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RESUMO

Os reatores cataliticos estdo presentes em mudosgsos industriais como hidrogenacao
e oxidacdo. A reacdo catalitica de oxidacdo daoggidoi escolhida para o estudo do
regime cinético quimico e dos os principais aspebidrodindmicos da instalacdo, que
servird de referéncia para o desenvolvimento décprdaboratorial para integrar a
disciplina Laboratério de Engenharia Quimica Il daiversidade Federal do Ceara
(UFC). A reacao ocorre em reator tipo leito fluatip a 50°C e pH 10,5. Baseado nos
critérios de Hatta, Mears e Weisz-Prater, verifiseua preponderancia das resisténcias
difusionais sobre a absorcao gasosa. O estudotpeerarificar a influéncia da variacéo de
certos parametros na velocidade global da reac@o.d&terminantes neste estudo, a
guantidade e o tamanho da particula de catalisf@oestudo hidrodinamico do leito
fluidizado trifasico foi realizado a fim de detemar parametros basicos do
funcionamento da instalacdo. Obteve-se 0,0189 rafa ja velocidade de minima
fluidizacdo e 3,58 m/s para a velocidade terniiasl particulas.

Palavras-chaves: regime cinético, reacdo cataliieterogénea, reatores trifasicos,

hidrodinamica.



ABSTRACT

Catalytic reactors are present in many industridcesses such as hydrogenation and
oxidation. The catalytic reaction of glucose oxidatwas chosen in order to study its
chemical kinetic and some of the main hydrodynaasipects. This study will be used as a
reference for the development of a laboratory practhat will integrate the discipline of
Chemical Engineering Laboratory Il of tHéniversidade Federal do CearfdJFC).The
reaction occurs in fluidized bed type reactor &¢raperature of 50°C and pH 10,5. Based on
criteria of Hatta, Mears and Weisz-Prater, it watetmined that there was a preponderance
of the diffusional resistances over gas absanpfldve study allows observe the influence of
variation of some parameters in the overall rateeattion. The amount and diametr of the
particles of the catalyst are crucial in this stutlye hydrodynamic study of fluidized bed was
conducted to determine the parameters of the psbopsration. Iw was obtained 0,0189 m/s
for the minimum fluidization rate and 3,58 m/s foe terminal rate of particles.

Keywords: Kinetic chemical, Heterogeneous catalyteaction, Three-phase reactors,
Hydrodynamic.
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1. INTRODUCAO

A grande maioria dos processos quimicos da atukdidado cataliticos. A
hidrogenacédo e oxidacdo sdo exemplos de procesdastiiais que ocorrem em reatores
cataliticos trifasicos.

Durante uma reacado catalitica, diversas etapascuoiigas devem ocorrer para que
esta se torne efetiva, envolvendo transporte dearass reagentes e produtos externamente a
particula e no interior dos poros e etapas quimdmsadsorcdo de reagentes, reacdo e
dessorcdo de produtos (FIGUEIREDO, 1989; FOGLER)2R0A velocidade global da
reacdo depende da velocidade de cada uma despas. €&a houver limitacdes difusionais
internas ou externas, esperam- se velocidade as thxreacdes menores.

O estudo da cinética de uma reacao cataliticasitdée relevante para determinar as
variaveis do processo que influenciam a velocidtdeeacao global, quando a etapa limitante
€ conhecida. Essas variaveis compreendem, entraspat concentracdo da fase gasosa, o
diametro e quantidade do catalisador, a tempetadwtansidade, a viscosidade, a agitacao da
mistura, os distribuidores de gas e chicanas. @Gammento destes parametros contribui para
a modelagem dinamica de processos que envolvere®agtaliticas heterogéneas. Devido a
sua complexidade, o desenvolvimento de modelos mddiens confidveis vem sendo
requeridos para fins de projeto, otimizacao e cbatr

Os reatores cataliticos devem proporcionar cingtttas etapas fisicas e quimicas,
adequadas as dinamicas do processamento. Dentlipossde reatores utilizados nestes
processos, os leitos fluidizados apresentam vamsaga sua simplicidade de construcdo, a
distribuicdo uniforme de temperatura, além de cestas reatores, as reacdes cataliticas sao
favorecidas pela suspenséo do sdlido.

O funcionamento de uma instalacdo onde ocorre waedo heterogénea trifasica
reine entdo um conjunto de conhecimentos, desdeética quimica ao funcionamento
técnico da instalacdo, com o qual o engenheiro igointeve estar familiarizado para trazer

melhorias ao desempenho do processo.

1.1 MOTIVACAO

Segundo Figueiredo (1989), pode-se afirmar que meai80% dos produtos da

indUstria quimica envolve pelo menos uma etapaliteda Nos Ultimos anos, varias
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pesquisas tém sido realizadas levando a consideréwehorias em processos cataliticos
industriais.

O engenheiro quimico provavelmente se depararapronessos cataliticos ao longo
da sua carreira profissional. Ele € o profissiaalificado para desenvolver projetos de
dimensionamento de unidades de catalise heterogéfma propor modificacbes em
instalacdes ja existentes, visando, nos dois casosmizac¢do do processo com redugdo dos
custos.

Neste contexto foi percebida a necessidade da ralghm um estudo pratico do
assunto destinado aos alunos de graduacédo do @eirsngenharia quimica. Deste modo, o
presente trabalho servira de base para o desemesito de pratica laboratorial para integrar
a disciplina Laboratorio de Engenharia Quimicaalldhiversidade Federal do Ceara (UFC).

Do ponto de vista pessoal, julgo gratificante a rapodade de contribuir

concretamente para a formacao das proximas gerdedasgenheiros quimicos da UFC.

1.2 OBJETIVOS

Este trabalho tem como objetivo estudar uma reagdalitica trifasica a fim de
detalhar seu regime cinético e, a partir da dete&gdio das variaveis que afetam a velocidade
da reacao global, e assim aplicar avaliar suaéntlia na otimizacdo do desempenho de um
reator de leito fluidizado.

O caso de estudo a ser considerado é a reacaoddedx da glicose formando como
produto o acido glicénico, realizada em leito fla&tlo na presenca de catalisador de alumina
impregnada com platina. Trata-se de um estudo ctedpaseado no artigo cientifico
“Modélisation de I'oxydation catalytique du glucodans un réacteur a lit fluidisé triphasé”
(Abdesselam e Zoulalian, 2000).

A partir das analises experimentais fornecidas gsse artigo, mencionado adiante
como artigo base, propde-se, primeiramente, estdanética quimica da reacao trifasica.
Com base nesse estudo, pretende-se determinaramsgbeos operacionais hidrodinamicos do

reator, bem como o funcionamento geral da instalaca
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PARTE 1 — ESTUDO DO REGIME CINETICO DA REACAO

2. REVISAO BIBLIOGRAFICA

2.1 REATORES TRIFASICOS

2.1.1 Introdugéao

Reatores multifasicos sdo aqueles nos quais duasamifases sdo necessarias para
conduzir uma reacado (FOGLER, 2002). A maioria destatores envolve um sistema no qual
a fase gasosa e liquida estdo em contato com waiisadbr na fase sélida. Na maioria das
aplicacdes a reacdo ocorre entre um gés dissaodvidn reagente na fase liquida na presenca
de um catalisador sélido. Em alguns casos, o lgggidm meio inerte e a rea¢do ocorre entre
os gases dissolvidos na fase superficie sélida.

Segundo Ramachandran e Chaudhari (1983), os reatofésicos tém diversas
aplicacbes em processos cataliticos industriaisatato-se cada vez mais importantes na
industria quimica. Algumas de suas aplicacfes adaiempodem ser citadas: a hidrogenagéo
de dleos insaturados, na qual um reator trifasiesséncial, pois a vaporizacédo de gorduras é
uma proposta altamente impraticavel; a sintesastdér- Tropsch, que consiste na sintese de
hidrocarbonetos a partir da reacdo de monéxidadeono e hidrogénio em reator de lama na
presenca de uma suspensdo catalitica; o contropmldado, através da remocdo de gases
poluentes, tais como $SOu H,S, por oxidacao na presenca de um catalisador.

Gienetto e Silveston (1986) forneceram um retraspela utilizacdo de reatores
multifasicos a partir das primeiras décadas dolsé¢éM. Algumas aplicac6es remontam a
tempos anteriores ao desenvolvimento da ciénci&rdgenharia Quimica como disciplina
distinta (é o caso, por exemplo, do tratamenteed&luos).

Outros processos multifasicos tradicionais tambéportantes na industria quimica
sao: Sintese do Butadieno a partir do acetilenoc@®s0 Repe comercializado na Alemanha,
na década de 40), Hidrogenacéo de 0Oleos vegetaisaores de lama (importante processo
comercial da industria de alimentos, desde a déckdd0), Hidrotratamento de Oleos
lubrificantes (década de 50), Hidrodessulfuriza@gortante processo utilizado na inddstria

de petroleo, a partir da década de 60).
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Os trabalhos publicados na literatura apresentami@s sobre a cinética experimental
de reagBes quimicas que ocorrem em sistemas dd§d® cujo principal interesse € o
estabelecimento de uma equacao para a taxa imaidsereacdo. Nestes estudos sao tomados
os devidos cuidados para que as resisténcias sidrancia de massa sejam despreziveis e 0o
reator possa ser considerado como operando em gegimético. Outros estudos sobre
reatores trifasicos que aparecem com frequénciagadeles relacionados com o problema da

transferéncia de massa, onde o seu efeito solesergbenho global do reator é analisado.

