante a elaboragdo de um programa de computador
utilizando o pacote computacional MATLAB® (Matrix Laboratory), com o seguinte algoritmo

basico de resolucgao:

I. Estimativa inicial dos fluxos molares das espécies quimicas na fase emulsao;
II. Estimativa inicial da temperatura na fase emulsao;

ITI. Resolugdo do sistema de equagdes algébricas nao lineares;

IV. Solugdo da Equagdo do balanco de energia;

V. Caso o balango de energia ndo tenda a zero, calcular nova temperatura para a fase
emulsdo, repetindo as etapas III e IV com os novos fluxos molares calculados;

VI. Caso o balango de energia tenda a zero, os fluxos molares e a temperatura
calculados representardo os fluxos molares e a temperatura da fase emulsdo para o
estado estacionario do sistema;

VII. Calculo dos fluxos molares na fase bolha ;
VIII. Calculo dos fluxos molares totais no leito (fase bolha + fase emulsao);
IX. Resolucao do sistema de equagdes diferenciais homogéneas nao lineares (regido de

freeboard), a partir dos resultados obtidos para a regido do leito.

O programa desenvolvido possui trés arquivos basicos:
® Arquivo simulador.m
® Arquivo sistemaleito.m

® Arquivo sistemafreeboard.m

O arquivo simulador.m contém o programa principal. No inicio do programa sao
alimentados os dados de entrada relativos aos parametros fisico-quimicos, termodinamicos,
cinéticos, bem como todos os dados relativos as varidveis de operacdo e constantes de
projeto. A seguir sdo calculados os fatores de compressibilidade, densidades das misturas
gasosas, capacidades térmicas, viscosidade e condutibilidade térmica do leito, coeficientes de

transporte de massa e energia, € os parametros hidrodindmicos do leito. E conveniente
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salientar que todos os parametros necessarios a modelagem do sistema sdo calculados pelo
programa principal, incluindo-se a viscosidade do leito e a condutibilidade térmica no leito.
Nao foi usado nenhum resultado de simulagdo externa ao programa.

O programa principal possui ainda duas sub rotinas, sistemaleito.m e
sistemafreeboard.m, que contém o sistema de equacdes algébricas ndo lineares e o sistema
de equacdes diferenciais de primeira ordem ndo lineares respectivamente. Estes sistemas
devem ser resolvidos para a obten¢ao dos fluxos molares na regido do leito e na regiao do
freeboard.

O programa principal faz uso de duas fungdes MATLAB® para a solugdo desses
sistemas de equacdes: a fungdo fsolve para a solugdo do sistema de equagdes algébricas nao
lineares, baseada no algoritmo de Gauss-Newton, e a funcdo odelSs, que se baseia nas
formulas de diferenciacdo numéricas (NDFs) aplicadas a problemas nao stiff para a solucao do
sistema de equacdes diferenciais.

O anexo C mostra o programa principal. O anexo D mostra as sub rotinas
sistemaleito.m e sistemafreeboard.m.

A Figura 39 mostra em forma de diagrama de bloco a solugdo computacional

implementada.
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Figura 39: Diagramas de blocos da solucao computacional implementada.
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CAPITULO 6

RESULTADOS E DISCUSSOES

6.1 - Introducao

No presente capitulo iremos apresentar os resultados da validagdo do modelo, os
resultados obtidos para o regime estaciondrio, € a andlise paramétrica das varidveis
envolvidas, tanto operacionais como de projeto. Iremos efetuar também estudo dos
coeficientes de transferéncia de massa no leito para avaliagdo dos seus efeitos no desempenho
do reator. Apresentaremos também os resultados das simulag¢des para a regido de freeboard.

As condigdes operacionais fixadas para o reator de oxicloragdo em estudo sdo:
temperatura de alimentacdo igual a 421,48 K (média das trés correntes), pressdo de
alimentacdo de 627,63 kPa (média das trés correntes), temperatura da dgua de resfriamento de
434 K, temperatura de operacdo de 511 K, pressao de operagao do reator de 372,65 kPa,
diametro médio da particula de catalisador de 35 pm e diametro do leito de 3,5 m. Por
questdes de sigilo industrial ndo apresentaremos os valores de vazao dos reagentes no regime

estacionario.

6.2 - Validacao e resultados no estado estacionario

A Tabela 4 mostra o resultado da validagdo, considerando o regime estacionario do
reator e as condigcdes operacionais apresentadas na Secdo 6.1. A validagdo foi efetuada
mediante a comparacdo do desvio percentual entre os resultados observados na planta

industrial e os obtidos na simulagao.



Tabela 4: Validagao dos dados (regido do leito)

Modelo | Planta | Desvio (%)
Conv. Eteno (%) 95,54 | 98,38 2,89%
Conv. HCI (%) 97,55 99,66 2,12%
Temp (K) 483,87 511 5,31%
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Observamos um desvio percentual de 2,89% para a conversdo do eteno, 2,12% para a

conversdao do HClI e 5,31% para a temperatura do leito. Os desvios obtidos indicam uma boa

concordancia entre os dados reais da planta e os obtidos a partir da simulagao.

Os resultados apresentados na Tabela 4 foram obtidos considerando-se apenas a

ocorréncia de reacdo quimica na regido do leito, ou seja, sem considerarmos o arrasto das

particulas para a regido do freeboard. Na Secdo 6.5 serdo analisados esses mesmos desvios

considerando o sistema completo (leito + freeboard). Observa-se que os desvios neste caso

serdo ainda menores, tendo em vista o sistema se tornar mais realista.

A Tabela 5 mostra os resultados da simulacdo para os demais parametros do reator.

Tabela 5: Resultados da simulagdo para os pardmetros hidrodinamicos de termodindmicos do

reator.

Parametros do reator de leito fluidizado Unidade Valor
Porosidade do leito expandido adimensional 0,55
Porosidade do leito na minima fluidizacao adimensional 0,49
Altura do leito expandido m 13,20
Altura do leito na minima fluidizacao m 11,74
Velocidade de minima fluidizagao m/s 4,52.10™
Velocidade de ascensdo da bolha m/s 2,44
Diametro médio da bolha m 0,64
Viscosidade dos gases no leito kg/m.s 2,08.107
Condutividade térmica dos gases no leito J/m.s.K 4,16.107
Calor especifico da mistura na entrada do J/kgmol. K 3,38.10°
Calor especifico da mistura na saida do reator J/kgmol.K 4,81.10°
Calor especifico da mistura no leito J/kgmol.K 4,77.10°
Densidade dos gases na entrada do reator kg/m’ 5,61
Densidade dos gases na saida do reator kg/m’ 3,88
Densidade dos gases no leito do reator kg/m’ 3,92
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6.3 - Analise paramétrica

A Secdo 6.3.1 apresenta os resultados das simulagdes para as varidveis operacionais €
de projeto. As varidveis operacionais e de projeto estudadas foram: pressdo de operacao,
temperatura da 4dgua de resfriamento, temperatura de alimentagdo, altura de minima
fluidizacdo, altura do leito expandido, diametro das particulas, didmetro das bolhas, teor de

cobre no catalisador, e didmetro do reator.
6.3.1 - Influéncia das variaveis operacionais e de projeto
6.3.1.1 - Efeito da variacdo da pressio de operac¢io na conversiao do eteno

O Gréfico 1 mostra o efeito da variacdo da pressao de operagdo na taxa de conversao
do eteno. Observa-se claramente que a elevacdo da pressdo de operacdo provoca um aumento
da conversdo de eteno. Esse efeito ocorre até o valor de 300 kPa, quando entdo ocorre uma
estabilizacao da conversdao. Comportamento semelhante foi também observado por Aljodai et

al (2001) e Moreira (2005).
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Grafico 1: Efeito da pressao de operagao na conversao de eteno
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Um aumento de pressdo de 100 kPa para 300 kPa resulta em uma elevacdo da
conversao de 92,84% para 95,53%, ou seja, um aumento de 2,69%.

Dentre os diversos parametros envolvidos no reator, a pressdo tem a sua maior
influéncia na densidade dos gases. A densidade dos gases ¢ um importante parametro para os
reatores de leito fluidizado, uma vez que interfere diretamente na velocidade de minima
fluidizacdo e na porosidade do leito na minima fluidizagdo. A pressdo também exerce
influéncia na taxa de reacdo, uma vez que, por ocorrer em fase gasosa, ira afetar a
concentragdo do eteno. A pressdo também afeta o equilibrio da reagdo. A reagdo de
oxicloragdo ocorre com reducdo de volume, assim, um aumento de pressdo ird deslocar o
equilibrio na direcdo dos produtos, a fim de anular o efeito perturbador.

O aumento da pressao acima de 300 kPa praticamente ndo afeta a taxa de conversao
do eteno. Esse fato se deve, possivelmente, pela formacdo de multicamadas na superficie do

catalisador.

6.3.1.2 - Efeito da variacdo da temperatura da agua de resfriamento na conversio de

eteno e na temperatura da emulsiao
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Grafico 2: Efeito da temperatura da agua de resfriamento na conversiao do eteno e na
temperatura da emulsao.

O Gréfico 2 mostra o efeito da elevacdo da temperatura da dgua de resfriamento na

conversao do eteno e na temperatura da emulsdo. Observa-se que a elevagdo da temperatura
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da dgua de resfriamento de 100 K provoca um aumento significativo da conversao de 92,72%
para 97,10% (4,38%). A variagdo da temperatura da dgua de resfriamento tem influéncia
direta no balango de energia do reator. Quanto mais elevada for essa temperatura menor sera o
calor trocado com o leito, e conseqiientemente mais elevada serd a temperatura do meio
reacional, contribuindo para um aumento da taxa de reacdo. O Grafico 2 apresenta também a
temperatura da emulsdo em fun¢do da temperatura da 4gua de resfriamento. Observa-se que a
elevacdo da temperatura da agua de resfriamento provoca uma elevagdo significativa da

temperatura da emulsdo, com um comportamento praticamente linear (R* = 0,9972).

6.3.1.3 - Efeito da variacao da temperatura de alimentacio na conversao do eteno

O Grafico 3 mostra o efeito da temperatura dos gases de alimentacdo na taxa de
conversao do eteno. Semelhantemente ao que ocorre com o aumento da temperatura da agua
de resfriamento, a temperatura da emulsdo também ¢ afetada pela variagdo da temperatura na
alimentagdo. Desta forma, uma elevacdo da temperatura na alimentagdo ird provocar um
aumento da temperatura na emulsdo o que por sua vez provoca uma elevagdo da taxa de
reacdo. Contudo, esse efeito se mostrou muito pouco significativo como pode ser observado
no Grafico 3.

A elevagdo da conversdo, mesmo que em pequena extensao, se deve a elevagdo dos

coeficientes de transferéncia de massa no leito pela elevacdo da temperatura da emulsdo.
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Gréfico 3: Efeito da temperatura de alimenta¢do na conversao do eteno
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6.3.1.4 - Efeito da variacio da altura de minima fluidizacio e da altura do leito

expandido na conversio do eteno.

A altura de minima fluidizagdo foi variada de 2 a 13 metros mantendo-se constante a
velocidade superficial dos gases (1) e o diametro do reator. A elevacdo da altura de minima
fluidizacdo ird proporcionar um aumento do tempo de residéncia no leito elevando a taxa de
conversao do eteno, como mostra o Grafico 4. O aumento da altura de minima fluidizagao
pode ser conseguido com um aumento no volume de catalisador ou uma reducao do didmetro
do reator.

