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AULA 1- INTRODUCAO A REATORES

Este capitulo introdutério tem o objetivo de revisar os conceitos de projeto
de reatores que foram estudados na disciplina de Cinética Quimica Aplicada
(CQA). Como CQA é um pré-requisito para a disciplina de Reatores Quimicos
(RQ), conceitos basicos como classificacao das reacdes, molecularidade, dentre
outros, ndo serdao introduzidos aqui. No entanto, recomenda-se que o aluno
estude a Aula 1 da apostila de CQA caso sinta a necessidade de relembrar tais
conceitos. Os itens a seguir apresentam uma revisdo do projeto de reatores
guimicos e das equacgdes que serao utilizadas com frequéncia ao longo do curso.

1.1. Leis de velocidade e estequiometria

Considere a reagao:

aA + bB = cC + dD

Sendo que ‘@', ‘b’, ‘c’ e ‘d’ sao os coeficientes estequiométricos. Nesta apostila,
o reagente limitante sera sempre simbolizado pela letra ‘A’. Portanto, a
converséo do reagente limitante sera representada por ‘Xa’ e sera um numero

gue varia de 0 a 1. A seguir, sdo apresentadas as equacdes que correlacionam
a conversao com o numero de mols de cada componente da reacao.

Np = Nyo(1 = X,) (1.1)
Np = Ny (6’3 - ZXA) Op = x_jz (1.2)
Ne = Nao (6c +5X,) 0 = g—z‘; (1.3)
Np = Nyo (6 +2X,) 0, = ’;—i’z (1.4)

Em que Nio e N; (i= A, B, C, D) sdo os numeros de mols dos componentes
no inicio e no final da reacdo respectivamente (unidade: mol). No caso de
reatores continuos como o de mistura (CSTR) e o tubular (PFR), as vazoes
molares podem ser relacionadas com a conversao, conforme segue.

Fy = Fpo(1 —Xy) (1.5)
Fs = Fao (05~ 2 Xa) Oy = ;22 (L6)
Fe = Fao (6 +X,) 0, = i—zz (1.7)
Fp = Fao (65 +5X,) 0, = %z (1.8)



Em que Fip e Fi (i= A, B, C, D) sado as vazdes molares dos componentes na

, . . k A l l
entrada e na saida do reator respectivamente (unidade: ——, = % etc).

) .
h min’ s

Uma variavel muito importante e que aparece constantemente em calculos
de reatores € a concentracdo molar. A concentracdo molar de um componente
‘" € dada por:

N
Ci=- (1.9)
Sendo que ‘V’ é o volume da mistura reacional. Se a reagcdo ocorrer em fase
liquida, pode-se considerar desprezivel a variacdo de volume. Assim, o volume
reacional em qualquer instante da reacéo (V) possui praticamente o mesmo valor
do volume no inicio da reacao (Vo) e a equacgédo 1.9 pode ser reescrita como:

N;

c, =4 (1.10)

Vo

Aplicando para o reagente A, e substituindo 1.1 em 1.10, obtém-se:

C, =24 ”V—/;“ (1-X,) (1.11)

Vo

~ N ~ . ~
A relacéo % representa a concentracdo molar de A no inicio da reagao (Cy).
0

Ca = Cao(1 — X,) (1.12)

A equacdo 1.12 fornece a concentracdo de A quando a reacédo atinge a
conversao Xa. Para os demais componentes, o raciocinio é analogo:

Cs = Cao (05 — 2 X4) (1.13)
Ce = Cao (6c +<X4) (1.14)
Co = Cao (8 +2X4) (1.15)

Para reatores continuos, Cip e Ci representam as concentra¢bes do
componente i’ nas correntes de entrada e saida do reator respectivamente. As
equacdes (1.12) - (1.15) também sé&o validas para reacdes em fase gasosa
conduzidas em reator batelada de paredes rigidas. As paredes rigidas impedem
a contracdo ou expanséao do gas, fazendo com que seu volume fique constante.
No entanto, em outros tipos de reator, a mistura gasosa pode se expandir ou
contrair, que € o caso do reator batelada com parede mével (mbolo) e dos

reatores continuos, conforme mostrado na Figura 1.1.
Figura 1.1 - Variagdo de volume da mistura reacional



Reator batelada

Inicio

Fim
Volumes diferentes
v, [=> VZ\

Reator tubular

Entrada Saida Vazdes volumétricas diferentes
[!w -] V£V
0
V
VO

O reator tubular da figura € um exemplo de reator continuo, mas a analise também é valida para
CSTR.

Sera utilizado V'’ (maiusculo) para volume (L, m3, cm?, etc) e ‘v’ (minusculo)
~ Lo m® L L
para vazao volumétrica (—,—, -, etc).
h "min’s
Portanto, para rea¢des com variacdo de volume (ou vazao volumétrica), as
equacoes (1.10) — (1.15) ndo sao mais validas. Deve-se partir da equacdo 1.9 e
reescrever as formulas considerando as seguintes variacdes de volume e vazéo
volumétrica:

PoT

PoT
v =11+ gAXA)E (2.17)
Sendo que:
Po e P: Pressdes inicial e final (ou de entrada e saida);
To e T: Temperaturas inicial e final (ou de entrada e saida);
g, Fator de expansao (ou fracdo de conversao volumétrica);
SA = YA06 (118)
5 = dfc-b-a (1.19)

a

Yao- Fracdo molar de ‘A’ na alimentacao.
Substituindo 1.1 e 1.16 em 1.9 tém-se:



Cy _Na_ _Nao(l-Xa) _ Cao(1-X4) (1.20)

v V0(1+£AXA)£LTZ - (1+sAXA)§LT§
Analogamente:
Cg = %}j%%) (1.21)
c, = % (1.23)

As equacbes (1.20) — (1.23) também podem ser obtidas substituindo (1.5)
—(1.8) e (1.17) em (1.24), ou seja, também s&o validas para reatores continuos.
Neste caso, € importante relembrar a seguinte correlagdo (com as respectivas
unidades):

Litro de mistura __ Fa (W)
( ) - A( mol de 1A/ ) (124)

e Litro de mistura
Olhando para as unidades da expressdo 1.24, nota-se que estas estao
coerentes, porém, € importante refletir sobre o significado fisico desta equacao.
Cada porcdo de 1 L de mistura reacional que percorre o reator possui uma
guantidade Ca de mols do reagente ‘A’. No entanto, ‘v’ litros de mistura
atravessam o reator por minuto. Multiplicando ‘v’ por Ca tem-se a quantidade em
mols de ‘A’ que atravessam o reator por minuto (Fa). Como ha uma reacéo
quimica envolvendo o componente ‘A’, Fa e Ca variam ao longo do reator. vV’
pode variar ou ndo, conforme explicado anteriormente. Esta equacao também se
aplica aos demais componentes (B, C e D).

As velocidades relativas das varias espécies envolvidas em uma reacgao
podem ser obtidas a partir da razéo entre seus coeficientes estequiométricos. As
correlacdes sdo obtidas dividindo-se as velocidades de consumo e producéo dos
componentes pelos respectivos coeficientes estequiométricos e fazendo-se a
igualdade dessas razdes, como segue:

(-rq) _ (-=1p) _ (4+1r¢) _ (+7p)
=T, T . T (1.25)

Assim, uma vez tendo a taxa de um dos componentes, é possivel calcular
as demais através da equacdo (1.25). E importante ressaltar que a equacéo de
velocidade da reacao pode ser obtida a partir da constante de velocidade (k) e
das ordens de reacéo (a, B, etc).
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(—1y) = kcgch ( mol ) (1.26)

L min
Em que: k = A.exp (;—:) (2.27)

A: Fator de frequéncia;
E: Energia de ativagéo;
T: Temperatura absoluta.

Por exemplo, se a reacao for de primeira ordem para A (a=1) e primeira ordem
para B (B=1), ou seja, segunda ordem global, tem-se a equacéo:

(=1, = kCLC} ( mol ) (1.28)

L min

~ ~ l M ‘ )
Sabendo-se que Ca e Cg séo concentra¢cdes molares em % a unidade do ‘K,

) L .
para este caso, sera —. Em outras palavras, conhecendo-se a unidade do

mol min

‘k’, determina-se a ordem global da reacéo.

Maiores detalhes sobre estes conceitos fundamentais de estequiometria e leis
de velocidade podem ser encontrados nos capitulos 1-3 da apostila de CQA.

1.2. Balangcos molares

Pode-se afirmar que as equacfes de balanco sdo as mais importantes na
resolucdo da maioria dos problemas de engenharia quimica. Ao efetuar um
balanco molar deve-se, inicialmente, delimitar o volume de controle que se
pretende estudar, conforme mostrado na Figura 1.2.

Figura 1.2 — Volume de controle

Volume de

r--y—- I.//ccntrole
e | T

| 1
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| |
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| - i

' I—

_____

Em seguida, deve-se escolher para qual componente sera feito o balanco.
Também é possivel fazer o balango global para a mistura toda. Para reacfes
simples, costuma-se fazer o balangco molar para o reagente limitante. Assim, o
balango molar para ‘A’ pode ser escrito como:



Acumulo ‘A’ que entra ‘A’ que sai Reagdo
de A’ — no volume do volume + envolvendo
de controle de controle A
(1.29)
Traduzindo em variaveis molares:
dNa _ —F.—(— (m_ol)
2 = Fao = Fa— (=¥ — (1.30)

Sendo 1, o tempo de reacao.

Dependendo do processo e volume de controle escolhido, pode haver mais
gue uma corrente de entrada e saida (ex.: sistemas de reatores em série e
paralelo) e também mais do que um termo de reacdo (ex.: reacdes multiplas).
Também pode ocorrer do reator ndo possuir a corrente de saida, constituindo
uma operacdo semi-batelada. Nesta aula, o foco sera em reacdes simples
isotérmicas em reator tipo batelada (Fy, = F, = 0) e em reatores continuos do
tipo CSTR e PFR. Partindo-se da equacéao (1.30) e fazendo-se uso das equacoes
(1.1) e (1.5), é possivel deduzir as formulas de cada um desses reatores,
conforme mostrado na Tabela 1.1.

Tabela 1.1 — Equacdes de projeto dos reatores

Reator Croqui Férmula
— ] Xa ax
Batelada t = NAOJ. 4
Ll &5 0 (_rA)V
CSTR V= (f’ 3‘
L1 3 rA
PFR —= — V=F f Xy
40 0 (_rA)

E importante ressaltar que as férmulas da Tabela 1.1 s6 sdo validas quando
se trabalha com um reator individualmente. Para arranjo de reatores, as férmulas
podem mudar, como sera visto na aula 2.

O calculo do volume do reator batelada pode ser feito através das equacdes
(1.31) — (1.34).

_G
V=" (1.31)
. m
G = o (1.32)
Npgr = — (1.33)



tbat = tr + tm

Sendo:

p: Densidade da mistura reacional (kTg);
: kg).

G: Carga do reator (bat),

m: Massa processada (;‘T“‘;);

Nbat: NUmMero de bateladas (bat);

dia
tr: tempo de reacao (dia);
tm: tempo de manutencao (dia).

(1.34)

Detalhes da deducdo destas férmulas podem ser encontrados nos

capitulos 8-10 da apostila de CQA.

1.3. Exercicios resolvidos

1.3.1. Areacdo em fase gasosa A > B + C é conduzida em um reator batelada
de volume constante (20 L). Vinte mols de A puro sdo introduzidos no reator.
a) Calcule o tempo para reduzir a concentracéo de A para 0,2 mol/L se a reagao

for de primeira ordem com k = 0,865 mint

b) Calcule o tempo necessério para consumir 19 mols de A se a reacao for de

segunda ordem e k = 2 L/(mol h)

c) Se a temperatura for de 127°C, qual é a presséo total inicial? Qual a pressao

total final se reacao ocorrer em sua totalidade?

Solucao

a) Aplicando-se a férmula do reator batelada tem-se:

O ‘k’ em min! indica reacdo de primeira ordem, ou seja: (—r,) = kC, = kNTA. Assim:

Xa dXgq _

Nago (Xa_dXa
t=N, =
40 fo k—I\quV kNAOf

0 (1-X4)

Consultando o Apéndice A encontra-se a integral Al.

1 1
t= ;ln x

Para o célculo de Xa recorre-se a equacao (1.12), pois trata-se de volume constante:

Ca=Cho(1—X,)
C,. = Nao _ 20 _ 4 mol
A0 7Ty T 200 L



E por fim, calcula-se o tempo:

1 1

t= 0,865 in (1-0,8)

= t=1,86min

b) Para reacéo de segunda ordem: (—r,) = kC?

dXa _ Nao fXA dXa
kC3V  kC3oV

. XA
Portanto: ¢ = Ny, J; 0 1-xp?

No Apéndice A encontra-se a integral A3:

t = Nago Xa
kC30V 1-X4

Npgo—Ng 19
X, =YaoNa _1° _ 495
Nao 20

20 0,95
t= >
2x14x20 1-0,95

2t=95h

c¢) Por Clapeyron:

Cpp=220 3 1= _3p —328am
RT 0,082x400

Para o célculo da pressao final, pode-se recorrer a equacao (1.16):

PoT
V = Vo(l +€AXA)PLTO .
=221 g =1x1=1

1

Considerando volume e temperatura constantes:

P=P,(1+¢X,) =328(1+1x1) = 65,6 atm

1.3.2. Uma enzima especifica atua como catalisador na fermentacdo do
reagente A. Para uma dada concentracdo de enzima na corrente aquosa de
entrada (25 L/min), encontre o volume necessario do reator de mistura perfeita

(CSTR), para converter 95% do reagente A (CAO = 1T
fermentacao, nesta concentracao especifica da enzima é: A - R.

. 0,1C4 mol
Dado: (—1y) = Toer. Toin
,5C4 Lmin

Solucao

A equacdo de projeto do reator de mistura perfeita é:

Fao0Xa
V=——=
(-r4)

Sendo a reacao conduzida em fase aquosa, pode-se considerar:

mol

Ca = Cao(1 —X,) = 1(1 - 0,95) = 0,05 ==

). A cinética da

10



(—TA) - 0,1x0,05 488X10 3 mol

1+0,5x0,05

Aplicando a equacéo (1.24) para as condi¢Bes de alimentagéo:

mol

Fyo = Cpov = 1x 25 = 25—

Portanto:

_ 25x095
4,88x1073

2>V =4867L

1.3.3. A temperatura de 649°C, o vapor da fosfina se decompde como segue:

4PH3; — P, + 6H,, (_rfosfina) = 10Cfosfina ﬁ

Para uma alimentacdo de 2/3 de fosfina e 1/3 de inerte (molar), qual é a
capacidade necessaria de um PFR, operando a 649°C e 11,4 atm, para converter

75% de 10 mols de fosfina/h?

Solucédo

Fosfina = A.
Célculo da concentracéo inicial:

2
Co = YaoPo _ X114 mol
A0 —

)

RT 0,082x922 L

Equacéo de projeto do PFR:

fXA (1+eaXp) dXA

XA dXA XA dXA
V=F = =
AOf AOf 0 (1_XA)

Fao
0 (-r4) 10C4  10Cg4o

A integral A5 do formulério fornece:

10Cy4

V = Lo (1+8A)ln( A)—SAXA

6+1—-4

5=

=075 £ =2-x075=05

2@ +0 5)ln( —) - 0,5x0,75] S V = 17,04 L

10 0,1

11



AULA 2 - ARRANJO DE REATORES

2.1. Conceitos fundamentais

Na préatica industrial, muitos processos envolvem inumeros reatores
arranjados de diferentes maneiras. As definicdes das variaveis “Tempo Espacial
(r)” e “Numero de Damkohler (Da)” facilitardo a abordagem de reatores em série
e paralelo.

O Tempo Espacial é o tempo médio gasto para uma porcdo de fluido
percorrer o reator desde a entrada até a saida e é dado pela equacgéao 2.1.

14
T —-; (2.1)
O Numero de Damkdhler é definido como:
Dq = £Iake¥ (2.2)
Fao
Para reacdo de primeira ordem: (—r,), = kC,,, portanto:
_ kCaV _ KV _ KV -
Da = P % e > Da =kt (2.3)
Para reacdo de segunda ordem: (-1,), = kC3,, portanto:
2
Da = Xao¥ _ KCao¥ > Da = kCyyT (2.4)

Fao Vo

Desta forma, o Numero de Damkdhler vai variar conforme a lei de
velocidade da reacdo em estudo. O uso destes conceitos sera visto nos itens a
sequir.

2.2. Reatores em série

Os arranjos de reatores podem ser feitos em série, paralelo ou ambos e
com diferentes numeros de reatores. Isto torna invidvel a demonstracéo de todos
0S casos possiveis neste material de apoio. Assim, é importante que o aluno ndo
tente decorar as formulas para os diferentes arranjos, mas sim, aprenda a
construir tais formulas através das equacdes de balanco. Para qualquer
problema de Engenharia Quimica, recomenda-se comecar a resolucao através
dos seguintes passos:

e Definir o volume de controle;

12



e Aplicar equagBes de balango. No presente capitulo serdo estudadas
somente reacdes isotérmicas, portanto, trata-se somente do balanco
molar (equacgéo 1.29);

e Trabalhar matematicamente a equac¢éo de balanco para tornar mais facil
a resolucdo do problema. Se possivel, integrar analiticamente a
expressao para se obter uma equacdo algébrica.

Estes passos serdo aplicados nao s6 no estudo de arranjo de reatores mas
também em todos os tépicos da ementa de Reatores Quimicos.

2.2.1. CSTRs em série

O caso mais simples a ser estudado € o arranjo em série de 2 CSTRs.
Arranjo em série significa que a corrente de saida do primeiro reator alimenta o
segundo reator. Seguindo 0s passos supracitados, deve-se primeiro definir o
volume de controle. Inicia-se estudando o primeiro reator da série, ou seja, o
volume de controle escolhido € o conteddo do primeiro reator, conforme
mostrado na Figura 2.1.

Figura 2.1 — Volume de controle para balanco molar no reator 1.

—_
2
XAZ
= >
F
Xa1 A2

Fa1

Considerando a reacdo A =» B e aplicando o balan¢co molar neste volume
de controle obtém-se:

, = Faokas (2.5)

(-r4)

Sendo Vi e Xa1 0 volume do reator 1 e a conversdo na saida do reator 1,
respectivamente. Conforme definido na equacéo (1.5), a vazdo molar de saida
do reator 1 pode ser escrita como:

Fy = FAO(1 - XAl) (2-6)

A equacao (2.5) é a prépria equacao de projeto do CSTR definida para um unico
reator na aula 1. Porém, para o reator 2, ndo se pode aplicar esta equacao de
maneira analoga, pois sua alimentagdo ndo possui conversao zero! Deve-se
partir do balangco molar inicial (equacdo 1.29) para o volume de controle
mostrado na Figura 2.2, que resultara na equacao (2.7).

13



Figura 2.2 — Volume de controle para balango molar no reator 2.

F
AO
—_—t |
> 1
XAE
o |
F
A2
s - Fu1 — Fpp — (—TA)VZ (2-7)

dt

Sabe-se que num CSTR o0 acumulo é zero e a vazao de saida, Fa,
conforme mostrado na equacéao (1.5), pode ser escrita como:

Fpp = FAO(1 - XAZ) (2-8)

Sendo que Xa2 € a conversao global de A no sistema em série, ou seja, € a fracéo
convertida do Fao alimentado na entrada do sistema. Assim, a equagéo (2.7) fica:

0 = Fuo(1 — Xp1) — Fao(1 = Xg2) — (—=1)V, (2.9)

Fao(Xa2—Xa1) _ FaolXa
vV, = = 2.10
2 (-ra) (-ra) (2.10)

A equacao (2.10) é, de certo modo, intuitiva, pois o reator 2 contribui com
uma converséo parcial em relagéo a Fao que vai de Xa1 até Xao.

Para 3 ou mais CSTRs em série, o raciocinio é analogo. Este estudo de
muitos CSTRs em série (cascata de CSTRs) pode ser facilitado caso todos os
reatores possuam o mesmo volume e trabalhem na mesma temperatura.
Considerando novamente a reacdo A = B e supondo que ela seja de primeira
ordem em fase liquida, tem-se, para o primeiro reator:

T (22
= % (2.12)

Xpy = (2.13)

Para fase liguida:

Ca1 = Cao(1 — X41) = Cyo (1 - 1ZT) (2.14)

Car = (16:1131) - (f:g)a) (2.15)

14



Analogamente para o reator 2:

_ Ca1 Cao _ Cao
Caz = (1+Da) ~ (1+Da)(1+Da)  (1+Da)? (2.16)

Estendendo para ‘n’ reatores:

Cp = —220 (2.17)

- (1+Da)™
2.2.2. PFRs em série

Para PFRs em série, o raciocinio é analogo em relacdo aos CSTRs em
série (equacgbes 2.5 — 2.10). Porém, conforme mostrado na Tabela 1.1, as
conversdes de entrada e saida situam-se nos limites da integral. Assim, os
volumes dos PFRs em série sao calculados conforme mostrado na Figura 2.3.

Figura 2.3 — Equacgdes de balango para PFRs em série.
F

AD = = == = .

| 1 |

L HE BN N I =IBE I B . l

X ax
Vl = FAO fO A (—T:)

Xa2 dXg

v, =
27 A X ()

No caso de arranjo em série envolvendo reatores PFR e CSTR em
conjunto, aplica-se o mesmo raciocinio: utilizacdo das equacdes de projeto da
Tabela 1.1 para o primeiro reator. Para os demais reatores da série, utiliza-se o

~ . . X Hg— [Py ]
AX, (equacao 2.10) para CSTRs e os limites IX;" para o PFR na posicéo ‘n
n—1
(Figura 2.3).

Outra abordagem possivel consiste em calcular todos os reatores da série
utilizando somente as equacdes da Tabela 1.1, como se fossem reatores
individuais isolados. Porém, desta forma, a conversdo de saida de um dado
reator intermediario ndo representa a conversao global em relacédo a alimentacao
do sistema, Fao, mas sim, a conversao referente a vazdo de entrada do reator
em questdo. Nesta abordagem, um calculo adicional deve ser feito para se obter
a conversao global desde a entrada do sistema até o reator em questao.

2.3. Reatores em paralelo
No arranjo em paralelo, os volumes de controle devem ser definidos

individualmente para cada reator, como mostrado na Figura 2.4.

Figura 2.4 — Arranjo de reatores em paralelo.
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Aplicando-se o balango para cada um dos 4 volumes de controle obtém-se,
para os CSTRs:

— FaoiXa1 — Fao2Xa2
=G 2= (2.18)
E para PFRs:
X ax X ax
Vi = Fy01 fo o ﬁ Vo = Fpoz fo AZ (_r::) (2.19)

Em ambos os arranjos da Figura (2.4), a conversao global (Xa) se refere
a vazao molar de entrada do sistema, ou seja, é a fracdo convertida de Fao, que
pode ser calculada como segue.

Fy = FA01(1 - XAl) (2-20)

Fyp = FAoz(1 - XAZ) (2-21)
Fao—Fa1-F

Xp === (2.22)

Existem situacBes em que € necessario escolher entre um CSTR e um PFR
para um dado processo. O grafico de Levenspiel ilustrado na Figura 2.5 mostra

~ . W ~
a relacao entre volumes dos reatores de mistura e tubular (V—m) em funcao da
t

ordem de reacdo (n). Se esta relacao for maior do que 1, opta-se pelo reator
tubular, para valores menores que 1, compensa mais utilizar o reator de mistura.
Também € possivel comparar volumes de reatores graficamente. Partindo-se
das equacdes de projeto:

Vin Xa Vi Xpq dXp
—_ = — = 2.23
Fao (-Ta) Fao fo (-ra) ( )
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Figura 2.5 — Gréafico de Levenspiel para comparacao de reatores

~ 1 ~ N ~
Pode-se tracar a curva da funcao e que € comum as duas equacoes.
—TA

L. o i z

Uma analise geomeétrica mostra que Fﬂ representa a area de um quadrado: Base
A
1 Ve - 2 ° . .

= E —-€aarea embaixo da curva, que representa a integral
—TA A0

~ 1 . ~
da fungéo S &M X,. A Figura 2.6 mostra esta comparacao.

—TA

X, vezes altura

Figura 2.6 — Comparacéao de reatores por calculo de areas.

Vi
FAU
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A Figura 2.6 mostra um exemplo de reacdo na qual é preferivel trabalhar
com um PFR pois ele requer um volume menor (menor area no grafico),
diminuindo o custo fixo do projeto.

2.4. Exercicios resolvidos

2.4.1. Um PFR de volume Vi1 e um CSTR de volume V> operam, em paralelo, a
reacdo de primeira ordem em fase liquida A = B, com Da= 1. Se 40% da
alimentacao, Fao, for introduzida no PFR e os outros 60% no CSTR, qual sera a
conversdao global de A ap6s mistura das duas correntes de saida dos reatores?

Solucéo

Aplicando as equacdes (2.18)/(2.19) para os reatores em paralelo:

Xa1 dXgp

Vl = FAOl fo (-14)

Fao01 1
V= Eao (1)
17 keao 1-X41

1
Da=1In (1_XA1)
XAl = 0, 632
_ Fa02Xa2 — _Fao02Xaz — 1 — X4z
V2= (-ra)2 27 kCa0(1-Xa2) > Da=1 (1-Xa2)
XAZ = 0, 5

Utilizando-se as equacgdes (2.20)-(2.22):
Fuy = Fpo1(1 — X41) = 0,4F,;(1 — 0,632)

FAZ = FAOZ(l - XAZ) = 0’6FA0(1 - 0,5)

_ FAO—0,4-FA0(1—0.632)—0.6FA0(1—0.5) 9

XA XA=0'553

Fao

2.4.2. Reconsiderando o exercicio 2.4.1, seria mais eficiente se os reatores
fossem arranjados em série?

Solucao

Serdo analisados os dois arranjos possiveis, comecando por PFR seguido de CSTR. Aplicando-
se a equagdo de projeto do PFR:

Fao Xa1 dXga _ 1

= =2In
17 kcgo’0  (1-X0) Kk (1-Xa1)
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kA=Da=ln——D>1=In—— > X,, = 0,63

Vo (1-Xa1) (1-Xa1)

Aplicando-se a equacéo (2.10):

_ Fpo(Xa2—Xa1) _ Fp0(X42-0,63)

V2 - (—TA) - kCAo(l—XAz)
_ (X42-0,63) _
Do =08 3 x,, = 0,82

Para o caso de CSTR seguido de PFR, tem-se:

FaoXa1 Fp0Xa1 Xa1
Vl (-7r4) kCp0(1-X41) > Da (1-X41) > Al 0,5

V. = Fpo (Xaz_dXy

2 kCpo XA1 (1_XA)
integrais do Apéndice A, pois o limite inferior ndo é zero. Neste caso deve-se recorrer as integrais
indefinidas mostradas no Apéndice B. Para o presente caso, usa-se a integral B1. Como as
respostas para as integrais do Apéndice B vém sem a aplicacdo dos limites, estes devem ser
aplicados manualmente, como segue:

= Com o PFR como segundo reator ndo se pode utilizar o formulario de

F 1 XAZ
Vo =g [Lin( = X)) =R lIn(1 ~ Xa) = In(1 = X))

Da = [ln(l - 0,5) - ln(l _XAZ)] 9 XAZ = 0, 82

Em ambos os arranjos em série a conversao atinge 82% porém, é preferivel trabalhar com o
arranjo em paralelo, o qual fornece uma conversao de 89%.
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AULA 3 - REATORES COM RECICLO

A operacéo com reciclo pode ser efetuada em reatores tubulares, nos quais
h& um gradiente de concentracbes ao longo do reator. Em um CSTR, o reciclo
ndo faria qualquer efeito visto que a concentracdo de saida € a mesma em
relacdo a qualquer regido do tanque. PFRs com reciclo podem ser Uteis quando
se deseja aumentar a conversao de subprodutos toxicos presentes na corrente
de saida, em reacOes autocataliticas, reacfes de ordem inversa e também para
facilitar o controle de temperatura em reacfes isotérmicas. A deducdo da
equacéo de projeto de PFRs com reciclo é mostrada a seguir.

3.1. Razéo de reciclo (R)

A razéo de reciclo é definida como a vazao de reciclo dividida pela vazao

de saida do sistema de reciclo. Esta relagdo é valida tanto para vazbes
volumétricas quanto molares, conforme mostrado na equagéao (3.1).

R =R = TAR (3.1)
vy FAf

Caso a corrente de reciclo fosse completamente fechada, a razao de reciclo
seria R=0, e o reator funcionaria como um PFR comum. No outro extremo de
operacao, se a razao de reciclo tender a infinito, haveria uma intensa mistura
devido ao reciclo e o reator se comportaria como um CSTR. Desta forma, a
operacao com reciclo torna-se interessante quando se necessita de um reator
com caracteristicas intermediarias ao PFR e CSTR. Para se iniciar o
equacionamento deste tipo de reator, sera analisada uma operacao com reciclo
sem reacao quimica.

3.2. Operacao sem reacao quimica

A Figura 3.1 mostra uma representacdo esquematica de um reator com
reciclo operando um processo sem reacgao.

Figura 3.1 — Representacao pictérica do PFR com reciclo — Processo sem reacao

F 1 1
AD Fro Fo Fao

A Rec

Aplicando-se a férmula da razéo de reciclo:
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R == % 9 FARGC = RFAO (32)

Fao

Avazdao F,, na entrada do reator corresponde a soma da corrente de reciclo
(em conversédo zero) com a alimentagcdo nova, Fao. Assim, para um processo
sem reacao, podem-se escrever as equacdes a seguir.