2.1.2Tipos De Reatores Trifasicos

Santana (1995) citou em sua tese a descricdo pos thais comuns de reatores
trifasicos encontrados na pratica industrial baseads trabalhos de Ramachandran e
Chaudhari (1983) e também Gianetto e Silvestong)L98

Os autores classificam os reatores trifasicos eas dategorias principais de acordo
com o estado do catalisador:

(1) Reatores onde o catalisador sélido esta suspegsoneovimento

(2) Reatores com leito de catalisador sélido estacionar

Os principais reatores com sélido em movimento egator de leito de lama agitado
(‘slurry reactor’), reator coluna de bolhas e lapbaibble column slurry reactor’) e reator de
leito fluidizado trifasico (‘fluidized slurry reaot’). Os principais reatores em que o sélido
encontra-se estacionario sdo: reator de leitoditmmerso com borbulhamento de géas e reator
de leito gotejante (‘trickle bed reactor’).

Segundo Santana (1995), devido a natureza heteaginum sistema trifasico, um
grande numero de passos deve ser completado ardeasgespécies reagentes possam ser
convertidas em produtos, de modo que muitos fatofegenciam no desempenho final do
reator. As taxas dos processos de transferéncraadsa (especialmente quando a difusédo
intraparticular € consideravel) sdo comumente megiédas em reatores de lama que em
reatores de leito estacionario, pois particuladidensdes mais reduzidas podem ser usadas
nos primeiros, garantindo taxas de difusédo liqwdlido e de difusdo intraparticular mais
altas, o que conduz a uma utilizacdo mais efetiveatialisador.

O mesmo autor relata que além da transferénciaadsana taxa de reacdo € também
influenciada pela maneira como as fases gasospliddisédo contatadas. Sao possiveis duas
situagcOes extremas: fluxo empistonado (‘plug-flo@’mistura perfeita (‘backmixing’). Em

fluxo empistonado a concentracdo de um reagentestermonotonicamente da entrada para
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a saida do reator, enquanto num reator de misarfaifa a concentracdo € a mesma através
de todo o reator e igual a de saida. Nota-se qturai perfeita geralmente diminui o

desempenho do reator.

2.1.3 Vantagens E Desvantagens Dos Reatores Triféss

Nos processos da industria quimica em geral, teahpeas baixas sdo desejaveis
havendo uma forte tendéncia para o desenvolvimdat@rocessos cujas temperaturas e
pressfes sejam as mais baixas possiveis. E dassa diretriz que se insere o uso de reatores
trifasicos (os quais sdo muitas vezes utilizadda pepossibilidade da operacdo em fase
homogénea, que requeria elevacdes excessivas gertara ou pressao para a manutencao
de todos os reagentes numa mesma fase).

Santana (1995) apresenta em sua tese as seguamtagens dos reatores trifasicos
relacionadas a presenca da fase liquida e as nseeonperaturas operacionais utilizadas:

(1) Economia de energia;

(2) Prevencao de perda de reagentes e/ou produtosstensiveis (0 que € de grande
importancia na industria de alimentos);

(3) Prevencao de perda de catalisador e/ou suporteo(imuportante, sobretudo, em
sistemas de reacao enzimatica);

(4) Melhor seletividade (devido a eliminacdo de readdisais pela acdo dissolvente
de liquido e a manutencédo de temperaturas maiagjaix

(5) Alta efetividade catalitica (devido a possibilidatieserem utilizadas particulas de
catalisador de dimensdes bem reduzidas);

(6) Melhor controle de temperatura com a eliminacd@aoletos quentes (gracas as
maiores capacidade calorifica e condutividade t&amda fase liquida);

(7) Flexibilidade de projeto, permitindo maior libergaola escolha das configuracdes
geomeétricas e dos parametros de operacao.

Como principais desvantagens dos reatores trifgspmdem ser destacados:

- O aumento da resisténcia a transferéncia de n@ssédo sobretudo as baixas
difusividades em liquidos)

- O decréscimo da taxa de reacdo (devido as tempssamenores utilizadas e aos
baixos niveis de concentracdo de algumas espé&egsntes, por causa da baixa solubilidade

destas na fase liquida.
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2.2 FENOMENOS FUNDAMENTAIS EM REATORES TRIFASICOS

Os sistemas de reacdes trifasicas podem ser rafades pela seguinte equacgéo
estequiométrica:
alf
VaAg Vg By, OB - v .C,
Sendo A as espécies reagentes na fase gasosaspéases reagentes na fase liquida e

C os produtos na fase liquida. Na equagéoepresenta o coeficiente estequiométrico para

cada espécie.

Devido as diferentes fases presentes na alimentdgaon reator trifasico, eles séao
caracterizados por um certo numero de passos k&fdrancia de massa que podem afetar
seriamente o comportamento e o desempenho do.reator

Supondo-se um sistema trifasico no qual ocorregae entre os reagentes A (na fase
gasosa) e B (na fase liquida), os passos que at@aea que as espécies presentes possam
ser convertidas em produtos sobre os sitios atioscatalisador sdo os seguintes
(Ramachandran e Chaudhari, 1983):

(1) Transporte de A da fase gasosa para a interfaeqgéso;

(2) Transporte de A da interface gas-liquido para e ligsiida;

(3) Transporte de A e B da interface liquido-solidaapasuperficie do sdlido;

(4) Difuséo interna de A e B nos poros do sélido csaalior;

(5) Adsorcao dos reagentes sobre os sitios ativostdiisealor;

(6) Reacdo das espécies adsorvidas com a formacaoathggs;

(7)  Dessorcéao dos produtos;

(8) Transporte dos produtos no sentido contrario acegentes

Para o estudo da performance de reatores trifadeense necessaria a analise
minuciosa de todos o0s passos de transferénciaadeamncom a solucdo de equacdes que
predigam seu efeito combinado com a taxa de rea@AMACHANDRAN E
CHAUDHARI, 1983).

Quanto as taxas de transferéncia de massa em asstaféasicos, estas dependem do
tipo e configuracdo geométrica do reator, assim ocain tamanho das particulas de
catalisador e das condi¢cdes operacionais.

A temperatura e a composicao da alimentagdo afataimética da reacdo quimica,

engquanto as demais variaveis do sistema influeno@sriend6menos de transporte.
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Devido a complexidade dos fendbmenos que podemarcem sistemas trifasicos, é
necessaria, segundo Gianetto e Silveston (1986)itamuabilidade para estimar as
concentracdes de reagentes e produtos e a evalag@mperatura em sistemas operados nao-

isotermicamente, a fim de que se possa garantirap@eacao otimizada do reator.

2.2.1 Etapas Do Processo Heterogéneo

As etapas do processo heterogéneo podem ser (uadds através dos fluxos de
massa do componente A em cada etapa. A figurasttdalos mecanismos de transferéncia de

massa para um sistema trifasico.

BOLHA - GRAO DO
DE GAS CATALISADOR

Figura 1: Transferéncia de massa num processeitaf@om formacao das camadas limites

Onde,

Caci = concentracdo de A na interface liquido-gas tmigas (mol/m);
Cac = concentracdo de A no seio da fase gasosa (fpl/m

Cau = concentracdo de A na interface liquido-gas Baltiquido (mol/m);
CaL = concentracdo de A no seio da fase liquida (mfjl/m

Cas = concentragdo de A na superficie ativa do caiddis (mol/m3);

As etapas da reacdo podem ser definidas como absgasosa, difusdo externa,

difusdo interna e reacao quimica.
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2.2.1.1 Absorcao Gasosa

Esta etapa consiste na dissolu¢cdo do oxigéniolog&mde glicose e no transporte da
fase gasosa para a fase liquida.

Um parametro importante nesta analise € a solabéidia espécie gasosa no liquido.
Geralmente a solubilidade do gas no liquido é dlicada pela lei de Henry, o que significa
supor que existe equilibrio termodinamico na iatesf liquido-gas. A Lei de Henry, que
estabelece a solubilidade do géas, é proporciorabgressao parcial, e pode ser representada

COMo se segue:
Py = HA 1) (
Onde p, é a pressao parcial do gas sobre o liquido enilegoicom a concentracdo

A" do soluto no liquido, e H é a constante da ldileery.