O efeito do aumento da altura de minima fluidizagdo ¢ bastante significativo até uma
altura de aproximadamente 8 m. Acima dessa altura passa a ndo ser economicamente viavel

um aumento no volume de catalisador para elevacdo da conversao.
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Grafico 4: Efeito da variac¢do da altura de minima fluidizagdo na conversdo do eteno

O Grafico 5 mostra o efeito da variagdo do leito expandido na taxa de conversdao do
eteno. Tendo em vista a altura do leito expandido ser fun¢do direta da altura de minima
fluidizagdo, os mesmos efeitos observados para o aumento da altura de minima fluidizagao
também ocorrerdo com o aumento da altura do leito expandido. Observa-se com isso

comportamento grafico bastante semelhante.
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Grafico 5: Efeito da variacdo da altura do leito expandido na conversdo do eteno

6.3.1.5 - Efeito da variacao do diAmetro das particulas na conversao do eteno

O efeito da variacdo do diametro das particulas de catalisador na conversao do reator ¢

apresentado no Grafico 6. Observa-se um aumento significativo da taxa de conversdo do

eteno com o aumento do diametro das particulas de catalisador.
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Grafico 6: Efeito do diametro das particulas na conversao do eteno
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O diametro das particulas de catalisador tem influéncia no tamanho médio das bolhas,
uma vez que interfere na velocidade de minima fluidizag¢do. Quanto maior for o didmetro das
particulas, menor serd o tamanho médio das bolhas. Com essa redugdo maior sera a taxa de
transferéncia interfacial de massa bolha/emulsao por unidade de volume da bolha, elevando a
taxa de conversao do eteno.

O aumento do didmetro das particulas também ir4 propiciar uma reducdo do tempo de
residéncia no leito, ocasionado pela redugao da altura do leito expandido. Esse efeito contrario
parece ser compensado com vantagem pela redugdo do tamanho da bolha, ou seja, pelo efeito
do aumento da transferéncia de massa no sistema.

A Tabela 6 mostra as inter-relagdes entre o didmetro da particula, o didmetro da bolha

e a altura do leito expandido e na minima fluidizagao.

Tabela 6: Inter-relagdes entre o didmetro das particulas, o didmetro da bolha, a altura do leito
expandido e na minima fluidizagao.

Diam.Particula (um) Diametro Bolha (m) Z (m) Z,,r(m)
20 0,66 13,8 12,3
30 0,65 13,3 11,8
40 0,64 13,0 11,6
50 0,63 12,8 11,4
80 0,62 12,3 11,0
100 0,61 12,2 10,8
140 0,60 11,9 10,6
180 0,59 11,7 10,4
220 0,58 11,5 10,3
250 0,58 11,4 10,2
300 0,57 11,3 10,1
350 0,55 11,2 10,0
400 0,54 11,1 10,0

6.3.1.6 - Efeito da variacdo do diaAmetro das bolhas na conversao do eteno

Conforme descrito na Secdo 6.3.1.5, quanto maior for o didmetro das bolhas que
ascendem no leito, menor sera a taxa de transferéncia de massa bolha/emulséo,
conseqiientemente menor sera a taxa de conversao do eteno. O Gréfico 7 mostra esse efeito.
Para uma bolha de 0,4 m de diametro, um aumento de 50% no seu didmetro ira resultar em

uma reducao da conversao do eteno de 97,3% para 95,86%.



125

98,50
98,00 1 '\0\\

97,50

97,00 \\

96,50

96,00

95,50 -

Conversao do Eteno (%)

95,00

94,50 T T T T
0,1 0,2 0,3 0,4 0,5 0,6 0,7 0,8

Diametro da bolha (m)

Grafico 7: Efeito do tamanho na bolha na conversao do eteno

Desta forma, torna-se muito importante, na fase de projeto do reator, o projeto de
distribuidores capazes de produzir bolhas pequenas. Além disso o reator deve operar a uma
velocidade superficial dos gases suficientemente baixas a fim de gerarem bolhas de pequeno
didmetro médio.

Além de afetarem a conversao, reatores que operam com grandes didmetros de bolhas
correm grande risco da formagao de s/ugs, causados principalmente pela coalescéncia de
bolhas grandes. Os slugs irdo prejudicar significativamente a fluidizagdo geral do leito e o

desempenho global do reator.

6.3.1.7 - Efeito da variacao do teor de cobre no catalisador

O agente ativo no processo de oxicloracao catalitica do eteno € o cobre presente no
catalisador. Segundo o mecanismo atualmente aceito o cobre funciona como agente de
cloragdo, reagindo com o HCI presente no meio reacional. O cobre presente no sitio ativo do
catalisador sofre inicialmente reducao do cobre(Il) para cobre(I), e posteriormente oxidagado
a cloreto ctiprico novamente (Wachi e Asai, 1994), se regenerando.

O Grafico 8 mostra o efeito da variacdo da concentragdo de cobre na conversdo do

eteno. Como era de se esperar a conversdo do eteno aumenta com o aumento do teor de cobre
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no catalisador. Esse aumento ¢ mais significativo até uma concentragdo em torno de 6%. A

partir desse valor observa-se pequenos aumentos de conversao.
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Grafico 8: Efeito do teor de cobre no catalisador na conversido do eteno

6.3.1.8 - Efeito do diAmetro do reator na taxa de conversio do eteno

O efeito da variacdo do didmetro do reator foi analisado mantendo-se a massa de

catalisador, a

area do distribuidor e a velocidade superficial dos gases constantes. O Grafico 9

mostra esse efeito. O diametro do reator foi variado de 3 m a 6 m.
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Grafico 9: Efeito da variacao do didmetro do reator na conversao de eteno
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Observa-se que uma variagdo de 3 m para 4,5 m de didmetro provoca um aumento de
conversao de 94,15% para 97,76% (3,61%). A partir desse valor um aumento do didmetro do
reator provoca elevagao bem menos significativa da conversao.

O aumento do didmetro do reator provoca uma reducdo do didmetro efetivo das
bolhas, favorecendo a difusdo das espécies quimicas na interface bolha/emulsdo, provocando
elevagdo da conversao do eteno.

Em sentido oposto, o aumento do didmetro do reator também provoca redugdo da
altura do leito expandido, resultando na reducao do tempo de residéncia, o que deveria
provocar uma diminui¢do da conversdo no reator. Contudo, os efeitos dos fendomenos
difusivos prevalecem sobre o efeito da reducao do tempo de residéncia. A Tabela 7 mostra
as inter-relacdes entre o didmetro do reator, a altura do leito expandido, a altura de minima

fluidizagao e o diametro da bolha.

Tabela 7: Efeito da variacdo do didmetro do reator na altura do leito expandido, altura de
minima fluidizacdo e didmetro da bolha.

Didmetro do reator Z (m) Z,r(m) | Diametro da bolha (m)
3,0 20,59 17,62 0,83
3,5 13,50 11,74 0,64
4,0 9,28 8,48 0,48
4,5 6,93 6,45 0,35
5,0 5,39 5,09 0,26
5,5 4,33 4,12 0,20
6,0 3,56 3,42 0,15

6.4 - Estudo da influéncia dos coeficientes de transferéncia de massa no desempenho do

reator

A presente Secdo faz um estudo dos coeficientes de transferéncia de massa das
espécies quimicas envolvidas no desempenho do reator. Efetuou-se diversas simulagdes
considerando a auséncia de transferéncia de massa no leito para cada um dos componentes,
observando-se a sua influéncia na taxa de conversao do eteno. A Tabela 8 apresenta os

resultados obtidos.
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Tabela 8: Efeito dos coeficientes de transferéncia de massa no desempenho do reator

a)

b)

Coeficientes de Transf. de Massa | Conversdo do eteno (%)
a) (Kpe)i # 0 95,54
b) (Kpe)i =0 89,84
) (Kp)en, =0 89,54
d) (Kbe)Oz =0 95,54
) (Ky) e =0 95,54
DKo, om0 %0 95,48
8 (Ky) e o 0 89,52
h) (Kbe)Nz =0 95,47

Os coeficientes de transferéncia de massa de todos os componentes (C>H,, O, HCI,
CH,CH,Cl,, H,O e N,) foram considerados diferente de zero ((Kp.); # 0), o que
representa o comportamento normal do sistema. Nesse caso obteve-se o valor de
95,54% de conversao do eteno (valor de operagdo para o regime estacionario).

Os coeficientes de transferéncia de massa para todos os componentes foram
considerados iguais a zero ((Kp.); = 0). Neste caso, em que nao hd fendmenos
difusionais no leito, a conversdo caiu para 89,84%, evidenciando a grande influéncia

dos fendmenos de transferéncia de massa no desempenho do reator.

c¢) Apenas o coeficiente de transferéncia de massa do eteno foi considerado zero

((Kp)e,, =0). Com isso a taxa de conversdo caiu para 89,54%, 0 que mostra um

efeito pronunciado da transferéncia de massa devido ao eteno. Isso se deve ao fato de
que a equacdo cinética da velocidade para a reacao de oxicloragdo ¢ fungao direta da
concentragdo de eteno, conforme demonstrado pela Equacgdo (149). Desta forma, ndo
ha transferéncia de moléculas da fase bolha para a fase emulsdo, o que reduz a
concentragdo de eteno na superficie do catalisador. E conveniente salientar que para o
caso da reagdo de oxicloragao com particulas de catalisadores de pequeno diametro, a
etapa limitante ¢ a rea¢do quimica na superficie do catalisador e ndo a difusdo através
dos poros cataliticos (Wachi e Asai, 1994). Caso a difusividade fosse a etapa limitante

o valor da conversao para o presente caso seria ainda menor.
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d,e)Observou-se que a difusdo do oxigénio e do 4cido cloridrico ndo afetam a conversao

da reagédo ((K,,), =0¢ (K, ),y =0), 0 que demonstra efeito pouco significativo no

processo. Isso se deve mais uma vez ao fato de a taxa de reacdo ndo ser fungao direta
da concentragao desses componentes.

f,g)Inicialmente os coeficientes de transferéncia de massa dos reagentes (C,H,, O, HCI)
foram considerados diferentes de zero, enquanto que os coeficientes de transferéncia
de massa dos produtos foram considerados iguais a zero, ou seja, permitiu-se apenas a
difusdo dos reagentes. Neste caso observou-se um discreto decréscimo da taxa de
conversdo. Posteriormente os coeficientes de transferéncia de massa dos reagentes
(C>Hy, O,, HCI) foram considerados iguais a zero, permitindo-se apenas a difusao dos
produtos (CH,CH,Cl,, H,0). Observou-se neste caso um decréscimo significativo da
taxa de conversao da reagdo. Desta forma conclui-se que o efeito da transferéncia de
massa da fase bolha para a fase emulsdo ¢ bem mais pronunciado que o efeito da
transferéncia de massa da fase emulsdo para a fase bolha, ou seja, a transferéncia de
massa da fase bolha para a fase emulsdo exerce papel mais importante no processo de
oxicloragdo em reatores de leito fluidizado do que a transferéncia de massa da fase
emulsdo para a fase bolha.

h) Finalmente consideramos como zero o coeficiente de transferéncia de massa do

nitrogénio ((K,,), =0), permitindo a difusdo de todos os demais componentes.
€/ Ny

Observou-se um discreto decréscimo da taxa de conversdo do eteno com relagdo a
letra a). Isso de deve provavelmente ao efeito da reducdo da pressdo parcial do eteno

na fase emulsao (dilui¢cdo) pelo nitrogénio nao difundido para a fase bolha.

O Grafico 9 mostra os efeitos dos coeficientes de transferéncia de massa para os casos
a), b), c), d), e e). O Grafico 10 mostra os efeitos dos coeficientes de transferéncia de massa
para os casos f) e g). O Grafico 11 mostra o efeito da diluicdo provocada pelo nitrogénio na
auséncia de difusdo para este elemento. Observa-se que com a elevacao da temperatura esses

efeitos se tornam menos pronunciados
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Grafico 10: Efeito dos coeficientes de transferéncia de massa das espécies quimicas. Casos @),
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Grafico 12: Efeito dos coeficientes de transferéncia de massa das espécies quimicas. Caso /).