Tal ]
A" que entraria numa
- q ‘A’ que entra na

AD cnrrfnte de refluxo + alimentaco nova
nao convertida (3.3)
Fpo = Farec + Fpo (3.4)
Fpo = RFpo + Fyo (3.5)
Fho = Fpo(R + 1) (3.6)

Esta analise sem reacdo quimica € importante para definir a base de
calculo F,, e correlaciona-la com a vazao real de entrada, F4,. Assim, definem-
se as conversdes de entrada (Xa1) e saida (Xa2) do reator, as quais estéo
relacionadas a F,,. Quando for feita a andlise com reac¢do quimica, a vazao de
entrada do reator ndo serd mais F,,, pois parte deste F,, ja foi convertida em
produtos. Desta forma, a conversdo Xai ja € maior do que zero na entrada do
reator. A analise com reacéo é feita a seguir.

3.3. Operacao com reacao quimica

A Figura 3.2 mostra o0 esquema do reator tubular com reciclo.

Figura 3.2 - Representacao pictérica do PFR com reciclo — Processo com reacao

Fao NO1 F NG 2 F

)‘ Af
T
X,ﬁ.f

FAE
Xa1 XAE

AR

Aplicando-se a equacéo de projeto ao sistema mostrado na Figura 3.2, tem-
se:

V= Fg [ 24 (3.7)

Xa1 (-rp)

21



Apesar da vazédo de alimentagdo de A na entrada do reator ser Fa,
observa-se na equacao (3.7) que a vazao molar utilizada é F,;,. A equacao é
escrita desta forma, pois, como descrito anteriormente, Xa1 € Xa2 sao fracbes
convertidas da vazéo F,,. No entanto, a conversdo de interesse no projeto do
reator € a conversao de saida Xar, que representa a fracdo convertida da vazéo
de alimentacdo do sistema, Fao. Assim sendo, devem-se estabelecer as
correlagdes: Xa1= f(Xar) € Xa2= f(Xas).

3.3.1. Deduzindo Xa2= f(Xaf)

A conversado global Xar € a fracdo da vazdo Fao que se converte em
produtos, conforme descrito na equagéao (3.8).

Xy = 2 (3.8)

Fao
Fyp = FAO(l - XAf) (3-9)

Sabe-se que X4, € a fracdo convertida do F,, na corrente de saida do
reator, onde a vazao de ‘A’ residual é F,,, conforme mostrado na equagéo (3.10).

X,y = fAo-Faz (3.10)

Fgo

Aplicando o balanco molar para ‘A’ no N6 2, tem-se:

FAZ = FAR + FAf (311)

X, = m (3.12)
A0

Fao(1 = X45) = Fag + Fyy (3.13)

O conceito de razao de reciclo aplicado ao sistema com reacao fornece a
seguinte expressao:

Far = REyy (3.14)
Substituindo em (3.13):

Fpo(1 = X,,) = Far(R+ 1) (3.15)
Substituindo (3.6) e (3.9) em (3.15), obtém-se:

Xaz = Xas (3.16)
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3.3.2. Deduzindo Xa1= f(Xaf)

Sabe-se que X4; é a fracdo convertida do F,, na corrente de entrada do
reator, onde a vazéo de ‘A’ é F,,, conforme mostrado na equacao (3.17).

X,y = fAo-fa (3.17)

Fao

Aplicando o balango molar para ‘A’ no N6 1, tem-se:

FAR + FAO = FAl (318)
Xpy = —FAO";zj‘FAO (3.19)

Substituindo (3.14) em (3.19):

X4 = m (3.20)

Fpo
Substituindo (3.6) e (3.9) em (3.20):

Fao(R+1)—RF40(1-X4r)—F a0

Xa1 = T (ReD) (3.21)

X, = (R%)XM (3.22)
Substituindo (3.6), (3.16) e (3.22) em (3.7), obtém-se:

V=FpoR+1D [y a4 (3.23)

(R+1)XAf (=ra)

Assim, tendo a vazéo de alimentacdo do sistema, a razdo de reciclo, a
conversdo de saida do sistema e a lei de velocidade da reacdo, € possivel
determinar o volume do PFR com reciclo.

3.4. Exercicios resolvidos

3.4.1. Considere que a reacdo em fase gasosa A=2>B+Cocorrea3b50Ke?2
atm com (—r,) = OZSBC} mot e, em 2= ‘A’ puro é alimentado ao reator

numa taxa de 8 22 e a conversio desejada é XA— 0,99.

a) Determine o volume de um PFR necessério para efetuar esta operacéo
b) Determine o volume de um CSTR necessario para efetuar esta operagéo
c) Determine o volume de um PFR com reciclo com R=0, 1, 10, 20 e 500
d) Comente sobre os volumes encontrados nos itens a, b e c.
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Solucao

a) Aplicando a equacéo de projeto do PFR:

X4 dXa fXA(1+5AXA)2dXA
0,253C% 02536},0 (1-X4)2

V= Fy |,

Utilizando-se a integral A7:

(1+e2)°%X
V= 0253C2 |26, (1 + e)In(1 - X,) + €3, + #]
_1+41-1 PAo _ 2 _ m_ol m_ol
5= 1, =y = 1xl = 1; Gy = 222 = —2— = 0,072 = 70
F (1+e4)°%X
025‘;‘22 [ZSA(l +e)ln(1—X,) + e5X, + %A“‘]

V_

(1+1)2x0,99]
1-0,99

[2x1x(1 +1Din(1 — 0,99) + 12x0,99 +

0, 253x702

V =244m3

b) Aplicando a equacéo de projeto do CSTR

__ FaoXa _ FaoXa (1+£4X4)®> _ 8x0,99 (1+1x0,99)2
0,253C3  0,253C%, (1-Xa)? 0,253x702 (1-0,99)2
V =253m3

¢) PFR com reciclo (R=0)

Com a razao de reciclo igual a zero, a solugéo é a mesma do item ‘a’ (V = 2,44 m3).

R=1

dXa _  2Fa0  (Xap (1+£4Xa)2%dXg
Xar(-Ta)  0253C5,°05Xar  (1-Xp)?

V=FoR+1) [

R+1)

Utilizando a integral B10 do formulario:

2F 4o (reaXa)? _ f(1+£AXA)dXA]}XAf
A (1-X4)

"~ 0,253¢%, {(2—1)(—1) [ 1-x4) 05X a5

Resolvendo a integral interna a partir de B9

2F 40 {(1+£AXA) —2¢ [sAXA_l_lx( 1—- leAl (1_XA)]}

T 0253¢3, L (1-x) (-1)? 0,5Xaf

Substituindo os limites:

2Tag {{(HEAXM) —2¢g5[—eaXap — (L + e)in(1 - XAf)]} - {—(HO'S‘E“X‘V) _

T 0253¢3, || (1-Xaf) (1-05Xaf)

26,[—0,56,X,; — (1 4+ &,)In(1 — OISXAf)]}}
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- 0,253x702 (1-0,99) (1-0,5x0,99)

y = 28 {[(”0'99)2 —2[—0,99 — 2In(1 — 0,99)]} - {M — 2[—0,5x0,99 — 2In(1 —
0,5x0,99)]}}

V =0,0129{{396 — 16,44} — {4,43 — 2[—0,495 + 4,43]}}

V =494m3

R=10

T 0253¢%, || (1-xap) (1-0,91X45)

_ 11F 4o {{(1+£AXAf) _ 25A[_5AXAf -1+ EA)lTl(l _ XAf)]} _ {w —

2e,[—0,91e,X,; — (1 + &,)In(1 — 0,91XAf)]}}

y = L8 {{(”0'99)2 ~2[~0,99 — 2n(1 — 0,99)]} - {L0X0PE _ 91_0,91x0,99 — 2In(1 ~

- 0,253x702 (1-0,99) (1-0,91x0,99)

0,91x0,99)]}}

v =0,071{{396 — 16,44} — {36,46 — 2[—0,9009 + 4,62]}}

V =249m3

— _21F40 (1+5AXAf)2_ _ _ _ _ (1+0,9525Afo)2_
_0,253030{{ (1-Xaf) ZSA[ aXar (1+£A)ln(1 XAf)]} {(1—0,952XAf)

264[—0,952e,X,, — (1 + &,)In(1 - 0952&0]}}

- 0,253x702 (1-0,99) (1-0,952x0,99)

y = 28 {{(”‘)"”)2 —2[~0,99 — 2n(1 — 099)]} — {LO2209D. _ 51_0,952x0,99 — 2in(1 -

0,952x0,99)]}}

V = 0,135{{396 — 16,44} — {65,56 — 2[—0,942 + 5,71]}}

V =437m3

R= 500

= {{(HEAXM) —2¢&5[—eaXar — (1 +&)In(1 - XAf)]} - {—(l+0'998€AXAf) _

T 0253¢3, || (1-Xaf) (1-0,998X 4¢)

26,[—0,998¢,X,; — (1 + ,)In(1 - 01998XAf)]}}
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- {[(”0'99)2 —2[—0,99 — 2In(1 — 0,99)]} - {M — 2[—0,998x0,99 — 2In(1 —

- 0,253x702 (1-0,99) (1-0,998x0,99)

0,998x0,99)]}}

V = 3,23{{396 — 16,44} — {330 — 2[—0,988 + 8,85]}}

V=211m3

d) Conclui-se que a aquisicdo mais econdmica seria um PFR sem reciclo, pois requer um volume
menor (2,44 m3). A medida que se aumenta a razdo de reciclo, o volume necessario também
aumenta, tendendo ao volume do CSTR (253 m3).

3.4.2. A taxa da reacao em fase liquida A = B + C é dada por (-r,) = kC,Cg.
Um CSTR de 50 L foi utilizado para estudar esta reacdo e obteve-se uma
converséao de 75% com alimentacéo ¢,, > Cz,. Um PFR com reciclo a ser operado
com vazao volumétrica (V') 100 vezes maior que a do CSTR e as demais
condi¢cBes constantes devera ser projetado.

a) Qual é o volume necessario para o PFR atingir a mesma conversdo do CSTR,
operando com razao de reciclo R=2?

b) Qual é o valor 6timo da razao de reciclo para se obter o menor volume para o
PFR? Qual é o valor deste volume?

Solucao

a) Partindo da equacao de projeto do CSTR, obtém-se:

— Fa0Xa — v0Ca0XA — v0CAa0X4
(ra)  kCACp ~ kCho(1—x4)(0p+Xa)

vg _ V(A—=xx)(0p+Xa) _ 50(1—0,75)(040,75)
kCao — X4 - 0,75

=125L

Para o PFR com razéo de reciclo igual a 2;

V =3F fXAf dXa _ 3v0Cao cXaf dXa
A0 %XAkaACB kalO %XAf(l—XA)(GB‘l'XA)

Utilizando a integral B6:

V= 3¥0Cao [ 1 (93+XA)]XAf

kcio 1x1+1x0p 1-X4 ;XAf

3x100 1 Op+x 1 Op+2xs
sy ) 1 (0030
kCAO 1+93 1_XAf 1+GB 1_§XAf

_ 1 0+0,75 1 0+2x0,75
V = 3x100x12,5 [1-!-_0 In (1—0,75) T 110 In (1—§x0,75)]

V=4120L
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b) Reproduzindo a deduc¢éo do item (a) para um R genérico, tem-se:

%4

kC 40 1+GB

Rearranjando em fungéo de R:

_ (R+Dx100xvg | 1 Op+Xar) 1
- 1_XAf

1+05

R
(63+R_+1XAf

R
I—giaXar )]

]_

R
V= Rx100xvy 1 (BB-I-XAf) 1x100xvy 1 n (93+XAf) __ Rxi00xvy 1 In Opt+gXar _
kCao 1406p 1—XAf kCao 146p 1—XAf kCcao 1463 1_RL.;.1XAf
R
Lx100xvy_1_ (93+R—+1X,4f>
R
kCao 140p 1_R_+1XAf
Derivando e igualando a zero:
av _ 100xvy 1 (93+XAf) _looxwy 1, (93R+93+XAfR) _ (Op+1)x4fR
drR ~ kCpo 1463 1=Xyur kCao 1+6p R+1—-RXyp ((fo_1)R_1)(93R+93+XAfR)
Ixt00xvy 1 | (0p+1)Xar _
kCAO 1+93 ((XAf—1)R—1)(93R+93+XA}CR)

Por tentativas:

R =10,97
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AULA 4 — REACOES AUTOCATALITICAS

Reacbes autocataliticas sdo aquelas em que o produto formado contribui
no aumento da velocidade da reacdo. Reacdes bioquimicas envolvendo
multiplicacdo de células constituem um exemplo de reacdo autocatalitica. As
células consomem o substrato para gerar o produto desejado e a0 mesmo tempo
se multiplicam, aumentando a taxa de consumo do substrato. Considere a
reagao:

A+B - 2B (4.2)

A medida que o reagente A vai sendo consumido, o componente B é
produzido. Como ‘B’ também participa como reagente, a reagdo se acelera,
passando da taxa inicial, (—r,),, para uma velocidade maior, (—r,),, conforme
mostrado na Figura 4.1.

Figura 4.1 — Variagao de velocidade numa reagdo autocatalitica.

'['r:.r_-,'}

A

No entanto, sabe-se que a concentracdo de A também influencia na
velocidade da reacéo, de acordo com a Lei da Acédo das Massas:

(—=14) = kCyCp (4.2)

Assim sendo, a velocidade de reacéo atinge um ponto de maximo e comeca a
diminuir a medida que a concentracdo de A (Ca) tende a zero, conforme
observado na Figura 4.1.

Levando em conta este perfil de velocidades, a escolha do reator adequado
para se trabalhar com uma reacdo autocatalitica pode ser feita através de uma
analise grafica, conforme mostrado nas Figuras 4.2 — 4.4. As areas destacadas
se referem as equacdes de projeto do CSTR e do PFR:

VestR X4 VPFR _ fXA dXa (4 3)
F a0 (-ra) Fao 0 (-ra) '
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Figura 4.2 - Comparacéo de reatores para baixas conversoes.

1
{ - r:e,,}
PFR
a0
Vest
Eo
A0

Xa

Observa-se na Figura 4.2 que, para baixas conversdes, o volume do CSTR
necessario para efetuar a operacdo é menor do que o volume do PFR,
considerando 0 mesmo Fao para os dois reatores. Para altas conversdes, a
situacao se inverte, conforme mostrado na Figura 4.3.

Figura 4.3 - Comparacédo de reatores para altas conversoes.

1
{ - r:e,,}
VCSTR
'\ Fao
PFR
T
o

Xa

A Figura 4.3 mostra que o PFR é preferivel quando se opera reacdes
autocataliticas até altas conversbes. Porém, em um determinada conversdo
intermediaria, ambos os reatores necessitam do mesmo volume para operar a
reacdo. A Figura 4.4 mostra uma dada conversdo da reacdo autocatalitica em
gue os volumes necessarios para reator CSTR e PFR séo iguais, 0s quais séo
proporcionais as areas hachuradas no grafico.
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Figura 4.4 - Comparacao de reatores para conversao intermediéria.

1
{-fﬁ}

CSTR

AD

PFR

X

Xa

Ao se trabalhar com arranjo de reatores para processar uma reacao
autocatalitica, recorre-se a analise grafica para se escolher o melhor arranjo. A
Figura 4.5 mostra a alternativa mais interessante em termos de volume.

Figura 4.5 — Arranjo de reatores em reac¢des autocataliticas

1
{'r:e,,}

C5TR

AD

/
CSTR
LA

PFR

Xa

Observa-se que, no trecho inicial da reacdo, compensa mais trabalhar com
CSTR, enquanto que, no trecho final, o PFR é mais adequado. Esta configuracao
fornece o menor volume total, que representa uma economia no custo fixo do

processo.

Como o produto influencia na velocidade da reac&o autocatalitica, o reator
com reciclo passa a ser uma boa opc¢éo. Na saida do reator, ha uma quantidade
consideravel de produtos, o0 que sugere gue o reciclo aumentaria a velocidade
da reacdo autocatalitica. Portanto a operacdo com reciclo deve ser considerada
para esse tipo de reacdo através da otimizacao da raz&o de reciclo.

4.1. Exercicios Resolvidos
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4.1.1. Areacao em fase liquida A = B + C possui taxa (—r,) = kC,Cgs. Determine
o volume de um PFR para atlnglr uma conversédo Xa= 0,5. Dados: Cao= 0,9 — mot,

CBo—01m0l k= 33

mm

Solucéo

Aplicando a equacéo de projeto do PFR:

XA dXA FAOfXA dXa CAOVO XA aXa
CACB kCAO 0 (1—XA)(93+XA)

V= Fy J,

Utilizando a integral B6:

- kCao

Vo { 1 (6p+X4) }XA
1x1-(-1)x6p (1-X4)

{ ®p+Xx4)] _ ln[BB]}

kCAo (1+93) (1-X4)

0 =20 =22=0,11

Cao

2 1 { [(0,11+0,5)
3,3x0,9 (1+0,11) (1-0,5)

- zn[o,n]}
V =146m?

4.1.2. Calcule o volume de um CSTR para operar nas mesmas condi¢cdes do
exercicio 4.1.1.

Aplicando a equacéo de projeto do CSTR:

— FaoXa _ CaovoXa
(—TA) kcﬁo(l—XA)(93+XA)

_ v0XA _ 2x0,5
kCa0(1-X4)(0p+X4) 3,3x0,9x(1-0,5)(0,11+0,5)

vV =1104m3

4.1.3. Verifica-se que, nas condicdes de reacdo dos exercicios 4.1.1 e 4.1.2, a
conversdo de 50% € muito baixa para se trabalhar com PFR, ou seja, € uma
situacdo que se enquadra no grafico da Figura 4.2. A partir de qual converséo o
PFR passaria a compensar mais do que o CSTR neste processo?

Solucao

A resolucdo deste problema consiste em encontrar 0 ponto onde os dois reatores sao
equivalentes em termos de volume (Figura 4.4). Para isto, igualam-se 0s volumes dos dois
reatores, obtendo-se a equacao a seguir.

Xa dXA __FaoXa
(-r4)  (-ra)

Fao f
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Conforme deduzido nos exercicios anteriores:

Vo 1 { [(93+XA) _ }: voX4

kCao (1+6p) In (1-X4) ln[HB] kCa0(1-X4)(0p+X4)
1 (011+x2)] }_ Xa

(140,11) {ln[ (1-X4) ln[0,11] T (1-x4)(0,11+X4)

Obtém-se Xa pelo método iterativo:
X, =07

Pode se concluir que, para conversdes acima de 70%, o PFR é mais indicado para este processo,
pois requer menor volume (til.

—CS5TR

—PFR

Volume (m?)
L <9 Ln

=]
1

a T T T T 1
a 0.2 04 06 08 1

Conversao
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AULA 5 - REACOES MULTIPLAS I: NOCOES GERAIS

Em processos quimicos, raramente uma reacdo quimica ocorre
isoladamente no reator. Na maioria dos processos ha mais de uma reacéo
ocorrendo simultaneamente, seja devido a impurezas na alimentacdo dos
reagentes, alta reatividade de algum produto da reacao principal, dentre outras
possibilidades. Quando alguma reacédo indesejada ocorre em proporcao
consideravel no processo produtivo, devem-se estudar as formas de reduzir a
incidéncia de tal reacdo com base em conceitos de reacdes mdultiplas. Este
capitulo apresenta os principais fundamentos das rea¢des multiplas e as formas
de otimizar o processo de producédo do componente de interesse.

5.1. Tipos de reacdes multiplas

Dentre os tipos de reacdes multiplas destacam-se as reacdes paralelas, em
série, complexas e independentes. As reacOes paralelas sdo aquelas que
ocorrem a partir de um mesmo reagente ou conjunto de reagentes, conforme
mostrado a seguir.

A+B-C (5.1)
A+B->D+E (5.2)

A reacdo entre o etileno e o gas oxigénio pode tomar dois caminhos
diferentes, constituindo um exemplo de reacbes paralelas. O produto desta
reacdo pode ser o 6xido de etileno, que possui aplicacbes como esterilizante e
intermediario quimico em outros processos. Mas a reacdo também pode tomar
um caminho indesejado que consiste na decomposicdo do oxido de etileno em
oxidos de carbono e agua.

Em reacbes em série, o produto formado em uma reacdo participa como
reagente numa segunda reagdo e assim consecutivamente.

A+B->C (5.3)
Co>D+E (5.4)

A reacdo entre o Oxido de etileno e amonia forma etanolamina. Esta, por
sua vez, ao reagir com a amonia forma dietanolamina (DEA). A DEA também
pode reagir com amdnia para formar trietanolamina (TEA). Este processo é um
exemplo de reacdes em série. Tanto a DEA quanto a TEA sdo de interesse
comercial e entram na composicdo de shampoos, cosméticos e produtos de
limpeza. As reacdes complexas contemplam a ocorréncia de reacdes em série
e paralelo simultaneamente no reator. Um exemplo deste tipo de reacdo € a
producdo de butadieno a partir do etanol. O etanol pode se decompor através de
duas reag0es diferentes (paralelas). Na sequéncia, os produtos destas reacdes
reagem para formar o butadieno, que é o monémero utilizado na producéo de
borracha sintética. As reacdes deste processo estdo ilustradas em (5.5) — (5.7).
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C,HsOH - C,H, + H,0 (5.5)
C,HsOH - CH,CHO + H, (5.6)
C,H, + CH;CHO - C,H, + H,0 (5.7)

Em reacgbes independentes, nenhum componente participa em mais que
uma reagao, conforme mostrado a seguir.

A+B->C (5.8)
D+E—->F+G (5.9)

Apesar de também contemplar outros tipos de reacdo, o processo de
cragueamento do Oleo cru para formar gasolina envolve diversas reactes
independentes.

5.2. ReacOes desejadas e indesejadas

O objetivo do estudo das reacBes mdultiplas € maximizar a geracao de
produto desejado e minimizar a quantidade de produto indesejado produzida no
processo. Sera utilizada a letra ‘D’ para simbolizar o produto desejado e a letra
‘U’ (do inglés: undesired) para simbolizar o produto indesejado. Um caso simples
de reacOes paralelas é mostrado a seguir.

kp

A—->D (5.10)
ky

A-U (5.11)

Verifica-se que o reagente ‘A’ pode ser consumido para produzir tanto ‘D’
quanto ‘U’. Assim, deve-se estudar uma forma de reduzir a velocidade da reacéo
(5.11) e aumentar a taxa da reacgéo (5.10).

Em reacbes consecutivas (ou em série), o produto desejado formado em

uma reacdo pode atuar como reagente numa reacao indesejada, conforme
mostrado a segquir.

kp
A—D (5.12)

ky
D—-U (5.13)

Novamente tem-se uma situacdo na qual a taxa de uma reacédo deve ser
aumentada (5.12) e a da outra deve ser reduzida (5.13). Indicadores que irdo
quantificar a incidéncia de tais reacfes sdo o rendimento e a seletividade, 0s
quais serao definidos a sequir.
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5.2.1. Rendimento

O rendimento € uma relacdo entre um determinado produto e o(S)
reagente(s). O Rendimento instantaneo se refere a relagdo entre as taxas destes
componentes conforme mostrado em (5.14).

Yy = —2 (5.14)

)

O rendimento global relaciona a quantidade produzida de um dado produto
com a quantidade consumida do reagente. Num sistema continuo esta relacao
é feita entre vazbes molares.

Y, = —p (Batelada) (5.15)
Npgo—Ngy

Y, = —2 (Sistema continuo) (5.16)
Fao—Fa

Vale ressaltar que a conversdo do reagente, num sistema de reacdes
multiplas, ndo fornece informacdes sobre a producéo, visto que um mesmo
reagente pode tomar caminhos reacionais diferentes e formar diferentes
produtos. As equacdes (1.2) — (1.4) e (1.6) — (1.8) ndo sdo mais validas quando
se tratam de reacdes multiplas.

5.2.2. Seletividade

A seletividade relaciona produtos desejados e indesejados. Define-se a
seletividade instantanea do produto desejado em relagcédo ao indesejado como:

Sp="0 (5.17)

Tu

[S{e)

E a seletividade global é definida como:

Sp=21p (Batelada) (5.18)
v Nu

Sp = i—D (Sistema continuo) (5.19)
U U

De forma anéloga ao rendimento, deve-se operar o processo de forma a
maximizar a seletividade do produto desejado em relacéo ao indesejado.

O estudo do processo envolvendo reacdes multiplas ndo se limita ao reator
quimico. E necessario também dimensionar o equipamento que ird separar o
produto de interesse dos residuos indesejados. Quanto mais sofisticado for o
reator, maior é a pureza do produto final, reduzindo os custos de separacéo.
Reatores mais simples podem fornecer baixo rendimento para o produto
desejado, o que aumentaria o0 custo de separacdo. Portanto, a andlise
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econdmica € fundamental para se encontrar o ponto 6timo de operacdo do
sistema reator-separador, conforme mostrado na Figura 5.1.

Figura 5.1 — Esboco do estudo econémico do sistema reator-separador.

T D
Sistema de | Separador

A A reatores P

\l’ U

Custo

Custo do
reator

Custo do
separador

>

~ kp ky
Num CSTR onde ocorrem as reacdes paralelas: A - D e A — U, o balanco molar
para o componente ‘D’ pode ser escrito como segue.

0=0—Fp+1,V (5.20)
Fp =1V (5.21)
Analogamente para ‘U’:

Fy =1,V (5.22)
Substituindo (5.21) e (5.22) em (5.19), obtém-se:

Fp _1pV _ 1p

=V _g, (5.23)
U

Fy ryV ru

<19

Assim, num CSTR, a seletividade global e a instantanea séo iguais. O
mesmo raciocinio é valido para o rendimento, ou seja, num CSTR a relacéo
(5.24) também é valida.

YD = YD (5 . 24)

5.2.3. Reacdes paralelas com 1 reagente

Considerando as reacoes paralelas (5.10) e (5.11), podem-se escrever as
equacdes de velocidade, como segue.
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(rp) = kpCH (5.25)
(ry) = kyC™ (5.26)

Como em ambas as reacdes 1 mol de reagente forma 1 mol de produto
(estequiometria 1:1), a taxa total de ‘A’ consumido é a soma das taxas de ‘D’ e
‘U’ produzidos, como mostrado em (5.27).

(=1g) = (p) + (TU) (5.27)
(—=1) = kpC,* + kyCy2 (5.28)

Assim, a seletividade de ‘D’ em relacao a ‘U’ pode ser escrita como:

aq

r kpC k a—a

nglz ‘?12 :—DCA1 2 (529)
U ru kyC, ky

Deseja-se maximizar a seletividade do produto desejado (D) em relacdo ao
indesejado (U). Dependendo das ordens de reacédo (a, e a;), pode ser
interessante aumentar ou diminuir a concentracao de ‘A’, como mostrado nos
casos le 2.

e CASOlia;>a;
Quando a; > a5, a seletividade Sp aumenta com o aumento de Ca. Neste

U
caso vale a pena trabalhar com pressdes altas, sem inertes ou diluentes
e também com reatores batelada e PFR, pois 0 CSTR trabalha com baixas
concentracdes de reagente.

e CASO2:a,<a,

Se a; < a,, a seletividade Sp aumenta com a diminuicdo de Ca. Neste
U

caso é preferivel trabalhar com pressdes baixas, acrescentar inertes ou
diluentes e utilizar CSTR ou PFR com reciclos, os quais operam com
baixas concentracdes de reagentes.

A equacao de Arrhenius pode ser escrita para estas rea¢cdes da seguinte
forma:

kp = Apexp (—22) (5.30)

RT

ky = Ayexp (—22) (5.31)

RT
Substituindo em (5.29):

Ap 1 cyt

Sp = ———F
=z Ep-E ap
g Au exp( DRT U) Ca

(5.32)
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A equacdo (5.32) indica que a temperatura influencia na seletividade
dependendo das energias de ativacéo (Ej, e E;). Desta forma, o processo pode
ser otimizado aumentando ou diminuindo a temperatura de reagcdo conforme
listado nos casos 3 e 4.

o CASO3:E, >Ey

Quando Ep, > Ey, a seletividade Sp aumenta com o0 aumento da
4

temperatura, ou seja, compensa trabalhar com temperaturas de reacao
elevadas.

o CASO4:E, <Ey

Quando Ep < Ey, a seletividade Sp aumenta com a diminuigdo da
U

temperatura, ou seja, compensa trabalhar com temperaturas de reacao
mais baixas.

Um exemplo classico de reacdes paralelas séo as reacdes de Trambouze,
as quais estéo relacionadas a seguir.

A%p (rs) = k,Cy (5.34)
A8y (ry) = ksC2 (5.35)

Considerando que o produto ‘B’ é desejado e ‘X’ e Y’ sdo indesejados, a
seletividade de B em relacdo a X e Y pode ser escrita como:

Sp =—TB k€4 (5.36)

— 2
Xy rx+ry k1+k3CA

A concentragdo de ‘A’ que corresponde a seletividade 6tima (Ca”) pode ser
encontrada derivando-se a equacao (5.36) e igualando-a a zero, como segue.

dS p

Y=k¢;P 2"363]+ 2 =0 (5.37)

dCA k1+k3CZZ k1+k3C22

. k
Gi= | (5.38)

5.2.4. Reacdes paralelas com 2 reagentes

A analise feita no item 5.2.3 pode ser repetida para reacbes com dois
reagentes (A e B) como segue.

k
A+B>5D (5.39)

k
A+BSU (5.40)
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() = k. CrCEr (5.41)
(ry) = k,C2CP? (5.42)

Sp=TD %le_azcgl_ﬁZ (5.43)
2

Tu

[Sie)

L] CASOl a1>a')e81 >8’)
Neste caso a seletividade Sp serd maior para valores altos de Ca e Cs.

U
Deve-se dar preferéncia aos reatores Batelada e PFR, que operam com
altas concentracoes.