E importante ressaltar que a Lei de Henry é véaioimente para solugdes ideais e
aplicavel apenas a solucgdes diluidas (SANTANA, 1995

Para determinar a preponderancia entre a trasofaréa massa na interface da bolha
(fronteira gas/liquido) e a reacdo propriamenta did seio do liquido, o Niamero de Hatta
(Ha) foi utilizado. Este numero admensional carizdea razdo entre as velocidades de
reacao e de transferéncia de gas no filme liguidioterface da bolha. No caso de uma reacao
quimica de velocidade igual a rsKa™Cg", onde G é o componente gasoso, o0 nimero de

Hatta é descrito como :

* @
Ha=t [ 2k p.cimicy,
k., Vm+1

Sendo,

Da = Dmoz coeficiente de difusdo do gas no liquido (m2/s)
Ca*: solubilidade de gas no meio (mol/m3)

Cgo: Concentracéo inicial do reagente B (mol/l)

k. = ko: coeficiente de transferéncia de massa de absgegsa (m/S)

O significado fisico do Numero de Hatta pode s@tieado facilmente:
- Para Ha < 0,3: A reacao € lenta no seio do la@uidtransferéncia de massa mantém
a concentracao de oxigénio proximo da concentrdedsaturacdo, o que demanda uma area

superficial suficientemente grande.
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- Para 0,3<Ha<3: A reacao é moderadamente rapidaxaAde conversédo depende da
area interfacial, mas também da retencéo de liquido
- Para Ha>3: A reacao é rapida e ocorre exclusingeneo filme da interface gas-

liquido. A converséo sera diretamente proporciaraea interfacial das bolhas de gas.

2.1.1.2 Difusao Externa

E a difusdo de reagentes do interior da fase flp@ia a superficie externa de um
catalisador. Para o estudo desta etapa do regméécd, considera-se que a reagao ocorre
somente sobre o catalisador e n&o sobre a posit&oreo da esfera.

Fogler (1999) relata que uma forma util de model&nansporte difusivo consiste em
tratar a camada de fluido proxima a superficie diide como um filme estagnado de
espessura. Diz-se que toda a resisténcia a transferéncimak&sa se encontra neste filme
estagnado hipotético e que as propriedades (istongentracdo e temperatura) do fluido na
extremidade externa do filme sdo idénticas aquigasterior da fase fluida.

A lei de velocidade de uma espécie reagente A paaperficie € dada da seguinte
forma:

F =K. (Cpp =Chs) 3)

Onde k é o coeficiente de transferéncia de massa externa.

Varias correlagdes foram desenvolvidas para det@ama valor deste coeficiente. No
caso de reacdes trifasicas, estad&ve ser determinado para contatos fluido-sélidga®
solido.

No caso fluido-sdlido, as correlacbes tém como kasecorrelagcbes usadas para
transferéncia de calor em casos de convec¢do forddch exemplo é a correlagdo de
Frossling, descrita como:

Sh =2 + 0,6R¥S? (4)

A base desta correlacdo provém dos seguintes nanaehmensionais conhecidos
como:

- Sherwood (Sh) = kd/R (5)

- Reynolds (Re) pdU/p (6)

- Schmidt (S¢) = W pm (7)
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Os valores destes numeros adimensionais varianorcoefo sistema em analise. Esta
mesma correlacdo pode ser utilizada para encontcaeficiente de transferéncia de massa
para o caso da absorcdo gasosa. Para o caso si@odéxterna, cada termo desta correlacao
representa:

k = coeficiente de transferéncia de massa (m/s)

d = diametro do catalisador (m)

Dm = Coeficiente de difusdo molecular¥s)

p = massa especifica da solugéo (Ky/m

U = velocidade de circulacdo do fluido (m/s)

Para contatos gas-sélido, as correlacbes de Chflta@olburn (1999) propdem o
coeficiente Jm associado aos nimeros de Sherwood (8h/Dkn02) e de Schmidt (Sc: p/

Dmoz) .

J_=ShBc” 8)

Segue queJm relaciona-se com o numero de Reynolds, indicaniditos da
velocidade da fase fluida sobre a transferéncimakesa gas-soélido da seguinte forma :
- para Re (0,01; 50)3,, = 0,84R&"! (9)

- para Re (50; 1000)3,, = 0,57R&" (10)

Para avaliar a resisténcia externa a transferé&heianassa, existe um critério que
permite avaliar ordens de grandeza que confirmenlinaisacbes impostas pela etapa

controladora. Considerando a velocidade de reagacelate observavel experimentalmente
My = r,;, escreve-se a relagébr;\ =K(C, —C,s) e define-se a fragdo de resisténcia
externaf, = (C, —C,s)/C,, de modo que fica estabelecido :

__Lr,
) kCAC:A

Este valor quantifica a fragcdo de resisténcia eater partir de variaveis operacionais

f

(11)

observaveis experimentalmente. Valores fjesuperiores a 0,05 (5%) indicam ordens de

grandeza consideraveis, significando resisténctesnaferéncia de massa na camada externa

de fluido elevadas.
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2.1.1.3 Difusao Interna

O critério de Weisz-Prater foi utilizado para detgrar se a difusé@o interna limita a
reacao em estudo. O parametro de Weisz-Paigs, € funcao do fator de efetividade interno
e do modulo de thiele. Para valoresQ¥ep inferiores a 1 pode-se considerar que nao existem
limitacdes difusivas.

O mddulo de Thiele, neste caso, considera a veldeidde reacéo observada;

r, L2
= 12
ng DeC: (12)
Sendo,

r,: lei de velocidade observada (m/s)

L*: comprimento equivalente (m)

De: difusividade efetiva (Afs)

Cs: concentracdo do reagente na superficie na scieettfh catalisador (mol/f

Enquanto relagdo adimensional o moédulo de Thielesiasga como critério de
funcionamento do processo catalitico, envolvendetapas de interagdo na superficie ativa

do catalisador e os efeitos de difusao intrapdaicAssim, torna-se possivel estabelecer que:

- ¢, — 0 o processo funciona em regime cinético-quimico;
- ¢, >0 o processo funciona em regime cinético com intérigia das resisténcias a

difusao intraparticular, dito regime intermediario;

- ¢, >>1 o processo funciona em cinético francamente difusi

O fator de efetividade interng)(é um parametro importante para a determinacdo da
resisténcia a difuséo interna do sistema. A madeitleste fator (que varia de 0 a 1) indica a
importancia relativa das limitacdes devido a ditusda reacéo. Ele € definido como a razéo
entre a velocidade real da reacdo global e a dadei de reacdo que resultaria se toda a

superficie do interior da particula fosse exposteandi¢cdes da superficie externgs €T

Quando outras etapas fisicas de transferéncia desanaterferem na reacéo, torna-se

dificil estimar o valor de,. Eliminadas estas etapas, isto &, identificands sgorréncias em



20

ordens de grandeza relativamente elevadas quandpacadas a velocidade de reagdo na
superficie, resulta que r' % r identificada entdo como a

velocidade intrinseca do processo, em regime cmilimico de funcionamento do

catalisador. Sob condi¢cdes em que efeitos de d@rsfia de massa sao limitantes, r’
difere de k e as etapas concernentes podem entdo contralacespo.

A velocidade aparente se expressa entao,

)
n=-= (13)

Assim, de uma maneira geral:
n =1, quando em regime cinético-quimico de funaeato do catalisador e;

n <1, quando ha interferéncia de efeitos de traéstea de massa;

Para uma particula esférica de catalisador, F¢3@2) define uma equacao para o

fator de efetividaderf) :
3

n= 7 (@ cothg -1 (14)

Finalmente, para determinar se a resisténcia ateomtrola, determina-se o critério
de Weisz-Prater através da relacéo:

Cwp=7 g (15)

Deste modo, se

- Cwp<< 1: ndo existem limitacGes difusivas, e consetpreente ndao ha gradiente de
concentracdo no interior da particula.

- Cwp>> 1: a difuséo interna € que limita severamemeagao.
2.3 HIDRODINAMICA DE REATORES CATALITICOS

Em um reator de leito fluidizado trifasico de flugontracorrente ascendente, mais
conhecido como leito expandido ou leito em ebulic@ particulas de catalisadores s&o
mantidas suspensas principalmente pela acdo dadigsendo que a fase gasosa flui

concorrentemente na forma de bolhas discretasstalatao proposta para sediar a reacédo de
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oxidagdo da glicose neste trabalho apresenta umgndesuito usado industrialmente: as
particulas sdo mantidas fluidizadas através deraniulagdo interna de liquido.

2.3.1 Classificacéo

Os sistemas gas-liquido-sélido podem ser clasdifica através dos seus
comportamentos hidrodinamicos, que é caracteripatio tipo de operacéo, direcdo relativa
entre os fluxos e pela continuidade das fases.

Existem trés regimes basicos de operacdo basead@stado de movimento das

particulas:

(1) Leito fixo
(2) Leito expandido
(3) Regime de transporte

O regime de escoamento em leito fixo existe quantvca de arraste € menor que o
peso efetivo destas no sistema. Quando um aumantelocidade de gas e/ou liquido, a forca
de arraste se iguala ao peso efetivo das partjcoldgito esta no estado de minima
fluidizag&o, o que marca o inicio do escoamentdetim expandido.

Se a velocidade do gas e/ou liquido passa a serisu@ velocidade de minima
fluidizacdo (Uy), o leito continuara em regime expandido até queelacidade da fase
continua (gas ou liquido) se iguale a velocidad®miteal da particula (). Para velocidades
acima do valor da {Jtem-se o regime de transporte.