6.5 - Resultados para a regiao de freeboard

A regido de freeboard de um reator de leito fluidizado, ou seja, o espago acima da
regido do leito onde ocorre o arrasto de particulas sélidas de catalisador ¢ uma regido onde
ocorre reagao quimica adicional, contribuindo para o rendimento final da reagdo iniciada no
leito. A grande maioria dos trabalhos de modelagem envolvendo esse tipo de reator
desprezam a reagdo adicional que ocorre no freeboard, considerando que ndo ha o arrasto de
particulas no reator. A maioria dos trabalhos envolvendo freeboard encontrados na literatura
se relacionam ao estudo puramente hidrodinamico dessa regido, ou aplicados a reatores de
leito fluidizado para combustao.

O arrasto de particulas para o freeboard ¢ fungao de diversos fatores como o tamanho
das particulas, o tamanho e a freqiiéncia das bolhas que se rompem na superficie do leito,
além ¢ claro da velocidade superficial dos gases, dentre outros. Desta forma torna-se
necessario uma analise mais aprofundada dessa regido para avaliagdo da sua contribui¢ao no
rendimento final do processo, mesmo em reatores que operam em condi¢des de operacao
menos severas. Esse fato torna-se ainda mais significativo quando trabalhamos com plantas
industriais reais que operam com elevadas vazdes de producao.

Na presente Se¢do iremos analisar a regido de freeboard do reator para avaliagdo da

sua importancia no rendimento final do processo.
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6.5.1 - Resultados para o estado estacionario

A Tabela 9 mostra os resultados da simulagdo na regido do leito, na regidao de

freeboard e no processo global (Leito + freeboard), bem como os desvios em relacdo aos

valores reais da planta.

Tabela 9: Resultados da simulagdo na regido do leito, na regido de freeboard e no processo
global

Leito +
Leito | Freeboard | Freeboard |Planta | Desvio(%)
Conv. Eteno (%) 95,54 2,33 97,88 | 98,38 0,51
Conv. HCI (%) 97,55 2,45 99,99| 99,66 0,33
Temp (K) 483,87 483,87 483,87 511 5,31

Observa-se um desvio de 0,51% para a conversdo do eteno ¢ de 0,33% para a

conversao do HCI. Tais resultados apresentam uma excelente concordancia com os dados
reais da planta.
Observa-se também que a regido do leito € responsavel por 95,54% da conversdo do
eteno, enquanto que a regido de freeboard contribui com 2,33% da conversdo final. Para o
HCI temos que 97,55% de conversdo se deve a regido do leito e 2,45% a regido de freeboard.
O Grafico 13 mostra o efeito do freeboard na conversdo global do eteno em fungdo da
temperatura da emulsdo. Observa-se claramente uma maior conversdao considerando-se a

participacdo do freeboard no processo.
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Grafico 13: Conversao de eteno versus temperatura da emulsdo com e sem freeboard

O Gréfico 14 mostra a conversdo de eteno em fungdo da altura do freeboard em
funcdo da altura do reator. Observa-se que a conversao ocorre, para as condi¢gdes de operacao,
até uma altura de Z = 14,03 m, ou seja, até¢ uma altura de 0,83 m acima do leito expandido. A

partir dessa altura cessa a reacdo tendo em vista o consumo total do HC/ presente.

100,00
99,50
99,00
98,50
98,00
97,50
97,00
96,50

96,00

Conv.Eteno Freeboard (%)

95,50

95,00
13,20 13,30 13,40 13,50 13,60 13,70 13,80 13,90 14,00 14,10

Altura Freeboard (m)

Grafico 14: Conversao do eteno na regido de freeboard em fungdo da altura

Os Graficos 15 e 16 mostram respectivamente a conversdo de HC/ e de oxigénio na

regido de freeboard.
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Grafico 15: Conversdo de HCI na regido de freeboard em fungao da altura
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Grafico 16: Conversao de oxigénio na regido de freeboard em funcdo da altura

Observa-se no Grafico 15 o  consumo total de HC/ em uma altura de
aproximadamente 14,03m. O Grafico 16 mostra a conversao do oxigénio. Nota-se 0 oxigénio
em excesso utilizado no processo.

Conforme apresentando na Secdo 3.7.5, a densidade do catalisador cai
exponencialmente na regido de freeboard de acordo com a Equacdo (128). O Grafico 17

mostra o grau de conversao do eteno pontualmente ao longo da altura do freeboard. Nota-se
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claramente a queda do grau de conversdo (extensdo da reacdo) a medida que avangamos na

direcdo axial no freeboard, devido ao efeito do decréscimo da densidade do catalisador.
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Grafico 17: Grau de conversao do eteno em fun¢do da altura do freeboard

6.5.2 - Influéncia das variaveis operacionais e de projeto

Na presente Secao iremos analisar a influéncia das seguintes variaveis operacionais e
de projeto: temperatura da dgua de resfriamento, didmetro das particulas, diametro do reator e

teor de cobre no catalisador.

6.5.2.1 - Efeito da temperatura da agua de resfriamento na taxa de conversao do eteno

O Grafico 18 apresenta a variacdo da conversdo de eteno em funcdo da temperatura da
agua de resfriamento com e sem reagdo no freeboard. Observa-se claramente um
comportamento bem semelhante entre as curvas.

A elevagdo da conversdo se d4 devido aos mesmos efeitos observados na Secdo
6.3.1.2. Observa-se também uma conversao mais elevada quando ¢ considerada a participacao

da regido de freeboard no processo.
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Grafico 18: Efeito da temperatura da agua de resfriamento na conversao do eteno com e sem

reacdo no freeboard.

6.5.2.2 - Efeito do diametro das particulas na conversao do eteno

O Grafico 19 mostra a influéncia do diametro das particulas na taxa de conversao do
eteno, com e sem freeboard. Observa-se que a diferenca da conversdo vai diminuindo a
medida que o diametro das particulas aumenta. Este comportamento se deve ao fato de que
quanto maior for o didmetro das particulas, menor serd a taxa de arrasto para a regido de
freeboard. Além disso, particulas de maior dimensdao também irdo provocar uma taxa de
dacaimento mais elevada.

A conversdo nesse caso sofre influéncia de duas varidveis principais, que concorrem
entre si de forma contraria: o diametro médio das particulas, que conforme comentado na
Secao 6.3.1.5, atua no sentido de elevar a taxa de conversao do eteno; e o efeito do arrasto,
que diminui a medida que o diametro das particulas aumenta. Este ultimo efeito prevalece
sobre o primeiro e torna-se cada vez mais intenso a medida que o tamanho das particulas
aumenta. Desta forma, os graficos tendem a se encontrar a medida que elevamos o tamanho

médio das particulas de catalisador, reduzindo o efeito do freeboard no processo global.
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Grafico 19: Efeito do diametro das particulas na conversao do eteno com e sem freeboard

6.5.2.3 - Efeito do diametro do reator na conversao do eteno

O Grafico 20 mostra a conversdo do eteno em fungdo do diametro do reator
considerando reacdo no freeboard e apenas no leito.

Observa-se para caso do freeboard + leito que o aumento do didmetro tem efeito bem
menos significativo na conversdo do eteno em relagdo a regido do leito. Uma elevagdo do
didmetro do reator de 3 m para 6 m (100% de aumento) resulta para regido do leito em uma
elevagdo da conversao de 94,15% para 98,51% (4,36%). J& para o caso freeboard + leito, essa

mesma variagdo do didmetro resulta em uma elevagao de 97,49% a 98,52, ou seja de apenas
1,03% .
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Grafico 20: Efeito do didmetro do reator na conversao do eteno com e sem freeboard

Observa-se também que a partir de 5 m, praticamente ndo ha diferenca entre a
conversao na regido do leito e a conversdo na regido leito + freeboard, ou seja, a conversao no
freeboard ¢ praticamente inexistente Varios fatores contribuem para essa resultado. A taxa de
reacao no freeboard depende essencialmente da densidade de solidos presentes nessa regido e
da taxa de decaimento desses solidos.

Diametros grandes propiciam a formag¢ao de bolhas pequenas que possuem ndo s6 um
volume menor de sélidos no seu interior, mas regides de esteira menores. Com isso lancam
volumes bem menores de solidos no freeboard. A Tabela 7 mostra que para um didmetro de 6
m, o didmetro das bolhas ¢ de 0,15 m, ou seja 76,56% menores que as bolhas formadas na
operacao normal do reator (3,5 m).

Além disso diametros maiores resultam em menor velocidade superficial do gés,
diminuindo o arrasto das particulas para o freeboard. Finalmente, menores velocidades
superficiais elevam a taxa de decaimento dos sélidos, o que também contribui para redugao da

extensao da reacao no freeboard

6.5.2.4 - Efeito do teor de cobre no catalisador na conversao do eteno

Semelhantemente a andlise realizada na Se¢do 6.3.1.7, simulamos a variagdo do teor

de cobre presente no catalisador frente a conversao do eteno. O Grafico 21 mostra esse efeito.
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Como era de se esperar observa-se que a conversdo de eteno considerando reagdo na regiao

de freeboard resulta em uma taxa de conversdo sempre mais elevada. Nota-se também um

comportamento bem semelhante entre as duas curvas.
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Grafico 21: Efeito do teor de cobre no catalisador na conversdo do eteno
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CAPITULO 7

CONCLUSOES

Neste trabalho foi desenvolvido um modelo fenomenoldgico para o reator de
oxicloragdo em leito fluidizado para a produgao do 1,2-dicloroetano em regime estacionario, a
partir das equacdes do balango de massa e energia apresentadas nas Se¢des 4.1.4 e 4.1.5, e das
equacdes fluidodinamicas e de transferéncia apresentadas na Tabela 3 da Se¢do 4.1.3.

Os resultados obtidos indicam que o modelo representa de forma adequada o reator
industrial estudado, tendo em vista os baixos valores dos desvios percentuais obtidos, de
2,89% em relag@o a conversdo e 5,31% em relacdo a temperatura, considerando-se apenas a
regido do leito (Tabela 4). Considerando-se a regido do leito + freeboard a comparagdo entre
os valores reais da planta e os obtidos a partir do modelo proposto se mostram ainda menores:
0,51% em relacao a conversao.

Os resultados obtidos também indicam que as hipdteses simplificadores adotadas
foram adequadamente aplicadas tendo em vista que, apesar de tornar o sistema mais simples,
ndo influenciaram nos resultados obtidos, permitindo que o modelo continuasse a representar
adequadamente o comportamento do sistema. Dentre essas hipdteses destacamos a
consideragdo do leito como sendo pseudo-homogéneo, comportamento ideal para o gas,
inexisténcia de solidos no interior das bolhas, resisténcia a transferéncia de massa e calor
entre a particula de catalisador e a fase emulsdo desprezivel, e reacdo na fase nuvem
desprezivel tendo em vista sua pequena espessura.

A metodologia proposta por Chung et al (1984, 1988) se mostrou adequada para a
estimativa da viscosidade e da condutibilidade térmica do leito em reatores de leito fluidizado
que operam a baixas pressdes, ndo incorporando desvios significativos aos resultados obtidos.

A cinética da reacao proposta por Wachi e Asai (1994) e apresentada na Secao 3.8, se
mostrou adequada para representar a reacdo de oxicloracao, tendo em vista os bons resultados
obtidos no modelo.