L] CASOZa1>0{7631 <B’)
Neste caso a seletividade Sp sera maior para valores altos de Ca e valores

U
baixos de Cg. Uma sugestao seria trabalhar com um reator semi-continuo
com uma grande quantidade de ‘A’ dentro do reator no inicio e
alimentacao continua de ‘B’ em uma taxa lenta. Outra opcdo seria
trabalhar com um reator tubular com alimentacédo de ‘A’ na entrada e ‘B’
distribuido em entradas laterais ao longo do tubo, de forma que sua
concentracdo se mantenha baixa na reacao.

o CASO3:a; <a,efly >p,
Trata-se da mesma situacdo do CASO 2 mas com os reagentes trocados.

o CASO4:ia; <a,epB <P,
Neste caso a seletividade Sp sera maior para valores baixos de Ca e Cs.
U

O CSTR € o reator mais adequado para este caso, pois opera com baixas
concentracfes de todos o0s reagentes.

5.2.5. Reacdes em série

Na andlise de reacbes em série o raciocinio ndo € analogo ao desenvolvido
para as reacOes paralelas. Pode ocorrer de o produto desejado ser reagente
numa reacdo consecutiva que vai gerar um produto indesejado, conforme
mostrado a seguir.

k

ASD (1) = k,C, (5.44)
k

D3U (=1p) = (1y) = kyCp (5.45)

Neste tipo de sistema objetiva-se operar na condi¢cdo que produzira a maior
quantidade de ‘D’ possivel, ou seja, na condi¢cdo 6tima. Esta condigao pode ser
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encontrada derivando-se a concentragcao de ‘D’ em relacdo ao tempo de reagao,
como mostrado na Figura 5.2.

Figura 5.2 — Curvas de concentracdo para reacdes em série.
Concentragdo

C
D dtimo dCp

| dt

Tempo

Neste exemplo observa-se um decréscimo na concentracdo de ‘A’, que
atua apenas como reagente. Ja o ‘D’ é produto em uma das reagdes e reagente
em outra. Sua concentracdo aumenta a medida que ele é produzido, até chegar
a um ponto que sua velocidade de consumo (equacgao 5.45) passa a ter uma
taxa elevada, causando decréscimo em Cp. Isto gera um ponto de maximo para
o produto desejado, que corresponde a concentracdo ideal de operacao (ou ao
tempo de reacéo, no caso de reator batelada). A concentragao do produto ‘U’ se
eleva lentamente no inicio devido a baixa taxa de consumo de ‘D’, que por sua
vez, € consequéncia da baixa concentracédo de ‘D’. Nas proximidades do ponto
de maxima concentracao de ‘D’, seu consumo passa a ocorrer numa taxa mais
elevada, aumentando também a producéao de ‘U’, conforme observado na Figura
5.2.

5.3. Exercicios resolvidos

5.3.1. As reacOes em fase liquida, irreversiveis, A - B e 2B — C estao ocorrendo
em um CSTR ideal a uma temperatura de 150°C. O volume do reator € igual a
1000 L. A vazao volumétrica sendo alimentada no CSTR € de 167 L/min. As
concentracdes na alimentagéo sédo Cao =5 mol/L e Cgo= Cco=0.

As equacdes de taxa a 150°C séo:

1)A>B (=1, = 0,5, (’"‘” )

L min

2) 2B>C  (rp) = 1C2 (’""’)

L min
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Quais sdo as concentracoes de A, B e C na corrente que deixa o reator?

Solucéo

Aplicando a equacéo de balanco molar para o componente A:
0="Fy—Fy—(=m)V

0 = v4(Cyp — Ca) — 0,5C,V

voCp 167x5 mol
CA = e =1,25—
(vp+0,5V) (167+0,5x1000) L

Aplicando a equacéo de balan¢co molar para o componente B:

0=0—Fg+ 1)V — (=15),V

As velocidades de reacdo podem ser relacionadas através da estequiometria, como segue:
1) A - B

(=r4)1 (+7B)1
1 1

2) 2B - C
(=7B)2 (+7¢)2
2 1

0 = —1,Cs + 0,5C,V — 2x1C2V
—2000C2 — 167C5 + 625 = 0
A= (—167)% — 4x(—2000)625 = 5027889

. = lo7k22423 Cz = 0,519
B ™ _4000 Cg = —0,602

A raiz que néo possui significado fisico é descartada e obtém-se C; = 0,519 mTOl

Aplicando a equacao de balan¢o molar para o componente C:
0 =0_Fc+(+rc)zv
0 = _Uocc + 1C§V

1C3V  0,5192x1000 mol
=L =——"= 1’6lT

) 167

5.3.2. As reacOes em fase liquida
kigq

H
HA_B kig =100min~t k;; = 10 min™?
keqi

ko
2)A-SC k, = 20 min™!



ocorrem em um CSTR ideal, com tempo espacial de 0,1 min e alimentacdo de A

puro, Cao= 2 mol/L e Xa= 0,875. Calcule:

a) Os rendimentos Yg e Yc

b) A seletividade Sgic

c¢) O valor da concentracdo de C na saida do reator

Solucéo

Balango molar para ‘A’

a) V= FaoXa _ FaoXa _ FaoXa
(=r4) (=ra)1+(-7a)2  ky14Ca—kq1iCp+k2Cxp

= CaoXa
k1qCa0(1-Xa)—k1iCp+k2Ca0(1-X4)

0.1 = 2x0,875
! 100x2x(1-0,875)—-10Cp+20x2x(1-0,875)
mol
CB = 1,25 T

mol

Ca = Cap(1—X,) = 2(1-0,875) = 0,257

_ (+rB) _ (+rB) _ k1aCa—kq1iCB _ 100x0,25—-10x1,25

B ™ (1) 7 (—ra)1+(-1a)2  kigCa—k1iCp+kaCa  100x0,25—10x1,25+20x0,25

Y. = (1) _ (+71¢) _ kaCa _ 20x0,25

C7 (1) 7 (ra1+(=1a)2  kigCa—kyiCp+kaCa  100x0,25-10x1,25+20x0,25
(+rB) _ k14Ca—kqy;Cp _ 100x0,25-10x1,25

b) Ss = = 2= =25

27 (+r0) k,C 20x0,25
I C 2CA

¢) Balango molar para ‘C’;
0=0—F,+(+r)V

Fo = k,C,V

voCe = k,CV

mol

Cc = kyCuT = 2020,25x0,1 = 0,5 ==

=0,714

= 0,286

Uma forma de conferir os calculos é através de um balan¢o de massa global. Como ambas as
reacdes tem estequiometria 1:1, a concentracdo de mols totais que entram no reator (Cao) € igual

a concentracdo de mols totais que saem do reator:
CAO =CA+CB+CC

2=025+125+05 ok
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AULA 6 — REACOES MULTIPLAS Il: PROBLEMAS DE
RESOLUCAO COMPUTACIONAL

Nesta aula sdo apresentados processos com reac¢des multiplas os quais
envolvem sistemas de equacdes diferenciais em sua descri¢cdo. Estes problemas
podem ser resolvidos através de integracdo numérica e sdo bem comuns em
processos como polimerizacdo, catélise heterogénea, processos oxidativos
avancados, dentre outros. Algoritmos de integracdo numérica compdem
softwares como MATLAB®, SciLab® e Polymath®, o quais podem ser utilizados
para solucionar problemas complexos de reacdes multiplas.

A descricdo de um reator semi-continuo (ou semibatelada) também pode
resultar em EDOs que requerem resolugédo computacional. Este tipo de processo
também sera ilustrado nesta aula.

6.1. Reacdes de multipla substituicao

Quando diferentes espécies reacionais participam em mais de uma reacao,
a resolucdo analitica através de uma expressao algébrica ou uma integracéo
simples pode né&o ser possivel. A sintese do tetracloreto de carbono, que é um
solvente muito utilizado em analises laboratoriais, pode ser realizada através de
uma reacdo de multipla substituicdo conforme mostrado a seguir.

Cl, Cl, Cl, Cly
CH, 3 CH,Cl =3 CH,Cl, = CHCl; = CCl, 6.1)

Conforme mostrado até aqui, a ferramenta-chave para solucionar
problemas de reatores quimicos consiste em aplicar equacdes de balanco. No
caso das reacdes multiplas, o balanco molar é aplicado a cada espécie do meio
reacional, mesmo que esta participe em mais de uma reacéo. O exemplo a seguir
apresenta a descricdo matematica de reacdes de multipla substituicao.

1)A+B3 R (=11 = (=15)1 = (+1)1 = k1 CaCy (6.2)
2)R+B3 S (=1)s = (=1)s = (+75)5 = kyCCy (6.3)
3)S+B3T (=193 = (=15)3 = (+17)5 = ksCsCy (6.4)

Observe que os termos de velocidade possuem um indice fora do
parénteses que corresponde ao numero da reacdo. Por exemplo:
(-rg),, (—15), e (—15); sao taxas diferentes pois se referem ao consumo de ‘B’
em reac0Oes diferentes. O consumo total de ‘B’, (—r3), € igual a soma destas trés
taxas. Como todas as reacdes possuem estequiometria 1:1, as igualdades de
taxas podem ser escritas, conforme apresentado em (6.2) — (6.4). Porém, se
houver uma variedade de coeficientes estequiométricos, as taxas deverao ser
relacionadas conforme mostrado no exercicio resolvido 5.3.1.

Considerando um reator batelada de volume constante podem-se escrever
as seguintes equacdes de balanco para os componentes:
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ZA = (1)1 = —k1CaCy (6.5)
CR = (+11)1 — (=12)2 = k1CaCs — k2 CrCy (6.6)
8 = (475); — (—75)3 = k2CrCp — k3CsCy (6.7)
I = (+11)5 = k3CsCs (6.8)
LB = (1)1 — (=15); — (=75)3 = —k;CaCp — kyCrCp — k3CsCp (6.9)

dt

Verifica-se que as equacdes (6.5) a (6.8) dependem da concentragéao Ce.
Porém, ndo se tem uma expressao algébrica para a equacao de Cg, mas sim,
uma equacao diferencial (6.9) que depende das concentracdes Ca, Cr € Cs
(equacdes 6.5 a 6.7). Desta forma, tem-se um Sistema de Equacdes Diferenciais
Ordinarias (SEDO), o qual requer métodos de resolucdo mais avan¢cados como
a integracao numérica. O Polymath possui um algoritmo de integracdo numeérica
de facil uso. Para ilustrar a solucdo do problema das reagbes de multipla
substituicdo sera feito um estudo de caso com os dados a seguir.

Considere as reacdes (6.2) — (6.4) ocorrendo em um reator batelada de
volume constante com a seguinte alimentacao:

mol
L )

mol

CA0=5 CBO=ST,CRO=0;CSO=0;CTO=O

Sao dadas as constantes cinéticas e o tempo de reacao:

L k2:1 L k3:1 L

k, =1 —; t=5 min
mol min

mol min’ mol min’

Sera ilustrada a simulacéo deste processo no Polymath 5.1, procedimento
gue também € valido para as versdes mais atuais do software. O Polymath pode
ser baixado em http://www.polymath-software.com/ e utilizado gratuitamente por
tempo limitado. Ao abrir o programa, seréo visualizadas 4 op¢des para resolucéo
de diferentes problemas matematicos. O sistema de equacdes diferenciais
corresponde ao botdo com a sigla DEQ. Ao clicar neste botédo, sera mostrada a
janela para entrada de dados como mostrado na Figura 6.1. No primeiro campo,
descrito como ‘Indep Var, deve ser inserida a variavel independente. No
presente estudo de caso, a varidvel independente € o tempo, que sera
representado pela letra ‘t’. Nos campos ‘Initial Value’ e ‘Final Value’ devem ser
inseridos os valores inicial e final da variavel independente, que constituird o
intervalo de integracdo. No presente caso serd de 0 a 5 min. As opc¢des
disponiveis em ‘Solve with’ s&do tipos de integradores, que podem ser alterados
conforme a dificuldade de integracao de cada problema. Os botdes Table, Graph
e Report podem ser ativados para fornecer os resultados na forma de tabela,
gréfico e relatorio respectivamente. As equacdes diferenciais do problema
podem ser adicionadas clicando no botdo ‘Add DE’ e preenchendo os campos

conforme mostrado na Figura 6.2.
Figura 6.1 — Solugdo de SEDO pelo Polymath.
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Figura 6.2 — Preenchimento das equacdes diferenciais.
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Observa-se na Figura 6.2 que o preenchimento das equacdes (6.5) — (6.9)
foi realizado escolhendo-se simbolos arbitrarios para as variaveis. Ao invés de
CA, CB, CR etc, pode- se adotar simplesmente A, B, R, etc. A notacdo das
operagcfes mateméaticas é a mesma utilizada no Excel (+, -, *, /, ", exp, etc).
Além da equacédo diferencial, deve-se preencher a condigdo inicial de cada
variavel, que no presente caso sdo as concentragdes iniciais dos componentes.
O campo de comentérios é opcional. A luz vermelha na Figura 6.2 indica que
ainda ndo é possivel rodar a simulacdo pois 0 equacionamento ndo esti
completo. No rodapé da janela aparece “Undefined Variables: k1, k2, k3”. Isto
significa que precisam ser dados valores ou equacdes (ex.: equacdo de
Arrhenius) para estas varidveis. Isto pode ser feito clicando no botdo ‘Add EE’.
Terminando de incluir as varidveis pendentes, aparece a luz verde e o botdo com
a seta para a direita que permite rodar o cédigo, conforme mostrado na Figura
6.3.

Figura 6.3 — Preenchimento completo do equacionamento e dados do problema.
B roLyMATH 5.1

File Edit Program Window Examples Help

= = il =] 1 Lo 5 . Y T
Open Save LECY MLE DECY REG Calculate| Units Const Setup
#% Ordinary Differential Equations Solver EI@

Indep War |t Initial alue |0

Solve with |FKF45 = Final Value |9

Table Graph Report ¥ Comments
addaDE | [FRIEE ] Remove | Eat | B & | 4| #p
Differential equations / explicit equations | Initial value | Comments -

1 | dICA)/d(t) = k1°CACE al Concentragdo de &
2 [dICR]Ad(t] = k1*CA*CB-k2*CR*CE 1] Concentragio de B
3 [ dICS)Adlt) = k2*CR*CE-k 3 C5=CE 1] Concentragdo de S
4 | dICT)Ad[t] = k3*C5*CB ] Concentragdo de T
8 [ dICE]/dlt] = -k1"CACE -k 2 CR*CE-L 3 C5-CE g Concentracdo de B

B [k1=1 h.a.

7olk2=1 h.a.

g [k3=1 h.a. -
i f
Differential Equationz: 5 | Auxiliary Equations: 3

Ao rodar o codigo irdo aparecer os resultados da simulacao na(s) forma(s)
escolhida(s). No presente estudo foi escolhida a forma grafica. Verificou-se que
ap6s 2 min de reacdo as concentracdes permaneceram praticamente
constantes. Por isso, o grafico da Figura 6.4 apresenta os resultados somente
até 2 min. Conforme esperado, as concentracdes dos reagentes A e B estdo
decrescendo. ‘B’ decresce com maior intensidade que ‘A’ pois participa das 3
reacdes. Os produtos possuem concentragcdes crescentes com o0 tempo em
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diferentes taxas, as quais condizem com a sequencia de reag¢des do problema
estudado.

Figura 6.4 — Resultados da simulacdo em Polymath.
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6.2. Velocidades relativas de reacéao

Ao escrever as equacdes de balango para cada espécie reacional deve-se
ter atencédo aos coeficientes estequiométricos, pois estes afetardo diretamente
nas taxas de reacdo. No exemplo anterior, todos 0os componentes possuiam
coeficiente estequiomeétrico 1 nas trés reacdes. No entanto, para estequiometrias
diferentes, a chance de se cometer um erro € maior, pois algumas velocidades
de reacado sdo acompanhadas de fatores. Uma regra simples para ndo cometer
tais erros € a seguinte: As relacdes entre as taxas dos componentes numa
reacao e seus respectivos coeficientes estequiométricos devem ser igualadas:

ad + bB - c¢C + dD
(-t _ (=t)) _ (o) _ (+mp) (6.10)
a b c d

Considere que os reagentes ‘A’ e ‘B’ sao alimentados em um reator PFR
gue ird operar as seguintes reac6es multiplas:

k
1) 44 + 6B = 5C + 6D (=7p)1 = k1CuCo° (6.11)
k
2)2B3C+E (+77), = kyC2 (6.12)
k
3) C + 2E 3 2F (—15)3 = ks C.C2 (6.13)
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O balango molar para ‘A’ conduz a equagéao de projeto do PFR, que é: V =

Xq dX ~ . . .
Fao fo A( TA). Esta equacéo pode ser escrita na forma diferencial, como segue.
—TA

d
dv = FAO% (6.14)
Sabe-se que:
Fpo—F
X, = AFOTOA (6.15)

Derivando (6.15):

dX, = ———dF, (6.16)
0

Fp

Substituindo em (6.14):

v = — 2fa (6.17)

(-r4)
% = —(-1y) (6.18)

A equacéo de balango para o componente ‘A’ (6.18) depende da taxa de
consumo de ‘A’, (-r,), a qual ndo foi fornecida. No entanto, sabe-se que o
componente ‘A’ participa apenas da reacdo 1 (6.11). Para esta reacéo foi
fornecida a taxa de consumo de ‘B’, (—13),. A correlacdo entre as taxas pode ser
feita da seguinte forma:

k
44 + 6B — 5C + 6D

(_rA)l _ (_rB)l _ (+Tc)1 _ (+rD)1 (6 19)
4 6 5 6 '
(=1 = 3 (=75), (6.20)

Como o reagente ‘A’ s6 participa da reagao 1, sua taxa global é igual a taxa
nareacao 1: (—ry) = (—r4). Substituindo em (6.18):

dF 4

4 2
v —g(_TB)1 = gkchC;'s (6.21)

Analogamente para os demais componentes:

d
=~ = (=72 = ~kiCaCy® — 2k,C3 (6.22)
% = (+1e)y + (H1¢), — (—=1¢)3 = ZleAC;'5 + k,C3 — %k?)CCC,? (6.23)
ddLVD = (+1p)1 = k1 CsCg” (6.24)
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% = (41g)2 — (=18)3 = k2C5 — k3CcCE (6.25)
% == (+TF)3 == k3CCCE2 (626)

6.3. Reacdes de polimerizacao

As reacOes de polimerizacdo também se enquadram no tema de reacdes
multiplas, uma vez que diversas espécies poliméricas participam de diferentes
reacdes. Economicamente falando, a polimerizacdo por radicais livres é mais
atrativa, pois pode ser realizada em temperaturas moderadas, com baixo
consumo de energia. Os reagentes da polimerizagcédo por radicais livres sao,
basicamente, iniciador e mondmero e o produto € o polimero. A seguir &
mostrado um exemplo de polimerizacdo de propileno iniciada por peroxido de
benzoila.

ETAPA 1: Decomposicdo do iniciador

O iniciador é responsavel por gerar os primeiros radicais livres e 0
mondmero € a matéria prima que dara origem ao polimero. Segue abaixo um
exemplo de iniciador e sua decomposi¢cao, formando os chamados radicais
primarios.

Figura 6.5 — Decomposicao do iniciador

Iniciador: Perdxido de benzoila Radicais primarios
O
0 @]
Decomposi¢do do iniciador
O’O +
Constante cinética: k 0O

ETAPA 2: Iniciacdo

A reacdo de iniciagdo ocorre quando um radical primario ataca uma
molécula de mondmero. Um exemplo de monémero é o propileno, que da origem
ao polipropileno (muito utilizado em automoveis). A seguir € mostrado um
exemplo de reacdo de iniciagdo envolvendo um radical primario (fragmento do
peréxido de benzoila) e o propileno.

Figura 6.6 — Iniciacé@o
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0 m 0
H,C = CH
O. + 2 (I:H ﬁ @)LO_CHE_(_I:H.
CH

3
3

7

O produto desta reacdo € um radical polimérico contendo 1 unidade
monomeérica, que neste caso, € a unidade proveniente do polipropileno. A reacao
se d& através da quebra da ligacao 1 presente na dupla ligagao carbono-
carbono. O mecanismo de radicais livres tem inicio a partir desta reacéo, a qual
ocorre concomitantemente com a reacao de decomposi¢cao do iniciador e as
demais reacgOes do processo de polimerizacdo, que seréo vistas a seguir.

ETAPA 3: Propagacao

O mecanismo de ataque a dupla ligacdo carbono-carbono ocorre néo so
com os radicais primarios, mas também, com os radicais poliméricos. Quando
um radical polimérico de qualquer tamanho (qualquer nimero de unidades
monoméricas) ataca a dupla ligacdo carbono-carbono de um monémero, ocorre
uma reacdo de propagacéao, conforme mostrado a seguir.

Figura 6.7 — Propagacao

0 -CH,- CH- H.C = CH 0-CH,- CH-CH,- CH-
2 + ] e— iy o]
CH CH CH CH

3 3 3

O produto desta reacdo € um radical polimérico contendo 2 unidades
monoméricas. A reacdo de propagacdo é, em geral, muito rapida e promove o
crescimento das cadeias poliméricas. Uma cadeia de polimero pode conter
centenas, milhares e até milhdes de unidades monomeéricas. Monémeros e
cadeias pequenas de polimero (oligbmeros) em geral sao liquidos a temperatura
ambiente. A partir de um determinado tamanho, o conjunto de cadeias de
polimero passa a apresentar aspecto sélido.

ETAPA 4: Terminacao

Dois radicais poliméricos podem reagir por terminacdo formando uma
cadeia sem elétron desemparelhado, a qual € chamada de polimero morto. A

seguir € mostrada uma representacdo esquematica desta reacao.
Figura 6.8 — Terminag&o por combinacéo
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Radicais poliméricos Polimero morto

Este esquema representa a reacdo de terminacdo por combinacao.
Quando dois radicais se combinam para formar uma Unica cadeia de polimero
morto, a ligacédo formada é uma ligacao covalente entre os elétrons que estavam
desemparelhados em cada radical. Outra possibilidade de terminacdo € a
terminacgédo por dismutacdo (ou desproporcionamento), a qual ocorre quando ha
a transferéncia de um atomo de hidrogénio de um radical para o outro e ambos
se tornam cadeias de polimero morto, conforme mostrado a seguir.

Figura 6.9 — Terminacao por dismutacéo

Radicais poliméricos Polimero morto
{"_‘\‘-.-_-‘ . + » q N
+

O tipo de terminacédo predominante depende do polimero que esta sendo
produzido. Em determinados casos, é possivel que ambas as terminacdes
ocorram em proporcdes consideraveis.

Reacdes adicionais como transferéncia de cadeia, dimerizacdo, ligacéo
cruzada, dentre outras, podem estar presentes no sistema dependendo do tipo
de polimero. Em geral, as rea¢fes envolvidas num sistema de polimerizacao sao
consideradas elementares. As reacfes anteriormente descritas podem ser
representadas através de equacfes quimicas conforme mostrado a seguir.

a) |2 2Ro
b) Ro+ M= R;
C) Rr + M 9 Rr+1
d) Rr+ Rs = Pus(ou Py + Ps)
e) Rr + Ps 9 Rr+s
sendo que:
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I: Iniciador;

Ro: Radical primario;

M: MonGmero;

Rr: Radical polimérico contendo ‘r' unidades monomeéricas;
Ps: Polimero morto contendo ‘s’ unidades monomeéricas.

6.4. Reator Semi-continuo

O reator semi-continuo (ou semibatelada) consiste num tanque que é
alimentado continuamente durante a reagdo, porém nao héa corrente de saida do
reator. Um estudo de caso envolvendo rea¢cdes multiplas neste tipo de reator é
mostrado a seguir.

Considere as reacgOes paralelas a seguir:

12

mol?min

k4
A + B->D (_TA)l = klchB k1 =1 (627)

12

mol?min

k
A + B _2) U (_TA)Z = kZCACBg kz =1 (628)
Um reator semi-continuo sera utilizado para processar estas reacbes em
fase liquida. No inicio do processo, ha 5 mols de ‘A’ no reator, que corresponde
ao volume de 1 L. O reagente ‘B’ passa a ser alimentado com taxa Fgo= 1
mol/min, que corresponde a uma vazao volumétrica vo= 0,2 L/min, como

mostrado no esquema da Figura 6.10. Determine a seletividade So no instante
U

t= 5min.

Figura 6.10 — Esquema do reator semi-continuo. A linha tracejada € apenas uma indicacdo das
condicdes iniciais (ndo ha corrente de saida).

=5 mol
“HNA[}

V=11
0

A resolucdo deste problema consiste em encontrar o nUmero de mols de
‘D’ e ‘U’ ao final de 5 minutos de reacao e, em seguida, calcular a seletividade:
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Np (t=5min)

’% = Ny(e=smin) (6.29)

Aplicando-se o balanco molar para as 4 espécies em questéo, obtém-se:
B = —(kyC3Cp + kyC4CRIV (6.30)
W5 = Fpo — (k1 C3Cp + kaCaCV (6.31)
Gl =GRV (6.32)
WY = k,C,CEV (6.33)

dac

Como o sistema é semi-continuo, o volume reacional aumenta com o
tempo, ndo podendo ser considerado constante nas equacoes (6.30) — (6.33).
Desta forma, € necessaria uma equacao do volume total da mistura em funcéo
do tempo de reacéo, que pode ser obtida através do balanco de massa global,
como mostrado a seguir.

d .
d—’f = mip (6.34)

Sendo que nig € a vazao massica de ‘B’ (g/min) que entra no reator. A
massa total dentro do reator € o produto da densidade pelo volume da mistura:

m = pV (6.35)

Considerando que nédo haja variacdo consideravel de densidade ao longo
da reacéao, pode-se substituir (6.35) em (6.34) da seguinte forma:

Pt = nig (6.36)

Uma vez que a densidade é constante em todo o processo, pode-se dizer
que p = pg, OU Seja, a relacdo % € a propria vazao volumétrica de ‘B’ que entra
no reator. Assim, a equacao (6.34) pode ser reescrita como:

av _

ac Yo (6.37)

Integrando chega-se em:

Analisando-se o sistema de equacdes algébrico-diferenciais (6.30) — (6.33)
e (6.38), verifica-se que 0 mesmo nao pode ser resolvido por separacdo de
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variaveis e integracdo analitica. Desta forma, utiliza-se o Polymath para integrar
numericamente este sistema. Inserindo estas equagdes no Polymath juntamente

com os dados do problema e as definicbes de concentracdo: C, = A"/—A eCp = 1\;_3
obtém-se:

t=5min = N, = 3,52 mol; Ny = 0,47 mol

S5=2=75 (6.39)

6.5. Exercicios resolvidos

6.5.1. Dioxido de carbono reage paralelamente em presenca de amobnia e
hidroxido de sddio em solugdo aquosa, levando a formacao dos produtos P1 e
P2:

Co, + NH, 3 p1 ke, = 0,4 2~
2t 3 1757 mots
kz m3

CO, + NaOH — P2 k, =93
mols

Determine as concentragdes de CO2, NaOH, NHs, P1 e P2 ap0s 100 s num reator
batelada de volume constante. As concentracdes iniciais para cada espécie sao:
CO2= 1x10* mol LY; NHs= 3x10° mol L't; NaOH= 5x10° mol L.

Solucao

Balangos molares

% = (k1 Cco, Cuny + k2Cco,Crnaon)
dc;vtm = —k;Cco,Cnu,

dc}:l# = —kz C(;oz CNaOH

% = leCoz CNH3

dCp, _
at kZCCOZCNaOH

Trata-se de um SEDO que, resolvido através do Polymath, fornece:
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A= COgz; B= NHs; C= NaOH; D= P1; E= P2.

Ap6s 100 s de reacdo as concentracdes sao:

19 mol,
L 1

Ceco, = 2,73x107° mTOl; Cnpy = 7,3x10‘6mT°l; Cynaon = 2,33x10~

Cpy = 2,3x1075 2%, Cpz = 5,001075 2%

6.5.2. Um reator batelada ideal deve ser dimensionado para a polimerizacao de
mondmero de estireno em poliestireno. Monémero de estireno puro contendo
uma pequena quantidade de iniciador 2-2’-azobisisobutironitrila (AIBN) sera
alimentado no reator como um liquido. Ao final da polimerizacdo havera no
interior do reator um liquido composto por polimero dissolvido, estireno néo
convertido e AIBN também néo convertido. A seguir, 0 monémero de estireno
sera representado por ‘M’ e o AIBN por ‘I'.

O iniciador se decompde através de uma reacao de primeira ordem para formar
dois radicais livres:

k
15 2R

Cada radical livre inicia uma cadeia de polimero. A equacdo de taxa de
desaparecimento do monémero €é:

(=ry) = kpCy CIO'S

A concentracéo inicial de AIBN € igual a 0,010 mol/L e a concentracao inicial de
mondémero € de 8,23 mol/L. O reator sera operado isotermicamente a 60°C.
Nesta temperatura:

10,5
mol05s

k; = 8x10 6571 kp = 7,5x107*

a) Quanto tempo € necessario para se atingir uma conversao do mondémero de
60%?
b) Qual a concentracdo do iniciador no instante calculado no item (a)?
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c) Suponha que o polimero morto seja formado pela combinacdo de duas
cadeias de polimero em crescimento. Qual € o numero médio de moléculas de
mondmero em cada molécula de polimero morto?