O equipamento utilizado neste trabalho € o lemaditado trifasico, cuja faixa esta
restrita ao regime de escoamento em leito expandido esta razdo, faz-se necessario o
conhecimento da velocidade de minima fluidizac@ovelocidade terminal da particula para

garantir o funcionamento adequado do reator.

2.3.2 Leitos Fluidizados Trifasicos

Trés regimes distintos séo identificados acima idtribuidor gas-liquido: regido do
distribuidor, regiédo de leito fluidizado, e umaiéegbifasica quase sem catalisador.
A regido do distribuidor corresponde aquela queé estediatamente acima do

distribuidor gés-liquido, onde pode ocorrer a fagémade jorros de gas. O comportamento



22

hidrodindmico nessa regido € fortemente influeripeélo tipo de distribuidor e pelas
propriedades da mistura liquido sélido. A regiddeite fluidizado propriamente dita inclui a
maior porcao do leito, e 0 seu comportamento vgrandemente com as condicbes de
operacdo. Entretanto, para uma dada condicdo deagdime as variacdes axiais nas
propriedades de transporte sdo minimas. A regiasiba contém apenas particulas oriundas
da regido de leito fluidizado, sendo os limitegerissas duas regides bem mais visiveis para
sistemas com particulas grandes e/ou densas cuagpequenas e/ou leves.

Em relacdo ao comportamento das bolhas, trés regpondem ser identificados.
Quando predominam baixas velocidades de liquidtas @elocidades de gas, diz-se estar em
regime coalescente. Como o proprio nome indicagemegime as bolhas tendem a coalescer,
aumentando o seu tamanho, e subir pelo centro atorreom grande velocidade agitando
violentamente o leito. No regime de bolhas disgenmsdo ocorre a coalescéncia, sendo as
bolhas uniformes e de tamanhos pequenos. Istoeocom altas velocidades de liquido e
velocidades de gas pequenas ou intermediarias.dimas de pequenos diametros (Dc <15
cm) e altas velocidades de gas, as bolhas pdeiménte tonar-se do tamanho do diametro
da coluna, criando bolhas que podem ocupar qualke dosua seccdo transversal, o que

caracteriza o regime “slug”.
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3. TOPICOS SOBRE A REACAO EM ESTUDO

3.1 ESCOLHA DA REACAO

A primeira etapa para o desenvolvimento da prédtteratorial foi a escolha da
reacdo. Havendo como pré-requisito a catélise dgeea, alguns parametros importantes
deveriam ser pré-estabelecidos. Os principais &speeletivos foram listados:

- CondicOes operacionais: temperatura e pressao

- Material requerido: tipo de reator, catalisadoralise dos resultados

- Aspectos pedagogicos: possibilidade de variaggmadametros, tempo de duragéo da
pratica (cinética da reac&do quimica)

ApOs uma pesquisa bibliografica de reagbes com npile para estudo e
desenvolvimento da prética, a reacdo de oxidactditaza da glicose foi escolhida por se
enquadrar bem aos requisitos basicos determindtlasocorre a pressdo atmosférica, a
temperatura de 50°C, ndo possui reagentes ou peotikicos, seu catalisador é facilmente
encontrado no mercado e é operada em leito flwdiz&ifasico, o que a torna

pedagogicamente interessante.

3.2 NOTAS SOBRE A REACAO DE OXIDACAO DA GLICOSE EMACIDO
GLICONICO

A oxidacdo da glicose é realizada industrialmergenthneira biologica através de
microorganismos ou de enzimas especificas. Belj&85) estudou a sintese do &cido
gliconico a partir da glicose sobre uma membrar@angitica a base de glicose oxidase. A
vantagem dos processos bioldgicos esta ligadaaasaletividade da reacdo. Entretanto,
observa-se uma diminui¢do da atividade enzimaticglitose oxidase ao longo do tempo.
Alem disso, durante os ultimos anos varios tralmltle pesquisa foram realizados sobre
catalisadores solidos capazes de oxidar as solugegicose em acido gliconico. Dirkx e
Van Der Ban (1981) estudaram a reacdo em meioiradcabbre um catalisador a base de
platina impregnada de carvao ativo. Eles desenremiveim modelo onde a interagao entre o
oxigénio sobre o catalisador de platina possui @pepimportante. Utilizando o mesmo
catalisador, De Wilt et al. (1972) desenvolveramrmatelo cinético baseado nas membranas

de hidratacéo e desidratacéo.
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O interesse da realizagao desta reagédo em leithzédo, reside na sua simplicidade
de construcéo, na distribuicdo uniforme de tempeaafue este tipo de reator proporciona,
bem como o favorecimento das reacdes pela suspdasanido que influencia diretamente a
transferéncia de calor e massa.

Através da oxidacdo da glicose obtém-se acidos @gis sao utilizados na farmécia,
na indastria alimenticia além de formar complexomdons metalicos constituindo uma
alternativa aos polifosfatos na composicéo de detees sintéticos.

Algumas propriedades do éacido gliconico foram nmamailas por Abdesselam e
Zoulalian (1999):

Tabela 1: Propriedades do &cido glicénico
PROPRIEDADES DO ACIDO GLICONICO
Natureza N&o-corrosivo, nao-toxico, inodaro,
l.

biodegradavel, acido organico néo-volat

Massa molecular relativa 196,16
Formula quimica gH1.07
pKa 3,7

Densidade 1,27 g/mL
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4. MATERIAL E METODOS

Os experimentos realizados para obter os valoesasstantes de reacdo foram feitos
pelos autores do artigo base. Estas foram as umfmsnacfes que foram utilizadas, com
base no artigo, para o desenvolvimento do predesib@lho, visto que ele é estritamente
teorico.

Esta secdo objetiva entdo explicar o procedimertetalhar a metodologia utilizada
no estudo da cinética da reacdo de oxidacao dasglem presenca de catalisador sélido para
futura montagem no laboratério didatico do DEQ/UFC.

4.1. MONTAGEM EXPERIMENTAL

A Figura 2 ilustra o dispositivo experimental w#do. De acordo com o0 esquema da
figura, a montagem experiment&rlifluid compreende trés partes:
(1) O reator tipo leito fluidizado com diametro de % altura de 1,5 m. A altura inicial
das particulas de aluminio de diametro de 3,2 de@&4 m.
(2) O Venturi a emulsdo no qual o gas é introduzidamermédio de quatro orificios.
(3) O circuito de recirculacdo da solugdo aquosa dmsg, que permite, depois da

separacao das fases gasosa e liquida, reciclae éidaida através de uma bomba.
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Figura 2: Esquema do dispositivo experimental
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Onde:
D: medidor de vazdo; E: Trocador de calor; P: Bant#s@ mandmetro em U; P

mandmetro metalico; R: valvula; S: Sonda de oxigéni
4.2. PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

A reacao de oxidacado da glicose no reator foi estadhas condicbes de um sistema
semi-continuo: circuito fechado para a fase liguicle uma bomba promove a recirculacao
desta fase na instalacédo, e aberto para fase gd®asaa determinagdo da constante de
velocidade especifica da reacdo, k, um experiméwtee foi realizado em condi¢des
operacionais especiais. Em seguida, dois experoadntam realizados com 0 objetivo de
estudar a cinética da reacdo em questéo, de faum&ogam realizados em condi¢des iguais
de operagéo diferindo apenas na vazao da solucéerideulacao: Qp1 = 3,61 X 10 m¥s e
Qexp2 = 6,38 x 10 m3/s. A vazdo volumétrica de ar sendo igual;a@,33 x 10 m’/s. A
massa de particulas de aluminio impregnadas degpkatde 300 gramas e o volume total da
fase liquida no circuito fechado é igual a 31,28%m?>.

O pH de 10,5 é mantido através de uma solugcédo tamwipda pela mistura de uma
solucdo de hidrogenocarbonato de sédio 0,1M (NaH@O® uma solucdo de hidréxido de
sédio 1M (NaOH). A concentracdo inicial de glicoge aproximadamente 0,2M e a

temperatura reacional deve ser mantida constab@e@
4.2.1 Experimento Base Para Determinacéo Da Const@nDe Velocidade Da Reacék’

Para o experimento base, um reator tipo bateladia agitacdo, isotérmico foi
utilizado a 50°C e o pH do meio foi mantido a 1(\este experimento, o diametro das
particulas de catalisador é bastante pequeno, reim de 50 um, para certificar que nao haja
resisténcia externa ou interna interferindo natwiaéla reacdo. As particulas sédo dispersas
em uma solucdo tampao onde a concentracdo deggbcd2M. A massa de catalisador neste
experimento é de 3,99 e o volume da solugdg,évde 4.18m°. O ar é introduzido por
intermédio de um difusor de bolhas. Os acidos fdoaasdo neutralizados por uma solucéo
de hidroxido de sédio. As coletas de amostras fdeitas a cada trinta minutos e a glicose

foi analisada por espectrofotdmetro de absorc&Danf.
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5. APRESENTACAO E ANALISE DOS RESULTADOS

5.1. DETERMINACAO DA CONSTANTE DE VELOCIDADE DA REEAOK’

Para estimar o valor de, as seguintes hipéteses foram feitas para o empeto base,
realizado num reator batelada agitado:

(1) As resisténcias de difusé@o interna e externa nalisatlor (com gl< 50 um ) séo
desprezadas

(2) A lei de velocidade expressa por unidade de massatdlisador () é de primeira
ordem para a concentracdo de glicosg €Gle primeira ordem para a concentragao de
oxigénio dissolvido (©.