As reagdes secundarias que ocorrem no processo de oxicloragdo sdo todas de pequena
extensdo, tendo em vista que, a consideragdo da ocorréncia apenas da reagdo principal em

nosso modelo ndo afetou significativamente os resultados obtidos.
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A andlise paramétrica das variaveis operacionais e de projeto indica que o processo ¢é
bastante sensivel a pressdo de operagdo, temperatura da agua de resfriamento, altura de
minima fluidizacdo, variacdo do diametro das particulas, variacdo do diametro das bolhas e
variacdo do didmetro do reator. A elevacdo desses parametros provoca uma elevacao da
conversao de eteno no reator, a exce¢do do didmetro das bolhas que provoca redugdo na taxa
de conversdo a medida que aumentamos este didmetro. A temperatura de alimentagdo exerce
efeito muito pouco significativo no desempenho do reator.

O tempo de residéncia exerce papel importante na taxa de conversdo do eteno, uma
vez que a variacao da altura de minima fluidizagdo, provocando significativa elevacdo na taxa
de conversao.

A analise da variagdo do diametro do reator aponta que os fendomenos difusivos
exercem um papel mais importe do que o tempo de residéncia na conversao do reator. O
aumento do didmetro do reator provoca sensivel reducdo da altura do leito expandido (Tabela
7). Contudo ao invés de observarmos uma redugdo na conversao, foi verificado um aumento
significativo da conversdao do eteno com a variagdo do didmetro de 3 a 6 metros, tendo em
vista uma maior difusdo das espécies na interface bolha/emulsdo ocasionada pelo reducao do
diametro das bolhas.

A variacdo do teor de cobre no catalisador ndo provoca efeito significativo no
desempenho do reator a partir de uma concentragdo de cobre em torno de 5%. Uma elevacao
bastante acentuada na conversao foi observada na faixa entre 2% a 5% de teor de cobre.

O tamanho das bolhas exerce um efeito bastante significativo no desempenho do
reator, causando redugdo na conversao com a elevagao do seu tamanho (Grafico 7).

O projeto do distribuidor se mostra uma importante etapa do projeto dos reatores de
leito fluidizado tendo em vista sua influéncia direta no tamanho das bolhas. Os distribuidores
devem ser projetados no sentido de produzirem bolhas de pequeno diametro inicial e baixas
velocidades superficiais dos gases a fim de garantir bolhas de pequeno didmetro médio,
favorecendo a transferéncia de massa na interface bolha/emulsao.

O diametro das particulas de catalisador afetam de forma mais significativa a
conversao do eteno até um diametro em torno de 250 micrometros, elevando a conversdo. O
aumento do didmetro das particulas causam redu¢do do tamanho das bolhas e reducdo da
altura do leito expandido e da altura de minima fluidizagao.

A pressao de operagdo tem sensivel influéncia na conversao do eteno até uma pressao

em torno de 300 kPa. A partir dessa pressao ocorre uma estabilizacao da taxa de conversao.
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Os estudos realizados envolvendo os coeficientes de transferéncia de massa mostram
que os efeitos difusionais exercem sensivel influéncia no processo. Obteve-se uma reducao de
6% na conversdo do eteno (de 95,54% a 89,54%) quando a simulacdo foi realizada sem a
ocorréncia de processos difusionais no leito.

Dentre os diversos efeitos difusionais existentes, a difusdo do eteno ¢ o que afeta de
forma mais significativa o desempenho do reator, provocando redu¢@o na conversao do eteno
quando ndo ocorre difusdo dessa espécie. Os efeitos difusionais do oxigénio e do &cido
cloridrico contribuem de forma muito pouco significativa para desempenho do reator.

Os estudos realizados envolvendo os coeficientes de transferéncia de massa de
reagentes e produtos mostram que o efeito da transferéncia de massa da fase bolha para a fase
emulsdo ¢ bem mais pronunciado que o efeito da transferéncia de massa da fase emulsao para
a fase bolha, ou seja, a transferéncia de massa da fase bolha para a fase emulsao exerce papel
mais importante no processo de oxicloragdo em reatores de leito fluidizado do que a
transferéncia de massa da fase emulsdo para a fase bolha.

A transferéncia de massa do gés nitrogénio (inerte) apresentou discreta influéncia no
desempenho do reator, com uma reducdao na conversdao de 0,07% (de 95,54% a 95,47%),
quando simulado a auséncia de difusdo deste gas no leito do reator.

Os resultados obtidos para a regido de freeboard mostram claramente a importancia
dessa regido no desempenho global do reator, e ndo deve ser desprezada em trabalhos de
modelagem de reatores de leito fluidizado, principalmente em se tratando de plantas
industriais reais que operam em geral com elevadas vazoes.

Os resultados obtidos mostram que a regido de freeboard ¢ responsavel por 2,33 % da
conversdo de eteno, resultando em uma conversdo global (leito + freeboard) de 97,88%,
contra 95,54% considerando-se a ocorréncia de reacdo apenas na regido do leito (Tabela 9).

A anélise paramétrica das varidveis de operacao e de projeto considerando-se a regido
de freeboard mostram claramente a contribui¢do dessa regido no desempenho global do reator
(Gréficos 18, 19,20 ¢ 21).

O diametro das particulas exerce um papel importante na conversdao na regido de
freeboard . Particulas menores sdo mais facilmente arrastadas para esta regido, resultando em
taxas de conversdo maiores. Para particulas de didametro mais elevado, em torno de 250
micrdmetros ou maiores, a contribuicdo da regido de freeboard passa a ser menos

significativa (Grafico 19).
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CAPITULO 8

SUGESTOES PARA TRABALHOS FUTUROS

Desenvolvimento de modelo fenomenoldgico considerando regime transiente para
aplicacdo em sistemas de controle;

Desenvolvimento de modelo fenomenologico considerando a existéncia de catalisador
no interior das bolhas (reagao no interior das bolhas);

Otimizacao do reator a partir do modelo desenvolvido para o estado estacionario;
Desenvolvimento de modelo fenomenoldgico considerando a ocorréncia de reagdes
paralelas para estudo de rendimento e seletividade das reagdes;

Aplicacdo de outros modelos cinéticos para teste de sua validade/aplicabilidade no

processo de oxicloragdao em reatores de leito fluidizado;
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Anexo A — Tabelas com os parametro hidrodinamicos, de transporte e fisicos para reatores de
leito fluidizados utilizadas por Aljodai et al (2001) e por Abashar (2003) .

Tabela 10: Parametros hidrodindmicos, de transporte e fisicos para reatores de leito

fluidizados, Aljodai (2001).

Parametro

Expressao teoria ou empirica

Porosidade do leito na minima

fluidizacao

Velocidade  superficial na

minina fluidizagao

Diametro das bolhas

Velocidade de ascensdo das
bolhas

Fracao das bolhas no leito

Coeficiente de transferéncia

de massa global

Coeficiente de transferéncia

de massa bolha/nuvem

Coeficiente de transferéncia

de massa nuvem/particula

Coeficiente de transferéncia

de calor bolha/emulsdo

Coeficiente de pelicula

Difusividade binaria

5 0,029 0,021
: p
£ =0,585.y "7 i | =
’ pg'g(ps _pg)'dp3 pS

75 g 2 150(1 —fm_,) Rey - d,.p, (psz —P.)g _
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Difusividade da mistura (1 Y, )

Tabela 11: Parametros hidrodinamicos, de transporte e fisicos para reatores de leito
fluidizados, Abashar (2003).

Parametro Expressao teoria ou empirica
Velocidade  superficial na 150(1 — € d > —0).
. o ) 197§.Remf2+ ( 3mf).I{mf_ P pg(pvz Iog)gzo
minina fluidizagao £, ‘ £, y7,
Diametro das bolhas d,=dgy, —(dy, —dg).e """
rd’
dy, = 1,633.[ ; (y —u,, )} 04
2,78
dgy = (uo —U,, )2
g
Velocidade de ascensao das w, =uy —u,, +(0,71).( gd,)"”
bolhas
Fracdo das bolhas no leito s Uy = U,
= "
Velocidade do gas na fase Uy
emulsdo < £,,-(1-09)
Vazdo volumétrica inicial das 0,, =v.(uy—u,,).A
bolhas
Coeficiente de transferéncia 1 1 1
= +
de massa gIObal (Kbe)i (Kbc)i (Kce)i

Coeficiente de transferéncia u,, D 2 g
de massa bolha/nuvem Ky = 4,5.(61_;;} 585 d"

Coeficiente de transferéncia 1/2

U,

&,-D;.
K.,=677———
d

3

de massa nuvem/particula A

Difusividade binaria 107.7"7(1/ M. +1/M /)0’5
D./‘i = 0,33 0332
PV +V,T)

J
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Anexo B — Estimativas dos parametros fisico-quimicos e termodinamicos do leito.

e Capacidade calorifica da mistura gasosa (C,)

As capacidades calorificas dos componentes da mistura reacional foram calculadas

com o uso das regras de misturas abaixo:

C,/R=a, +a,.T+a,T* +a, T’ +a,T"
¢ Peso molecular médio da mistura gasosa (MM)

MM = z y,.PM,

i=l
e Massa especifica da mistura gasosa (p,)

_ P.MM
Pe=pT

¢ Fator de compressibilidade da mistura gasosa (2);

O fator de compressibilidade foi calculado a partir da correlagdo de Redlich-Kwong e

com as seguintes regras de mistura para o calculo dos coeficientes da equagao (Rodriguez, J.
A):

{P + m}(rf —b)=RT

2 2,5
a =0,42748. R ;1 b =0,08664. RI,

c c
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2
amz[gy[.\/a_iJ bngy[.bi

e Difusividade binaria dos componentes da mistura (D;);

A Difusividade binaria dos componentes foi calculada pela equacdo proposta por

Fuller, Schettler e Giddings ( Cussler,1997):

b —10° T (1M, +1/M, )
S P-(Vi% +V_/%)

e Difusividade dos componentes na mistura (D;,,)

De acordo com a equagdo de Stefan-Maxwell temos que:

o1

Vx, = z—(xl..Nj —xj.Nl.)
=R
O coeficiente de difusdo binario de um componente A em um componente B ¢ dado

por:
N,=-D,,Vx,+x,(N,+N,)

Analogamente teremos para o fluxo difusional de um componente i na mistura:

N, =-D,, .Vx, +xi.iNj

i
J=1

Resolvendo esta equagdo para Vx, e substituindo na equacdo de Stefan-Maxwell

termos:

1 ~ ;(%)U)(XJNZ —xi_Nj)

Dy, N, —xi.Zn:Nj
Jj=1
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Para sistemas onde os componentes se movem a mesma velocidade, ou em regime

estacionario, a equacao acima pode ser simplificada para ( Bird et al, 1960):

_ l_xi

D,

im n
X

A
20

i

e Calor de reacio (4H);

Tendo em vista ser a entalpia uma funcdo de estado e de acordo com Van Ness e Smith

(1980), podemos escrever:

AH;
Reagentes a T e P de operagdo ——— ® Produtos a T e P de operacao

AHg AH,
AH o5
Reagentes no estado padrio ———————»  Produtos no estado padrdo
(298 K e I atm) (298 K e I atm)

Desta forma termos:
AH (reagdo) = AH ;, + AH %205 ( formagdo) + AH ,

Sabemos ainda que :

298
AH, = ) [n Cp.dt]
T

reagentes

AH, = Y (njcp.dtj

produtos 298

Substituindo teremos:

AH, =AH w5+ Y, (njcp.dzj— > (n.iCp.dtj

produtos 208 reagentes 208
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T
AH, = A,y + [AC,.dt

298

Onde:

CP/R=a0+a1.T+a2.T2+a3.T3+a4.T4

AC,= >'nC,— > nC,

produtos reagentes

AC,/R=Aa,+(Aa)).T + (Aa,)T? +(Aa,).T’ +(Aa,).T*

Para cada espécie i envolvida teremos a variagao do poder calorifico. Generalizando termos:
AC,, /R = Aay, +(Aay,).T + (Aa, )T? +(Aay,).T° + (Aay,).T*

¢ Viscosidade do leito (pn );

A viscosidade da mistura gasosa  foi calculada pelo método dos estados
correspondentes, utilizando-se as correlacdes/metodologia propostas por Chung et al (Chung

et al, 1984, 1988. apud Poling, B. E.; Prausnitz, J. M.; O’Connell, J. P., 2001, p.9.25).