Solucéo

A polimerizagdo do estireno ocorre em fase liquida, com uma pequena contragao de volume ao
longo do processo, a qual pode ser desprezada. Assim, podem-se escrever as equacdes de
balango considerando volume constante:

dacy
L1 — kyC
dt a1

dCy 0,5
Tar = keCuC

a) A conversao de 60% de mondmero corresponde a seguinte concentracao:

mol

Cu = Cuo(1 — Xyy) = 8,23(1 — 0,6) = 3,292 ==

Integrando as duas equacdes anteriores no Polymath:

#% ODE Results: RKF45, Solu... | = || B ||sZ3s|

ROB3:C001 = |1.252E+04
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_81 |1.21eE+04 00030723 53787018
82 | 1.24E+04 0.0030555 33212933
R AR O.0030468 | 32929772

_84 |1.264E+04  0.0030351 32643152

(85 |1.27eE+04 00030235 52371057

86 [1.3E+04 00030121 3184345

(87 |1.312e+04  0.0030035 31551681

(83 |1.324E+04 00023345 31283447 J
89 [1.336E+04 00089862 | 31017621

50 | 1.36E+04 0.008969 3049331 j
Crata T able Hegresginnl .-'-‘«galysis] Frepare Graph

A simulacdo revelou um tempo de 1,252x10* s (~ 3,48 h) para se atingir a concentragéo de
mondmero de 3,2929772 mol/L (equivalente a 60% de converséo).

b) A tabela mostra que para o tempo obtido no item (a), a concentracdo de iniciador é de
0,0090468 mol/L.

c¢) Pela estequiometria da reagdo de decomposicéo do iniciador tem-se que a concentracao de
radicais formados € o dobro da concentracéo de iniciador reagido:

mol

Cr = 2(Cio — €;) = 2(0,01 - 0,009) = 0,002 7=
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Supondo que todos os radicais formados cresceram e foram terminados por combinacéo,

a concentracdo de cadeias de polimero morto serd a metade da concentracdo de radicais
gerados:

Cpx 0,002 mol
Cp=-E=2"2=0,001">
2 L

2

Sabe-se que todas as moléculas de monémero foram incorporadas as cadeias de polimero.
Portanto, o numero médio de moléculas de mondmero por cadeia (7) € obtido da seguinte forma:

(Cmo—Cm) (8,23-3,3) unidades monoméricas
== = = 4930

=i

Cp 0,001 cadeia polimérica

Conclui-se que apos cerca de 3,48 h de reacdo, o nimero médio de unidades monoméricas por
cadeia sera de 4930. Este calculo foi feito levando-se em consideragéo que todos radicais foram
consumidos por terminacdo por combinacdo, ou seja, com constante cinética de terminagéo
tendendo a infinito. Num estudo mais rigoroso, devem-se efetuar os balancos considerando a
reacdo de terminacdo com a respectiva constante ki, além de outras reacdes como terminacao
por dismutagéo e transferéncia de cadeia.

57



AULA 7 — EXERCICIOS PREPARATORIOS PARA A P1

Esta aula é dedicada a resolucdo de exercicios de reatores quimicos com
maior grau de complexidade. O objetivo deste capitulo ndo € so preparar o aluno
para a primeira avaliagdo do semestre, mas também coloca-lo em contato com
problemas cujo nivel se equipara ao de casos reais da indUstria quimica. E
importante que o aluno compreenda a aplicacdo dos conceitos nas resolugcdes
dos exercicios a seguir e ndo tente apenas memaorizar passagens matematicas.
Recomenda-se tentar resolver os exercicios antes de conferir a resolugéo.

7.1. A hidratacédo do oxido de etileno (A) a etileno glicol em fase liquida, C2H4O
+ H20 = C2HeO2, ocorre em um CSTR de volume V= 10000 L, com excesso de
agua e constante de velocidade k= 2,464x10-3 min.

a) Calcule a conversao de ‘A’ (Xa) em estado estacionario para uma vazao
volumétrica de 0,3 L/s e concentracdo de alimentacéo Cao= 0,2 mol/L.

b) Se as vazbes volumétricas de operacao forem reduzidas para 70% do valor
original e forem mantidas neste novo valor, qual sera o valor de Xa ap6s 60 min?
Quéo perto este valor se encontra do novo estado estacionario a ser atingido
com esta nova vazao?

c) Determine a razéo de producéao entre os estados estacionarios obtidos em (b)
e (a).

Solucao

a) Aplicando a equacao de projeto do CSTR:

V= FaoXa1r _ _ FaoXa1
(-r4) kCa0(1-X41)

v, = 0,3x60 = 18 —
min

0,2x18X 41
2,464x1073x0,2x(1-X41)

10000 =

9 XAl = 0,58

b) O reator sai de um estado estacionario e passa a operar em regime transiente. Aplicando o
balango molar para ‘A’;

%: FAO _FA _kCAV

dcy

—h _Yr- —Ca_ (1
dt_VCAO VCA kCy = T (r+k)CA

Neste problema, Ca ndo é constante com o tempo pois 0 CSTR ainda n&o se encontra em estado
estacionério. A equagédo deve ser integrada utilizando-se a integral B1:

Ca2 dcCy — t
fCA1 %‘GH‘)CA fo dt

Caz

gl -Crnel] - e-o

Ca1
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ol

" B e

Cao_[CA0_(Lyp)cp|exp[-(2+k)e]

T

R

v, = 0,7x18 = 12,6=
N

10000
T 126

= 793,65 min

Para o estado estacionario do item (a) tem-se:

mol

Caz = Cao(1 — X41) = 0,2(1— 0,58) = 0,0844 7>

Portanto:

0,2 0,2 (

C __ 793,65 1793,65 \793,65 793,65
A2 —

1 +2,464x1073)0,0844 exp[ (55 +2464x1073

(79;'65+2,4—64—x10_3)

Portanto, apos 60 min:

Ca0—Ca2 0,2—0,081
XAZ = = = 0,595

Cao 0,2

Ao atingir o novo estado estaciondrio, o reator terd uma nova conversao Xas:

0,2x12,6X 43
10000 = -
2,464x1073x0,2x(1-X 43)
XA3 = 0,66
X4z 0,595
rely =—"—"+=—-=109
Xa3 0,66

=0,0812%
L

Conclui-se que o valor de conversao atingido apds 60 minutos corresponde a 90% do valor

referente ao novo estado estacionario.

¢) No estado estacionério inicial, a vazao molar de alimentag&o pode ser calculada como:

mol

FAO = Cono = 0,2X18 = 3,6E

E a producgéo de C2HeO: (C), pode ser calculada como:

mol

FC = FAO(l - XAl) = 3,6(1 - 0,58) = 1,SlzT

Analogamente para 0 novo estado estacionario:

mol

F'ao = CagV'o = 0,2x12,6 = 2,522

mol

F'c = Fao(1 = Xy3) = 2,52(1 - 0,66) = 0,857 2~
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Frc 0,857
relp =—=—-==0,57
Fc 1,512

Conclui-se que a reducdo para 70% da vazéo inicial causou uma dimuinicdo na geragcédo de
produto. Esta foi reduzida para 57% da produg&o inicial.

7.2. A velocidade da reacdo autocatalitica em fase liquida, A=»> B+ C é (—ry) =
kC,Cpy.

a) Calcule o volume de um CSTR para se obter 95% de converséo de ‘A’.

b) Calcule o volume minimo total da combinacdo CSTR + PFR que também
forneca a converséo de 95%

Dados: Cao= 0,35 mol/L, Cgo= 0,01 mol/L, k= 0,005 L/(mol.s), vo= 25 L/min.

Solucéo
a) k = 0,005x60 = 0,3 ——
mol min
8, =221 = 0,0286
0,35
_ FaoXa _ CaovoXa _ 0,35x25x0,95 _
V= (-14) ~ kC3o(1-Xa)(6p+Xa) ~ 0,3x0,352(1-0,95)(0,0286+0,95) 4622,7L
b) Aplicando as equacdes de projeto:
_ Xa2 dXg _ Fao (Xa2 dXa
Vorr = Fao J; (-ra) ~ kC3o7Xa1 (1-Xa)(0p+Xa)
Utilizando a integral B6:
V. — FaoXa1 — CaovoXA1
CSTR ™ (—rp) ~ kC3o(1-Xa1)(6p+X4a1)
Voo — F Ao [ 1 (9B+XA)]XA2 __ Fao 1 (93+XA2)(1_XA1)]
PFR ™ kc2, l1x1-(-1)6p 1-xa My, 7 kCEo 1405) T L-Xa2) (05 +X 1)
Fazendo a soma dos volumes:
V =Vesrr + Verr
_ CaovoXa1 Fao 1 In [(9B+XA2)(1—XA1)
kC3o(1-Xa2)(0p+Xa2) = kCEo(1+0p)  L(1-X42)(0B+Xa1)

Para achar o volume minimo total para a conversédo final de 95% e mesmas condi¢bes de
operacao, deve-se derivar a equacado anterior em Xaz e igualar a zero, como segue.

AV Caovo|(8p+X51)+(0p+Xa1)(Xa1-1)] 0
dX a1 kC30(1-X41)2(0p+X41)?
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8,75[(0,0286+x%)+(0,0286+X41)(X41-1)] _ 0
0,03675(1—X 41)2(0,0286+X 41)2 -

Por tentativas: X,; = 0.486

Assim, calculam-se os volumes de cada reator:

8,75x0,486
0,03675(1-0,486)(0,0286+0,486)

Vestr = = 437,48 1L

— 8,75 1 In (0,0286+0,95)(1—-0,486) — 688,16L

0,03675 (1+0,0286) (1-0,95)(0,0286+0,486)

VPFR

V =437,48 + 688,16 = 1125,64 L

7.3. No processamento de polpa e papel, a antraquinona acelera a
deslignificagdo da madeira e melhora a seletividade do licor. Antraquinona (AQ)
pode ser produzida por oxidacdo de antraceno (AN) em presenca de NO,
usando acido acético como solvente. A reacdo apresenta um intermediario, a
antrona (ANT), e pode ser escrita como:

kq ky
AN - ANT - AQ

Usando uma concentracao inicial de antraceno de 0,025 mol/L, determine a
distribuicdo de produtos num reator batelada isotérmico de volume constante
guando a concentracdo de ANT atinge seu valor maximo a 95°C. k,; =
0,0424 min~' e k, = 0,0224 min~?.

Solucao

Balancos molares:

dan
% =~k CanV
Can = Canoexp(—kyt)

% = k1 CanV — kyCynrV

dac
% = Ky Canoexp(—kit) — kyCanr
LEANT 4 ke, Canr = ko C, (—kyt)
dr 2bant = K1lyno€XP 1
Trata-se de uma equacao diferencial ordinéria linear homogénea, cuja forma é:

Z—z +p(x)y =7(x) ; Easolugdo é y = exp(—h)[[ rexp(h)dx + C]

Sendo h = [ pdx e C uma constante de integracdo
Assim, obtém-se:

h = [k,dt = k,t
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Canr = exp(=kyt)[ [ ki Cayoexp(—kyt)exp(kyt)dt + C]

Canr = k1CANoexp(_k2t){f exp[(k, — ky)t]dt + C}

expl(ky—kq)t

]
Cant = k1 Canoexp(—k, t){ Uy D) + C}

Sabe que em t=0 =» Canto= 0:

exp|(ky—k1)0]

0 = kchNOexp(_ksz){ (kg—k1)

+c}

1 1 _
(kz—k1)  (0,0224-0,0424)

C =

exp[—0,02t

Canr = 0,0424x0,025exp(—0,0224t) {2222 4 50}

- dac
No ponto de maximo, % =0:

0 = kyCanoexp(=kqit) — k,Canr

t=—Lin (kzc}izvr)
keq k1Cano
1 0,02246*mz
* exp 0'020,0424l < 1,06x10~3 )]
Ciyr = 0,0424x0,025exp (0,0224 L_in (0'022““‘_N3T)> a +50
0,0424 1,06x10 -0,02

Por tentativas:

l
Cinr = 0,0132 ==
Que corresponde ao tempo: t = — L (0‘0224x0‘()_1332) = 30,11 min

0,0424 1,06x10

No ponto de maximo, a concentracdo de antraceno é:
Cuy = 0,025exp(—0,0424x30,11) = 6,97x10‘3mT°l

A concentracdo de antraquinona pode ser obtida por diferenca, como segue:

Cag = Cano — Can — Cinr = 0,025 — 6,97x1073 — 0,0132 = 4,83x10% ==
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AULA 8 — EFEITOS TERMICOS EM REATORES IDEAIS I:

Balanco de energia

As equac0Oes de balanco representam uma ferramenta muito importante na
vida do engenheiro quimico. Nos capitulos anteriores, todo o desenvolvimento
das equacoes de projeto de cada reator e cada tipo de reacdo foi baseado no
balanco molar. Até entéo, foram estudados processos isotérmicos. No entanto,
existem casos em que pode ocorrer variacdo de temperatura a longo da reacao
quimica, de forma que o estudo dos efeitos térmicos no reator se torna
necessario. Neste capitulo sera introduzido o balanco de energia, que é uma
ferramenta tdo importante quanto o balanco molar, quando se torna necessario
o0 estudo dos efeitos térmicos.

O balanco de energia advém da primeira Lei a Termodinamica, a qual
afirma que a energia se conserva, ou seja, o acimulo de energia em um sistema
€ a resultante de interacdes de calor e trabalho através das fronteiras deste
sistema. No presente capitulo, esta lei sera estendida para sistemas continuos,
particularmente, reatores do tipo CSTR e PFR. A linha tracejada no esquema da
Figura 8.1 denota o volume de controle no qual sera realizado o balanco de
energia.

Figura 8.1 — Balanco de energia num sistema continuo

E
A
Eg
F
AD E
R
BO
ol |[_J
ol |[_J s |lmol

No esquema da Figura 8.1, os simbolos ‘E’ e ‘E’ representam a energia na
forma de grandeza extensiva e intensiva, respectivamente. Em outras palavras,
‘E’ é o valor da energia total contida numa determinada quantidade de matéria
(compreendida no volume de controle da Figura 8.1, por exemplo) e possui
unidades de energia (J, cal, etc); enquanto que ‘E’ € uma propriedade da
substancia ou mistura que representa a energia por unidade de mol (J/mol,
cal/mol, etc). Portanto, a propriedade intensiva (E) de um dado componente,
multiplicada pela vazdo molar do mesmo, fornece a quantidade de energia que
este componente carrega no fluxo. Assim, somando-se as contribuicoes
energéticas de cada componente da mistura, obtém-se a taxa total de energia
transportada pela mesma. Isto pode ser observado nos fluxos de entrada e saida
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representados na Figura 8.1. Além da interacdo energética gerada pela prépria
mistura reacional, também pode haver fornecimento ou retirada de calor atraves
das paredes do reator (Q) e interagdes energéticas através de trabalho ().
Todas estas contribuicdes deveréo ser contabilizadas no balanco de energia e

~ L, . A . - , . dE
serdo responsaveis pela existéncia ou ndo de acumulo de energia (E) no
volume de controle em questdo, como mostrado na equagéao (8.1).

dE . .
- = O+ W+, FioEy — Xit, FiE; (8.1)

Esta equacgdo ndo se encontra numa forma adequada em termos de
aplicacdo. Cada termo da equacéo (8.1) sera trabalhado de forma que a mesma
possa ser reescrita em funcdo de propriedades e variaveis acessiveis.

8.1. Avaliando o termo de trabalho (W)

Dentre os trabalhos envolvidos neste tipo de sistema, encontram-se o
trabalho de eixo (Ws) gue pode se referir a um agitador ou uma turbina, por
exemplo, e o trabalho de escoamento (Wescoamento) atrelado ao fluido durante o
fluxo. O fluido pode ter uma expansao ou contracao de volume, o que também
pode afetar sua pressdo. Isso requer energia na forma de trabalho, o qual &
chamado trabalho de escoamento ou trabalho de expansdo (PV). Ao se

L o . N g — 3
multiplicar a presséao do fluido (P em ﬁ) pelo seu volume especifico (V em %)
obtém-se uma grandeza cuja unidade é ﬁ Esta grandeza também pode ser
vista como uma propriedade intensiva do fluido, sendo que, seu valor muda a
medida que o fluido realiza ou recebe trabalho de escoamento. Assim, o trabalho
pode ser equacionado como:

W = Wescoamento + VVS (8.2)
W = [Z}L, FioPVio — Xiy FPV] + W (8.3)

O termo entre colchetes na equacéo (8.3) tem unidades de energia/tempo
e representa o trabalho de escoamento que ocorre quando o fluido passa das
condi¢cBes de alimentacdo para as condi¢fes de saida do reator. Substituindo
(8.3) em (8.1):
dB

E:Q+Ws+2?=1Fio(Eio+P17io)—2?=1Fi(Ei+PVi) (8.4)

8.2. Avaliando o termo de energia (E;)

A variavel Ei compreende os diversos tipos de energia que possam estar
contidas no fluido tais como energia interna, cinética, potencial, elétrica,
magnética, luminosa, dentre outras, conforme mostrado na equagéo (8.5).
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2
E, =U; + uj + gz; + outras (8.5)

No entanto, em estudos envolvendo reatores quimicos, a energia mais
importante a ser considerada é a energia interna (U). Esta energia esta
diretamente associada a temperatura do fluido, a qual afeta a velocidade
especifica da reacédo (k). Assim, as demais energias podem ser desprezadas em
relacdo a energia interna, ficando:

Da Termodinamica, a propriedade entalpia é definida como:

H, = U, + PV, (L) (8.7)

mol

Substituindo (8.6) e (8.7) em (8.4):

dﬁ . .
- QT Ws+ Yie1 FioHyo — X1, FiH; (8.8)

. ~ p . dE
Para processos em estado estacionario, ndo ha acumulo (—= 0) € a

dt
equacao (8.8) pode ser reescrita como:
Q + Xy FioHip — Yoy FiH; = 0 (8.9)

O termo Wy foi desconsiderado pois, em geral, trabalho de eixo (ex.:
agitador mecéanico), ndo produz efeito térmico consideravel.

8.3. Calor de reacédo (AHg,)

Como as entalpias das correntes de entrada e saida do reator nem sempre
sdo dados faceis de serem obtidos € conveniente reescrever a equacao (8.9) em
termos do calor de reacdo, AHg,, que € uma informacdo mais acessivel. Para
isto sera considerada a reacao genérica a seguir:

aA+ bB - cC+dD (8.10)

Dividindo todos os coeficientes estequiométricos por ‘a’:
A+2B 5Sc+%p (8.11)
a a a

Levando em conta a possivel alimentacdo de inertes ao reator, os termos
de entrada e saida apresentados na equacéo (8.9) podem ser escritos como:

Z?=1 FiOHiO = FAOHAO + FBOHBO + FCOHCO + FDOHDO + FIOHIO (812)
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?=1FiHi =FAHA+FBHB+FCHC+FDHD +FIHI (813)

Sabe-se que:

Fy=Fp(1—Xy) (1.5)
Fg = Fyo (93 - SXA) Op = %Z (1.6)
Fe = Fao (6c +5X,) O = j:—flz (1.7)
Fp = Fao (6 +5X,) 0, = %z (1.8)
F, = Fy40, 6, = 5_2) (8.14)

Assim, pode-se calcular a diferenca de fluxos de energia combinando as
equacdes (8.12) — (8.14) e (1.5) — (1.8), como segue:

Yiv1 FioHyy — X7-1 FiH; = Fao[(Hqo — Hy) + (Hpo — Hp)0p + (Heo — Hc)Oc +
d b
(Hpo — Hp)6p + (Hyo — H)O;] — (;HD + EHC - ZHB - HA) FpoXa (8.15)

A entalpia de reacédo (ou calor de reacéo) € definida como:
d c b
AHRJC:ZHD +;HC_;HB_HA (816)

As entalpias descritas em (8.16) referem-se a temperatura de saida. Desta
forma, (8.15) pode ser reescrita como:

Y1 FioHig — X7y FiH; = Fao[(Hao — Hp) + (Hpo — Hp)0p + (Heo — He )6 +
(Hpo — Hp)Op + (Hyo — H;)0;] — AHgy Fy0Xy (8.17)

E o balanco de energia (eq. 8.9) fica:

Q + Fyp Yivi(Hyo — H;)O; — AHpy FyoX4 = 0 (8.18)

8.3. Entalpia padrao de reacdo (AH},)

As entalpias de cada reacdo podem ser encontradas na literatura referente
a reacdes quimicas ou referéncias mais gerais de quimica e engenharia quimica
(ex.: Perry — Manual de Engenharia Quimica). No entanto, dependendo da
reacdo, o calor de reagdo pode variar consideravelmente com a temperatura.
Assim, estes valores sao disponibilizados para uma dada temperatura padréo,
gue costuma ser 25°C. Esta temperatura é chamada de temperatura de
referéncia (Tr). No entanto, se a reagdo serd estudada a uma temperatura
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diferente da temperatura de referéncia, o calor de reacdo, AHg,, podera ser
diferente do calor de reacdo padrdo (AHJS,). Isto acontece, pois a energia
necessaria para mudar a temperatura dos reagentes de Tr para uma outra
temperatura, Ti1, pode ser diferente da energia necessaria para mudar a
temperatura dos produtos de Tr para T1. A Figura 8.2 ilustra este efeito para uma
reacdo A = B.

Figura 8.2 — Variacéo do calor de reacdo com a temperatura.
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A Figura 8.2 mostra um exemplo no qual o reagente ‘A’ possui um calor
especifico menor do que o do produto ‘B’ (Cpa < Cpg). Isto significa que um
determinado numero de mols de ‘B’, para atingir uma dada temperatura, Ty,
requer uma quantidade de calor, Q,, maior em relacdo a quantidade de calor
requerida pelo mesmo numero de mols de ‘A’ (Q,) para atingir a mesma
temperatura (T1). Esta diferenca de calores especificos faz com que o calor de
reacdo a temperatura T1 seja diferente do calor de reacdo a temperatura Tr,
como pode ser observado geometricamente na Figura 8.2. O Calor de reacéo
padrdo pode ser escrito como:

AHY, = SHY +<HQ -~ HY — H} (8.19)

a

Da termodinamica sabe-se que a variacdo de entalpia se relaciona com a
variacdo de temperatura da seguinte forma:

AH = [ CpdT (8.20)

Aplicando a equacéao (8.20) para um dado componente ‘i’ considerando a
variacao de temperatura desde Tr até uma temperatura genérica, T, obtém-se:

Hy(T) = HO(TR) + [, CpidT (8.21)
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Arrigor, o calor especifico (Cp) varia com a temperatura. Porém, na maioria
dos casos, esta variacdo pode ser desprezada. Na presente deducéo, o Cp sera
considerado constante, e a equacao (8.21) pode ser integrada facilmente, como
segue.

H;(T) = H{ (Tg) + Cpi(T — Tg) (8.22)

Assim, de (8.16) e (8.22), o calor de reacdo numa dada temperatura, T,
pode ser equacionado como:

d b d b
AHp, = (;HB +§H2 ——Hp — HX) + (;CPD +§Cpc ——Cpp — CPA) (T —Tg) (8.23)

A relacdo entre Cps de reagentes e produtos que aparece na equagao
(8.23) € nomeada ACp:

ACp = gCPD + 2 Cpc — g Cpp — Cpa (8.24)
Substituindo (8.19) e (8.24) em (8.23), obtém-se:
AHg, = Ang + ACp(T — Tg) (8.25)

A diferenca entre as entalpias de saida e entrada pode ser equacionada
fazendo-se uso de (8.21), como segue:

T T;
Hy = Hig = (H? + [ CoudT) = (HY + [ CpidT ) = Cpi(T = Tio) (8.26)
Substituindo (8.25) e (8.26) em (8.18), obtém-se a forma final da equacao
de balanco de energia para estado estacionario em funcdo da temperatura,

conversao, calores especificos e calor de reacéo.

Q = Fao Zi1 0:Cpi(T — Tyo) — [AHRy + ACH(T — Tp)|FpoXa = 0 (8.27)

8.4. Constante de equilibrio (K.)

A constante de equilibrio em termos de concentragao (Kc) se relaciona com
a constante de equilibrio em termos de pressao parcial (Kp) através da equacao
(8.28).

_ _Kp
¢ = Gy (8.28)
y=d+c—b—a (8.29)

Da Termodinamica, pode-se escrever a equagao de van't Hoff da seguinte
forma:

din(Kp) _ AHpy (8 30)
ar RT '
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Considerando AC, desprezivel, substituindo (8.25) e (8.28) em (8.30) e
integrando, obtém-se:

Ke(Ty) = Ke(Teap [M2 (- )] (8.31)

n T

A equacdo (8.31) é valida para AC, = 0. Para casos em que o ACp é
diferente de zero, a integracédo da equacéo (8.30) resultara na equacéo (8.32).

[Kp(Tp)] _ AHR,—TRACp (1 _ 1Y) ACp, (Tp
In = AR (n T2)+ ln(Tl) (8.32)

[Kp(T1)] R R

8.5. Exercicios resolvidos

8.5.1) Um CSTR adiabatico de 10000 L ir4 operar a reacao em fase gasosa A:R,

com vazéo de alimentacdo de 50000 L/h (a 1 atm e 300°C) contendo 40 mol%
de ‘A’ e 60 mol% de inerte.
a) Qual sera a conversao de ‘A’ e a temperatura na saida do reator?
b) Para que o reator opere a 300°C, qual devera ser a temperatura de
alimentacao?
DADOS:

cal

K. = 4,19 (a 300°C); AHg, = 3500 — (mdependente da temperatura); Cp; =
l l

L Cppy=Cpp =175 -2 (—rA) = kq (Ca —K—C), E=3000 <2k, =
14,9 h~! (a 300°C).

Solucao

a) No projeto de reatores que envolvem efeitos térmicos, além do balanco molar, deve ser levado
em conta o balanco de energia. As duas equacgfes resultantes destes balancos podem ser
aplicadas para o sistema em questéo, como segue:

CaovoXA(l+epaXp) 5
FpaoXa _  CaovoXsq _ 4070 aliteq A)PTO

- X
(=r4) kd(CA_Ii_‘;) kd[CAO (1-X4)— AKOC A]

V= (Balango molar)

Q — Fuo X1, 0,Cpi(T —Tyy) — [AHY, + ACH(T — Tz)1F40X, = 0 (Balango de energia)

Além dos dados fornecidos no enunciado, o balangco molar requer os valores de C,q, €4, Kq € K¢
gue séo calculados como segue:

yaoP 0,4x1
Choo="F = —r
RT 0,082x573

= 8,51x10-3mT‘”

(1 1) =0

&1 = Y00 = 0,4x

Pela Lei de Arrhenius: kq = 14,9exp [3000 (— — —)] = 14,9exp [1510 ( 3)]

573 T 573 T

Utilizando a equacao (8.31): K¢ = 4,19exp [3500 (— - 1)]

1,987 \573 T

69



Além dos dados fornecidos no enunciado, o balancgo de energia requer os valores de F,,, 6, e 6,,
gue séo calculados como segue:

mol

Fao = Cag¥o = 8,51x1073x50000 = 425,57~

O valor de 6 para o reagente limitante € sempre 1: 6, = 1

Cio YIo 0,6
= === 1'5

Ca0  Yao 0,4

Como o reator ¢ adiabatico, ndo héa troca de calor pelas paredes: Q = 0
O enunciado do problema informa que o AHg, € independente da temperatura, portanto:

AHY, + AC(T — Tg) = AHg, = 3500 %1 (constante)

Considerando que ndo ha variagdo de pressao ao longo do reator e substituindo os dados nas
equacdes de balanco:

4-25,5XA5—:3

10000 =

8,51x1073X
14,9exp[1510(c-1)|[8,51x1073(1-x ) ab it}

73T 419exp| 355 (5757

—425,5(1x17,5 + 1,5x7)(T — 573) — 3500x425,5X, =0 = X, = 8x1073(573 —T)

Um reator pode ter correntes distintas em sua alimentac&o. Por isso, aparece o termo T;, nho
somatério de componentes do balanco de energia. Este termo € escrito desta forma, pois cada
componente ‘i’ pode advir de diferentes correntes com diferentes temperaturas. No entanto, se
todos os componentes sdo alimentados pela mesma corrente, ndo ha porque fazer a distincdo
para cada componente no somatorio. Assim, o termo T;, passa a ser chamado de T,. No presente
caso, ambos os reagentes se encontram na mesma corrente. Por isso, o termo (T — 573), que
aparece na equacédo acima, foi colocado em evidéncia.

Desta forma, tém-se um sistema com 2 equagdes e duas incognitas (T e X,). Este sistema pode
ser resolvido substituindo a expresséo do balango de energia no balango molar, obtendo-se:

425,5x8x10~3(573-T)——

10000 = 278

14,9exp[1510(5—;3—%)] 8,51x10~3[1-8x10~3(573-T)]

8,51x10~3x8x10~3(573-T)
3500( 1 _l)]
1,987\573 T

4,19exp[

Nesta equacgédo, a Unica incognita é a temperatura (T), porém, ndo € possivel isola-la. Assim
sendo, resolve-se o problema através do método iterativo, ou seja, estimando valores para T até
obter a resposta 10000.

T =503,2 K (230,2 °C)
Substituindo no balango de energia:

X, = 8x1073(573 — 503,2) = 0,5584

b) Repete-se o procedimento adotado no item ‘a’, porém, fixando a temperatura de saida (T) em
300°C (573K) e deixando a temperatura de alimentacédo (To) como incognita. Do balan¢o molar
obtém-se:

425,5X 45
0

10000 = _
)] 8,51x1073(1-X4) 8.513);)(()) X4

+19exp W(%‘%)]

1 1

14,9exp[1510(573—ﬁ
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Do balango de energia:

—425,5(1x17,5 + 1,5x7)(573 — T,) — 3500x425,5xX, = 0
T, = 573 + 125X,

Substituindo no balango molar:

573
4'25'5)(“‘(573—125XA>

10000 =

8,51x1073X
8,51x1073(1-X4) ot

4,19eXp 1,987(5%_5%)]

14,9exp[1510(5—;3—5—;3)]

Pelo método iterativo:
X, = 0,653

T, =573 +125x0,653 = 654,6 K (381,6 °C)

8.5.2) A hidrodealquilacdo é uma reacdo que pode ser usada para converter
tolueno em benzeno, que normalmente € mais valioso que o tolueno. A reacéo
e:

C,Hg + H, = C4Hg + CH,
Cuja taxa de consumo do tolueno pode ser escrita como:

0,5
(=7r) = krCYCeymy; kr =35x10%xp (=) ——— E =50900 =
Admitir: Reator tubular ideal (PFR); calor de reacédo igual a -12,9 kcal/mol,
independente da temperatura; calores especificos de todos os componentes
igual a 36 cal/(mol K), alimentacdo de 2000 mol/h de uma mistura 50 mol%
tolueno e 50 mol% Hy; condi¢des de alimentagéo: To = 850 °C, P=1 atm.
a) Se o reator for operado isotermicamente a 850°C, qual serda o volume
necessario para atingir uma conversao de 50% na saida?
b) Caso o reator seja operado adiabaticamente, qual sera o volume necessario
para atingir a mesma conversao de 50%?
c) Explique a diferenga entre volumes obtidos nos itens ‘a’ e ‘b’.