(3) A concentracdo de oxigénio dissolvido na fase digué igual a concentracdo de

saturacao:

C.* = 0,1724 mol/m3

O balango de massa para a glicose evoluindo rensaspode ser escrito como:

dny/dt = -k'.C *.C¢. M, (16)
Onde k’ é a constante de velocidade da reacao.

A taxa de converséao da glicose € definida da segtorma:

Xg = (NgoNg)/Ngo = (Cgo — C)/Cyo (17)
Desta maneira, baseado nos resultados do espéttnefoo de concentragdo de

glicose em funcéo do tempo, o grafico 1 foi tracado

0 30 60 S0 120 150 180
t (min)

Gréfico 1: Curva experimental taxa de conversadugrpdo do tempo para determinacgdo de k’
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Fazendo ng = ngo (1 — Xg) e Cg = n/,\& integra¢do do balan¢o de massa conduz a

In(1 — Xg) =- k. G*(Mc/ V)t (18)

A representacéo de In(1 — Xg) € praticamente lieeapartir da inclinacéo desta reta,
k' pode ser determinado. O valor dado no artigo # 4,9 x 10° m®.mol'kg’s™. Entretanto,

ao tracar a reta mencionada, obtém-se um valaedife.

Experimento base.

0,8
07 y = 8,396E-05x
' R2=9,60
0,6
0,5 /
0,4
0,3 //' ——Sériel
0,2 / —Linear (Sériel)
0,1
0 /

0] 2000 4000 6000 8000 10000

In{1-XG)

t(s)

Grafico 2: Determinacéo da constante de velocidiadeacao, k'

O valor da constanté’, obtido através do grafico é 8,396 x°1@°.mol'kg™s™. Este

€ o valor que sera utilizado nas préximas etapste dabalho.

5.2 DETERMINACAO DOS VALORES DAS CONSTANTES DE REA©@ DOS
EXPERIMENTOS 1 E 2.

Experimentalmente as duas curvas abaixo foramaubtid
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Gréfico 3: Curva experimental taxa de conversadusipdo do tempo para determinagdo de k'
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Da mesma maneira, as constantes para os doiseep¢os foram obtidas.

Experimento 1

0,7

0.6 v=5921E05 A
0,5 RZ = 9,0'}}«/

3o 7
% 0,3 / ——Sériel

0,2

/ —— Linear (Sériel)
0,1
0
0 2000 4000 6000 8000 10000
t(s)

Grafico 4: Determinacgéo da constante de velocidiadeacao Experimento 1

Ondek’ = 5,921.10 m®.mol*kg?s™.

Experimento 2
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Grafico 5: Determinacéo da constante de velocidiadeacao Experimento 2
Neste casd(’ = 6,414.1F m®.mol'kg’s™.
5.3. CALCULOS RELATIVOS AS ETAPAS DE REACAO

A partir dos resultados experimentais obtidos, amaise das resisténcias relativas a
transferéncia de massa pode ser feita de modaeenieér a etapa limitante, ou seja, a mais

lenta da reagdao.
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5.3.1 Absorcao Do Géas

A correlacdo de Frossling foi utilizada para ccald do coeficiente de transferéncia
de massa para a absorcado gasks@n/s). A base desta correlacdo provém dos seguintes
numeros admensionais,

Sh: kdy/Dmo2; Re =pdpUp/l ; Sc: up Dmo,

Onde, para este caso:

k = ky: coeficiente de transferéncia de massa para ag@uwsgasosa (m/s)

d = dy: diametro das bolhas de oxigénio (m)

Dag = Dmoz: Coeficiente de difusdo do oxigénio na fase saludgiglicose (iis)

P = psolucas Massa especifica da mistura (k&m

U = Uoy: velocidade de ascencao das bolhas de oxigéng) (m/

M = Usolucao Viscosidade dinamica (Pa.s)

Considerando as bolhas de oxigénio como esferkslas) a correlacdo de Frossling é

definida como a eq (4) da secéo 2.1.1.2:
Sh =2+ 0,6RE*5¢"

O valor do coeficiente de difusdo do oxigénig; Dtilizado € um valor aproximado, ja
que o valor exato deste coeficiente relacionandaxigéncio em solucdo de glicose, ou

mesmo na agua, nao foi encontrado na literatulieeriemntrado:

= Dmozyetand: 2,64 X 1(? sz/S
- DMcoz.ague 2,00 x 10 cnf/s

Assim, o valor usado para os calculos foi®m 2,5.10° m?/s.
A viscosidade dinamica da soluGagsiydze foi obtida a partir da correlagao:

In(“solugat) = Xg In(UQ) + Xagualn(l-lagu:; + Xg Xagu@g,agua (19)

Sendoxg e Xagua@s fragdes molares da glicose e da agua na solugéwjscosidade da
glicose (igual a 25 Pa.s a 100°@)gua@ Vviscosidade da agua (5,61°1Pa.s). Ja fsolucaofOi
considerada aproximadamente igugsguczaoja que a concentracdo de glicose na solugéo é
baixa (2 mol/L).
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A velocidade ascensional das bolhas de oxigénioofilida através da férmula
proposta por Werther (1993) para bolhas gasosdsitniluidizado de particulas, no caso de

liquido de baixa viscosidade.
Uoz = 0,71(g.9)>° (20)
Onde g: aceleracdo da gravidade @n/s

Variando o tamanho das bolhas de oxigénio, as segwelocidade foram obtidas:

Tabela 2: Variacdo da velocidade de ascensédo dizssbaom o didmetro

d(m) |Uoz (mis)

0,001 0,0634
0,005 0,1417
0,01 0,2005

Com estes valorek;, foi calculado:

Tabela 3: Resultado dos céalculos para determicaebciente de transferéndig
d (m) Re Sc Sh Kp

0,0010 | 107,3232] 472,50960,4137 |6,302x10"
0,0050 | 1199,910M72,5096 163,88104,097x10"
0,0100 | 3393,859272,5096 274,2503 3,428x10°

Para determinar a predominédncia entre a transfaréiecmassa na interface da bolha
(fronteira gas/liquido) e a reacdo propriamenta did seio do liquido, o Numero de Hatta

(Ha) foi utilizada conforme citado pela eq.(2) eg&o 2.2.1.1.

Ha= = |- 2 k. Dcimic,
k., Vm+1

Para os trés experimentos realizados, obtéve-segusntes valores de Hatta:
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Tabela 4: Calculo do nimero de Hatta em funcaoi@metro da bolha de gas

d (m) Exp base| Exp1l | Exp 2
0,0010 | 0,1028 0,0863| 0,0899
0,0050 | 0,1581 0,1328| 0,1382
0,0100 | 0,1890 0,1587| 0,1652

Para todos os casos, 0 numero de Hatta enconwadwhor que 0,3 o que indica que
a velocidade da reacao quimica € preponderantearadg a velocidade de transferéncia de

massa nesta etapa da reacéo.
5.3.2 Difusao Externa

Aplicou-se correlagbes do tipo Chilton & Colburn®®) para contatos gas-sélido. A
equacao (8) da secao 2.1.1.2 onde o coeficlanéeassociado aos numeros de Sherwood (Sh:
kcdy/DMoy) € de Schmidt (Sc: pPmoy) :

J_=ShBc"

Para o sistema fluido-sélido utilizou-se a equaddala secédo 2.1.1.2 :

Sh =2 +0,6RESC"

- Para o sistema fluido-sdlido

Tabela 5: Resultado dos calculos para determicgaeficiente de transferéncig prara sistema fluido-sélido

Re Sc Sh kc
Expl 249,15 472,51 75,77 2,96:10
Exp2 440,33 472,51 100,07 3,91.10

- No sistema gas-solido

Tabela 6: Resultado dos célculos para determicaeficiente de transferéndi@ para o sistema gas-sélido

Re Jm Sc Sh kc
Expl 249,15 5,48 236,26 0,14 1,1210
Exp2 440,33 6,92 236,26 0,18 1,41°10

A fim de avaliar se as resisténcias a transferéexiarna sdo relevantes, o critério

descrito na equacéo (11) da secao 2.1.1.2 farauit:



¢ oo Lr A
) kCACA

Os valores obtidos para os dois sistemas foram:

- Para o sistema fluido-solido

Tabela 7: Calculo dfe para sistema fluido-sélido

fe
Exp 1 1,07.10
Exp 2 8,75. 10

- Para o sistema gas-solido

Tabela 8: Calculo dfe para sistema gas-solido

fe
Exp 1 3,27.19
Exp 2 2,81.10
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Os resultados mostram que a resisténcia de trénsfarexterna para a solucédo de

glicose pode ser negligenciada. Entretanto, paragenio o valor dée foi muito superior ao

valor limite no qual a resisténcia externa pode reggligenciada. Ndo se pode considerar

como verdade absoluta o resultado destes caldtsbs critério serve apenas como indicativo.