T,=>T,

| 2L
P, = RTmzy—V
M,=>y, M
F,°= z v,.F,’

F,,’ = (z yi.FQi”].A

Js
T,
5:0,176.(M3.P4j

M P,
2

®, =52,46.
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F'=1 0<®, <0,022
F,"=1+30,55.(0,292-2,)"" 0,022 <®, <0,075
F"=1+30,55.(0,292-2,)"]0,96 +0,1.(T, - 0,7

0,075<®,

n.E= [0,807.Tr %1% _0,357.exp(—0,449.T.) + 0,340. exp(—4,058.7.) + 0,018]Fp”.FQ0

F,’ =1

¢ Condutibilidade térmica do leito (k,);

A condutibilidade térmica da mistura gasosa no leito foi calculada pelo método dos
estados correspondentes, utilizando-se as correlagcdes/metodologia propostas por Chung et al
(Chung et al, 1984, 1988. apud Poling, B. E.; Prausnitz, J. M.; O’Connell, J. P., 2001,
p.10.32). Esse método tem a vantagem de ndo necessitar dos valores de condutividade térmica

dos componentes puros. As correlacdes utilizadas pelo método sao:

7, R
k, == (37757,
v (3,75.7,,)

g

26,69.F, (M, .T)"*
- c..Q,
F, =1-0,275.@, +0,059035 .®*% + y,
_1313.4u,
™ (Vem.T, )"

O, s
m = (—2=—
(0,0809)

T. =12593 (fj
k m

QV[A( *)7B]+ C.[exp( —D.T*)]+ E.[exp(—F.T*)]
. T
=KL
£

A=1,16145
B =0,14874
C =0,52487
D =0,77320
E =216178
F =243787

m
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a,[0,215+0,28288.a, —1,061., +0,26665.Z, |
0,6366+ B3,.Z, +1,061.c,.,

Y, =1+

Cvm = Z yi'Cvi

(ij 3
a,=| = |-=
R 2

Be, =0,7862-0,7109.0, +1,316.@,
Z, =2+105.T;

Regras de mistura utilizadas:

0-3,,1 = z zyi'y_/o-3!/
i

/1 z zy,y,(/il/ /](‘)_0'317

- = J
4=

Z Zyi-yj.(/iij /K)o'zi/_Mgl/z

| i I

" (ﬂ/K')mo'zm

2 2V 00
j

a)_[

m

o

2 2
i O

y

Regras de combinacdo utilizadas

o, =0,=08091""
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Anexo C — Programa Simulador

%

SRR IRV R33NI R IR 3R IR I3 3R 3V R IR AR I3V 3RV IR IR IR AR 3RV 3R 3R 3R IR R IR Q3R 3R 3R R AR R

%
%

Arquivo de script: simulador.m

Prop6sito: Este qrograma tem como objetivo simular um reator de leito
fluidizado borbulhante na regido do leito e na regido do freeboard

Especieis envolvidas

1 - Eteno

2 - Acido Cloridrico
3 - Agua_ |

4 - oxigénio

5 - Dicloretano

6 - Nitrogenio

N1F,N2F,N3F,N4F,N5F ---- Vazoes molares dos componentes na entrada do
reator (Kgmol/s)

Nle,N2e,N3e,N4e,N5e ---- V%zoes1?o;ares dos componentes na fase emulsao
Kgmol/s

N1lb,N2b,N3b,N4b,N5b ---- vazoes molares dos componentes na fase bolha
(kgmo1/s)

Te ---- Temperatura da fase emulsao (K)

R ---- Constante universal dos gases 8314 (3/kgmol.K)=(pa.m3/Kgmol.K)

Ka ---- Constante de equilibrio da adsorcao (m34Kgm01);

cc ---- concentracao de cloreto cuprico no catalisador (Kgmol/m3.cat)

Psi ---- Esfericidade da particula de catalisador (admensional)

g ---- Acelaracao da gravidade (m/s2)

m ---- Vazboes massicas dos reagentes (Kg/s)

M ---- Peso moleculares dos rea?entes e produtos (Kgmol)

DENs ---- Massa especifica do catalisador (Kg/m3)

dp ---- Diametro da particula de catalisador (m)

Tref ---- Temperatura de referencia (K)

TC ---- Temperaturas criticas dos componentes (K)

Pc ---- Pressoes criticas dos componentes (Pa)

Zc ---- Fator de compressibilidade critico(admensional)

vc ---- volume critico (m3/kgmol);

Dp ---- Momento dipolar (admensional);

At ---- Area da secao transversal do leito (m2)

uo ---- Velocidade superficial do gas (m/s)

P ---- Pressao no interior do reator (Pa)

TMF  ---- Temperatura média da corrente de alimentacao (K)

Tref ---- Temperatura de referéncia (K)

AW ---- Area da serpentina para troca termica (m2)

\" ---- Volumes atomicos difusionais(Angstron)

Kg ---- condutividade termica do fluido na emulsdo (3/m.s.K)

hw ---- coeficiente de pelicula emulsdao (3/m2.s.K);

rl ---- Velocidade da reacdo principal baseado no vol.de catalisador

(Kgmo1/s.m3cat)

hi ---- coeficiente de pelicula no interior do tubo (3/m2.s.K);

L ---- Comprimento do tubo de troca termica (m);

ri ---- Raio interno do tubo de troca térmica (m);

re ---- Raio externo do tubo de troca térmica (m);

Kt ---- Condutividade termica do tubo (?);

u ---- Coeficiente global de troca termica (3/m2.s.K);

Tw ---- Temperatura media da agua de resfriamento (K);

w ---- Massa do catalisador (Kg);

y1F,y2F,y3F,y4F,y5F ---- Fracao molar dos componentes na entrada
(admensional)
yle,y2e,y3e,yd4e,y5e ---- Fracao molar dos componentes na emulsao
] (admensional)
DENgF ---- Densidade media dos gases na entrada do reator (Kg/m3)
DENgo ---- Densidade media dos gases na saida do reator (Kg/M3)
DENgl ---- Densidade meida dos gases no leito fluidizado (kKg/m3)
CpgF  ---- %a7acid?de)ca1orifica molar media do gas na entrada do reator
3/Kgmo1.K
Cpgo ---- Capacidade calorifica molar media do gas na saida do reator
(3/kgmo1.K) . . .
Cpgl  ---- Capacidade calorifica molar media dos gases no Teito
. fluidizado (3/Kkgmol.K); . L
mi ---- Viscosidade dos gases no leito fluidizado (Pa.s)
DH ---- Calor da reacao (3/Kgmol.) .
Di ---- Difusividade dos componentes na mistura (m2/s)

Qo ---- Vazao volumetrica na saida da fase emulsao (m3/s)
Qb ---- Vazao volumetrica na regiao de bolha (m3/s)
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% QF ---- Vazao volumetrica de alimentacao (m3/s)

% z ---- Altura do leito expandido (m)

% Ab ---- Area da secao transversal da fase bolha (m2)

% At ---- Area da secao transversal do reator (m2)

% teta ---- Constante equacao balanco de massa

% Vol ---- Volume do leito fluidizado (m3)

% delta ---- Fracao do Teito ocupado pelas bolhas (admensional)

% emf ---- Porosidade do leito na minimia fluidizacdo_(admensional)

% ef ---- Porosidade do leito fluidizado (admensional)

% beta ---- variavel Beta (1/m)

% Re ---- Numero de Raynolds (admensional)

% umf ---- velocidade de minima fluidizacao (m/s)

% db ---- Diametro das bolhas (m)

% dbm ---- Diametro maximo das bolhas (m)

% dbo  ---- Diametro minimo das bolhas (m)

% ub ---- Velocidade de ascensao das bolhas (m/s)

% Kbc ---- coeficiente de transferencia de massa bolha/nuvem (m/s)

% Kce ---- Coeficiente de transferencia de massa nuvem/particula (m/s)
% Kr ---- Constante cinetica da reacao de oxicloracao (1/s);

% Hbe ---- coeficiente de transferencia de calor bo]ha/emu1sao (3/m3.s.K)
%

%

e INICIO DO PROGRAMA-——-—————— oo

% Estimativas iniciais

Nle=1.11*10A-3; N2e=0.00118; N3e=0.0538; N4e=4.38*10A-5; N5e=0.0493;
N6e=0.131 ; Te=450;

Nout(1)=1.11*10A-3; Nout(Z)-O 0118 Nout(3)=0.0538; Nout(4)=4.38*%10A-5
Nout(5)=0.0493; Nout(6)=0

% Contadores
conta_energia=0;
conta_massa=0;
loop_energia=1;
while loop_energia==

% Constantes e parametros de entrada

cpP=[4.221 -8.782 5.795 -6.729 2.511;
3.827 -2.936 0.879 -1.031 0.439;
4.395 -4.186 1.405 -1.564 0.632;
3.63 -1.794 0.658 -0.601 0.179;
2.99 23.197 -0.404 -1.133 0.617;
3.539 -0.261 0.007 0.157 -0.099]
Tref=298 % Temperatura de referencia (K) ;
ml= m2= mar: ; % vazoes massicas de alimentagao (Kg/s),
M=[28.02 36 45 18 32°98. 92 28]1; % Pessos moleculares dos componentes ;
v=[41.04 23.31 10.73 12.22 83. 04 9. 08]; % volumens atomicos difusionais;
Tc=[282.34 324.61 647.14 154.58 561.00 126.2]; % Temperaturas criticas (K);

Pc =[5041000 8310000 22064000 5043000 5400000 3394387] ;% Pressoes criticas (Pa),
Zc=[0.282 0.249 0.229 0.288 0.255 0.290]; % Fator de compress1b111dade critico ;
vc=[0.131 0.081 0.0559 0.0734 0.220 0.0895]; % Vvolumes criticos (m3);

Dp=[0 1. 1 1 8 0 1.8 0]; % Momento dipolar ;
k=[0 00000 1; % Fator correcao cond.termica (adm);
omega=[0.087 0 0.344 0 0 0.037] % Fator acentrico;
R=8314; % Constante dos gases ((3/Kgmo1.K);
Ka=630; % Constate de equilibrio de a sorgao (m3/Kgmo1);
g=9.81; % Aceleracdo da gravidade (m2/s);
DENs=1300; % Desidade da particula de catalilsador (kg/m3);
DI=3.5; % Diametro interno do reator (m);
Ao=1.193*10A- 4; % area do distribuidor (m);
EAP=110; % Area superficial da part1cu1a (mZ/Kg),
P= 372652 7; % pressao de operacdo no reator (Pa) ;

Tw=434 % temperatura da agua_de resfriamento (K);
dp-35*10A -6; % diametro da particula (m);
w= 58780; % Massa do catalisador no 1e1to(Kg),

% Calculo das fragdes molares na entrada

N1F=ml1/M(1) ;

N2F=m2/M(2) ;

N3F=0 ;

N4F=0. 21*mar/28 95 ;

N5F=0 ;

N6F=0. 79*mar/28 95;

Nar=mar/28.95 ;