Solucao

a) Aplicando a equacao de projeto para um PFR isotérmico:

PoT\15
(1+erXT) I'S(PL,;,O) axr

kpCr2 (1-Xp) L5

Xr dx X
V:FTOIOT(__rTT:):FTOIOT

Calculando as variaveis:

—50900 105
—_— — ) 4-
1,987x1123

kr = 3,5x101°exp(

mol®5s

yToP 0,5x1 _
Cro =2 = —>" =543x1073
RT 0,082x1123

71



(1+1-1-1)

& = 0,5x T

0

mol mol

Fro = Y10Fy = 0,5x2000 = 1000 - = 0,27ST

Considerando presséo constante e substituindo na equac¢éo de balanco:

_ 0,278
T 4,34x(5,43x10-3)15

LT = Xp) 5 dXy

Aplicando a integral B5:

(-xp)"05|XT 1601 [@z0™ _ a-0705

V =160,1
-1x(-0,5) | 0,5 0.5

] = 13261

b) No processo adiabatico, a temperatura ira variar ao longo do reator e a equacgéo de balanco
molar pode ser reescrita da seguinte forma:

LS
- ax
V = Fr fXT (TO) -

0 TrCR Gxp)? (balango molar)

Sendo que: k; = 3,5x10%exp (;—:) (Lei de Arrhenius)
Esta equacdo ndo pode ser integrada diretamente, pois a temperatura é uma funcdo da
conversdo. Esta funcéo pode ser obtida através do balanco de energia, como segue.

Q — Fro Z?:1 HiCPi(T - Tio) - [Ang + ACP(T - TR)]FTOXT =0

Sabe-se que:
O reator é adiabatico: Q = 0
cal

O calor de reagéo independe da temperatura: AHR, + ACp(T — Tg) = AHg, = —12900 — (cte)
CHy0  YH,0 05

Or=1, O, =—2=—2=22=1

Cto YTo 0,5

Rearranjando:
—AHpy X7 = (QTCPT + 9H2 CPHZ)(T - To)

AHRpxXT —12900XT
T=Ty—7——m——=1123 - ———
O (6rcer+om,cpn,) (1x36+1x36)

T = 1123 + 179,2X; (balanco de energia)
A Lei de Arrhenius e o balanco de energia podem ser substituidos no balan¢o molar, como segue:

15
1123+179,2XI 4
V= Xr FTo( To ) axr

0 10 [_75
3,5x10" exp R(1123+179,2XT)

]C;'Os(l—XT)l's

Trata-se de uma fun¢éo cuja solugdo analitica ndo é simples como as solu¢des das integrais
mostradas nos apéndices A e B. Neste caso, é mais viavel trabalhar com um método numérico,
o qual fornece uma solugédo aproximada para este tipo de integral. O Apéndice C apresenta o
método de Simpson, o qual foi aplicado ao presente problema, como mostrado a seguir.
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1123+179,2X7\ '
F TO( Ty )

V= f;TTOSf(XT)dXT sendo que: f(X;) =

E 1,5
3,5x101°exp[ ]CTO a-xp)b5

R12371792%7)
Solugéo por regra de Simpson: V = zh[f(XTO) + 3f (X7q1) + 3f (Xpp) + f(X73)]

b= - 080 — 0,167
3 3

Xpg =0

1,5
1123+179,2x0) 4

0'278( 1123

—50900

1,987(1123+179,2x0).

fXro) = =160,15L

3,5x101%exp| |(5.43x10-3)15(1-0)25

Xy = 0,167

o 278(1123+179,2x0,167)1‘5
f(XTl) = 3.5%1010 [ =50900 1123](5 43x10-3)15(1-0,167)L5 =12121L
X exp 1,987(1123+179,2x0,167)1*" x ’
Xr, =0,333
1123+179,2x0,333\ 15
0'278( 112'3 ' )
fXrp) = =100,5L
T2 10 —50900 -3)1,5(1— 1,5 ’
3,5x10 exP[Lgs7(1123+179,2x0,333) (5,43x107%)1°(1-0,333)
X3 =05
o 278(1123+179,2x0,5)1'5
_ ’ 1123 —
fXr3) = =50900 =94,17 L

3,5x101%exp| |(5.43x10-3)15(1-0,5)15

1,987(1123+179,2x0,5)

V= §x0,167[160,15 + 3x121,2 + 3x100,5 + 94,17]

V=576L

¢) Operando o reator adiabaticamente (item b) faz com que o volume necessério para atingir uma
conversdo de 50% seja reduzido a menos da metade quando comparado ao volume do reator
isotérmico (item a). Como a reacao é exotérmica, o calor gerado € contido no reator adiabatico,
aumentando a temperatura da mistura ao longo do tubo. Isto causa um aumento na velocidade
da reacdo através do ‘k’, de acordo com a Lei de Arrhenius. Este aumento na velocidade da
reacdo faz com que seja necessario um reator com menor volume para atingir a mesma

conversao do reator isotérmico.
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AULA 9 — EFEITOS TERMICOS EM REATORES IDEAIS II:

Reatores continuos com troca térmica

No capitulo anterior foi deduzida a equacédo do balanco de energia, que
correlaciona a temperatura da mistura reacional com a conversao do reagente
limitante:

Q — Fao X1 0;Cpi(T — Tyo) — [AHY, + ACH (T — TR)1F40X4 = 0 (8.27)

Até entdo foram estudados casos mais simples, nos quais o reator é
adiabatico (Q = 0). Nesta aula serdo vistos problemas em que ha troca térmica
através das paredes de um reator continuo (camisa de aquecimento ou
resfriamento) ou através de uma serpentina imersa no meio reacional. Em ambos
0s casos, havera um fluido que passara pelo interior da camisa (ou da
serpentina), que serad chamado de fluido refrigerante e sera responsavel por
remover ou fornecer calor ao meio reacional. Utilizando os conceitos de
transferéncia de calor pode-se equacionar o termo de troca térmica, Q, como
segue:

Q =UA(T,—T) (9.1)

Na equacao (9.1), ‘U’ é o coeficiente global de troca térmica, que leva em
conta os coeficientes de transferéncia de calor através da parede do reator e dos
fluidos; ‘A’ é a area de troca térmica e (T, — T) é a for¢ca motriz que permite a
transferéncia de calor entre os fluidos quente e frio, sendo que T é a temperatura
da mistura reacional e T, é a temperatura do fluido da camisa (ou serpentina).
Assim, a equacdo de balanco de energia para estado estacionario pode ser
reescrita como:

UA(Ty = T) = Fpo X1 0:Cpi(T — Tyo) — [AHRy + ACp(T — Tp)|FaoX, =0 (9.2)

Quando se estuda uma reacdo num reator ja existente, cujo volume e area
de troca térmica sdo conhecidos, 0 método de resolucdo € o mesmo que aquele
apresentado nos exercicios resolvidos da Aula 8. Tendo a equacédo de balanco
molar para o reator (equacfes de projeto do CSTR ou PFR), o balanco de
energia com troca térmica (9.2), e os dados da mistura reacional, o problema
consiste na resolucdo de um sistema de equacdes algébricas: duas equacdes
(balancos molar e de energia) e duas incégnitas (T e Xa). Esta solucédo analitica
simples pode ser alcancada quando se tem T, constante. Para casos em que a
temperatura do fluido da camisa de um reator tubular varia a medida que este
fluido escoa, deve-se efetuar um novo balanco de energia, usando a camisa
como volume de controle. Ha também casos em que se deseja determinar o
volume de um PFR encamisado, que é uma situacao em que nao se tem o valor
da area de troca térmica (A). Nestes casos mais complexos ndo é possivel
trabalhar com a equacéo (9.2), mas sim, com equacdes de balangco na forma
diferencial que leve em conta a variagcao de temperatura em funcao do volume
(ou comprimento) do reator tubular, conforme descrito nos itens a seguir.
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9.1. Balango molar num PFR

Considere a reacdo genérica:
aA+ bB - cC +dD (9.3)

Define-se a variavel v; como a relagao entre o coeficiente do componente ‘i’ e do
reagente limitante A, sendo negativa para reagentes e positiva para produtos,
como segue.

. b, c. a
Vg = — =_1, VB=_Z, VC=+;, VD=+;

(9.4)

O Balan¢co molar para o componente genérico ‘i’ (reagente ou produto) num
elemento de volume dV no PFR é representado a seguir.

Figura 9.1 — Balango molar no volume de controle dV.

Fi - (Fl + dFL) + VL'(—T'A)dV =0 (95)

% =v;(—1,) (9.6)

9.2. Balanco de energia num PFR

O balanco de energia para o elemento de volume dV deve ser realizado
considerando os fluxos de entrada e saida de energia devido ao escoamento da
mistura reacional bem como a transferéncia de calor através das paredes do
reator, como mostrado na Figura 9.2.

Derivando-se a equacédo 9.1, obtém-se:

§=MQ—D (9.7)

Define-se a area especifica (a) como a area de troca térmica do reator
dividida pelo volume do mesmo:
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a=2 (9.8)
Derivando:
dA = adV (9.9)
Substituindo em (9.7):
dQ = Ua(T, — T)dV (9.10)
Figura 9.2 — Balango de energia no v‘olume de controle dV.

dQ

L

: > > ) FH,+ d(EﬁHi)

|
dv

]
—T1
I

Aplicando o balanco de energia para estado estacionario no volume dV mostrado
na Figura (9.2), obtém-se:

dQ + X FH; — [YFH; + dC F;H)] =0 (9.11)

Substituindo (9.10) em (9.11):

Ua(T, — T)dV = d(3. F;H;) (9.12)

LB = Ya(T, - T) (9.13)
dH; dF;

ZFiW-l_ZHiW:UCl(Ta_T) (914)

A equacdo (8.20) pode ser reescrita na forma diferencial, como segue:

dH; d
S = Cp (9.15)
Substituindo em (9.14):

X F; CPiZ_;‘l'ZViHi(_TA) =Ua(T, —T) (9.16)
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ar _ (ZAHRy)(=1a)-Ua(T-Ta)
av Y FiCp;

(9.17)

As equacdes (1.5) — (1.8) podem ser representadas de forma genérica pela
equacao (9.18).

F; = Fpo(6; +viX,) (9.18)

Substituindo em (9.17) e utilizando o conceito de ACy (eq. 8.24):

AT _ (ZAHRx)(=74)~Ua(T—Ta)
av Fa0(X0iCp;+ACpX4)

(9.19)

O balanco molar apresentado em (9.6) pode ser expresso em termos de
conversao conforme exemplificado para o componente ‘A’ na equacgéo (9.20).

X _ ra) (9.20)

av FAO

As equacdes (9.19) e (9.20) constituem um sistema de equacdes diferenciais
ordinarias (SEDO) que pode ser solucionado através de integragcdo numérica no
Polymath conforme apresentado na Aula 6. Para o caso de Ta variavel, deve-se
efetuar o balanco molar para o fluido refrigerante, conforme mostrado no item
9.3.

9.3. Balanco molar para o fluido refrigerante

O esquema da Figura 9.3 mostra o balanco de energia para o fluido
refrigerante que escoa na camisa do reator.

Figura 9.3 — Balanco de energia para o fluido refrigerante

FH + d(Ff Hf)
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O balanco de energia para o elemento de volume dV mostrado na Figura
9.3 resulta em:

FyHy — |FeHy + d(FpHy)] = dQ = 0 (9.21)

Substituindo (9.10) em (9.21):
d(F:H;) = —Ua(T, — T)dV (9.22)

Analogamente a equacdo (9.15), pode-se escrever para o fluido refrigerante:

dHp dTg,

- = Crry (9.23)
Substituindo em (9.22):

FyCop 52 = —Ua(T, — T) (9.24)
dﬁ — _ Ua(Ta—T) (9 25)
av FfCPf !

Portanto, para PFRs néo isotérmicos, encamisados e com variacdo de
temperatura do fluido refrigerante, a equacao (9.25) se junta as equacodes (9.19)
e (9.20), constituindo um SEDO com 3 equacfes, o qual também pode ser
solucionado por integracdo numerica.

9.4. Exercicios resolvidos

9.4.1. Areacédo A + B = R sera processada em um CSTR de 1000 gal equipado
com serpentina de resfriamento e que ir4 operar 7890 h/ano a 550 °F. Uma
mistura com Cao = Cgo = 0,035 Ibmol/gal e densidade de 8 Ib/gal é alimentada
continuamente a 100 °F ao reator. Sdo dados:

Massas molares (Ib/lbmol): A= 95, B= 134, R= 229.

(—ry) = kCa . X, = 0,95. A 550 °F: k= 1,82 h'l, K= 85 gal/lbmol. Independente

1+KCy

. _ cal | _ _
da temperatura: AHgy = —65000 ——— Cpy = Cpp = 68 ———.

a) Qual é a taxa de producéo anual de R em libras por ano no reator existente?
b) Qual é a taxa necesséaria de retirada de calor através de serpentina de
resfriamento no reator existente?

¢) Um novo CSTR sera instalado em série com 0 CSTR existente e ambos irdo
operar isotermicamente a 550°F mantendo-se as condicfes de alimentacdo e
conversao final constantes. Qual devera ser a taxa de retirada de calor em
ambos os reatores e qual serd o volume do novo reator para que a produgao
seja expandida para 10.000.000 Ib/ano?

d) Os resultados dos itens ‘b’ e ‘c’ sugerem um problema em potencial? Qual
problema?

cal
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Solucao
a) Aplicando a equacéo de projeto do CSTR:

V _ Fgo0Xa _ FR(1+KCA) _ FR[1+KCA0(1—XA)]

- (—TA) - kCy kCAO(l—XA)
VEKCa0(1-X4) 1000x1,82x0,035(1—0,95) lbmol
= = = 2,773
[14+KCa0(1-X )] [1+85x0,035(1-0,95)] h
Fp = 2,773 2% 47890 - x229 —2— = 5009523 =
h ano Ibmol ano

b) Aplicando o balanco de energia:
Q — Fag 2ity 0:Coi(T — Tig) — [AHR, + ACH (T — Tp)1FoX, = 0

Sendo AHj, independente da temperatura: AHQ, = AHy, (cte)

F 2,773 lb l
Fypo = ﬁ =T =292 ’:”
T(°F) = 18T(°C) +32 3T = T2 = 2878°C (560,8 K); D Ty = 22 = 37,8°C (310,8 K)
_ 0,035 _
B ™ 0,035

0 — 2,92[(1x68 + 1x68)(560,8 — 310,8)] + 65000x2,92x0,95 = 0

0 = —81030 CT'” (o sinal negativo indica remoc¢éo de calor do meio reacional)

¢) Calculando a vazéo de alimentagéo para a nova producao:

b
10000000 —— Ibmol
Fp = —f—%%— = 5535——
7890 ——x229 h
ano lbmol
FR 5,535 lbmol
o = == = 5,826 ——
X4 0,95 h

Reator 1

Balan¢o molar:

_ FaoXa1[1+KCa0(1-X44)]
kCao(1-X41)

4

5,826X 41[1+85x0,035(1-X 41)]
1,82x0,035(1-X 41)

1000 =

17,33X2, — 86,86X,, + 63,7 = 0

Raizes: X4, = 0,892

Balanco de energia:

Q1 — Fao X1y 0,Cpi (T — Ti) — [AHR, + ACH (T — Tg)]FgoXs = 0

0, — 5,826[(1x68 + 1x68)(560,8 — 310,8)] + 65000x5,826x0,892 = 0
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0, = —139707,48°~

Apesar da menor conversao, o calor removido aumentou, pois ha maior geracao de calor devido
a maior vazao.

Reator 2

Balanco molar:

V= Fa0(Xa2—=X41)[1+KCa0(1-X 42)]
kCAo(l—XAZ)

__5,826x1,82x(0,95-0,892)[1+85x0,035(1-0,95)
1,82x0,035(1-0,95)

% | = 121,875 gal

Balancgo de energia:

A energia total, Q,,,, removida nos dois reatores pode ser calculada aplicando-se o balanco de
energia para o volume de controle que compreende todo o sistema:

i

oy,
[
—1 7
|

tot

Oror — 5,826[(1x68 + 1x68)(560,8 — 310,8)] + 65000x5,826x0,95 = 0

cal

Qror = —161671,5 -

No sistema em série, o calor total removido é a soma dos calores individuais removidos em cada
reator. Por diferenca, obtém-se o calor removido do reator 2:

Qtot = Ql + Qz

. cal

Q, = —161671,5 — (—139707,48) = —21964,02 -
d) N&o, pois para uma produc¢do quase duas vezes maior, deve-se remover praticamente o dobro

da energia e incluir um reator menor do que o primeiro, 0 que parece economicamente viavel.

9.4.2. Metil-ciclo-hexano (A) esta sendo desidrogenado para formar tolueno (B)
e gas hidrogénio (C) em um reator de escoamento pistonado ideal (PFR),
seguindo a estequiometria:
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ﬁ
A B+3C
(_

A alimentacao é feita a 500°C, presséo atmosférica e contém A e C na proporgao
molar 20:1 (A:C). A vazéo de alimentagéo de A é 1000 mol/s. Sao dados:

PrP 35229 -

(=) = kCa (1 - BC) k = 2,09x10%exp (- 222) 571

In(Kp) = 53,47 — (27330) atm?® (T emK)

Independente da temperatura: AHg, = —54300

243 <25 Cpe = 6,89 =
mol K

l
ot Cra =323 S0 Cpp =
cal |

1K’

a) Considerando processo adiabético, determine o volume necessario do PFR
para obter uma converséao de 50%.

b) Se o reator operar isotermicamente a 500°C com uma camisa de resfriamento
com Ua= 2000 cal/(L s K), qual devera ser a temperatura do fluido de
resfriamento (Ta) para se obter 50% de conversao?

c) Considerar que o fluido refrigerante do item ‘b’ € alimentado a 25°C numa
vazéo de 6000 mol/s (Cp= 18 cal mol* K1) e sua temperatura varia ao longo do
reator. Em qual temperatura um PFR de 50 L devera operar isotermicamente
para que o fluido de resfriamento saia a 100°C?

Solucao

a) Balanco molar:

X4 dX
V'="Ful; (r:)

Substituindo a equacdo de Clapeyron na lei de velocidade e reescrevendo-a em fungéo da
conversdo, obtém-se:

cpcd 3 CAo(l X4) 27C4oX4 (RT)3
-1,) =kC, |1 ——=(RT)’| = 1-—
( TA) A [ KpCy (RT) ] (1+eaX )POT{ KpCao(1-Xa) [(1+5AXA)IP;?~T

Desconsiderando a queda de presséo no reator:

(1) = k La0l=¥a) 27C30X4 __ RT)
A (1+eaX )z Kp(1-X,) [(1+£AXA)%]3

€4 =Ya0d = (i) (3+1_1) = 2,857

20+1 1

Balango de energia:
Q — Fao X1ty 0,Cpi(T — Typ) — [AHR, + ACH(T — Tg)]FyoX4 = 0
Q =0 (Processo adiabatico)

0a=1; 6,=0; 6c=--=005
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T, =500+ 273 =773K
- ?:1 giCPi(T - Tio) = AHp, X4

_ AHRxXa _ 54300X4
(04CPa+0cCpc) 0 ™ (1x32,3+0,05x6,89)

+773

T =773 + 1663X,

Aplicando a regra de Simpson:

Xa—Xa0
h =24

=20 _ 0,167
3

X0 =0

T = 773 — 1663x0 = 773 K

35229
773

k = 2,09x10%%exp (— ) =3368,5 571
Kp = exp [53,47 — (222)] = 7,36x107 atm?

(zoz)t mol
CAO = = 0,015

L

= 0,082x773
0,015(1-0) 27(0,015)30%  (0,082x773)3 mol
(=72) = 3368,5 (1+2,857x0)22 1= 7,36x107 (1-0) ap | = 2053 15
: 773 : [a+2:857x0)22

27C30X4
Kp(1-X4) (RT)3[(1+£AXA)T—T0]
equacéo de velocidade é praticamente zero mesmo para conversdes elevadas. Isso indica que

a reacdo pode ser considerada irreversivel para as condigbes estudadas, e a equacdo de
velocidade pode ser reescrita como:

Verifica-se que, para a temperatura de 500°C ou superiores, 0 termo s nNa

Ca0(1-X4)
—r) = fLatt=Xa)
( TA) (1+£AXA)T—7;)

X, = 0,167
T =773+ 1663x0,167 = 1051 K

35229
1051

k =2,09x10%%exp (—222) = 5,74x10° 571
27330
1051

Ky, = exp [53,47 - ( )] = 8,48x10'! atm® (confirma a irreversibilidade)

0,015(1-0,167) mol
— = 5,74x108 ——————— = 3,57x10° —
(=1) x (1+2,857x0,167) 2 x Ls

X4 = 0,334

T =773+ 1663x0,334 = 1328 K

35229
1328

k = 2,09x10%%exp (—22) = 6,35x10' 57!
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27330

Kp = exp [5347 — (2

= 1,92x10" atm?3
)l

0,015(1-0,334)
7335 = 1,89x10

(1+2,857x0 334-)?

9 mol

(-ry) = 6,35x1011

X4;3=0,5
T =773+ 1663x0,5 = 1605 K

35229
605

k = 2,09x10%%exp (— ) = 6,1x10'3 51

0,015(1-0,5)
ez = 9,1x10*

(1+2,857x0,5)—— 773

0 mol

(-1 = 6,1x103

4B = 250,167 [ 4 3 e B+ ——| = 1,24%10"

0 (-ryp) 8 50,53 3,57x106 1,89x10° = 9,1x1010

3 Ls
mol

XA dXA

= 1000x1,24x1073 = 1,24 L

V = Fy Jy

A equacédo do balanco molar pode ser reescrita na forma diferencial como:

dXxa _ (-ra)
av Fao

Cuja solucdo em Polymath com os dados do presente problema forneceu um volume de 0,23 L.
Esta diferenca entre os resultados obtidos pelos diferentes métodos esta relacionada com o
subito aumento no ‘k’ devido a sua funcédo exponencial. Este comportamento ndo pode ser
observado na aproximacéao simplificada da regra de Simpson, a qual ndo forneceu boa precisdo
neste caso. O gréfico a seguir mostra o comportamento da conversdo ao longo do reator
utilizando-se a integracdo numérica em Polymath.

048 LGraph Title
0.41

0.25

0,00 0.02 0.085 0.07 0.09 01z 0.14 0.16 0.18 0.21 0.2

b) Neste caso, como foi dado o termo Ua, utiliza-se o balango de energia na forma da equagéo
(9.19):

dT _ (ZAHRyx)(-T4)-Ua(T-Tg)
av Fao(X 8;Cpi+ACPX4)
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ACp == Cpc +=Cpp — Cpy = 6,89 + 7243 — 32,3 = 12,67

,015(1—-X
54300xk—20150=Xa)
dT (1+2,857xX 4 )7z

dv ~ 1000[(1x32,3+0,05x6,89)+12,67X 4]

—2000(T—Tg)

35229

_ 23 _ _ -1
k = 2,09x10 exp( = ) =33685s

L. £ . ar
Como o processo é isotérmico, W 0:

(1-0,5)
(1+2,857x0,5)773

1000[32,6+12,67x0,5]

6,3x10°x3368,5x

—2000(773-Tg)

T, = 490,4 K

cal

mol K

c) A agua ira receber o calor da reagéo e sua temperatura ira variar segundo a equacéo (9.25):

dTg __ Ua(Tq—T) _ _ZOOO(Ta—T) _ _0,0185(7,(1 _ T)
av Fprf 6000x18
Integrando:
V = —54ipn 12D
(Tao-T)
50 = —54in 20D 3 7 =422k
(298-T)
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AULA 10 - EFEITOS TERMICOS EM REATORES IDEAIS il
Temperatura e conversdo adiabaticas de equilibrio, multiplos

estados estaciondrios, rea¢cdes miltiplas ndo isotérmicas

Esta aula aborda a terceira parte do estudo de efeitos térmicos em reatores
ideais e abrange trés assuntos distintos: condicBes adiabéaticas de equilibrio,
multiplos estados estacionarios e rea¢fes mdultiplas ndo isotérmicas, os quais
estdo apresentados nos itens a seguir.

10.1. Temperatura e conversdo adiabaticas de equilibrio

Numa reacdo quimica, a conversao de equilibrio representa a conversao
maxima que pode ser atingida para uma dada temperatura. Considere a reacao
elementar reversivel a seguir:

kq
ﬁ

A_B (10.1)
ky

Como visto anteriormente, a conversdo e a constante de equilibrio sdo
correlacionadas da seguinte forma:

= k_d — % — Cao0X4e
KC N kI B CAe - CAO(l_XAe) (10.2)
K
Xae = Toe (10.3)

A equacdo (10.3) é valida para a reacdo elementar (10.1). Para outras
estequiometrias, a equacao deve ser deduzida novamente.

Na aula 8 foi descrita a funcao que correlaciona Kcs e temperaturas:

0
Ke(Ty) = Ke(Tyexp [ (- )| (8.31)

Desta forma, substituindo a equacédo (8.31) em (10.3), obtém-se a
conversdao de equilibrio (Xae) em funcdo da temperatura de reacéo (T), cujo perfil
€ mostrado na Figura 10.1.

A conversao da reacdo é uma funcao da temperatura, conforme mostrado
no balanco de energia (8.27). Considerando processo adiabatico, este balanco
pode ser reescrito conforme indicado na equacéo (10.4).

Q — Fuo X1 0;Cpi(T — Typ) — [AHR, + ACH(T — Tp)]FX4 = 0 (8.27)
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x _ Y, 0;Cpi(T—Tjp)
ABE T _AHQ, +ACp(T-TR)

(10.4)

A curva Xae da Figura 10.1 contém todos os pontos de equilibrio possiveis
em funcéo da temperatura de reacdo. No entanto, dentre estes pontos, apenas
um diz respeito ao processo em estudo, o qual leva em conta a composi¢cao de
alimentacao, o calor de reacéo e os calores especificos dos componentes. Para
encontrar este ponto, deve-se tracar a reta da conversao obtida pelo balanco de
energia (X,,,), utilizando a equagéo (10.4).

Figura 10.1 — Identificacdo do ponto de equilibrio da reacao.

Xa

Convers3o
adiabatica
de equilibrio

T
Temperatura
(adiabética de)

equilibrio

Assim sendo, a conversao e a temperatura de equilibrio devem atender
tanto a equacéo de equilibrio quanto a equacéao de balanco de energia, definindo
assim, o ponto de equilibrio da reacao.

10.2. Multiplos estados estacionarios

Existem casos em que uma mesma condicdo de alimentacdo resulta em
mais de um estado estacionario possivel. Para verificar este fenédmeno,
considere o CSTR da Figura 10.2.

Considerando reacédo exotérmica e ACp, = 0, 0s balancos molar e de energia
podem ser escritos como:

(-raV
X, = ;—; (10.5)
UA(T, —T) — Fao 271 6;Cpi(T — Tyo) — AHR FpoX4 = 0 (10.6)
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Figura 10.2 — Operacdo de um CSTR encamisado em regime permanente.

T T

Combinando as equacdes (10.5) e (10.6) e rearranjando, obtém-se:

—AHR (T )V

= ( 1210:Cp; +

UA
Fao

)7 (B0l + 70 ) (10.7)

Fao

O primeiro membro da equacéao (10.7) representa o calor produzido pela
reacao e sera denominado “Calor Gerado (G)’. O segundo membro esta
associado a capacidade de retirada de calor através da camisa de resfriamento
e sera chamado de “Calor Removido (R). Estes calores dependem da
temperatura de reacéo (T) e estdo equacionados em (10.8) e (10.9).

G = —AHRy (=T )V (10.8)
Fao '
UA UA
R = (Z10,Cpi+ 1) T = (Sit O:CriTio + 70 Ta) (10.9)

Caso a reacdao seja endotérmica, a equacéo (10.7) continua valida, porém,
com valores negativos de G e R.

Observa-se que G é uma funcéo de velocidade da reacéo que, por sua vez,
depende de ‘k’ e da conversdo (Xa). No entanto, k' e Xa dependem da
temperatura seguindo funcdes distintas, o que confere a G, uma curva que
permite a existéncia de multiplos estados estacionarios.

Por outro lado, verifica-se que R é uma funcéo linear de T, sendo que o
primeiro termo entre parénteses da equacao (10.9) é o coeficiente angular e o
segundo termo é o coeficiente linear. A funcdo G (eq. 10.8) esta tracada no
grafico da Figura 10.3, juntamente com as retas obtidas para a funcédo R (eq.
10.9) com diferentes temperaturas de alimentacdo (To).

A Figura 10.3 mostra que, quando a mistura é alimentada a temperatura
To1, a interseccao entre R e G ocorre em apenas um ponto (ponto 1). Esta
intersecc¢ao indica que G = R, 0 que representa operagdo em estado estacionario
conforme mostrado na equacao (10.7).
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Figura 10.3 — Identificac@o dos mdltiplos estados estacionarios.

Calor

O mesmo ocorre para a temperatura Tos. Mudando a temperatura de
alimentacdo para To2, Oocorre uma intersecgdo no ponto 2 e outra no ponto 3,
tangente ao trecho superior da curva G. Assim, para a temperatura de
alimentacao To2, existem dois estados estacionarios possiveis. O mesmo ocorre
para a temperatura Tos. Para temperaturas intermediarias a To2 € Tos 0Ccorrem 3
intersecgdes entre G e R, como é o caso da Tos representada no grafico. Nesta
regido ha trés estados estacionarios possiveis.