A preponderancia da etapa determinante sera amgfrroada em etapas seguintes deste

trabalho.

5.3.3. Difusao Interna

A fim determinar o critério de Weisz-Prater, paetedminar se a difusdo interna

limita a reacdo em estudo, foi necessario calautabddulo de Thiele e o Fator de efetividade

interno.

O médulo de Thiele, definido pela equacdo (12)smwra a velocidade de reacao

observadar’

_r,a’
ﬂz DeC:
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Algumas consideracgdes foram feitas. O suporte dmiaio foi considerado como
esfera, logo L = R/3. O valor da difusividade efetila glicose nas particulas do catalisador é
considerado entre 0,19 e 1Dy, onde Ohg € 0 coeficiente de difusdo molecular da glicose
em fase aquosa. A 50°C este valor é aproximadame?ex 10 m’s™. Em relacdo a lei de

velocidade da reacdo obtida experimentalmente, tor alo artigo base supdes algumas

consideracdes que serdo utilizadas também nebtdhtoa a reacdo € de ordem 1 em relacdo a

concentracdo de glicose, mas a concentracdo dénixig suposta constante na fase liquida
ja que ele sua entrada é continua no reator. Destaa a formula do modulo de Thiele
apresentada anteriormente pode ser reescrita como:
k'C, 2
A = e (21)
36[D,, [Cs
O fator de efetividade interno foi encontrado a partir da formula ptagmr Fogler
(2002) para uma particula esférica de catalisador (Equacéo 14 da sel.a@p. 2.1.

3

thg -1
(ﬂf(ﬂco @ -

[7:

Os célculos foram feitos para os trés experimentos, de forma que ltesd@espara o
experimento base servira para validar as hipoteses feitas anteriormenteatergsisténcias
internas e externas poderiam ser negligenciadas.

Desta forma, os seguintes valores foram encontrados:

Tabela 9: Médulo de Thiele e Fator de difusividaderno

Reagente Experimento & ui
Exp base 0,002 1,000
Glicose Exp 1 0,116 0,999
Exp 2 0,121 0,999
Exp base 0,052 1,000
Oxigénio |Exp1 2,796 0,697
Exp 2 2,910 0,683
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Estes resultados comprovam que para o experimase/p é proximo de 1. Logo, a
igualdade r' = € satisfeita e as resisténcias relacionadas ddrénsia de massa, podem,
fato, ser negligenciadas neste caso. Valores edsvdd modulo de Thiele sdo observados
para a difusédo interna do oxigénio nos poros dalisatior. Entretanto, o critério de Weisz-
Prater baseia-se no parametrq,Cdefinido pela Equagédo (15) da secdo 2.1.1.3, para
determinar se a difusao interna limita a reaca@studo, onde:

Cwp=n g

Encontrou-se os seguintes valores de Cwp:

Reagente Experimento Gp
Exp base 0,00000
Glicose Exp 1 0,01346
Exp 2 0,01458
Exp base 0,00271
Oxigénio |Exp1 5,44956
Exp 2 5,78093

T&b&0: Critério de Weisz-Prater

O resultado para os dois reagentes no experimest [a era experadGu, € inferior
a 1. Nos outros dois experimentos, observou-seaqgicose ndo causa nenhum tipo de
resisténcia a transferéncia de massa interna. daigénio, apresentou um valor para o
parametro de Weisz-Prater bastante elevado, orglieaique a difusdo interna do oxigénio
nos poros do catalisador limita a reacéo.

A proxima etapa serd verificar a preponderanciafdnémenos de transferéncia de
massa, sejam eles a difusdo interna e a difus@mnextambos concernentes ao oxigénio, ja

que os critérios utilizados acusaram a preseng¢asidsas resisténcias.
5.4. DETERMINACAO DA ETAPA LIMITANTE
O principio fundamental para determinagédo da eliaptante da reacdo é considerar

que em qualquer ponto da coluna a velocidade gldbatransferéncia esta em regime

estacionario. Isto significa que a velocidade @mdferéncia a partir da bolha € igual a
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velocidade de transferéncia para a superficie dalisador que, por sua vez, é igual a
velocidade de reacdo na particula do catalisadam Mator em que o catalisador, o fluido e

as bolhas escoam juntos para cima, em escoamefteme) pode-se escrever:

RA = kbab (CI - Cb) = kcmap (Cb - Cs) = ml?(_rl) (22)

Rearranjando as equacdes:
R

- =C -C 23
kbab i b ( )
R
A_=C,-C, (24)
k.a,m
i:cS (25)
mk7
Somando e rearranjando essas equacdes, obtém-se:
C . 1 ,1f 1 1 ”
R, ka, mika, kn (26)

Cada um dos termos do lado direito da equacdo pedepensado como uma
resisténcia a velocidade global da reacdo, de modp

R - 27)

Onde,

r, = resisténcia a absorcéo de gas
I, = resisténcia especifica ao transporte para afécipata particula de catalisador

. = +TI.= resisténcia especifica combinada a difusdo iatereacdo e difusédo
externa

Nas etapas a seguir, foram verificados os resudtadeliminares obtidos através de

alguns critérios comumente utilizados na deterndioala resisténcia que limita a velocidade
de reacéo global.
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5.4.1 Absorcdo Gasos¥ersusDifusao

A primeira etapa para verificar a etapa limitante r@acdo global consiste em
determinar a predominancia da resisténcia a absosghre a resisténcia de difusdo
combinada (interna e externa) ou vice-versa.

Para isto, construiu-se um gréfico déRx como uma fung¢do do inverso da carga de

catalisador (1/m) para os dois experimentos. Qgtegts foram os seguintes:

Absorc¢ao x Difusdo (Expl)

2,00E-03
1,60E-03 y=0,0001x+9E-08
@ 1,20E-03
© /
o
= 8,00E-04
L=
4,00E-04
0,00E+00 T T T T T T T 1
0] 2 4 6 8 10 12 14 16
1/m(m3/kg)
Grafico 6: Determinacgdo das resisténcias controésdExpl)
Absor¢ado x Difusdo (Exp2)
2,00E-03
y =0,0001x+ SE-08
1,60E-03
— 1,20E-03
i
&
= §,00E-04
(W) /
4,00E-04
0,00E+00 / T T T T T T 1

0 2 4 6 8 10 12 14 16
1/m(m3/kg)

Grafico 7: Determinacgdo das resisténcias controfsdExp2)
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Como esperado, o grafico produz uma linha retaaclinacéo desta reta sera igual a
resisténcia especifica combinada e a intersecdo sera igual a resisténcia a almsarcE

possivel verificar neste grafico qual etapa € amti¢ da seguinte forma. Se,

(1) Absorcdo de gas controla: observa-se uma intersgiuale () e uma inclinacdo
pequena #re).
(2) Difusdo combinada controla: observa-se uma gramdinacdo (rr;) e uma

intersecdo pequena.

Os resultados dos gréficos foram claros:

(rp) << (n+ro).

Nos dois experimentos, o valor degencontrado foi 8,6xIbkges/nT, garantindo que
a absorgcdo gasosa nao limita a velocidade de regigBal. O préximo passo consiste em
determinar se € a difusdo externa ou interna gotata a reacéo global.

A discrepancia dos valores calculados em relacaoriéério utilizado foi bastante
superior para a difusdo externa. Além disso, ososfela limitacdo pela difusédo interna nao
sdo tao notorios, uma vez que a diferenca entmeeatracdo do reagente da superficie aos
poros do catalisador pode ser aproximada coma aaméthtivas as duas concentracoes.
Considera-se entdo, que a etapa controladora daaréareferente a difusdo combinada, com
preponderancia para a difusao externa.

Esta aproximacao pode ser verificada através diesses@&xperimentais modificando

alguns parametros-chave. A sec¢éo a seguir, ligtarels dessas variaveis.
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6. VARIAVEIS DE INFLUENCIA NO DESEMPENHO DO REATOR

Tendo-se verificado a predominancia das resistémgadifusdo no catalisador, alguns
parametros devem ser devidamente analisados pagaoqueator tenha um melhor
desempenho. Os resultados obtidos indicam que casglindo produz nenhum tipo de
resisténcia, sendo entdo o oxigénio o responséeellimitar a velocidade da reacgéo
observada.

Em se tratando da resisténcia imposta pelo reagasteso na transferéncia de massa
liquido sdlido, os parametros de influéncia priatigdio a quantidade de catalisador, tamanho
da particula do catalisador, concentracao de réagenfase gasoseomo a particula se move
juntamente ao fluido, a variacdo da velocidade gieagéo ndo produzird nenhum efeito na
velocidade global da reacéo, bem como a conceotad@eagente liquido.