NTF=N1F+N2F+Nar;

y1F=N1F/NTF; y2F=N2F/NTF; y3F=N3F/NTF; y4F=N4F/NTF; y5F= N5F/NTF;
y6F=N6F/NTF; yar=Nar/NTF;
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% calculo das fracdées molares na emulsdo

NTe=Nle+N2e+N3e+N4e+N5e+Nbe;
yle=Nle/NTe; y2e=N2e/NTe; y3e=N3e/NTe; y4e=N4e/NTe; y5e=N5e/NTe;
y6e—N6e/NTe,

% calculo das francdes molares na saida

NoutTot=Nout (1)+Nout(2)+Nout(3)+Nout(4)+Nout(5)+Nout(6)
ylo=Nout(1l) /NoutTot; y2o=Nout(2)/NoutTot; y3o=Nout(3)/NoutTot;
y40=Nout(4)/NoutTot; y50=Nout(5)/NoutTot; y6o=Nout(6)/NoutTot;

% Calculo das vazdo volumetrica de entrada

Tar=428.45 ; Tet=402.65 ;  Thcl= 433.35 ;
Par=549172.4 ; Pet=666852.2 ; Phc1=666852.2;
Qar=Nar*R*Tar/Par;

Qet=N1F*R*Tet/Pet;

Qhc1=N2F*R*Thc1/Phcl;

QF=(Qet+Qhcl+Qar);

% calculo da temperatura e pressao na entrada

TMF = (Tar+Thcl+Tet)/3 ;

PMF = (Pet+Par+Phcl)/3 ;

MMF = y1F*M(1)+y2F*M(2)+yar*28 95;

MMe = M(l)*y1e+M(2)*y2e+M(3)*y3e+M(4)*y4e+M(5)*y5e+M(6)*y6e,
MMo = M(1)*ylo+M(2)*y20+M(3)*y30+M(4)*y40+M(5)*y50+M(6)*y60;

% calculo do fator de compressibilidade

for i=1:6
a(i)=0.42748*(RA2*Tc(i)A2.5/Pc(i));
d b(i)=0.08664*(R*Tc(i)/Pc(i));
en
bmF=y1F*b(1)+y2F*b(2)+y3F*b(3)+y4F*b(4)+y5F*b(5)+y6F*b(6) ;
bme=yle*b(1)+y2e*b(2)+y3e*b(3)+yd4e*b(4)+y5e*b(5)+y5e*b(6);

amF-(ylF*(a(l)AO 5)+y2F*(a(2)A0.5)+y3F*(a(3)A0.5)+y4F*(a(4)A0.5)+y5F*(a(5)A0.5)+y
6F*(a(6)A0.5))A2

ame-(yle*(a(l)AO 5)+y2e*(a(2)A0.5)+y3e*(a(3)A0.5)+yde*(a(4)A0.5)+y5e*(a(5)A0.5)+y
6e*(a(6)A0.5))A2

vi dF—R*TMF/PMF,

vide=R*Te/P;

vcalcF=@(VF) (PMF+amF/ (TMFAQ. 5* (VFA2+bmF*VF)))* (VF-bmF) -R*TMF;

vcalce=@(ve) (P +ame/(Te AQ.5*(VeA2+bme*Vve)))*(Ve-bme)-R*Te;

VrF=fzero(vcalcF,VidF);

vre=fzero(vcalce,vide);

ZF=VrF/VidF;

Ze=Vre/Vide;

% Calculo das densidades na entrada, saida e leito

DENGF = PMF*MMF/(ZF*R*TMF) ;
DENg1 = P*MMe/(Ze*R*Te);
DENgo = P*MMo/(Ze*R*Te);

% Calculo da difusividade dos componentes na mistura
for i=1:6;

f =1:6;
or J( ) (0.001*TeAl. 75*(1/M(1 1)+1/M(1 3))A0.5)/(P*9.869*10A-
6*((V(1 1)A0 33+v(1,3)A0.33))A2)

D1d1) (1-yle)*10A-

g{g§¥2e/0(1 2))+(y3e/D(1 3))+(y4e/D(1,4))+(y5e/D(1,5))+(y6e/D(1,6)));
g{(§§1%{?(2 1))+(y3e/D(2 3))+(y4e/D(2,4))+(y5e/D(2,5))+(y6e/D(2,6)));
g{(&;le/0(3 1))+(y2e/D(3 2))+(y4e/p(3,4))+(y5e/D(3,5))+(y6e/D(3,6)));
g{(§¥1e/0(4 1))+(y2€/D(4 2))+(y3e/p(4,3))+(y5e/D(4,5))+(y6e/D(4,6)));
g{géglﬁée(S 1))+(y2e/D(5 2))+(y3e/p(5,3))+(y4e/D(5,4))+(y6e/D(5,6)));
4/((y1e/D(6 1))+(y2e/D(6 2))+(y3e/D(6,3))+(y4e/D(6,4))+(y5e/D(6,5)));

% Calculo das capacidades calorificas na entrada, saida e emulsao

for i=1:6;
CPF(i)=(cP(i,1)+CP(i,2) *10A-3*TMF+CP (i, 3) *10A-5*TMFA2+CP (i ,4) *10A-
8*TMFA3+CP(1,5)*10A—11*TMFA4)*R;
en
for i=1:6;



cPo(i)=(cP(i,1)+CP(i,2)*10A-3*512.15+CP(i,3)*10A-5%512.15A2+CP(i,4) *10A-
8*512.55A3+CP(1,5)*10A—11*512.15A4)*R;

en
for i=1:6;

cP1(i)=CcP(i,1)+CP(i,2)*10A-3*Te+CP(i,3) *10A-5*TeA2+CP(i,4) *10A-
8*TeA3+CP(i,5)*10A-11*TeA4) *R;

end
CPFar= (3.355+0.575*%10A-3*TMF-0.016*10A5*TMFA-2) *R;

CpgF=(CPF(1) *y1F+CPF(2)*y2F+CPFar*yar);
Cpgo=(CPo(1)*ylo+CPo(2)*y20+CPo(3)*y30+CP0(4)*y40+CP0o(5)*y50+CP0(6)*y60) ;
Cpgl=(cP1(1)*yle+CP1(2)*y2e+CP1(3)*y3e+CP1(4)*yde+CP1(5)*y5e+CP1(6)*yb6e) ;

% Calculo da viscosidade no leito

Mm=yle*M(1)+y2e*M(2)+y3e*M(3) +y4e*M(4)+y5e*M(5)+y6e*M(6) ;
Tcm=yle*Tc(1l +y2e*Tc(2)+y3e*Tc(3)+y4e*Tc(4)+y5e*Tc(5)+y6e*Tc(6),
Zcm=yle*zc(1l)+y2e*zc(2)+y3e*zc(3)+yde*zc(4)+y5e*zc(5)+y6e*zc(6) ;
VCm-(yle*VC(1)+y2e*VC(2)+y3e*VC(3)+y4e*Vc(4)+y5e*Vc(5)+y6e*Vc(6))*1000
Pcm=R*10A-2*Tcm* (Zcm/vVcm) ;
Trm=Te/Tcm;
Prm=P*10A-5/Pcm;
zeta=0. 176*(Tcm/(MmA3*PcmA4))A0 16667;
for i=1:6

Tr(i)=Te/Tc(i);
end
for i=1

d Dpr(1) (52.46*Dp(i)A2*Pc(i))/Tc(i)A2;

en
for i=1:6

1f Dpr(i)>=0 & ppr(i)<0.022;

Fpo(i)=1;
e1se1f Dpr(1)>-0 022 & Dgr(1)<0.075;
Fpo(i)=1+30. 55*(0 292-z2c(i))A1.72;
elseif Dpr(i)>=0.0
d Fpo(1)=1+30. 55*(0 292-2c(i))A1.72*abs((0.964+0.1*(Tr(i)-0.7)));

en
end
Fpom-yle*Fpo(1)+y2e*Fpo(2)+y3e*Fpo(3)+y4e*F o(4)+y5e*Fpo(5)+y6e*Fpo(6),
Z1=((0.807*TrmA0.618-0.357*exp(-0.449* Trm)+8 340*exp(-

4.058*Trm)+0.018))*Fpom; ;

Visco=z1/zeta;
mi=visco*10A-7

% Calculo da Constante de Arrhenius;
Kr=269*exp(-37.8/(R*Te*10A-6));
% Calculo da condutividade térmica do leito;

¥-[ylely%e y3e y4e yS5e y6e];
1=
p(i)=0.809* (10A3*vc(i))A0.333;

end
for i=1:6
for j=1:6
pp(i,)=C(p()*p(3))A0.5;
end

for i=1:6
for j=1:6
t(,3)=y(*y(G3)*pp(i,3)A3,
end
end
pmtres=sum(t)
pmtres=sum(pmtres)

pm-(pmtres)AO 333

for
end

for

end

i=1:6

sk1(i)=Tc(i)/1.2593;

i=1:6
for j=1

en

sk(1 J) (sk1(i)*sk1(3))A0.5;

for i=1:6

end

for

end

j=1:6
t(1 J)—y(1)*y(J)*pp(1,J)A3*sk(1.J),

c=sum(t);
c=sum(c);
skm=c/pmtres;
for i=1:6

for j

Ml(%,j)=(2*M(i)*M(j))/(M(i)+M(j))
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end
end
for i=1:6
for j=1:6
d t(, )=y *y(G)*pp(i,jIA2*ML(i,3)A0.5*sk(i, J)
en
end
d=sum(t)
d=sum(d)
e=skm*pmA2
Mmm=(d/e) A2
for i=1:6
for j=1:6
d omegal(i,j)=Comega(i)+omega(j))/2;
en
end
for i=1:6
for j=1:6
d t(i,3)=y)*y(3) *omegal(i, ) *pp(i,jIA3
en
end
f=sum(t)
f=sum(f)
omegam=F/pmA3;
for i=1:6
for j=1
d td, J) Cy () *y(3)*pp(i)A2*Dp(3)A2/pp(i,3)A3)

)
Dpm=CpmA3*h)AQ.25
vcmm=_pm/0.809)A3;
Tcmm=1.2593*skm
Dprm=131.3*Dpm/(Vcmm*Tcmm)AQ. 5
for 1-1 6

o D=k *k(§2)0.5
en
end
for i=1:6
for j=1:6
t(1 J)—y(1)*y(J)*k(1,J)
end
end
km=sum(t)
km=sum(km)
Fcm=1-0.275*omegam+0.059035* (Dprm)A4;
Tam=Te/skm
ww=1.16145*TamA-0.14874+0.52487*exp(-0.77320*Tam)+2.16178*exp(-2.43787*Tam) ;
nm=26.69*ch*(Mmm*Te)A0.5/(PmA2*ww§;

for i=1:6
cv(1) (cP1(i)*10A-3)-(R*10A-3)

CVm—yle*cv(1)+y2e*Cv(2)+y3e*cv(3)+y4e*cv(4)+y5e*cv(5)+y6e*cv(6),
Trmm=Te/Tcmm

M1m=Mmm/1000;

alfam=(cvm/(R*10A-3))-0.6667
betam=0.7862-0.7109*omegam+1.3168*omegamA2

Zm=2+10.5*TrmmA2

td=1+alfam*((0.215+0.28288*alfam-
1.061*betam+0.26665*zZm)/(0.6366+betam*zm+1.061*alfam*betam))
Kg=nm*10A-7* (R*10A-3)*3.75*td/M1m;

% calculo dos parametros hidrodinamicos

Dex=114.3*10A-3

At=(pi*DIA2/4)-(pi*192*DexA2/4);