Sabe-se que o coeficiente angular de uma reta é responsavel por sua
inclinacdo. Assim, se o coeficiente linear for modificado sem mexer no coeficiente
angular, a reta se desloca mantendo o mesmo angulo. Isto pode ser observado
na Figura 10.3, uma vez que a temperatura de alimentacdo, To, afeta o
coeficiente angular da reta R (eq. 10.9). Numa operacado real podem haver
oscilacGes nas temperaturas de alimentacéo e da camisa de resfriamento, o que
pode causar os fenbmenos de ignicao e extincdo, que serdo descritos a seguir.

Suponha que a operacao esteja ocorrendo no estado estacionario 3, com
temperatura de alimentacdo To2. Uma oscilagdo na temperatura de alimentacao
(To2) ou na temperatura da camisa (Ta) faz com que a reta R se desloque. Se
este deslocamento for para a esquerda, o ponto 3 deixa de existir, havendo
apenas um estado estacionario, que estara situado bem préximo ao ponto 2.
Portanto, este tipo de oscilagédo pode ser responsavel por diminuir drasticamente
a temperatura de reacao e, consequentemente, reduzir sua velocidade, podendo
até extinguir a reacdo. Como a reta R, tragada com To, tangencia a curva G de
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tal forma que o ponto 3 fique na iminéncia de n&o existir e levar a operagéo para
uma temperatura mais baixa, diz-se que To2 € a temperatura de extingdo da
reacao.

De forma semelhante, a reta construida com Tos tangencia a curva de G no
ponto 7. Uma oscilagéo desta reta para a direita definiria 0 processo em um Unico
estado estacionario préximo ao ponto 8, ou seja, a temperatura de reacdo
aumentaria subitamente, podendo inclusive causar a exploséo do reator. Por
este motivo, Tos € chamada de temperatura de ignicdo. Pode-se atribuir a
nomenclatura “Temperaturas de Ignigdo e Extingdo” também para T4, uma vez
gue ela também afeta o coeficiente linear de R.

10.3. Estabilidade dos multiplos estados estacionarios

Um estado é considerado estacionario quando o calor gerado é igual ao
calor removido, ndo havendo assim variagcbes na temperatura da reacao.
Suponha que a operacgéo esteja sendo realizada no estado 4 da Figura 10.4. Se,
por algum motivo, houver uma oscilacdo na temperatura da reacdo e a mesma
diminuir, 0 processo entrara numa regiao em que o calor gerado é maior do que
o removido (G > R), ou seja, a mistura reacional sera aquecida até atingir o ponto
4 novamente. Se a oscilacao fizer com que a temperatura de reagcdo aumente, o
processo entrara numa regido onde o calor removido é maior do que o gerado
(R > G), ou seja, a mistura sera resfriada até atingir o ponto 4 novamente. Desta
forma, conclui-se que o ponto 4 € um estado estacionario estavel. Esta mesma
analise pode ser feita para o ponto 6, o qual também é um estado estacionario
estavel. Ja o ponto 5 € um estado estacionario instavel, pois quaisquer
oscilacOes levardo a operacédo ao ponto 4 ou ao ponto 6, conforme mostrado no
esquema da Figura 10.4.

Figura 10.4 — Estabilidade dos mdltiplos estados estacionarios.
Calor

G>R R>G
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10.4. Reacdes multiplas nédo isotérmicas
Quando o reagente limitante, ‘A’, participa somente em uma reagéo podem-
se escrever os balangos a seguir.
Q — Fyo Z?=1 8;Cpi(T — Tyg) — AHpy FpoX4 = 0 (10.10)
FpoXy = (=1)V (10.11)
Substituindo (10.11) em (10.10) obtém-se:
Q — Fao X1 0;Cpi(T — Tiy) — AHp, (—1)V =0 (10.12)
O produto AHg, (—r,), que aparece na equacao (10.12) representa o calor
gerado por apenas uma reacdo. Caso o sistema possua mais que uma reacao,

deve-se fazer o somatoério de todos os calores envolvidos. Assim, a equacgao
(10.12) pode ser estendida para reacdes multiplas como segue.

UA(Tg = T) = Fao Xfe1 0;Cpi(T = Tyo) = V B1_; AHpyji(—=13) = 0 (10.13)
Em que:

] ~ 13 [ H
AHgyji (molde Treagido ma reasio m) =» Calor da reagéo ‘i’ por mol de ‘j’ reagido

mol de ’j'reagido na reagao rir
(—Tji)

- ) = Taxa de consumo do componente § na

reagao ’;
AHgyji (—75:) (i) = Taxa de calor referente a reacdo ‘i’.

Analogamente, o balanco de energia envolvendo uma uUnica reacdo num
PFR:

dT _ Ua(Ta—T)—AHRx(=T4)

av Y FiCp; (10.14)
Pode ser estendido para ‘q’ reagdes, como segue:
ar _ Ua(Ta-T)+X{,(-AHRxji) (-7 i) (10.15)

av Y FiCp;

10.5. Exercicios Resolvidos

10.5.1. O &cido wolfténico é feito pela reacdo de &cido lobdnico e formaldeido
em solucdo aquosa, usando um catalisador homogéneo:
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formaldeido(A) + Acido lobdnico (B): Acido wolfténico(C) + Agua(D)

A reacdo é de primeira ordem em relacdo a cada componente, ou seja, é de
segunda ordem global para cada lado. S&o dados:

Temperatura (°C) ka (L molt h't) Kc
60 0,009 60
90 0,11 20

O &cido wolfténico esta sendo produzido num CSTR ideal de 10000 L. As
concentragdes de alimentacdo em mol/L valem: A= 5; B= 5; C= 0; D= 0; S= 25.
Sendo ‘S’ um solvente inerte. A vazdo molar de alimentacdo do formaldeido &
Fao= 2000 mol/h e a temperatura de alimentagcdo € de 32 °C. Considerar calor
especifico de 15 cal/(mol K) para todos os componentes. O reator tem uma
serpentina para remover calor com uma area de troca térmica de 2 m2. O
coeficiente global de transferéncia de calor entre a serpentina e o contetdo do
reator € de 200000 cal/(m? h K). O fluido de resfriamento possui temperatura
constante de 32 °C.

a) Determine a conversao e temperatura adiabaticas de equilibrio

b) Qual é a conversao e a temperatura na saida do CSTR?

c) Quantos estados estacionarios sao possiveis caso a serpentina possua U=
15000 cal/(m? h K), mantendo as demais condi¢cdes constantes? Ha
possibilidade de ignicao/extincdo da reacao nesta condicdo?

d) Caso haja uma falha no trocador (U=0) e a temperatura de alimentacdo seja
reajustada para 300 K, quantos estados estacionarios serdo possiveis? Quais
serdo estaveis?

Solucao

a) A equacdo da conversao de equilibrio pode ser escrita como:

2 42
__ CceCpe __ ChoX4e
K. = ==
CaeCBe CA0(1-X4e)(6B—X 4¢)

5 25 _

932521; gsz S —5;
v o Fe
Ae_1+\/K—C
Sendo que:

Ko (T,) = Ko (Ty)exp [% (l -3 )]

R \;, T,

— AHRy N AHR, — _ . — cal
20 = 60exp [Mx (- L)| > = _4426K; AHR, =—8795 =

K = 60exp [—4426 (== — 1)

333 T

ACp = 1x15+ 1x15— 1x15—-1x15=0

Aplicando o balango de energia para sistema adiabatico:
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X1 160:Cpi(T-Ty) _ (1x15+1x15+5x15)(T—305)

Xapp = —AHQ, +ACP(T-TR) 8795 = 0,012T = 3,64
A interseccgédo entre Xae € Xage OCOITe em:
X, =08; T=370K. Graficamente:
1
0.8
8 06
'
:
S04
02 Hhe
XABE
) T T T T T 1
] 100 200 300 400 500 600

Temperatura (K)

b) Balanco molar:

FaoXa FaoXa
V p— p—

- - 2
(=ra) kdcio[(l—XA)(eB_XA)_;i_é

1 1

ky(Ty) = k,(T)exp E (_ _ _)]

L T

011 =0,009xp [~ (= —-=)| & Z=10086 k; E = 20042 <=
R \333 363 R mol

kq = 0,009exp [10086 (== —3)|

2000X 4

10000 =

0,009exp[10086(555—7)]25| (1-X ) (B5—X 2)- X

1 1

60exp|~4426(335-7)]

Balanco de energia:

UA(T, = T) — Fpo X121 8;Cpi(T — Tyo) — AHR, FyoX, = 0

200000x2(305 — T) — 2000(1x15 + 1x15 + 5x15)(T — 305) + 8795x2000X, = 0

X, =0,0347T — 10,57

A resolucéo deste item pode ser feita estimando-se valores de T e calculando Xa pelo balango
de energia. Em seguida substituem-se T e Xa no balango molar e calcula-se o valor do volume,
gue devera ser proximo de 10000 L. O procedimento é repetido até se obter convergéncia.

Pelo método iterativo: X, = 0,072; T =307 K.

¢) Escrevendo a equacao de G em funcéo da converséo:

_ _AHRQx(_rA)V _

G = MRtV . _ApoQ x,
Fao
FpoX FpoX .
O balango molar V = (‘_“; ;‘ = 4074 pode ser reescrito na forma:
A kaC%, (1—XA)2—K—‘2

92



(1_KL)X3_<2+ Fao )XA+1=0; cuja solucéo é:
Cc

VkaCho

Portanto, G é escrita como:

2
G = —AH? VkaCao VkaCao
= RX

G = 8795

A escolha entre os sinais de + ou — na equacado do G deve ser feita verificando qual deles possui
significado fisico. Valores de G calculados com o sinal de + forneceram conversfes maiores que
1, o que é fisicamente impossivel. Desta forma, conclui-se que a equacéo correta para G é:

i

G = 8795

Sendo que:

kq = 0,009xp [10086 (-~ 1)

333 T

K = 60exp [-4426 (2= — 2]

Escrevendo a equacao de R em fungéo da temperatura
UA UA
R = (Z?=1 6;Cp; + F_AO) T— (Z?ﬂ 0;CpiTyo + F_A()Ta)

15000x2
2000

15000x2

2000 XSOS]

R= [(1x15 + 1x15 + 5x15) + ]T - [(1x15 + 1x15 + 5x15)x305 +

R =120T — 36600
Plotando G e R no grafico:
8000 - .
6000 4 . —_—

4000 - ‘4

Calor {calfnol)

2000 -

0 : . : : !
300 320 340 360 380 400

Temperatura (K)
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Identificam-se 2 estados estacionarios: Ti= 325 K e T2= 353 K. Observa-se no gréfico que a
reta R tangencia a curva G em T= 325 K. Qualquer oscilacdo no processo pode deslocar R para
a direita e eliminar este estado estacionario, passando a existir somente o estado estacionario
superior (T= 353 K). Neste caso haveria a ignicdo da reacgao.

d) Trabalhando com U= 0 e To= 300 K, obtém-se a seguinte equacao de R:
R = 105T — 32025
Graficamente:

8000 ’

6000 /

4000 cd

Calor icalfnol)

2000

0 =

300 320 340 360 380 400
Temperatura (K)

Observam-se 3 estados estacionarios:
T1= 305 K (estavel) ; T2=331 K (instavel); Ts= 358 K (estavel).

10.5.2. Um CSTR ideal de 100 L ir4 processar a reacao:

K k
Naftaleno (4) > Anidrido ftalico (B) = CO, (C)

A alimentacéo do reator € uma mistura naftaleno / ar a 150 °C e 1 atm, com uma
concentracdo de naftaleno de 1 mol%. A vazao molar de naftaleno no reator &
de 0,12 mol/s.

Dados:

AHgyaq = —1881x10° ﬁ; AHgyp, = —3282x103 ﬁ
Cpa = Cpg = Cpc = 1,04 giK , Mgy =29 == M, =128 -
k, = 1,61x10%3 exp (—s—;) s E, = 3,5x105 ﬁ

ky = 5,14x10% exp (- 2) 7 E, = 1,65x10° =

a) Qual é a conversao do naftaleno e a seletividade global para o anidrido ftalico
se o reator operar a 600 K?

b) Qual valor de UA seria necessario para operar o reator com T= 600 K e Ta=
310 K?
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Solucao

a) Balanco molar para ‘A’

V= FaoXa _ _ FaoXa _ Vk1Cao
= = = —20
(-r4) k1Ca0(1-X4) (Fao+Vk1Cao)
YaoP 0,01x1 _gq mol
Cpo = 2 =———=12,88x10"*—
RT 0,082x423 L
3,5x10° -
k, = 1,61x103%3 exp(——) = 544 571
8,314x600
1,65x10° -
k, = 5,14x10"3 exp (——) =0,2225"1
8,314x600
VkiCao __  100x544x2,88x10*

= = = (0,992
AT (Fao+VkiCao)  (0,12+100x544x2,88x10~%) ’

Balango molar para ‘B’
0 = 0 - FB - kZCBV + kchV

CBU + kZCBV = kchV

_ kiCuv
B ™ (wtkyv)

Como a estequiometria da reacéo é 1:1:1, o nUmero de mols total € sempre o mesmo ao longo
de todo o processo. Considerando mistura ideal, pode-se dizer que a vazdo volumétrica é

constante ao longo do processo:

Fao

v = 170 =

Cao

k1CpqV
Cg =777
B (FAO )
== 4k V

Cao 2

Cq = Cao(1—X,) =2,88x107*(1 — 0,992) = 2,3x107° mTl

544x2,3x10~%x100 mol
— ’ — -4
Cg = ( 513 = 2,85x10 -

g +0,222100)

Balango molar para ‘C’
0 =0_Fc+k2CBV

3 mol

F, = k,CgV = 0,222x2,85x10"*x100 = 6,33x10"

& _ Fg _vCp _ FaoCp _  0,12x2,85x10*

= 18,76

B -4 -3
c F F, CaoFe  2,88x10%6,33x10

b) Balanco de energia para rea¢des multiplas:

UA(T, = T) = Fpo 211 0,Cpi (T — Tig) =V I AHpyji(—15) = 0
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UA(T, = T) — Fao X121 0:Cpi(T — Tyy) — V[AHgyn1 (—741) + AHgypo(—75,)] = 0

UA(Ta - T) - FAO ?:1 giCPi(T - TiO) - V[AHRxAlkch + AHRXBZ(kZCB - kICA)] =0

0,99
0, =—=99
ar - 0,01

UA(310 — 600) — 0,12(99x29x1,04 + 1x128x1,04)(600 — 423) —
100[(—1881x10%)x544x2,3x107° + (—3282x103)x0,222x2,85x107*] = 0

UA = 654,7 L
Ks
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AULA 11 — EFEITOS TERMICOS EM REATORES IDEAIS IV:

Balanco de energia em estado nido estacionario

11.1. Deducdes

Ha processos em que o termo de acumulo no balanco de energia ndo é
zero, ou seja, € um processo em estado ndo estacionario, que reflete em
variacdo de temperatura ao longo do tempo de reacao. Este tipo de processo €
chamado de né&o isotérmico. Para estudar estes processos em regime transiente
de energia recorre-se a equacao (8.8) da aula 8:

dE

98 = G — Wi + Xy FioHio — ey Fill (8.8)
Conforme visto na aula 8:

E =3, NE (11.1)

E; =U; (11.2)

U; = H; — PV, (11.3)

Sendo que V; é o volume especifico do componente ‘i’ na mistura, com unidades
de volume/mol.

E=3%",N;(H; — PV) (11.4)
E=Y" NH —PYL NV, (11.5)

Na presente abordagem sera considerada mistura ideal, ou seja, o volume total
da mistura € igual a soma dos volumes parciais:

V=YL NV, (11.6)

Substituindo em (11.5) e derivando:

dE _ d(XL, NiH;) _d(ev) (11 7)
dt dt dt )

Considerando que ndo haja variacdo de volume e nem de presséo no volume de
controle em estudo, pode-se fazer a seguinte simplificacao:

d(pv)
dt

=0

dE dH; dN;
— = Xi=ma Ni— -+ X Hi— (11.8)
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Sabe-se que:

dH;
dt

= E (11.9)

d
dt

Substituindo em (11.8):

dE dT dN;

Pr YN CPiE+Z?=1 Hi; (11.10)
Substituindo em (8.8):

: ’ n n n ar n dn;

Q — Ws + Xizq FioHio — Xy FiH; = Xz y Ny Cpi — + Xi, Hi — (11.11)
O balango molar para a espécie ‘i’ genérica pode ser escrito como:

dn;

d_lz = Fio — Fi + vi(=m)V (11.12)
Substituindo em (11.11):

. . dT

Q — Ws + Xy FioHio — Xizy FiHy = Xty Ny Cpy — + Xizq viH; (—12)V +

2i=1FioH; — Xi=; FiH; (11.13)
Sabe-se que:

2i=1 Vill; = AHpg, (11.14)
Substituindo em (11.13) e rearranjando:

dT _ Q-Ws—Xi, Fio(Hi—Hio) +(—AHRy) (-1 2)V (11.15)
dt - Z?=1NiCPi !

ar _ UA(Ta=T)-Ws—5i 1 FioCpi(T=Tio) +(~AHRx) (=T A)V (11.16)

dt LI NiCp;
Considerando que a capacidade calorifica da mistura de alimentacdo €
semelhante a capacidade calorifica da mistura final apds a reacao, obtém-se:

Yic1Ni Cpi = 211 Nig Cpi = Npo 2io1 0 Cpi = NyoCps; Cps = X116 Cp; (11.17)

Em termos de vazao molar:

2i=1FioCpi = FaoChps (11.18)
98



Substituindo em (11.16):

AT _ Q-Ws—F0Cps(T—To)+(=AHRx) (=T A)V

(11.19)
dt NgoCps
Estendendo a equacao (11.19) para multiplas reacoes:
ar _ UA(Ta—T)~Xi, Fioni(T—Tio)—VZ?=1AHiji(—Tji)
= S Wice (11.20)
11.2. Aplicacdo em um reator batelada adiabatico
Para o processo em batelada:
Fpo=0
Substituindo em (11.20):
d_T — Q—-Ws+(=AHRy) (-7 4)V (11 21)

dt L1 NiCp;

A variagao de mols do componente genérico ‘i’ em funcédo da conversédo pode
ser escrita como:

Ni = NAo(ei + ViXA) (1122)

Substituindo em (11.21):

dT _ Q-Ws+(-AHpx)(=Ta)V
dt  Npo(ZP,60:Cpi+ACpXa)

(11.23)

Considerando operacédo adiabatica e supondo desprezivel o efeito térmico do
trabalho de eixo, Q =0 e W = 0, obtém-se:

ar _ (=AHRyx)(-T2)V

ac NAO(Z?=1 eiCpi+ACpXA) (1124)
(=AHpy ) (=12)V = Npo(Cps + ACpX,) Z—: (11.25)
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Escrevendo o balangco molar para ‘A’:

Nap 52 = (—1,)V (11.27)
Substituindo (11.26) e (11.27) em (11.25):

[AHR: + ACH (T = Tp)INao 5 = Nao (Crs + ACpXa) (11.28)

Separando as variaveis e integrando:

T 1 T = fXA 1
To [AHB,+ACP(T-TR)] 0 (Cps+ACpXy)

dX, (11.29)

_ Cps(T—Tp)
Xa = ~[AHS, +ACp (T-TR)] (11.30)

Assim, para um reator batelada é possivel encontrar uma solucéo analitica
gue correlacione temperatura com conversédo. O estudo de processos em regime
transiente ao longo do tempo de reagcdo requer a utilizacdo de integracéo
numeérica em sua solucédo. O item 11.2 representa apenas um exemplo do que
pode ser feito com o balanco de energia em regime transiente. Existem casos
em que o processo nédo é adiabatico, ou seja, a equacao (11.30) ndo seria mais
valida e a deducao deve ser refeita a partir da equacao (11.23).

11.3. Exercicio resolvido

A reacdo em fase liquida A = R esta ocorrendo em um reator batelada ideal. A
reacado é homogénea, irreversivel e de segunda ordem. A 150°C, o valor de k é
de 7,6 L/(mol h). A variacdo de entalpia na reacdo é igual a -37,5 kcal/mol
(independente da temperatura). A concentracao inicial de A é igual a 0,65 mol/L.

a) Se o reator for operado isotermicamente a 150 °C, qual serd o tempo
necessario para atingir uma conversao de 95%7?

b) O reator deve ser mantido isotérmico a 150 °C ao longo de todo o curso da
reacdo. Agua de resfriamento esté disponivel a 30 °C a uma vaz&o de 6000 kg/h.
Se o volume do reator for de 1000 L e o coeficiente global de transferéncia de
calor for igual a 500 kcal/(m2 h °C), quanta area de transferéncia de calor tem
gue ser instalada no reator?

c) Qual a temperatura final da mistura apds uma conversao de 95% se o reator
for operado adiabaticamente? Considerar To= 150°C e Cpa= 100 cal/(mol K)

d) Se o reator for operado adiabaticamente e a temperatura inicial for 150 °C, o
tempo necessario para atingir Xa= 0,95 sera maior, igual ou menor do que aquele
calculado no item ‘a’? Considerar E= 6000 cal/mol.
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Solucao

a) Balango molar para ‘A’

dN g
dt

= —kC2V = —kC% (1 — X,)2V

T4 = Cay(1 = X,)? -)t=F1AO(XA)= —(22)=385h

1-X4 7,6x0,65 \1-0,95

b) Balanco de energia:

ar _ UATa—D+(AHRICTA . procasso isotérmico & L = 0:
dt Nao(Z,0iCpi+ACPXa) '’ dt ’

UA(Ta - T) + (_AHRx)(_TA)V =0

A maxima taxa de geracao de calor se da no inicio da reacdo quando (—r,) apresenta seu valor

maximo:

mol

(=14)o = kCZ, = 7,6x0,657 = 3,211 ™=

Entende-se que o valor de U dado no enunciado corresponde a vazdo méaxima de fluido
refrigerante. Esta vazao pode ser reduzida a medida que a reacdo caminha para o final e libera
menos calor. Porém, o projeto da area de troca térmica deve ser feito para a condi¢éo critica, ou
seja, quando a troca de calor € maxima. Assim, o balanco de energia € aplicado para as

condicdes iniciais da reacdo, como segue:
UA(T, —T) + (—AHg, ) (—14)V =
500000xA(30 — 150) + 37500x3,211x1000 = 0

A=2m?

¢) Aplicando a equagéo (11.30):

Cps(T-To)

Xy = —[AHZ, +ACH(T-TR)]

cal
LK

Cps = Xy 0; Cpy = 12100 = 100 —

Considerando AC, = 0:

AHP, XA — 150 — (~37500)0,95

TZTO_
Cps 100

T =506 °C

d) Escrevendo os balancos molar e de energia:

B4 = kCyo(1— X,)? = 7,6exp ﬂ(—— H]o6s1 - x,)

1,987 \423



6000/ 1 1
ar _ (=AHRy) (=T 2)V _ 37500x7,6exp[1’987(5—7)]0,652(1—&4)2

dt ~ Nao(Zl,0iCpi+ACPXa) 0,65x100

Trata-se de um sistema de equagfes diferenciais ordinarias (SEDO) cuja resolugao pode ser
obtida através do software polymath, como segue:

500.00 T

TEZ.00 Graph Title 080 Graph Title
T24.00 0.80

&BA.0D 0.70

£48.00 0.8

510,00 0.50

572,00 0.40

534.00 0.30

455,00 020

45800 0.10

420.00 . . . . . . . . . 0.00 L L L . L L L . L

0.00 0.0 020 020 040 050 080 070 080 050 1.00 000 0.10 020 030 040 050 060 070 080 050 1.00

t t

Assim, sdo necessarias 0,223 h (13,38 min) para atingir 95% de conversdao em operacdo
adiabatica. Conforme esperado, o tempo € bem menor do que aquele calculado no item ‘a’, visto
gue a temperatura da reacdo aumenta cerca de 5 vezes, aumentando também a velocidade da
reacao.
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AULA 12 — REATORES CATALITICOS HETEROGENEOS

Na industria quimica, em geral, buscam-se sempre as maiores conversdes
para uma dada reacgéo, de forma a diminuir o custo de separacdo, aumentar a
produtividade e, consequentemente, o lucro. Em grande parte das reac¢des, um
catalisador se mostra necessario para atingir tais conversées. Nestes casos 0
projeto do reator esta diretamente relacionado a massa de -catalisador
necessaria; ou seja, deve-se calcular a massa necesséria de catalisador para se
obter uma dada conversdo. O volume do reator ja ndo € mais tdo importante
guanto antes (projetos de CSTR e PFR), devendo apenas ser suficiente para
comportar a massa de catalisador calculada. A catélise heterogénea tem maior
interesse econdmico, visto que, a separacdo de catalisadores homogéneos do
meio reacional é mais dispendiosa. Neste capitulo é exemplificado um
mecanismo de catalise heterogénea (como também mostrado na apostila de
CQA), seguido de ilustracdes de tipos de reatores cataliticos e exercicios
resolvidos.

12.1. Mecanismo de catalise heterogénea

Num mecanismo de catalise envolvendo catalisador solido podem ser
listadas as etapas a seguir, as quais estédo ilustradas na Figura 12.1.

a) Difusdo dos reagentes até a superficie do catalisador (difusdo externa)

b) Difusdo dos reagentes da superficie do catalisador até o sitio catalitico
(difuséo interna)

c) Adsorcéo dos reagentes

d) Reacéo superficial

e) Dessorcao dos produtos

f) Difusdo dos produtos até a superficie do catalisador (difuséo interna)

g) Difusédo dos produtos até o seio do fluido (difuséo externa)

Figura 12.1- Mecanismo catalitico em catalisador sélido.
A Difusao

Sitio catalitico:

externa
- Adsorgao
I - Reagdo superficial
Difusdo - Dessorgado

interna

Catalisador sélido
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Para meios ndo muito viscosos, as etapas de difusédo interna e externa
podem ser desprezadas tornando a descricdo matematica mais simples. Esta
descricao simplificada com as etapas de adsorcdo, reacdo superficial e
dessorcao é conhecida como modelo LHHW e ser4d mostrada a seguir.

Considere a seguinte reacéo a ser realizada em presenca de catalisador
solido:

cat

2AB

«—

As Figuras 12.2, 12.3 e 12.4 ilustram as etapas de adsorcao, reacao
superficial e dessorgéo respectivamente.

Figura 12.2 — Adsorc¢éo de A.

A A
l A A
A A = N
Figura 12.3 — Reacéo superficial.
A A B
A A » A A

Figura 12.4 — Dessorc¢éo de B.
4 B
B ‘
A A A Iy

Utilizando a simbologia:

S: Sitio vazio;
AS: Sitio ocupado por A;
BS: Sitio ocupado por B;

podem-se escrever as equacdes quimicas e respectivas leis de velocidade
a seqguir.

Adsorcéao de A:

ka

- C k
A+S_AS; o=k, (CACS - KAAS) Ka=7%  (12.1)

k_a
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Reacéo superficial:

kg
i CpsC k
2AS _ BS +; 1, = kg (cjs - %5) Ke =% (122)
k_Rr
Dessorcao de B:
kp
BS - B + S, r3 = kB(CBS - KBCBCS); KB = k__B (123)
«— kp

k_p

Nestas equac0es, o k (minUsculo) representa a constante de velocidade e
o K (maiusculo) representa a constante de equilibrio. Cada etapa € considerada
elementar e reversivel. A velocidade global da reacao (r4;,,4;) Pode ser definida
como a velocidade da etapa mais lenta do processo (hip6tese de etapa lenta).
De forma ilustrativa, sera feita a suposicdo de que a etapa mais lenta deste
processo € a reacao superficial:

CpsC
Totobat = T2 = kg ((CFs — 25 (12.4)
A hipodtese de etapa lenta considera que a constante de velocidade das demais
etapas sao infinitamente maiores do que a constante de velocidade da etapa
lenta, como segue:

Isto gera as seguintes simplificacfes nas equacdes (12.1) e (12.3):

kA = 9 CACS - % = 0 9 CAS = KACACS (126)
A
kB = 9 CBS - KBCBCS = 0 9 CBS = KBCBCS (127)

O balanco de sitios totais contabiliza tanto os sitios ocupados quanto os sitios
vazios, como segue:

Csr = Cys + Cps + Cs (12.8)

CST = KACACS + KBCBCS + CS (129)

CST = CS(KACA + KBCB + 1) (1210)
— Cst

Cs = (KaCa+KpCp+1) (12.11)

Substituindo (12.6) e (12.7) em (12.4):

KgCpsCsC
Telobal = T2 = kg [(KACACS)Z - %} (12.12)
Kg5C
Totobar = kr(KaCs)? [CAZ - ﬁ] (12.13)
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A constante de equilibrio para uma dada reagéo elementar € escrita como
o produto das concentracbes dos produtos no equilibrio elevadas aos
respectivos coeficientes estequiométricos dividido pelo produto das
concentracdes dos reagentes no equilibrio elevadas aos respectivos coeficientes
estequiométricos. Aplicando esta definicdo a cada etapa aqui mostrada, obtém-
se:

K, = Case_ . K, = CBse . Ky = BSeCse (12.14)

CaeCse CpeCse CﬁSe

Assim, o denominador na equacao (12.13) pode ser escrito como:

2
Ka’Kgr _ ( Case CBeCse CBseCse __ Cpe
_ eCse _ Co (12.15)
Kp CaeCse Cese Cjse Che

Assim, conclui-se que este denominador é a propria constante de equilibrio da
reacao global (Kc):

KC = % = KAZKBKR (1216)

Ae

Substituindo (12.16) em (12.13) obtém-se a equagéo final:

2 c
KRCérKa [CAZ—K—‘E]

(KACA+KBCB+1)Z

TGlobal = (12.17)

O produto de constantes kRCSZTKA2 pode ser agrupado em uma Unica
constante k.;:

2
Kcar = kRngTKA (12.18)

c
kCat[CAZ_K_Iz]

(KACA+KBCB+1)2

TGlobal = (12.19)

Na equacdo (12.19), o termo entre parénteses no denominador €
adimensional, enquanto que os demais termos tém as seguintes unidades:

l
C,e Cy: %

K.: ﬁ (a unidade do K¢ depende da estequiometria da reacao)

2

; sendo gcat = grama de catalisador

kcgr: ——————
¢at* ol min gcat’

Para reacdes em fase gasosa, a equacgao de velocidade pode ser escrita
em termos de pressédo parcial, como exemplificado para a reacdo A = B em
(12.20), considerando a reacéo superficial como etapa lenta.
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(1) = ——A (12.20)

T (14KAPA+KgPR)

As etapas de adsorcdo e dessorgado afetam diretamente a velocidade da
reacdo através das constantes de equilibrio adsorcao/dessorcédo (Ka e Kg). O
aumento da temperatura facilita a quebra das ligacdes entre moléculas e os sitios
ativos, ou seja, aumenta a taxa de dessorcdo, diminuindo Ka e Kg. Por
consequéncia, a velocidade da reacao aumenta. Assim, pode-se considerar que,
para temperaturas muito altas, 1 >» K,P, + Kz P, € a equagao (12.20) se torna:

(=1)" = kP, (12.21)

Para reacgéo reversivel, (12.21) se torna:

(=r)* =k (PA - P_B)

Kp

12.2. Tipos de reatores cataliticos

O tipo mais comum de reator catalitico € o reator de leito recheado (Packed
Bed Reactor — PBR). A operacao deste reator € feita de forma continua e pode
ser realizada mantendo-se o leito fixo ou fluidizado.