A resisténcia a difusdo no poro, apesar de ter smltsiderada minoritaria, foi
constatada nos resultados. Os mesmos paramettadoisanteriormente para resisténcia
externa, podem ser citados neste caso, adicionafd@mente, outros parametros como a
concentracdo de componentes ativos sobre o catisaestrutura do poro. A andlise do
modulo de Thiele, referente a esta etapa, indicg ajreacdo superficial é rapida e que o
reagente € consumido muito proximo a superficieraat da particula, penetrando muito
pouco no interior da particula. Logo, uma observagéste ponto é valida. O catalisador
utlizado na reacéo € a alumina impregnada de BJatin metal precioso. A fim de n&o causar
um desperdicio deste metal, os poros do catalisgedem ser impregnados na vizinhanca
imediata da superficie externa, ja que 0s reagemésse caso apenas 0 oxigénio dissolvido,
sdo consumidos préoximos a superficie externa, mi@relo portanto em contato com a
por¢cdo central da particula.

Pedagogicamente, dois estudos praticos podemetendbs. O primeiro diz respeito
a variacdo de algum dos parametros citados acimenatio a avaliar as melhorias no
desempenho da reacdo. A segunda, seria a verdicdga parametro crucial para a
determinacdo da etapa que efetivamente limitagiceglobal € entdo o tamanho da particula
do catalisador. Ou seja, o diametro das particdasatalisador.

A resisténcia externa foi definida anteriormerg@agequacao:

1

r=——
© ke,

Onde a area superficial do catalisador é:
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6

d, 0.

p

Em situacdo em que nao ha cisalhamento entre esytas e o fluido, Fogler (2002)
cita que o numero de Sherwood € igual a 2. Substiuas equacdes acima, na definicdo do
namero de Sherwood, j& mencionada anteriormente rniealho, obtém-se a relacdo da

resisténcia ao transporte para a superficie ddisadar,r., com diametro da particula do
catalisador.

r.=a.d; (28)

Logo, a inclinacdo de um grafico de lpjrem funcéo de In@deveria ser igual a 2.
Partindo do mesmo raciocinio, pode-se determinalagdo da resisténcia a difusédo

interna,r, e o didmetro do catalisador. Partindo da equa28p € usando a definicdo do
modulo de Thiele, pode-se escrever:

dp (29)

Assim,r¢ em fungéo del, em um grafico log-log, deve ser linear. Nessas icoed, a
velocidade global da reacéo pode ser aumentadaulimdio-se o tamanho da particula.

O algoritimo para este procedimento é fornecidoRogler (2002).
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PARTE 2: FUNCIONAMENTO DA INSTALACAO

O objetivo desta parte do trabalho, ndo € dimeasionreator para sediar a reacao
catalitica trifasica de oxidacdo da glicose em adgticonico. Trata-se de um estudo das
condicbes de operacao, envolvendo a hidrodinaperaas de carga, controle da temperatura
do meio reacional e o modo de funcionamento dastalacdo em escala piloto.

7. HIDRODINAMICA
7.1 ESTIMATIVAS DOS PARAMETROS HIDRODINAMICOS
7.1.1 Regime De Escoamento
Para uma canalizacédo de didmetro D, o Numero dedRis/é definido como,

_ p;uD
u

Re

(30)

Onde,

p, : densidade do fluido (kg/n

u: velocidade do fluido (m/s)

L 2 viscosidade dinamica do fluido (Pa.s)

No caso de um leito fluidizado, este nUmero adinoeias € escrito em funcdo do
catalisador e da porosidade do leito:
_ Pud,

Cul-g)y
Sendo,

p, : densidade do fluido (kg/n

(31)

p

u,: velocidade superficial do fluido atravées do I€ito's)
L 2 viscosidade dinamica do fluido (Pa.s)

d,: diametro das particulas do catalisador (m)

&_ . porosidade do leito

y . fator de forma (&rea superficial extem&@)
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O célculo para determinagédo do regime de escoanfi@nteito utilizando os valores
ja conhecidos de densidade e viscosidade do fléideelocidade superficial do fluido para

este caso deve levar em consideracdo a presengaudigsilas no leito. Assimy,= ule,

ondeu é obtido através da vazao de entrada e da arkat@oO diametro das particulas do
catalisador para ambos os experimentos é 32 mrordsiglade do leito representa a razdo do
volume ndo ocupado pelas particulas sobre o voliote¢ do leito. A altura inicial das
particulas no reator € dada pelo artigo base coniosg 4 m e a altura do leito € 1,5 m. Desta
forma, a porosidade do leito foi calculada, obtesed®,73 como resultado. O fator de forma,

neste caso, é igual a unidade por tratar-se deat@isador esférico. Os resultados foram os

seguintes:
Tabela 11Reynolds da particula Rep, para experimentos 1 e 2
Exp 1 (Q = 3,61.16m%s) Exp 2 (Q = 6,38. 1tim%/s)
Reynolds Re, ) 673,64 1190,528

Sabendo-se que para este tipo de operacédo, o regime sera:

- Laminar, seRep <40
- Turbulento, seRe, > 40

Logo, o regime de escoamento dos experimentos é turbulento.
7.1.2 Velocidade Minima De Fluidizacéo

As correlacdes para o célculo da velocidade de minima fluidizac&o parteyuatzi&

de Ergun:

- -£)? 1-¢
(CAP) _qgole) M, 175 )P, (32)
®: £.°dp ®, &£ °dp

p

Para esta, algumas hipoteses foram feitas:

- @ (esfericidade da particula) = 1

- £ =&, (porosidade minima de fluidizac&o).

min
SendoL o comprimento do leito em metros.

A equacéo (x), pode ser entédo escrita como:
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(33)

3

dp° it |, | PA= En)* Py Uy _(drfpf (P, ~ P )gJ s
Emf luf2 gmfslu

175 +1 d
M

Para casos onde os valores da porosidade minifha@dizacdo €nr) ndo é conhecido,
a relacao abaixo é vélida para um conjunto extdessistemas:
1
o e 00— 34
p “mf 14 ( )

Para o presente estudo, com a mesma hipdtesaufégaormente em que | igual a

1, o valor deg s sera 0,4149.

Definindo o nimero de Reynolds minimo de fluidizagcédmo:

(u_ [d
Remf :M (35)
or

a equacao para o célculo da velocidade minima-s@na

Re .’ dpl-¢_,)Re dp® -
17574150 P mfz e _[ dP°P; (pz PIY|_, (36)
Emf Emf luf

Resolvendo, tem-sdke,, = 105,31. Substituindo os valores na formulaRe, ,
encontra-se um valor da velocidade de minima fluidizat§g, { igual a 0,0194 m/s para o

sistema bifasico liquido-sélido. Aplicando a correlacdo de BegavMratson (1978) para o

sistema trifasico obtém-se:
U =U o @=UJ%0u%7d 2% (o, — ) 7°*%) = 0,0189 m/s (37)

7.2.3 Velocidade Terminal Das Particulas

A velocidade terminal das particulas de catalisador foi determinada usaralo-s
correlagéo de Jean e Fan (1987):

Ut B -0,509
gl :1—0,518Frg°'31 Ps ~ P (38)
ut P
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Onde,

Utg,: velocidade terminal do sistema trifasico

Ut: velocidade terminal do sistema bifasico (liqusiidido)

De acordo com o Reynolds da particiRa, determina-se o tipo de regime para o
calculo deUt;:

- Para Rg< 0,4 : Regime de Stokes
- Para 0,4<R&500: Regime intermediario
- Para 500<Rg< 200.000: Regime de Newton

Os célculos realizados anteriormente revelam gestema se encontra na faixa do
Regime de Newton. A velocidade terminal do sistéifi@sico pode entdo ser calculada pela

equagao:

Ut, =[319d, (o, - p,)]2= 6,466 mis (39)

O nuamero de Froust, Fr, para o gas é dado por:

U 2
Fr = 9 =
g gdp 0,1575 (40)

A velocidade de ascensdo do gds, foi estimada a partir da correlacdo de Werther
(1983), dada por:
U, =(gd,)* (41)

O parametro® varia com o diametro da bolha do gas. O valorzatilo nos céalculos
foi ®= 0,71, que é comumente encontrado na literaturardtacéo ao diametro das bolhas,
sabe-se que este varia ao longo do reator. Um thdmeédio de 1mm foi utilizado nos
calculos. O valor da velocidade de ascenséo dolga foi Uy = 0,07 m/s.

Substituindo os valores calculados na formula (4de-se finalmente obter a

velocidade terminal do sistema trifasico:

Utg= 3,58 m/s
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7.4 PERDA DE CARGA DO LEITO FLUIDIZADO

Diversas equacoes sdo encontradas na literatuaadeacrever a perda de carga em
leitos. Uma equacéo bastante utilizada para desceeperda de carga minima de fluidizacao
em funcdo da velocidade superficial do leito é aid€§o de Ergun, j& mencionada
anteriormente. Este modelo € usualmente mais prgo@ss considera que a perda de carga
ndo depende somente da razdo de fluxo, mas tambédorrmdato das particulas, do tipo de

empacotamento do leito e também de propriedadélsido como a viscosidade.