Ar=dpA3*DENg1* (DENS-DENg1) *g /m1A2

Remf=((33.7)A2+0.0408*Ar)A0.5-33.7

umf=(Remf*mi)/(DENg1*dp) ;

esf= 6/(dp*DENS*EAP) ;

emf=0. 586*(m1A2/(DENg1*g*(DENs DENg1) *dpA3))A0.029* (DENg1/DENS)AQ.021;

uo=QF/(pi*DIA2/4);

dbo=0.347*(A0* (uo-umf))A0.4;

dbm=0.374*(pi*DIA2* (uo- umf))AO 4;

me-w/(At*(l emf) * (DENS-DENg1)) ;

ub=uo-umf+0. 711*(g*dbm)A0 5;

delta=(uo-umf)/(ub-umf);
ef=1-((1-delta)*(1-emf));

Z-me*(l emf)/(1-ef);

db=dbm- (dbm- dbo)*exp( -0.3*z/pI);

Ab=delta*At;

Qb=Cuo-umf)*Ab;

Qe=QF-Qb;

QeF=Qe;
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V=At*Z;
Re=(DENg1*dp*umf) /mi ;
Tres2=(At*z) /QF
UU=uo/umf;
Dleito=4*W/(pi*DIA2%Z);
Cc=0.04*DENs/134.4;

% Calculo dos coeficientes de transferencia de massa

for i=1:6
Kbg(i)=4.5*(umf/db)+5.85*((Di(i)AO.S*gAO.ZS)/dbAl.ZS)

en
for i=1:6
ch(i)=6.78*(emf*Di(i)*ub/dbA3)A0.5
en

for i=1:6
Kb(i)=(1/Kbc(i))+(1/Kce(i));
Kbe(i)=1/Kb(i);

end

Hbc=4.5*(umf*DENg1*ng1/db)+5.85*((K9*DENE1*C g1)A0.5%gA0.25) /dbAl.25; %OK
Hce=6.78* ((DENg1*Cpg1*Kg)A0.5)*(emf*ub/(d A3)§A0.5
Hbe=1/(1/Hbc+1/Hce§;

for i=1:6
teta(i)=Kbe(i)/(uo-umf);

end

tetal=teta(l);
teta2=teta(2);
teta3=teta(3);
tetad=teta(4);
teta5=teta(5);
tetab=teta(6);

% calculo da variavel beta
beta=Hbe/(ub*DENg1*Cpgl) ;
% Resolucdo do sisterma de equagdes nao lineares

x0=[Nle,N2e,N3e,N4e,N5e,N6e]; .
options=optimset('Displ aK' , '1ter', 'NonlEgnAlgorithm','gn' );
[x,fval,exitflag,algorithm] .
fsolve(@sistemasimples5,x0,options,Qe,QF,N1F,N2F,N3F,N4F,N5F,N6F,Te,ub,uo,umf,Ab,
Z,X,%etgl,tetaz,teta3,teta4,teta5,teta6,ef,Kr,Ka,Cc,P,R,DENgF,Cng,DENgo,Cpgo,bet
a,delta

erro=(abs(x(1)-N1le)+abs (x(2)-N2e)+abs (x(3)-N3e)+abs (x(4)-N4e)+abs(x(5)-
N5e)+abs(x(6)-N6e))/6;

if erro > 0.01;
Nle=x(1) ;N2e=x(2) ;N3e=x(3) ;N4e=x(4) ;N5e=x(5) ;N6e=x(6),
conta_massa=conta_massa+1l
errol=erro
continue

end
if conta_massa >10
gle=§(1);N2e=x(2);N3e=x(3);N4e=x(4);N5e=x(5);N6e=x(6);
rea

end

erro2=erro
Nle=x(1) ;N2e=x(2) ;N3e=x(3) ;N4e=x(4) ;N5e=x(5) ;N6e=x(6)
if N2e<0
N2e=0
end

% Recalculo da viscosidade, densidade e Cp no leito e na saida do reator
% para uso no balanco de energia

for i=1:6
a(i)=0.42748*(RA2*Tc(i)A2.5/Pc(i));
d b(i)=0.08664* (R*Tc(i)/Pc(i));
en
bmF=y1F*b(1)+y2F*b(2)+y3F*b(3)+y4F*b(4)+y5F*b(5)+y6F*b(6) ;
bme=yle*b(1)+y2e*b(2)+y3e*b(3)+yde*b(4)+y5e*b(5)+y5e*b(6);

amF=Cy1F*(a(1)A0.5)+y2F*(a(2)A0.5)+y3F*(a(3)A0.5)+y4F*(a(4)A0.5)+y5F*(a(5)A0.5)+y
6F*(a(6)A0.5))A2;

ame=(yle*(a(1)A0.5)+y2e*(a(2)A0.5)+y3e*(a(3)A0.5)+yd4e*(a(4)A0.5)+y5e*(a(5)A0.5)+y
6e*(a(6)A0.5))A2;



VidF=R*TMF/PMF;

vide=R*Te/P;

vcalcF=@(VF) (PMF+amF/ (TMFAQ. 5* (VFA2+bmF*VF))) * (VF-bmF) -R*TMF;
vcalce=@(ve)(P +ame/(Te AQ.5*(veA2+bme*ve)))*(ve-bme)-R*Te;
VrF=fzero(vcalcF,VidF);

vre=fzero(vcalce,vide);

ZF=VrF/VidF;

Ze=Vre/Vide;

Mm=yle*M(1)+y2e*M(2)+y3e*M(3)+y4e*M(4)+y5e*M(5)+y6e*M(6) ;
Tcm=yle*Tc(1l)+y2e*Tc(2)+y3e*Tc(3)+yde*Tc(4)+y5e*Tc(5)+y6e*Tc(6) ;
Zcm=yle*zc(1l)+y2e*zc(2)+y3e*zc(3)+yde*zc(4)+y5e*zc(5)+y6e*zc(6) ;
VCm-(yle*Vc(1)+y2e*Vc(2)+y3e*Vc(3)+y4e*Vc(4)+y5e*VC(5)+y6e*Vc(6))*1000
Pcm=R*10A-2*Tcm* (Zcm/vVcm) ;

Trm=Te/Tcm;
Prm=P*10A-5/Pcm;
zeta=0. 1%6*(Tcm/(MmA3*PcmA4))A0 .16667;

for i=1:
Tr(i)=Te/Tc(i);
end
for i=1:6
d Dpr(1) (52.46*Dp(i)A2*Pc(i))/Tc(i)A2;
en
for i=1:6
if Dpr(i)>=0 & Dpr(i)<0.022;
Fpo(i)=1;
elseif Dpr(1)>-0 022 & Dpr(i)<0.075;
Fpo(i)=1+30. 55*(0 292-zZc(i))AL. 72
elseif Dpr(i)>=0.0
q Fpo(1)=1+30. 55*(0 292-2c(i))A1.72*abs((0.96+0.1*(Tr(i)-0.7)));
en
end

Fpom-yle*Fpo(1)+y2e*Fpo(2)+y3e*Fpo(3)+y4e*Fpo(4)+y5e*Fpo(5)+y6e*Fpo(6),
Z1=((0.807*TrmA0.618-0.357*exp(-0.449*Trm)+0.340*exp (-
4.058*Trm)+0. 018))*Fpom,,

Visco=Z1/zeta;
mi=Visco*10A-7

for i=1:6;
CPF(i)=(cP(i,1)+CP(i,2) *10A-3*TMF+CP (i, 3) *10A-5*TMFA2+CP(i,4) *10A-
8*TMFA3+CP(1,5)*10A—11*TMFA4)*R;
en
for i=1:6;

CcPo(i)=(cP(i,1)+CP(i,2)*10A-3*512.15+CP(i,3)*10A-5*512.15A2+CP(i,4) *10A-

8*512.&5A3+CP(1,5)*10A-11*512.15A4)*R;
en
for i=1:6;
cP1(i)=CcP(i,1)+CP(i,2)*10A-3*Te+CP(i,3) *10A-5*TeA2+CP(i,4)*10A-
8*TeA3+CP(i,5)*10A-11*TeA4) *R;

end
CPFar= (3.355+0.575%10A-3*TMF-0.016*10A5*TMFA-2) *R;

CpgF=(CPF(1) *y1F+CPF(2)*y2F+CPFar*yar);
Cpgo=(CPo(1)*ylo+CPo(2)*y20+CPo(3)*y30+CP0(4)*y40+CP0o(5)*y50+CP0(6)*y60) ;
Cpgl=(cP1(1)*yle+CP1(2)*y2e+CP1(3)*y3e+CP1(4)*y4e+CP1(5)*y5e+CP1(6)*yb6e) ;

N1lb=((N1F/QF
N2b=((N2F/QF
N3b=((N3F/QF
N4b=((N4F/QF
NS5b=((N5F/QF
N6b=((N6F/QF

Nout(1)=N1b+Nle;
Nout(2)=N2b+N2e;
Nout(3)=N3b+N3e;
Nout(4)=N4b+N4e;
Nout(5)=N5b+N5e;
Nout (6)=N6b+Nb6e;

Nle/Qe)*exp(-tetal*z)
N2e/Qe)*exp(-teta2*z) + N2e/Qe)*Qb
N3e/Qe)*exp(-teta3*z) N3e/Qe) *Qb

+ Nle/Qe)*Qb
+
+
N4e/Qe)*exp(-tetad*z) + N4e/Qe)*Qb
+
+

- N5e/Qe)*exp(-teta5*z) + N5e/Qe)*Qb
- N6e/Qe)*exp(-teta6*z) N6e/Qe) *Qb

MMe = M(1)*yle+M(2)*y2e+M(3)*y3e+M(4)*y4e+M(5)*y5e+M(6)*ybe;
MMo = M(1)*ylo+M(2)*y20+M(3)*y30+M(4)*y40+M(5)*y50+M(6)*y60;
DENg P*MMe/(Ze*R*Te) ;

DENgo = P*MMo/(Ze*R*Te),
% calculo do calor de reacdo

pa=(cP(3,1)+cP(5,1)-2*cpP(2,1)-0.5*CcP(4,1)-cP(1,1))*R
Db=(cP(3,2)+CP(5,2)-2*CcP(2,2)-0. S*CP(4,2)—CP(1,2))*R*10A 3;
bc=(cP(3,3)+cP(5,3)-2*cP(2,3)-0.5*CcP(4,3)-CcP(1,3))*R*10A-5;
pd=(cP(3,4)+CP(5,4)-2*CP(2,4) 0 S*CP(4,4)—CP(1,4))*R*10A—8;
pe=(cP(3,5)+cpP(5,5)-2*crP(2,5)-0.5*CcP(4,5)-CP(1,5))*R*10A-11;
DH=(—2.39*10A8+Da*(Te—Tref)+Db*O.5*(TeA2—TrefA2)+Dc*0.33*(TeA3—
TrefA3)+Dd*0.25*(TeAd-TrefAd)+De*0.2% (TeA5-TrefA5));

168



169

r1=§K;;§a*Cc*N1e*P/(N1e+N2e+N3e+N4e+N5e+N6e))/(R*Te+(Ka*N1e*P/(N1e+N2e+N3e+N4e+N5
e+Nb6e H

% calculo do coeficiente global de troca térmica

Dex=114.3*%10A-3; Din=97.18*%10A-3; L=12.4*192; Kt=60.5;Cr=0.05; Pr=0.902;
magua=98.05;

Ain=(pi*Din*L);

Aw =(pi*Dex*L);

Rew=(4*magua)/(pi*Din*151*10A-6);

Nu=0.023*(RewA0.8)*(PrA0.33);

hi=(Nu*0.647)/Din;

hw=0.01844*Cr*(Kg/dp) *(1-

ef)*(DENg1*Cpg1/Kg)A0.43*((dp*DENg1*uo) /mi)A0Q.23*(417/Cpg1)A0. 8% (DENs/DENG1)A0.66