O leito fixo consiste na disposicdo de particulas de catalisador de forma
empacotada, preenchendo todo o volume do reator. Este tipo de reator pode
operar tanto na vertical quanto na horizontal e costuma atingir altas conversdes
e apresentar baixo custo de operacdo. Dentre suas desvantagens, podem-se
destacar: formacédo de canais preferenciais, dificuldades de manutencédo e no
controle da temperatura. A Figura 12.5 ilustra o reator de leito fixo.

Figura 12.5 — Reator de leito fixo.

Inlet

Y
Ceramic Balls

Solid Catalyst

'« Catalyst support

Outer collector

~ | Gas + Liquid

No leito fluidizado, as particulas de catalisador ficam suspensas através do
fluxo ascendente de fluido. Este tipo de reator opera na vertical e pode ser
equipado com um dispersor como mostrado na Figura 12.6. Além disso, o leito
fluidizado conta com boa mistura, uniformidade de temperatura e possibilidade
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de regeneracdo do catalisador através de loop auxiliar. Por outro lado, fluxos
muito turbulentos podem ocasionar a quebra das particulas. O processo de
catalise por leito fluidizado é mais dificil de caracterizar matematicamente do
ponto de vista da mecanica dos fluidos e ampliacéo de escala.

Figura 12.6 — Reator de leito fluidizado.

O reator CSTR de cesta rotativa (modelo Carberry) contém uma hélice cujo
rotor é constituido de compartimentos que armazenam o catalisador. O contato
entre o fluido e o catalisador é feito através da rotacdo desta hélice durante a
operacao. O reator Carberry é isento de gradientes e permite a realizacao de
estudos cataliticos avancados combinando liquido e gas com catalisador sdlido,
estudos de quimica de superficie e caracterizacdo de catalisadores. A Figura
12.7 ilustra este tipo de reator.

Figura 12.7 — Reator de cesta rotativa (Carberry).

O CSTR com recirculagéo interna (modelo Berty) contém, em seu interior,
um leito fixo de particulas de catalisador e um rotor que permite a recirculagédo
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do fluido através deste leito. Este tipo de reator evita a quebra de particulas e
formacdo de gradientes, além de poder operar com pressdes elevadas. Um
esquema da operacao deste reator € mostrado na Figura 12.8.

Figura 12.8 — Reator de recirculacéo interna (Berty).

12.3. Exercicios resolvidos

12.3.1. A decomposicéo de NH3 (A) em N2 (B) e H2 (C) é catalisada por Pt e tem
a seguinte estequiometria:

-
2A, B+3C
«—

Considere que esta reacao ocorra atraveés do mecanismo a segulir:

ka
- — ka
1)A+S_ AS; Ka= 1t
k_a
kR
2)2AS+S_B+3CS;  Kp=-%
k_g R
ke
- : — k=c
3) CS;(_C+ S: K =%
-C

Determine a expressdo da velocidade global da reacdo considerando a
dessorcéo de H2 como etapa lenta.

Solucao

As velocidades das etapas podem ser escritas como:

n = ka (CaCs =52
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_ 2 CBCs
7, = kg ( CasCs — Kr

13 = k(Cos — KcCcCs)

Kc, na notacdo deste exercicio, € a constante de equilibrio adsorcédo/dessorcéo de C (Hz). A
constante de equilibrio da reacéo global em termos de concentracéo sera denotada por Keq.

Considerando a dessorcdo de C como etapa lenta:

Terobar = 13 = K¢ (Ces — K CcCs)

ky = 01 Cps = K4CyCs

) 3 |KrCsC3g 3 [KRC3K3CE
kp =000 Cos = =
R cs s cn

Balanco de sitios

Csr = Cps + Ces + Cs

Cor = K,CuCs + 653/—KRKACA + Cs
B
Cs = CsT

3|kpKZC2
(KACA+\/LC;?—A+1

Substituindo na equacéo de taxa global:

3 |[KRKZCS
Teiobat = K¢ (Cs / RC;: 4— KcCcC5>

TGlobar = P
KaC 3 |KRK5CS
ACat —CB +1
S _ 3 |[KRK3CE,
No equilibrio: 751ppq = 0 =2 B K:Cee

2,2
KRK4Che K3C3
— Ac™cCe

CBe

3
KRKZ _ CBeClo _ K

3 2 e
K¢ Che a
3
KRK%
3 —
Keq = ke

2
3 KcC
kcCst KRKA ——Cc=C
KRKA

TGlobal =
C
(KACA+ - . 1)
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3lcz ¢
C
kCat( Eg_y, Keq>
T =
Global 3 KRKZ 2
KaCap+ #+1

Sendo: keqr = keCsp 3 KrK2

12.3.2. Considere a reacédo do exercicio anterior. Sabendo-se que Kp= 1500 atm?2

cal

€ AHg, = —21448 — a 400 °C, determine os parametros cinéticos da equacéo da
velocidade global com base nos dados experimentais da tabela a seguir, obtidos

para uma temperatura de 1411 K. Cao= 0,0023 mol L

Xa 0 0,14

0,28

0,36

0,44

0,50

0,60

-ra (mol Lt s1) | 1x10° | 8,8x10°

2,8x10°

1,76x10°®

1,52x10°®

1,28x10°

5,6x107

Solucédo

A constante de equilibrio em termos de concentracdo pode ser calculada através da equacao

(8.28):
y=3+1-2=2

Kp 1500
(RT)Y ~ (0,082x673)2 = 049255~

mol?

Keq,400°C =

AHpy [ 1 1
Keg 1411k = Keg73x€XD [ (673 - _1411)]

Keqsonak = 04925exp [S50 (2 - 535 )

Conforme deduzido no exercicio anterior:

3|z ¢
o
kCat( E‘g_g Kgq)

TGlobal = 3 >, =1
KpK4C
(KACA+ %+1)

3C40X4

kca 3 Keq

3 2
Cao1-X4)"
t Xa
KRpK45Ca0(1-X4)
KaCao(1-Xp)+ %4_

-1, =

—4 mol

Desta forma, os parametros a serem determinados sao: k.., K, € K.

Através do método dos minimos quadrados e da ferramenta solver do Excel foi feito o ajuste dos

parametros, obtendo-se:
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1 2
Ky=Ke=0 e ko = 3,48x1075 222 com R2= 0,87.

gcats

Este resultado torna o denominador da equacéo de velocidade igual a 1, indicando que o sistema
pode ser considerado como pseudo-homogéneo.

112



AULA 13 - REATORES NAO IDEAIS

Num reator industrial, muitas vezes, a operacdo pratica ndo reflete o
resultado previsto no projeto. Isto se deve as hipoteses de idealidade
consideradas no projeto, tais como mistura perfeita, auséncia de canais
preferenciais, dentre outras. Para identificar a possivel discrepancia entre o
projeto e o reator real pode ser feito um experimento com tracador conforme
descrito a seguir.

13.1. Distribuicdo de tempos de residéncia (DTR)

Considere a reacdo heterogénea (liquido-gas) A gas) + Biq) = Ciq)
ocorrendo no reator continuo mostrado na Figura 13.1.

Figura 13.1 — Reator liquido-gas
A

t

Liquido B / @H B
-

Gas A

Neste processo, o gas ‘A’ é borbulhado no liquido ‘B’, sendo que a reagao
ocorre na interface entre a bolha e o liquido, como ilustrado na Figura 13.1. A
medida que o componente ‘A’ vai sendo consumido, as bolhas vao diminuindo
de tamanho ao longo do reator. Dependendo do caminho tomado por cada bolha
no reator, ela pode reagir em maior ou menor quantidade. Assim, bolhas de
diferentes tamanhos chegardo as superficies do liquido, ou seja, cada uma teve
um tempo de residéncia diferente.

Diferentes tempos de residéncia também podem ser observados em
reatores de leito recheado (PBR). Com o tempo, a disposi¢céo do recheio pode
ser modificada devido a turbuléncia do fluxo. Isto pode gerar caminhos
preferenciais em alguns pontos do reator, resultando em por¢des de fluido
reacional com diferentes tempos de residéncia, como mostrados na Figura 13.2.
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Figura 13.2 — Caminhos preferenciais em um PBR.

() —
(@ % (% ey Diferentes
% ey tEMPOS de
M = residéncia
) —

Um fendmeno parecido pode ocorrer em um CSTR. Dependendo das
posicdes dos bocais de entrada e saida da mistura reacional, pode ocorrer o
chamado “curto circuito”. Este fenbmeno se refere a porgcbes de fluido que
percorreram um trajeto muito pequeno em relacdo ao volume do reator,
resultando em baixo tempo de residéncia e, consequentemente, baixa
conversdao. Além disso, se o CSTR ndo tiver uma agitacdo adequada, podem se
formar zonas com fluido estagnado, denominadas zonas mortas, como ilustrado
na Figura 13.3.

Figura 13.3 — Formacédo de curto circuito e zona morta num CSTR.

R

0

=

\ 7

. Zona

morta

Conhecendo-se as fracdes de fluido referentes a cada tempo de residéncia
€ possivel estimar quanto o sistema se distancia da idealidade. A composicdo
destas fracdes denomina-se Distribuicdo de Tempos de Residéncia e pode ser
determinada adicionando-se, a corrente, uma substancia inerte com
propriedades semelhantes as da mistura reacional, ou seja, um tracador. As
moléculas do tracador irdo se distribuir ao longo do fluxo e serdo detectadas na
saida do reator, como mostrado na Figura 13.4.

Figura 13.4 — Experimento para determinacao da DTR.

Alimentagdo
Produtos

Tragador E

Deteccao
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Quanto ao tragador, pode ser feita a injecao tipo pulso ou degrau. A injecao
tipo pulso consiste numa quantidade definida de tracador que é injetada
rapidamente na corrente de entrada. Na injecdo tipo degrau, o tracador é
alimentado continuamente com vaz&o e concentragdo constantes. As Figuras
13.5 e 13.6 mostram estas duas injecbes (graficos da esquerda) com as
respectivas respostas (graficos da direita). C € a concentracdo do tracador e t é
o tempo.

Figura 13.5 — Injecdo tipo pulso.
C C

Figura 13.6 — Injecao tipo degrau.
C C

o

A curva mais pratica para se determinar a DTR € a da injecao tipo pulso,
gue sera estudada a seguir. A concentracdo de tracador que deixa o reator sera
representada pela letra C e tera unidade de g/L. Assim, a vazao massica (1)
pode ser escrita como:

m=C.v (13.1)
sendo v, a vazao volumétrica em L/s.
A curva de concentracdes de tracador na saida do reator mostra 0s

diferentes tempos de residéncia. A area hachurada na Figura 13.7 representa a
parcela de tracador, Am, que saiu do reator entre os tempos ‘t’ e ‘t+At’.
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Figura 13.7 — Parcela de tracador que sai no intervalo de tempo At.
C

’ t‘/ﬂf\‘t +ﬂ'.fc
Assim sendo, a quantidade Am pode ser escrita como:
Am = m. At (13.2)
Am = C.v.At (13.3)

Sendo mg a quantidade total de tracador injetada no reator:

Am

am _2C At (13.4)

mo mo

Define-se a funcéo de distribuicdo de tempos de residéncia, E, como:

E = m—o (13.5)
Assim:

Am

— =FE.At (13.6)

mo
Fazendo At — 0, o grafico da Figura 13.7, se torna:

Figura 13.8 — Parcela de tracador que sai no intervalo de tempo dt.
C

’ t/af\’t + dfc
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Desta forma, dm serd a massa que sai no intervalo de tempo dt, como segue:

—dm = E.dt (13.7)

O produto E.dt corresponde a fracdo de tracador que permaneceu no reator
entre os tempos ‘t’ e ‘t + dt’. Assim, obtém-se:

df = E.dt (13.8)

Sendo f = =

mo

Desta forma, para saber a parcela de tracador numa determinada faixa de
tempos de residéncia, basta integrar a equagéo (13.8):

f2 _ rtz
[2df = [ E.dt (13.9)
Sendo que:
JUE.dt=1 (13.10)

13.2. Calculos em um reator real (Modelo de segregacéo)
O modelo de segregagao considera cada porgao de fluido como um “mini-

reator” batelada, cujo tempo de reagao € o tempo de residéncia desta por¢ao de
fluido no reator real, como exemplificado na Figura 13.9.

Figura 13.9 — Modelo de segregacao.

o © @
— © 5 @ g © o |—>
( © 6 0 © k\
Atravessou o reator \‘ Atrave&_ﬁou o reator
em 5 min em 1 min
Atravessou o reator X
x,e.,T em 2.5 min A 1‘
xﬁ-\

Desta forma, para determinar a conversdo média final no reator real (X,),
faz-se uma média ponderada das conversdes em cada porcdo de fluido,
utilizando-se a funcéo de distribuicdo de tempos de residéncia, como segue:

Xy= [ X, Edt (13.11)
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13.3. Exercicios resolvidos

13.3.1. Um marcador ndo adsorvente foi injetado como um pulso exato na
entrada de um recipiente tubular cheio com um recheio experimental, ndo
poroso, projetado para promover mistura radial. A vazdo volumétrica através do
recipiente durante o teste foi de 150 L/min. A concentracdo do marcador no

efluente do recipiente é dada na tabela a seguir.

Tempo apés a
injecdo (min)

Concentracao do
marcador (mmol/L)

Tempo apés a
injecao (min)

Concentracao do
marcador (mmol/L)

0 0
2 0
4 0
6 2
8 12
10 37
12 35
14 28

16
18
20
22
24
26
28
30

22
16
11
7
5
3,8
2,7
2

a) Quanto marcador (em mols) foi injetado no reator?

b) Qual foi o volume de fluido no reator durante o teste do marcador?

Solucao

a) A funcao de distribuicdo de tempos de residéncia, E, pode ser escrita como:

O termo C, tem a seguinte unidade:

Co=J, Cdt

mmol min

e pode ser obtido como segue:

OBS.: Como a concentrac@o de tracador estd expressa em unidades de mol por volume, a
quantidade ‘mo’ também sera expressa em mol.

Aplicando o método dos trapézios:

45 -
40 -
35 -
30 -
25

o
20 -
15 -

C =365
10 - 0
5 -

0

L ]
L

t (min)

25

30

33
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mmol min

C, = 356

Sabe-se que ‘E’ representa a fragdo de uma dada por¢édo de tragador, portanto, para a
guantidade total de tracador: E= 1.

mol min

i) = m, = 54,75 mol

L

ForC 3ot 3o G0
mo

Mo

).0365 (

mo

b) Para determinar o volume da mistura reacional (volume (til do reator) deve calcular,
inicialmente, o tempo espacial, 7. O tempo espacial é o tempo de residéncia médio (tm) no reator,
o qual pode ser calculado pela seguinte média ponderada:

_ JJtEadt

T=t, =
™o [PEat

Como f0°°E dt = 1, o tempo espacial é calculado como:

t=["tEdt

Através da férmula E = Um—c , calcula-se o valor de t.E’ para cada dado da tabela:
0

Tempo apos a t.E Tempo apos a t.E
injecdo (min) injecdo (min)
0 0,000 16 0,964
2 0,000 18 0,789
4 0,000 20 0,603
6 0,033 22 0,422
8 0,263 24 0,329
10 1,014 26 0,271
12 1,151 28 0,207
14 1,074 30 0,164

Aplicando o método dos trapézios:

25 7

1.5

t.E

05

a 5 10 15 20 25 30 35

t(min)

T =14,4min 2 % =144 = V =14,4x150 = 2160 L

13.3.2. O mesmo recipiente recheado do exercicio anterior sera usado para
realizar uma reacao irreversivel de primeira ordem, ndo catalitica, em fase
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liquida, com uma constante de taxa k= 0,04 min-t. A vaz&o volumétrica através

do reator seréa de 150 L/min.

a) Suponha que o reator obedeca ao modelo de segregacéo. Estime a converséo

gue sera observada.

b) Quao menor seria o reator se ele operasse como um PFR ideal atingindo a

mesma conversao calculada no item ‘a’?

Solucéo

a) A estimativa da converséo real pode ser feita através da equagédo 13.11:

X, = [ X0 Edt

Aplicando o balangco molar para reacéo de primeira ordem com um Unico reagente em batelada

(glébulo):

X, =1—exp(—kt)

Assim, calculam-se os valores de Xa para todos os tempos da tabela e entdo calculam-se os

valores de Xa.E:

Tempo apos a Xa.E Tempo apos a Xa.E
injecdo (min) injecdo (min)
0 0,0000 16 0,0614
2 0,0000 18 0,0510
4 0,0000 20 0,0390
6 0,0012 22 0,0278
8 0,0102 24 0,0197
10 0,0424 26 0,0152
12 0,0700 28 0,0117
14 0,0695 30 0,0088

Pelo método dos trapézios: X, = 0,428

b) Considerando PFR ideal:

Xpq dX Caovo X4 dX
V — FAOf A — A0 Of A
0 (-ra)  kCao "0 (1-Xa)

% —1—5°ln(;) = 20951

1-0,428

O reator ideal teria um volume cerca de 3% menor.
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AULA 14 — EXERCICIOS PREPARATORIOS PARA A P2

Assim como na Aula 7, os exercicios apresentados na Aula 14 possuem
uma complexidade adicional, com o intuito de preparar o aluno para o projeto e
a analise de sistemas reacionais em sua vida profissional. Estes exercicios sao
resolvidos passo a passo como segue.

. ~ , . . il .
14.1. Considere a reacgao reversivel de primeira ordem A_B, a qual possui os
seguintes dados:

cal

AHgp, = —20000 P (a298K)

k; = 5x10%exp (—g’zTi) min~!

Kc = 6exp |~10065 (-1}

298 T

Cpa= Cpg= 46 cal/(mol K)

A mistura reacional é uma solucédo liquida ideal de densidade constante em
qualquer temperatura.

a) Determine a converséo de saida num PFR adiabatico de 1500 L, com vazéao
de 100 L/min e alimentagédo Fao= Fso= 2 mol/min a 300 K.

b) Determine a conversdo e a temperatura adiabaticas de equilibrio
considerando alimentagéo Fao= Feo= 2 mol/min a 300 K.

c) Suponha que a temperatura maxima permitida no reator € 60 °C, a
alimentacdo é de 100 L/min de mistura: Fao= 2 mol/min e Fgo= 0 a To= 50°C.
Determine a conversdo maxima a ser obtida num PFR adiabatico. Qual seria o
volume deste PFR?

d) Proponha uma solucao para aumentar a conversao obtida no item (a) de modo
gue a temperatura de reacdo ndo ultrapasse 60°C. Demonstre
matematicamente.

Solucao

a) Aplicando as equacdes de balanco:

AFa _ __

v (=12)
4Fp _

v (=70)

ﬂ _ (=AHRx)(-14)

av "~ Fao(Z6;Cpi+ACPX4)

(=74) = kqCyo [1 — X4 — 98+XA]
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Cao ="20=2-=0,02"%; 0, =1;AC, =0

vo 100
Integrando no Polymath obtém-se:

Xa= 4,7 %
b) Aplicando o balanco de energia e a equacgéo de equilibrio:

T 0iCpi(T=Tiy) _ (1x46+1x46)(T—300)

Z
—Fpo 271 0:Cpi(T = Tio) — AHR FpoX, =0 > X, = AHE, 20000

X, =0,0046(T — 300)

_ Kc-1
T Ke+1

c¢) Considerando os balancos desenvolvidos no item (a) e integrando no Polymath:

Quando a temperatura atinge 60°C, a converséao € de 4,6% e o volume é de 228 L.

d) O aumento da conversdo depende do deslocamento do equilibrio no sentido da formacéo de
produtos. A presenca do produto B faz com que a conversado de equilibrio seja baixa, conforme
calculado no item (b). Uma estratégia para deslocar o equilibrio seria remover o componente B
durante a reacdo através de um material capaz de exercer uma adsorcdo seletiva do produto.
Ao rechear o reator com este material, as equacdes modificadas seriam:

aFa _ __
v (=12)

dFp
av

=0

(=74) = kqCao[1 — X4]

Porém, o aumento da conversao ira gerar mais calor, o qual deve ser removido devido ao limite
de temperatura do reator. Assim, deve-se instalar uma camisa de resfriamento para manter a
temperatura abaixo de 60°C. Considerando processo isotérmico:

ar _

—=0
av

Assim o balan¢o molar fica:

dF
2= —kgCaoll — X,]
dax
—Fy0 —4 = _deAo[1 - XA]

av

_ Fa0 Xa dXp
kqCa0~0 [1-X4]

F 1
T
kaCao 1-X4
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Supondo que a temperatura da reacdo seja controlada em 60°C:

6291
333

ky = 5x106exp( ) =0,031 min~?

v =3204In (=)

06 -

05

Conversio
o o o
ka2 L =
|

Q
=

[=]

T T
500 1000 1500 2000 2500
VL)

[=]

Operando desta maneira, atinge-se 37,4% de conversao no reator de 1500 L.

14.2. A reagdo homogénea de ‘A’ com ‘B’ ocorre em uma solugéo organica. Um
CSTR ideal com um volume de 10000 L esta sendo usado. A vazdo molar de
alimentacao de ‘A’ no CSTR (Fao) € igual a 2000 mol/h e a fragdo molar de ‘A’ na
alimentacao é 0,2. A temperatura de alimentacdo do reator € de 50 °C. Como
uma primeira aproximacao, vocé pode admitir que o calor especifico de todas as
espécies € igual a 60 J/(mol K). A variacdo da entalpia na reacdo é
aproximadamente constante e igual a -370000 kJ/(mol A). O reator tem uma
serpentina de resfriamento para remover calor. A area de transferéncia de calor
da serpentina é igual a 1 m2. O coeficiente global de transferéncia de calor entre
a serpentina e o conteudo do reator € 800 kJ/(m2 h K). A vazéo do fluido de
resfriamento através da serpentina é muito alta. O fluido de resfriamento entra e
deixa a serpentina a 30 °C. O grafico da geracao de calor, G, € mostrado a seguir.

70000
—
60000 -~ —

50000 S~
40000

30000 /
20000 /
10000 /

a

G (kifmol)

300 320 340 360 380 400 420 440 460
T(K)
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a) Explique o ponto de maximo na curva G

b) Qual é a converséo aproximada no efluente do reator?

c) Qual é a temperatura aproximada do efluente do reator?

d) O ponto de operacéo € intrinsecamente estavel?

e) Encontre a temperatura de alimentacdo em que ha risco de igni¢ao.

Solucéo
a) A equacéo de G é dada por:

G = —AHR, (~1 )V
Fao

Sabe-se que a temperatura afeta (—r,). Para reacoes irreversiveis, 0 aumento da temperatura
causa o aumento do k, ou seja, o valor de G s6 aumentaria com a temperatura. Como a curva
do gréfico apresenta um trecho decrescente, entende-se que a temperatura afeta negativamente
o valor de (-r,) para uma dada faixa de temperaturas. Isto significa que a reacdo é reversivel,
ou seja, ndo depende somente do k, mas também do K¢, que também é funcao da temperatura.
Isso explica o ponto de maximo na figura.

b) Determina-se a interseccdo de G com R através da equacao:
UA UA
R = Sy 0:Cpi 7o) T = (Si 0iCoiTio + 7 Ta )
R = (1260 + 4x60 + “82) T — (1x60x323 + 4x60x323 + 2202 x303)
2000 2000

R =700T — 218100

100000

50000 /,/
50000
= /
-3% 40000 / // T
3 /

/!

20000 /
P
<« s

-20000

TIK)

G= 60000 kJ/mol

— _AHRQX(_rA)V —
Fao

G —AHO X,

X, = G _ 60000 _ 160

T —AHY, T 370000

¢) Na interseccao obtida no item anterior [é-se a temperatura: T= 395 K

d) Analisando o gréfico do item (b) observa-se que o ponto de operacao é estavel.
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e) Variando To na equacao do R encontra-se uma condicdo com dois estados estacionarios:

120000

100000 -
]
80000 =

~ ~——

60000

G (kJfmol)

7
P
=

40000

/]
20000 ///

a

300 320 340 360 380 400 420 440 460
T(K)

Esta condicdo corresponde a To= 280K (7 °C). Operando no estado estacionario inferior (T= 300
K), ha risco de ignigéo.

14.3. A desidrogenacdo do metilciclo-hexano (M) para produzir tolueno (T)
ocorreu sobre um catalisador 0,3% de Pt/Al,Oz em um reator catalitico
diferencial. A reacdo ocorreu na presenca de hidrogénio (H) para evitar a
formacéo de coque.

a) Determine os parametros do modelo para cada uma das seguintes leis de
velocidade.

kP
(1) (ra) = kPERT: (2) (=1) = 3
_ kPyPy _ _ kPyPh
(8) (=) = (1+KmPM)?’ (4) (=) = 1+KmMPu+KuPy

b) Qual lei de velocidade que melhor descreve os dados?

Px (atm) Pwm (atm) (—r) ( mol )
M

s kgcat
1,0 1,00 1,20
15 1,00 1,25
0,5 1,00 1,30
0,5 0,50 1,10
1,0 0,25 0,92
0,5 0,10 0,64
3,0 3,00 1,27
1,0 4,00 1,28
3,0 2,00 1,25
4,0 1,00 1,30
0,5 0,25 0,94
2,0 0,05 0,41
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Solucao

a) Fazendo a regresséo nao linear no Polymath obtém-se:

Modelo Parametros R2

k=1,148

() a= 0,184 0,0024

g = —0,031

k=12,26

(2) Kw= 9,03 0,98

3) k= 8,41
Ku= 2.83 0,089
k=102

(4) Ku= 85,2 0,446
Kn= 65,9

b) Conclui-se que o modelo que melhor se ajusta aos dados experimentais € o modelo (2).
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LISTAS DE EXERCICIOS

LISTA 1

1) Uma solugdo aquosa de acetato de etila deve ser saponificada com uma solucao diluida de
hidroxido de sédio. A concentracao inicial de acetato € 5 g/L e a densidade de mistura reacional
permanecera constante. A reacao é de 22 ordem irreversivel. Calcule o tempo para saponificar
95% do éster a 40°C num reator batelada.
Dados: k a 0°C = 23,5 L/(mol min)

k a 20°C = 92,4 L/(mol min)

CH3COOC:2Hs + NaOH = C2HsOH + CH:COONa
R:t=1,1 min

2) A reacdo homogénea de segunda ordem em fase gasosa (A > R + S) ocorre em um reator
batelada a volume constante e a uma presséo inicial de 1 atm. Experimentos realizados a 791 K
encontraram uma conversao de 50% apos 197 s de reagdo. Deseja-se produzir 2000 kg/dia de
uma mistura reacional com uma converséo de 85% a 791 K.
Dados: Massa especifica média da mistura = 30 Kg/m?

Tempo de carga, descarga e limpeza = 30 min

Dia de producéo =8 h
a) quantas bateladas sao produzidas por dia e qual a carga de cada batelada?
b) qual o volume do reator utilizado?
R: a) N%ateladas = 9 b) V=174 m?3

3) Areacdo A 2> R é irreversivel e de primeira ordem.

S&o conhecidas as seguintes caracteristicas industriais de sua fabricacédo:

I- Utiliza-se um reator batelada de 4 metros de didmetro e 2 metros de altura
- O tempo morto € de 12 min

- O reagente é introduzido no reator numa concentracédo de 1,5 mols/L

V- A conversao é de 68%

V- A empresa opera em 3 turnos de 6 horas cada
VI- O reator opera a 90°C.
VII- Nesta temperatura a constante de velocidade é igual a 1,42 x 10 s

Pede-se: a) O tempo de reacdo de cada batelada para a conversdo desejada?
b) Quantas cargas séo produzidas?
¢) Qual a producéo diéria de R?