Ap = 1501, Uy (1-¢, ) , 1750, uz (1-¢)
== L g (42)
did; £, od, £

Para as condi¢cdes de funcionamento do leito fladbzem estudo, a perda de carga
equivale a 160,92 Pa.

Uma observacdo importante a ser feita neste moneetoelacido existente entre a
perda de carga do leito e o tamanho da particulantQ maior a particula do catalisador,
menor sera a perda da carga. Entretanto, da Pdderdbalho, concluiu-se que para diminuir
as resisténcias a difusdo interna, uma das aliessageria diminuir o diametro da particula
do catalisador. Logo, € necessario encontrar unggisecdo onde haja um funcionamento

otimo do ponto de vista microscopico e macroscofmooseja, cinético e hidrodinamico).
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8. EFEITOS TERMICOS

O controle da temperatura em reacdes cataliticds éxtrema importancia. A sua
variacdo pode acarretar em um mau funcionamenteatilisador, podendo levar a sua
desativacdo, além dos produtos secundarios quempailegir fora da faixa Otima de
temperatura ja estudada e determinada. Portartesefanecessario conhecer a variacdo da
temperatura no decorrer da reacdo. Sendo um vghoficativo, propostas para o controle da
temperatura do meio devem ser dadas.

O balanco geral de energia, fornecido por Foglé022, para reatores operados em

regime estacionario é:

n T T
Q-W=F, " [©,C,dT~|AHY (T,)+ [AC,dT [F,, X =0 43)
=1 T, Tr

Esse balanco relaciona a conversdo em qualqueo potemperatura da mistura de
reacdo no mesmo ponto (isto é, fornece X como wneab de T). Em geral, o termo de
trabalho pode ser desprezado no projeto de rediatar. Contudo, a menos que a reagéo seja
conduzida adiabaticamente, a equacao (46) aindféci de ser resolvida porque em reatores
nao adiabaticos o calor adicionado ou removidoistersa varia ao longo do comprimento do
reator. Este problema n&o ocorre em reatores dmiabaos quais sdo freqientemente
encontrados na industria. Logo, como hipotese, tagmios que o reator em estudo é
adiabatico.

Assim, com Q e W iguais a zero, a equacao (46)zredia

.
X[_AH RX(T)]: JZGICpidT (44)
Tio
Se todas as espécies entrarem a mesma tempegttia, To = To. De forma que
obtém-se:
. X|-aH® T)]+> @, T, + XAC, T,
= = 45
> ©,C, +XAC, (49)
Se a alimentacgéo for de um reagente A puk€ge= 0, entéo,
X[-AHS (T
T:To+ |_ RX( r)J (46)

pA
A partir da estequiometria global da reacao,

CgH,,0, +%20, I - produtos
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Para calcular a entalpia da reacdo foram usadastalpias de formacdo das espécies

reagentes fornecidas pdterry’s Handbookseguinda a equacéo seguinte:

AH ORx (TR) =H 1(312 (TR) -1/2H gz (TR) —-H gBleo6 (TR) 47)

Tomando como temperatura de referéncia a temparatubiente (25°C), a entalpia
de formacdo do Oxigénio sera zero. Para estesles|autilizou-se a energia de formagéo
para a forma sdlida de glicose. Desprezou-se, gotta energia de solvatacao no calculo da
entalpia de reacéo.

HE o, (Tr) = - 1274,5 kJ/mol

H 2e (Tr) = - 1586,9 kJ/mol

Logo,

AHY, (T) = -315 kJ/mol

Comprovando assim, que a reacao é exotérmica.

O préximo passo é verificar a variagdo da temperatura ao longo do. teregaacgao
(49) fornece uma relagdo entre temperatura e a taxa conversdo da reacaniliFala,
considera-se o reagente, no caso a glicose, puro na alimentagao, deuaady é igual a
zero. Devido a dificuldade de encontrar o valor do calor especifico asejliutilizou-se o
valor do G aquoso (4.186 kJ/kg°C) como primeira aproximacdo. Nomeando o termo
constante [AHY, (T, JCpa] dea, equagéo (49) pode ser reescrita como:

X =a(T-Ty) (48)

A partir dos dados experimentais, sabe-se que apés 2 horas eutOsndie reacgéo,
obtém-se uma taxa de conversédo, X, igual a 50%. Assim, obtém-galamda elevacado da
temperatura igual a 6,67°C. Apenas para fins estimativos, obtém-seiraento meédio de
0,044°C por minuto de reagao.

Um sistema de regulagdo de temperatura ndo € interessante neste dasse Po

negligenciar esta variacdo de temperatura, considerando que ela se dissipsti@acao
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9. ESQUEMA DO FUNCIONAMENTO DA INSTALACAO

9.1 ETAPAS DE FUNCIONAMENTO

(1) Aquecer o reservatério contendo agua até atinggimperatura de 50°C

(2) Diluir a glicose (a priori sélida) de forma a obtena solugéo de 0,2M

(3) Colocar a bomba em funcionamento respeitandeebxidades minimas e maximas
estabelecidas no estudo hidrodinamico da instalacéao

(4) Acompanhar o avancamento da reacao, opbdésiveis variacdes da temperatura.

O reservatorio contendo inicialmente a solucédo lileoge deve ser integrado ao
circuito fechado de circulacdo da fase liquida wemque ele € usado para formar a solucéo
tampéao. Isto garante que a bomba néao funcione aoya@vitando assim o fenbmeno da
cavitacdo. O hidréxido de sodio acrescentado paradr a solugdo tampédo, mantendo o pH
constante ao longo da reacdo, deve ser adicionadeeservatorio, enquanto que para a
medicdo do pH sugere-se o topo do leito fluidizdsim. para que haja uma homogeneizacao

ao longo do circuito da instalacéo e valor medigja sonfiavel.
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10. CONCLUSOES

A primeira parte do trabalho, referente ao estudeético da reacdo, baseou-se em
experimentos realizados em laboratério. A parts desultados obtidos, foi possivel definir, a
partir de critérios citados na literatura, a refera das etapas de reacdes cataliticas na taxa da
reacao global.

Para absorcdo gasosa, o numero de Hatta foi dilizamo critério para avaliacdo de
resisténcia. Variando o tamanho das bolhas de wixigde 1 mm a 100 mm, os resultados
obtidos mostram que a absorcao gasosa nao infau@neelocidade global de reacdo. Existe
um valor limite para o didmetro da bolha igual ach?, no qual o numero de Hatta se
aproxima de 0,3. Entretanto, sabe-se que dificitemesste valor sera atingido devido a
presenca de um Venturi na instalacéo, que dimionsideravelmente o tamanho das bolhas a
fim de aumentar a &rea de contato gas-liquiddjtiawio a dissolucao do gés.

Os critérios de Mears e Weisz-Prater foram utlazapara a difusdo externa e interna
respectivamente. Nos dois casos, resultados obtibsaran que a glicose nédo produz
nenhum tipo de resisténcia, sendo entdo o oxigémesponsavel por limitar a velocidade da
reacdo observada. A discrepancia dos valores edlgsilem relagéo ao critério utilizado foi
bastante superior para a difusdo externa. Alénodiss pratica os efeitos da difusédo interna
podem ser considerados dentro da taxa de reacéalgloonsidera-se entdo, que a etapa
controladora da reacao € referente a difusdo cadljrcom preponderancia para a difuséo
externa.

Para verificar estes resultados, a preponderarasarabisténcias difusionais sebre a
resiténcia de absor¢cdo do gas foi analisada atdav@ariagdo da quantidade de catalisador no
meio reacional. Os resultados foram positivos.

Pedagogicamente, o estudo cinético mostrou-sertt@siao, pois permite a analise e
discussdo da influéncia da variagcdo de certos pdrésm do processo, a partir da
determinacao da etapa limitante da reacgéo global.

A Parte 2 do projeto destinou-se ao estudo téoécoma instalacdo para sediar a
reacao catalitica de oxidacdo da glicose em adidonico. As trés fases do sistema foram
consideradas na modelagem o leito fluidizado. Burss definir as velocidades minimas e
méaximas requeridas para o bom funcionamento dalagsio, obtendo-se 0,0189 m/s para a
velocidade de minima fluidizacdo e 3,58 m/s pavalacidade terminal das particulas. Por
fim, um pequeno estudo da variagcdo da temperatutargo da reacao foi realizado. Uma

taxa de conversado de 0,5 é obtida apos 2 horagm@r20s, uma elevagcdo de temperatura de
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6,67°C foi calculada através do balanco de enegi valor ndo é significativo para que um

sistema de regulacéao de temperatura mais sofistegd aplicado.
Finalmente, conclui-se com este trabalho que alesia reacéo catalitica de oxidagao

e ferramenta util para desenvolver a capacidad@reeer os efeitos que mudancas nas
varidveis do sistema acarretam na operacdo de wregso. E, além de agucar esta
sensibilidade paramétrica, habilidade importantea p@ engenheiro, 0 estudo permite a

aplicacdo de diversos conhecimentos adquiridos amgol do curso de graduacdo de

Engenharia Quimica.
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