?t=(1/(h1*A1n))+(1og(Dex/Din)/(2*p1*Kt*L))+(1/(hw*Aw));
U=1/(rt*aw);

% Balanco de energia na fase emulsdo

QO=QF;
Qeo=Qo-Qb;

Energia = QeF*DENgF*(C?gF/MMF)*(TMF—Tref)—Qeo*DENgo*(C 0/MMo) * (Te-
Tref)+ub*DENg1*Ab* (Cpg /MMe)*(TMF—Te)*(l—(exp(—beta*z)gg+At*Z*(1—de1ta)*(l—ef)*(—
1)*DH*r1+U*Aw*(Tw—Te§;

if abs(Energia)> 1

Energia

Te= QeF*DENgF*(Cp?F/MMF)*(TMF—Tref)—Qeo*DEN 0*(Cpgo/MMo) * (-
Tref)+ub*DENg1*Ab* (Cpg /MMe)*TMF*(1—(exp(—beta*zg))+At*z*(1—de1ta)*(l—ef)*(—
1) *DH*r1+U*Aw*Tw) / (Qeo*DENgo* (Cpgo/MMo) +ub*DENg1*Ab* (Cpg1/MMe) * (1- (exp (-
beta*z)))+U*Aw) ;

Toop_energia=1;

Te
end
if abs(Energia)< 1

Energia |

Toop_energia=0;

Te

end
if conta_energia == 10
Toop_energia=0;

end
conta_energia=conta_energia+l;

end % end correspondente ao while

Conv.etenoleito=((N1F-Nout(1))/N1F)*100;
conv.HCLleito =((N2F-Nout(2))/N2F)*100;
conv.02leito  =((N4F-Nout(4))/N4F)*100;

% Rotina para o calculo na regido de freeboard

N6=Nout (6)

a= 1.39

A=(pi*DIA2)/4;

s1=Nout (1) ;s2=Nout(2) ;s3=Nout(3) ;s4=Nout(4);s5=Nout(5);s6=Nout(6);

% Resolucao dos sistema de equacdes diferenciais

options = odeset('RelTol',le-4,'AbsTol’',[1le-4]);

Zfinal=24-z;

altfreeboard=0:0.01:zfinal;

[zf,N] = odel5s(@sistemafreeboardl100, [altfreeboard],[sl s2 s3 s4 s5
s6],options,A,a,Kr,Ka,cc,P,R,Te,W,Z,DENS) ;

Tinha=1ength(N);
for i=1:11nha
if N(i,2)<0
matN=i-1;
break
end
end

Nlsaida=N(matN,1);
N2saida=N(matN,2);
N3saida=N(matN,3);
N4saida=N(matN,4);
NS5saida=N(matN,5);
N6saida=N(matN,6) ;

Conv.etenofreeboard=((N1F-N1lsaida)/N1F)*100;
conv.HCLfreeboard =((N2F-N2saida)/N2F)*100;
conv.02freeboard =((N4F-N2saida)/N4F)*100;
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% Impressdao dos resultados

fprintf('%s\n', 'Resultados para o leito')
fprintf('%s\n','-------------------»--- - -\ -\ o\ o\ b b\ . | ,

________________________________ D)
fprintf('Concentracdo de eteno : Bolha, Emulsdo, Saida leito: %6.5f
%6.5f %6.5f \n',N1lb,Nle,Nout(l) ) . .
fprintf('Concentracdo de HC1 : Bolha, Emulsdo, Saida leito: %6.5f
%6.5F 9%6.5Ff \n',N2b,N2e,Nout(2) ) . .
fprintf('Concentracdo de Agua : Bolha, Emulsdo, Saida leito: %6.5f
%6.5F %6.5f \n',N3b,N3e,Nout(3) )

fprintf('Concentracdo de Oxigénio : Bolha, Emulsdo, Saida leito: %6.5f
%6.5f %6.5f \n',N4b,Nde,Nout(4) ) . .
fprintf('Concentracdo de Dicloretano : Bolha, Emulsdo, Saida leito: %6.5f
%6.5f %6.5F \n',N5b,N5e,Nout(5) )

fprintf('Concentracdo de Nitrogénio : Bolha, Emulsdo, Saida leito: %6.5f
%6.5f %6.5f \n',N6b,N6e,Nout(6) ) .
fprintf('Taxa de conversao do eteno : %6.2f\n',Conv.etenoleito )
fprintf('Taxa de conversao do HCL : %6.2F\n',Conv.HCLleito )
fprintf('Taxa de conversao do Oxigénio : %6.2f\n',Conv.02leito )
fprintf('Temperatura no leito : %6.2f \n',Te)

fprintf('%s\n', "' -———-—c—cm e

fprintf('%s\n', 'Resultados para o leito + freeboard')
fprintf('%s\n', "' -———-—c—cm e

fprintf('Concentracio de eteno saida do reator : %6.5f \n',Nlsaida )
fprintf('Concentracdo de HC1 saida do reator : %6.5f \n',N2saida )
fprintf('Concentracdo de Agua saida do reator : %6.5f \n',N3saida )
fprintf('Concentracdo de Oxigénio saida do reator : %6.5f \n',N4saida )
fprintf('Concentracdo de Dicloretano saida do reator: %6.5f \n',N5saida g

fprintf('Concentracdo de Nitrogénio saida do reator : %6.5f \n',N6saida
fprintf('Taxa de conversao do eteno :
%6.2f\n',Conv.etenofreeboard )

fprintf('Taxa de conversao do HCL : %6.2f\n',Conv.HCLfreeboard

fprintf('Taxa de conversao do Oxigénio : %6.2f\n',Conv.02freeboard )
fprintf('%s\n', ' -———-—— - e
fprintf('%s\n', 'Resultados parametros hidrodinamicos e termodinamicos do leito')

fprintf('%s\n', ' -—————— - e

fprintf('Porosidade do leito expandido : %6.2f\n',ef )
fprintf('Porosidade do leito na minima fluidizacao : %6.2f\n',emf )
fprintf('Altura do leito expandido : %6.2f\n',z )

fprintf('Altura do leito na minima fluidizacao 1 %6.2F\n',zmf )
fprintf('velocidade de minima fluidiacao : %6.2e\n',umf )
fprintf('velocidade de ascencao da bolha : %6.2f\n',ub )
fprintf('Diametro medio da bolha : %6.2f\n',db )
fprintf('viscosidade dos gases no leito : %6.2e\n',mi )
fprintf('Ccondutividade termica dos gases no leito : %6.2e\n',Kg )

fprintf('calor especifico da mistura entrada reator : %6.2e\n',CpgF )

fprintf('calor especifico da mistura saida reator : %6.2e\n',Cpgo )
fprintf('Calor especifico da mistura no leito : %6.2e\n',Cpgl )
fprintf('Densidade dos gases na entrada do reator : %6.2f\n',DENGF )
fprintf('Densidade dos gases na saida do reator : %6.2f\n',DENgO )

fprintf('Densidade dos gases no leito do reator : %6.2f\n',DENg1 )
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Anexo D — Sistema leito e Sistema Freeboard

function F =
sistemaleito(x,Qe,QF,N1F,N2F,N3F,N4F,N5F,N6F,Te,ub,uo,umf,Ab,z,Vv,tetal,teta2, teta3, teta4
,teta5, teta6,ef,Kr,Ka,Cc,P,R,DENgF,CpgF,DENg0,Cpgo,beta,delta)

F = [x(1)-(Qe/QF)*N1F-(uo-umf)*Ab*(N1F/QF-x(1)/Qe) *(1-exp(-tetal*z))+ V¥ (1l-delta)*(1-
ef)*((Kr*Ka*Cc*x (1) *P) /(X (1) +x(2) +x(3)+x (4)+x (5)+x(6)))/ ((R*Te)+(Ka*x (1) *P) / (x (1) +x(2) +x
(3)+x(4)+x(5)+x(6)));

x(2)-(Qe/QF) *N2F- (uo-umf) *Ab* (N2F/QF-x(2) /Qe) *(1-exp(-teta2*z))+2* v*(1l-delta)*(1-
ef)*((Kr*Ka*Cc*x (1) *P) /(X (1) +x(2)+x(3)+x (4)+x (5)+x(6)))/ ((R*Te)+(Ka*x (1) *P) / (x (1) +x(2) +x
(3)+x(4)+x(5)+x(6)));

x(3)-(Qe/QF) *N3F- (uo-umf) *Ab* (N3F/QF-x(3) /Qe) *(1-exp(-teta3*z))- V¥ (1l-delta)*(1-
ef)*((Kr*Ka*Cc*x (1) *P) /(X (1) +x(2) +x(3)+x (4)+x (5)+x(6)))/ ((R*Te)+(Ka*x (1) *P) / (x (1) +x(2) +x
(3 +x(4)+x(5)+x(6)));

x (4)-(Qe/QF) *N4F- (uo-umf) *Ab* (N4F/QF-x(4) /Qe) *(1-exp(-tetad*z))+0.5*v*(1-delta) *(1-
ef)*((Kr*Ka*Cc*x(1)*P) /(X (1) +x(2) +x(3)+x (4)+x (5)+x(6)))/ ((R*Te)+(Ka*x (1) *P) / (x (1) +x(2) +x
(3 +x(4)+x(5)+x(6)));

x(5)-(Qe/QF) *N5F- (uo-umf) *Ab* (N5F/QF-x(5) /Qe) *(1-exp(-teta5*z)) - V¥ (1l-delta)*(1-
ef)*((Kr*Ka*Cc*x (1) *P) /(X (1) +x(2) +x(3)+x (4)+x (5)+x(6)))/ ((R*Te)+(Ka*x (1) *P) / (x (1) +x(2) +x
(3)+x(4)+x(5)+x(6)))

o 6)-(Qe/QF)* “NGF- (uo-umf) *Ab* (N5F/QF-x(6) /Qe) *(1-exp(-teta6*z))- V¥ (1-delta)*(1-
e :':, ;

function dN = sistemafreeboard(z,N,ef,A,a,kr,Ka,Ccc,P,R,T,N6)
dN = zeros(5,1);

dN(l) (1 ef) FA¥ exp( a*z2)*(((-

1*Kr*Ka*Cc*N(1) *P) /(N(L)+N(2)+N(3)+N(4)+N(5)+N6)) / (C(R*T)+(Ka*N(1)*P)) /(N(L)+N(2)+N(3)+N
(4)+N(5)+N6)))

dN(Z) (l ef) FAT exp( *2)*(((-

2*Kr*Ka*Cc*N(1)* P)/(N(1)+N(2)+N(3)+N(4)+N(5)+N6))/(((R*T)+(Ka*N(l)*P))/(N(1)+N(2)+N(3)+N

(4)+N(5)+N6)))

dN(3) (1-ef)*A*exp(-

a*z)*(((Kr*Ka*Cc* N(l) “P)/(NCL)+N(2)+N(3)+N(4)+N(5)+N6)) / (C(R*T)+(Ka*N(1) *P)) /(N(L)+N(2)+
N(3)+N(4)+N(5)+N6)))

dN(4)=(1-ef)*A*exp(-a*z)* (((-

0.5*Kr*Ka*Cc*N(1)*P) /(N(L)+N(2)+N(3)+N(4)+N(5)+N6) )/ (C(R*T)+(Ka*N(1)*P)) /(N(L)+N(2)+N(3)
+N(4)+N(5)+N6)))

dN(S) (1-ef)*A*exp(-

a*z) *(((Kr*Ka* Cc N(l) “P)/(NCL)+N(2)+N(3)+N(4)+N(5)+N6)) / (C(R*T)+(Ka*N(1L) *P)) /(N(L)+N(2)+
N(3)+N(4)+N(5)+N6)))