R:a)tr=2,23h b) N%ateladas = 7 ¢) Nrt = 179,4 kmol por dia

4) A reacdo irreversivel em fase gasosa A > 3R ¢é de ordem zero e ocorre isotermicamente. A
concentracdo da mistura reacional inicial é de 2 mol/L e o sistema contém 40% em mols de
inertes. A constante de velocidade desta reacdo € 0,0425 mol/(L min). Calcule o tempo
necessario para alcancar 80% de conversao em:

a) Um reator batelada a volume constante

b) Um reator batelada a pressdo constante

R: a)t=22,59 min b) t = 15,83 min

5) Considere a reagdo A — B. A reacdo de primeira ordem ocorre num reator em batelada a
volume constante. Determine o tempo necessario do reator de modo a reduzir a concentracédo
existente para 1% da concentracdo de entrada, quando a velocidade especifica for 0,23 min.
R:t = 20min

6) A decomposicao Hlg) = lg) + ¥2 Hag) € de segunda ordem e sua constante de velocidade k €
igual a 30 L mol* mim™? a 716K. Se esta decomposi¢cdo ocorre em reator batelada a volume
constante a 716 K e 1 atm, calcule para 65% de converséo de Hl:

a) o tempo necessario (segundos)

b) a fragdo molar de H, na mistura reacional

R:a)t=218,47 s b) yn2= 0,246
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7) Areacdo A + B > 2R ocorre em fase liquida e sua equacgéo de velocidade € a seguinte: -ra =
0,756CaCg (mol/L min) a 20°C. A reagdo ocorrera em um reator de mistura e a conversao
desejada é de 80% do reagente critico. A alimentagcdo é introduzida no reator conforme o
esquema abaixo.

Tanque 1 Tanque 2 Tanque 3

Reator |

As condicdes de operacdo de cada um dos tanques sdo apresentadas na Tabela abaixo.

Tanque I Il 11
Ca (M) 4 0 2
Cs (M) 0 2 4
Vo (L/min) 5 2 10

Qual o volume do reator de mistura utilizado?
R:V=126,7L

8) A reacdo 2A« C + D em fase liquida deve ser realiada em um reator CSTR a uma vazao de
100 ft3/h. A concentracdo inicial de A € 1,5 Ibmol/ft3. Deseja-se obter 80% da conversdo de
equilibrio. Qual deve ser o volume do reator?

Dados: —r, =k (Cj _ C;CD)

k = 10 f%/(Ibmol h)
Ke=16
R:V =633 f

9) Foi estudada a cinética de pirélise da acetonitrila a temperatura de 880°C em um CSTR. Foram
realizados 5 experimentos em laboratério partindo-se de concentracdes iniciais diferentes com o
objetivo de aumentar a confiabilidade dos resultados. Em cada um dos experimentos a reagéo
foi monitorada através da andlise cromatogréafica da acetonitrila onde apés determinado tempo
espacial era determinada a conversao da reagdo conforme dados da Tabela abaixo:

Experimento I Il 11l v V
Concentragéo |n|C|aI3de acetonitrila 0219 0206 0500 0516 0,822
(mol/m?3)
Tempo espacial (s) 8,5 13,4 12,9 19,2 24,5
X 0,116 0,471 0,182 0,250 0,308

Determine a ordem e a constante de velocidade da reacao.
R: -ra = 0,0196C,*

10) Em temperaturas elevadas e presséo constante, o acetaldeido (CHsCHO) decomp®fe-se em
fase gasosa em metano e mondéxido de carbono. A reacdo é de segunda ordem irreversivel e a
sua constante de velocidade é de 22,2 L/(mol min). Calcule a conversdo que pode ser obtida em
um CSTR de 3 m? utilizando-se de uma alimentacdo com 8,8 Kg/min e uma vaz&ao de 2500 L/min.
R: X = 0,406

11) Uma reacao gasosa de etileno (A) e hidrogénio para produzir etano € realizada em um CSTR
a pressao constante. A alimentacéo, contendo 40% molar de etileno, 40% molar de hidrogénio e
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20% de um inerte, é introduzida no reator a uma velocidade total de 1,5 mol/min e a uma vaz&o
de 2,5 L/min. Esta reacao € de primeira ordem em relagdo a cada um dos reagentes e a sua
constante de velocidade na temperatura na qual o reator é operado € k= 0,3 L/(mol min).
Determine o volume deste reator, sabendo-se que a mistura reacional que sai do reator possui
uma fragdo molar de 60% de etano.

Dado: C2Hs + H2 = CoHe

R:V=32552L

12) Um reagente gasoso A puro com Cao = 0,1 mol/L, alimenta um reator de mistura (V = 0,1
litro) onde ocorre a seguinte reacdo quimica:
2A(g) — R(9)
Esta reacao foi estudada através de 4 experimentos, sendo que em cada um deles foi utilizada
uma vazado de alimentacéo diferente.
Na saida deste reator foi obtida a concentracédo do reagente A conforme a Tabela abaixo.
Vo (L/h) 30 9 3,6 15
Ca(mol/L) 0,0857 0,0667 0,05 0,0333

Com base nos resultados obtidos, determine a equacéo de velocidade desta reagdo quimica.
R: -ra = 880C,* mol/(L h)

13) Uma reagao quimica em fase aquosa esta sendo estudada em laboratério, num CSTR de 5
L. A estequiometria da reagcdo € A — 2R e o reagente A é introduzido na concentracdo de 1
mol/litro. Os resultados dos trabalhos experimentais estédo contidos na tabela a seguir.

Qual é a equacao de velocidade e a energia de ativacdo desta reacdo?

Vazéao (cmd/s) T (°C) Cr no efluente (mol R/litro)
2 13 1,8
15 13 15
15 84 1,8

—2897,5 mol

Ri—r,=A4Ae T Cj:

14) Eldridge e Piret [Chem. Eng. Progr., 46, 290(1950)] estudaram a hidrélise do anidrido acético,
(CH3CO).0 + H,O — 2CH3COOH, em um reator tanque com agitacdo continua de 1,8 L de
volume que opera no intervalo de temperatura entre 10 e 40°C.

As condi¢Bes experimentais utilizadas e os dados obtidos foram os seguintes:

Experimento T CC) Conce_ntr_a(;éo inicial Vazéo voIl_Jmétrica % conyerséo
do anidrido (mol/L) (L/min) do anidrido
I 25 0,14 0,582 33,1
Il 25 0,137 0,395 40,8
1 10 0,108 0,555 15,3
v 10 0,052 0,490 16,4
\Y 40 0,095 0,575 55,0
) 40 0,093 0,540 55,7
Vil 40 0,187 0,500 58,3
VI 40 0,202 0,0885 88,2

a) Qual a ordem de reacao e a velocidade especifica nas temperaturas de 10, 25 e 40°C ?
b) Qual a energia de ativacao desta reagdo?
R: A) n =1, kio = 0,0546; kzs = 0,156 € kso = 0,381 min*  B) E= 47642,6 J/mol

15) Um gés puro A (1 mol/L) é alimentado em um reator de mistura perfeita (2 L) a 67°C e 1 atm
e reage da seguinte forma:

mol
2A > R, -1, = 0,05C} Is

Encontre qual deve ser a vazdo volumétrica (taxa de alimentagdo), de modo a se ter uma
concentracao de saida igual a Ca=0,5 mol/L.

R: v, = 0,0374~
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16) Uma reacéo em fase liquida A + B - produtos ocorre em um reator CSTR isotérmico. Esta
reacdo é de primeira ordem em relagdo ao reagente A, com ka = 0,025 L molts?, Cao = 0,50 e
Cgo = 1,0 mol/L. Determine o volume necessario para uma conversao de 75% de A. A velocidade
de alimentacdo é de 1 L s

R:v=192 L

17) Para areacao entre acido hidrocianidrico (HCN) e acetaldeido (CH3;CHO) em solucao aquosa
a lei de velocidade a 25°C e um certo pH é (-ra) = kaCaCg, onde ka = 0,210 Lmol*min?. Se esta
reacao é realizada a 25°C em um reator CSTR, qual sera o volume deste reator para que ocorra
75% de conversédo de HCN, se a concentracdo da alimentacdo é 0,04 mol L! para cada reagente,
e a velocidade de alimentacéo é de 2 L min'1?

Dado: HCN (A) + CH3CHO (B) — CH3CH(OH)CN

R: V=2857 L

18) Areacdo A + B = 2R ocorre em fase liquida e sua equacao de velocidade é a seguinte:
(-ra)=10CaCg (mol/ L min) a 20°C. Esta reacdo ocorrera em um reator tubular de 100 litros e a
conversdo desejada é de 70%. A reacdo ocorre em um reator alimentado conforme o esquema
apresentado a seguir.

Dados: Ca0c=Cgo=0,5M

tanque 1 tanque 2 tanque 3
Ca=28M Ce=14M H20
W Vs W3

Determine as vazodes vi, V2 € vz a serem utilizadas.
R: vi=38,26; v2 = 76,53; v3= 99,49 L/min

19) Admitindo que a estequiometria de uma reacéo de primeira ordem em fase gasosa seja A >
R, verificou-se que em um reator tubular de 100 L (pressao constante) ocorria 95% de conversao
de A puro. Entretanto, constatou-se que fora feito um erro, pois a estequiometria correta da
reacdo é A > 7R

Com a estequiometria correta, pede-se:

a) Qual deveria ser a capacidade do reator para a mesma conversao?

b) Qual deveria ser a conversao do reator para 0 mesmo volume?

R:a) V=509,72 L b) X =0,615

20) Areacd@o A 2 4R é irreversivel e de primeira ordem. A converséo obtida num reator tubular
a presséo constante é de 40%. Quantas vezes este reator devera ser maior para gue a conversao
obtida seja de 80%, se a reacdo ocorrer em:

a) Fase liquida?

b) Fase gasosa?

R: a) V2= 3,16V1 b) V2 =4,81V1

21) A reacgdo elementar em fase gasosa A > R é conduzida em um reator tubular de 150 L,
sendo atingida uma conversado de 90%. Entretanto, constatou-se que fora feito um erro, pois a
estequiometria correta da reacédo € A > 3R

Com a estequiometria correta, pede-se:

a- Qual deveria ser a capacidade do reator para a mesma conversao?

b- Qual deveria ser a conversao do reator para 0 mesmo volume?

R:a)V=332,72L b) X =0,711
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22) A reacgao reversivel em fase gasosa A « R ocorre a 300°C e 1latm em um PFR. A alimentacao
contém 70% em mols de inertes. Determine o volume do reator para se obter uma conversao de
75% da conversao de equilibrio, sabendo-se que a alimentagao global € de 80 mol/h.

Dados: -1, =k (CA - f(—R)
k=16s?

Kc:2
R:V=0,615L

23) A planta industrial mostrada abaixo possui um reator tubular de 100 litros carregado a partir
de trés tanques de alimentacéo e operado com reciclo apds a mistura reacional passar por um
separador.

A reacdo quimica que ocorre no reator € A + B — 2R cuja equacéo de velocidade a uma dada
temperatura é:

—ra = 5CaCg (mol/L min)

No tanque 1 existe uma solu¢cdo A com uma concentracdo de 5 mol/L.

No tanque 2 existe uma solucdo B com uma concentracéo de 4 mol/L.

No tanque 3 existe apenas agua.

A concentracdo inicial de A e B na entrada do reator é de 1 mol/L para ambos os reagentes e a
conversao final obtida no reator é de 99%.

No separador a vazdo total que sai do reator é dividida em partes iguais, sendo que na parte
superior do separador sai somente o reagente B, enquanto todo o produto R formado e a
guantidade de reagente A que ndo reagiu saem na parte inferior do separador. As concentracées
de A e R nesta saida da parte inferior do separador sdo 0,02mol/L e 3,96 mol/L, respectivamente.
Determinar:

a) a concentracdo de B na saida superior do separador.

b) a vazdo volumétrica de alimentacéo (v,) na entrada do reator.

¢) as vazdes volumétricas de cada um dos tanques de alimentacdo (vi, V2, V3)

Tanque 1 Tanque 2 Tanque 3
Vs
V4
V1 V2 V3 Vo separador|
Reator
Ve

mol

L L
R: a) CBS = 0,0ZT, b) Vo = S’OSE C) v, = 1,01; v, = 1,26; Vo = 0,26@

24) O estudo cinético da decomposicao do acetaldeido em fase liquida (Ca0=0,0154 mol/L) é
realizado em um reator de fluxo continuo. O reator utilizado é um tubo de 3,3 cm de didmetro
interno e 80 cm de comprimento. Foram realizados quatro experimentos, onde em cada um deles
utilizou-se fluxo molar de alimentacéo diferente e na saida do tubo determinou-se a conversao
do reagente em produto. Qual a equacgédo de velocidade desta reagdo em mols, litros e minutos?
Dado: CHsCHO — CHs + CO

Experimento I Il 11 v
Fao (9/h) 130 50 21 10,8
Xa 0,05 0,12 0,25 0,40
R: =1, = 17,2 C} "

25) Walter [J. Chem. Eng. Data 5 (468), 1960] estudou a cinética da pir6lise catalitica do cloreto
de etileno em um reator tubular de 100 cm® com 59 cm de comprimento.
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CICH2CH2CI — HCI + CH2CHCI

Esta € uma reacdo gasosa e dados coletados na literatura a respeito de reagfes quimicas
similares levam a crer que se trata de uma rea¢éo quimica de primeira ordem.

O estudo consistiu em realizar 3 experimentos onde em cada um deles variou-se a vazdo molar
de alimentacao, a partir de uma alimentacdo do reagente puro a 600°C e pressao atmosférica.

vazao molar

(moles/kseg) Xa
0,550 0,86
0,544 0,85 Confirme a ordem da reacéo e calcule a sua constante
0,344 0,94 de velocidade.

Rin=1k=1,17s*?

26) Uma alimentacé@o aquosa de A e B (400 L/min, 100 mmol de A/L e 200 mmol de B/L) deve
ser convertida em produto em um reator pistonado (PFR). A cinética da reacao é representada
por:

A+B->R

=200C,C mol
Ta= A%B I min

Encontre o volume necessario do reator para converter 99,9% de A em produto.
R:V =1243L

27) Uma enzima especifica atua como catalisador na fermentacao do reagente A. Para uma dada
concentracdo de enzima (C,, = 2 mol/L) na corrente aquosa de entrada (25 L/min), encontre o
volume necessario do reator pistonado, para converter 95% do reagente A. A cinética da
fermentacdo, nesta concentracédo especifica da enzima é:

0,1C,4 mol

A-R, -r=—iA T2
” "= 1%05C, Lmin

R:V =986,4L

28) Um litro por segundo de uma mistura contendo 20% de ozbnio e 80% de ar (% molar), a
pressédo de 1,5 atm e 93°C, passa atravées de um PFR. Nestas condi¢des, o0 0zénio se decompde
pela reacdo homogénea:
mol
203 — 30, (_rozénio) = 0'05C¢326nio F
Qual é a capacidade necessaria do reator para decompor 50% do 0zénio?
R:V =2125L

29) Uma reacdo em fase gasosa A + B — R + T € realizada em um reator isotérmico PFR. A
alimentacgéo é constituida de 40% molar de A e 60 % molar de B. A uma vazao de 1L s*. A
presséo do reator é constante. A lei de velocidade desta reacdo € (-ra) = kaCa 3, onde ka = 1,25
L2mol2s. Determine o volume do reator necessario pra que ocorra uma conversio de 50% de
A, dado que Co = 0,2 mol/L.

R:v=187,5L

30) A decomposicao do dimetil éter (CH3)20 em CHa, H, e CO é irreversivel de primeira ordem,
e a sua constante de velocidade a 504°C é k= 4,3x10* s. Qual deve ser o volume requerido em
um reator PFR para que ocorra 60% de decomposicéo do éter, se a alimentagéo é de 0,1 mol/s
a 504°C e 1 bar e o reator opera a presséo e temperatura constante?

R:V=23m?
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LISTA 2

1) A reacgdo elementar em fase liquida A + B — R ocorre a 25°C em uma combinacéo de dois
reatores tubulares em série , como mostra a figura abaixo. As concentracdes de A e B na entrada
do primeiro reator séo iguais a 1,5 mol/L e a constante de velocidade desta reagéo a 25°C é 2,1
L/mol.h. Deseja-se saber :

A) a converséo de A no primeiro reator? E no segundo reator?

B) Se os dois reatores forem agrupados em paralelo, com 50% da mistura A-B alimentada em
cada reator, qual sera a conversao obtida?

C) Se os dois reatores forem agrupados em paralelo, com uma alimentacéo dividida em 30%
para uma corrente e 70% na outra corrente, qual serd a converséao obtida?

1 mol/min A
4,.
i » = > = —
1 mol/min B_| V= 10L VvV =10L
R: a) Xa1 = 0,44 e Xa2 = 0,612 b) Xa=0,612 c) Xa2 = 0,5875

2) A reagdo em fase liquida A — B + C, com (-ra) = kCa é realizada em dois reatores isotérmicos
em série, sendo o primeiro um CSTR e o segundo um PFR, ambos com volume de 100L. O
reator CSTR € alimentado com uma solugdo que contém 2000 mol/m® a 150 mol/s. Para uma
conversdo na saida do reator de mistura de 25%, determine a constante de velocidade da reagéo
e a conversao na saida do reator tubular.

R: a) k =0,25s b) Xa = 0,46

3) A cinética da decomposicéo em fase aquosa de A é investigada em dois reatores de mistura,
em série, com o segundo tendo o dobro do volume do primeiro. Com a alimentacdo na
concentracdo de 1 mol de Allitro e tempo de permanéncia médio de 96 s no primeiro reator, a
concentracdo € de 0,5 mol de A/L no primeiro reator, 0,25 mol de A/L no segundo. Determinar a
equacao cinética da decomposicao.

R : -ra=0,0208 Ca2 mol/(L.S)

4) Para o arranjo de reatores mostrado a seguir, calcule :

a) a vazdo volumétrica nos pontos 2 e 8

b) a concentracéo de A nos pontos 7 e 13.

Dados :

- Vazéo de alimentag&o total (ponto 1) = 18 m%/s

- Concentragdo de A inicial (ponto 1) = 10 Kmol/m?

- A reacdo que ocorre é A — R com a seguinte equagao cinética: -ra = 2Ca (Kmol/m? s)
- N&o ocorre varia¢do de densidade durante todo o processo

- As vazbes devem ser distribuidas de tal modo que a converséo final (Xa) no ponto 13 seja a
maxima possivel.

R:a) v2=6 m¥s evs=8md/s b) Ca7 = 3,7 € Ca13=0,9 mol/L

-

i~

5 m?

5) Uma reacdo irreversivel de primeira ordem em fase liquida A — R ocorre em um reator tubular
e possui uma converséo final de 76%. Se um reator de mistura de volume 5 vezes maior que o
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volume do reator tubular for colocado em paralelo, quantas vezes a vazéo final da planta deveria
ser aumentada para que se obtivesse em ambos o0s reatores em paralelo a conversao de 76%?
R: 3,26 vezes

6) Uma industria farmacéutica fabrica um produto R usando um reator de mistura de volume V1
= 2L e pretende expandir-se adquirindo outro de volume V2 = 6L. O novo sistema sera formado
colocando os reatores em paralelo, alimentando a uma vazao volumétrica total de 4L/h, com um
reagente A puro, a uma concentracao inicial de 2 mol/L. Sabe-se que o reagente se transforma
segundo uma reacdo irreversivel de primeira ordem no Unico produto R. Na temperatura de
trabalho, a constante cinética da reacéo é k1 = 0,5 h't.

A - Calcule a produgdo maxima de R (mol/h) possivel de se obter no sistema, dividindo-se a
alimentacéo total de forma adequada entre os dois reatores de mistura em paralelo.

B - Calcule a producdo maxima de R (mol/h) que seria obtida se estes reatores fossem usados
em série (menor depois 0 maior).

R: a) Fr =4 mol/h b) Fr = 4,4 mol/h

7) Um reator tubular isotérmico e a pressdo constante é projetado para operar com 63,2% de
conversdo de A em R (A — R) em uma reacao irreversivel de primeira ordem em fase gasosa.
A corrente de alimentacéo contém A puro na vazdo de 5 m®/h. A constante de velocidade é 5 h-
1, Entretanto, quando o reator é colocado efetivamente em operagao, verifica-se que a conversdo
efetiva obtida é 92,7% da conversdo projetada. Obviamente algum problema existe. Apés
analises, a conclusdo a qual chegaram os projetistas e engenheiros da planta foi de que esta
discrepancia era devido a um distarbio no fluxo da mistura reacional que permitia que se
formasse uma zona de intensa mistura no interior do reator.

a) Considerando que esta zona atua como um CSTR em série e entre dois reatores tubulares de
mesmo tamanho, qual a fracdo do volume total do reator que é ocupado por esta zona de intensa
agitacao?

b) Calcule as conversdes Xi, Xz € X3

R:a) 57,2%  b) Xa1 = 0,193; Xa2 = 0,487; Xa3 = 0,5859

8) A reacdo gasosa A — R ocorre em um reator tubular a 400°C e 16,2 atm de pressao. A
alimentacdo possui 76,25% em peso de A e o restante em inertes. A alimentacao global é de 420
mol/hora e sabe-se que a reacdo é de primeira ordem irreversivel com uma constante de
velocidade de 0,999 min. Determine:

a) O volume do reator tubular para uma converséo de 80%.

b) O volume de um reator mistura acoplado a saida deste reator tubular para uma converséo
final de 95%.

DADO: Peso molecular A = 44 g/mol e Peso molecular | = 28g/mol

R:a)V=384L b)v=715L

9) Areacdo elementar A + B — C + D realiza-se em fase liquida em um reator tubular isotérmico
(V =100 L) operando a temperatura ambiente a partir de duas correntes distintas de alimentagéo
uma contendo 65 Kg A/h e a outra contendo 104 kg B/h. Neste reator ocorre uma conversao de
60% do reagente critico. Um reator tanque com agitacdo continua de 200 L é colocado na saida
do reator tubular, operando em série a mesma temperatura. Qual a conversao final deste sistema
de reatores?

Reagente Massa especifica (kg/m?®) Peso molecular (g/mol)
A 600 50
B 800 80
R: Xa=0,768

10) Uma fabrica deseja adquirir dois reatores de mistura para operar em série uma reacao de
segunda ordem em fase liquida (A — R) cuja constante de velocidade vale 0,075 L/mol min. Para
uma conversao desejada para o segundo reator de 85% vocé deve analisar duas formas distintas
de calcular o volume destes reatores:

* A — dois reatores em série de igual volume

* B — dois reatores em série com o menor volume total na soma dos volumes individuais de cada
um dos reatores.
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Considere as seguintes condi¢des de alimentag&o para operar a reacao:

* Vazédo = 25 L/min

* Cao = 0,04 mol/litro

O custo de aquisi¢do destes reatores é de U$200/m?, mas um desconto de 12% sera concedido
se ambos o0s reatores possuem o mesmo tamanho e geometria.

Qual destas duas op¢des (A ou B) conduz ao menor custo de aquisi¢do do conjunto de reatores?
R: Caso AX=0,69 e U$21061,4; Caso B = U$ 23.660,00

11) Dois reatores de mistura em série foram utilizados para o estudo da cinética de uma reacéo
de decomposicéo de A utilizando-se de uma vazao de 4 L/min. A alimentacédo € introduzida no
primeiro reator com a concentragdo de 1,5 mol/L. O volume de cada reator e a concentracdo de
saida sao apresentados na tabela abaixo

Reator V(L) Ca,saida (Mol/L)
1 10 1,02
2 40 0,61

Calcular o volume de um Unico reator tubular acoplado na saida do segundo reator de mistura
para que a concentracdo de saida deste reator seja de 0,15 mol/L?

R:V=461L
12) Areacdo A — B + C ocorreu adiabaticamente e os seguintes dados foram registrados:
X 0 0,2 o4 045 05 06 08 0,9
-ra
(mol/ L min) 1 1,67 5 5 5 5 1,25 091

A vazdo molar de entrada foi de 300 mols/min.

a) Qual o volume do PFR necessario para atingir uma conversao de 40%°?

b) Qual o volume do CSTR necessério para atingir uma converséao de 40%?

¢) Qual o volume do PFR, acoplado ao PFR da letra (a) ou ao CSTR da letra (b), necessario para
gue a conversao atinja 80%?

d) Qual o volume do CSTR, acoplado ao PFR da letra (a) ou ao CSTR da letra (b), necessario
para que a conversao atinja 80%?

e) Qual o volume de um PFR, acoplado ao CSTR da letra (d), para que a conversao final seja de
90%?

f) Qual o volume de um CSTR, acoplado ao CSTR da letra (d), para que a conversao final seja
de 90%?

g) Qual arranjo levaria & maior conversao por unidade de volume? Qual o volume de cada reator
e a faixa de converséo na qual cada um deve operar?

h) Em qual regido a conversao por unidade de volume é igual para os dois tipos de reatores?
R:a)V=719L b)V=24L c¢c)V=42L d)V=96L e)V=285L f)V=3297L ¢
0<X=<04CSTRde24L;04<X<06CSTRouPFRde120L; 0,6 <X <0,9PFRde58,5L
h)0,4<X<0,6
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LISTA 3

1) Para a reacdo de segunda ordem em fase liquida A>R, obtemos uma converséo de 2/3
operando em um reator tubular isotérmico com razao de reciclo igual a 1. Qual seria a conversao
se o reciclo fosse desligado?

R: X =0,75

2) Determine a equacgéo de balango para um reator CSTR com reciclo.
.17 — FaoXa

3) Para uma reacdo irreversivel, em fase liquida, de primeira ordem (Ca0=10 mol/L), a conversao
€ de 90% em um PFR. Se 2/3 da corrente que deixa a reator forem reciclados para a entrada do
mesmo e se a producdo do sistema global reator-reciclo for mantida inalterada, qual a
concentracdo do reagente na saida do reator?

R: Ca=2,22 mol/L

4) Para a reacgdo de primeira ordem em fase liquida A>R, obtemos uma conversédo de 80%
operando em um reator tubular isotérmico com razao de reciclo igual a 2. Qual seria a conversao
se o reciclo fosse desligado?

R: X=0,92

5) Para uma reacdo irreversivel, em fase liquida, de segunda ordem (Ca0=2,5 mol/L), a conversao
é de 75% em um PFR. Se 1/3 da corrente que deixa a reator forem reciclados para a entrada do
mesmo e se a producdo do sistema global reator-reciclo for mantida inalterada, qual a
concentracdo do reagente na saida do reator?

R: Ca= 0,75 mol/L

6) Trés CSTRs de volume V=50 L cada em série e um PFR com reciclo de volume 50 L estédo
disponiveis para operar a reacdo em fase liquida de primeira ordem A = B, com k= 0,84 min*
Vo= 50 L/min e Cao= 0,25 mol/L. Qual seria a razdo de reciclo necesséaria no PFR para que os
dois sistemas (CSTRs em série e PFR com reciclo) fornecam a mesma conversao final?

R: R=0,92
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LISTA 4

1) Considere reacdo autocatalitica A>R, com —ra=0,001CaCr mol/l s. Deseja-se processar 1,5
L/s de uma alimentacdo de 10 mol/L de A, de modo a obter a mais alta converséo possivel no
sistema de reatores, consistindo em quatro reatores de mistura perfeita de 100 L, conectados da
forma que vocé quiser, com qualquer arranjo de alimentacdo. Esquematize seu projeto e
determine a concentragéo final de A.

R: Caz = 3,5 mol/L

2) Considere reagédo autocatalitica A>R, com —ra=0,5CaCr mol/(L min). Deseja-se processar 80
L/min de uma alimentacdo de 5 mol/L de A e 0,5 mol/L de R. Qual a conversédo atingida em um
reator PFR de 100 L?

R: Xa=0,73

3) Considere reacdo autocatalitica A+ 2B>R, com -ra=5CaCsCr mol(L min). Desejamos
processar 1 L/s de uma alimentacéo de 2,5 mol/L de A, 5 mol/L de B e 0,5 mol/L de C. Qual o
volume necessario para uma conversao de 75% em um PFR?

R:V=436L

4) Considere reacdo autocatalitica A>R, com —ra=5CaCr mol/(L h). Deseja-se processar 2,5
mol/L de A e 0,5 mol/L de R. Qual o tempo necessario para uma conversdo de 90 % em um
reator em batelada?

R: t=0,267 h

5) Considere reacao autocatalitica A+ 2B > R, com —ra=1CaCsCr mol/l s. Deseja-se processar
15 L/min de uma alimentacéo de 1,5 mol/L de A, 4 mol/L de B e 0,3 mol/L de R. Qual o volume
necessario de um reator CSTR para uma conversao de 75%7?

R:V=03L

6) A reacdo autocatalitica A = B, com (—r,) = kC,Cg é conduzida em um PFR seguido de um
CSTR em série. Sabendo-se que o volume do CSTR é 70 L, determine o volume do PFR para
se atingir uma conversao final de 90%.

Dados: vo= 10 L/min, k = 0,08 L/(mol min), Cac= 0,5 mol/L e Cso= 0,25 mol/L.

R: v=118,7L
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LISTA S5

1) A reacgéo catalitica:
k1 ks
A-B->C
As reacgles 1 e 2 sdo irreversiveis e de primeira ordem. Determine a concentracdo de B em
func&o do tempo espacial para um reator CSTR.
R: C. = Tk1Ca0
©vB (1+tky)(1+7kq)

2) A reacdo catalitica:

AEBEC
As reagbes 1 e 2 sdo irreversiveis e de primeira ordem com k; =04ek, =
0,01$,amba5 a 300K. Qual a temperatura a ser utilizada em um CSTR com (¢' = O,SQ'SCZt)

deve ser utilizada para a maximiza¢do da produgéo de B?
Dado: E1= 10000 cal/mol, E2= 20000 cal/mol; Cao = 5 mol/L.

R: T=347,7 K
3) A reacdo desejada em fase liquida:
k
' A+B>SR+T R =k Cr°CY3
E acompanhada pela lateral indesejada:
k
A+BSS+U rs =k CY°CYP

Selecione os reatores a serem usados partindo do mais favoravel para o menos.
R: tubular com entrada lateral de B, CSTR, tubular, Tubular com entrada lateral de A

4) A>R rr=k1C?a

A->S rs=k2Ca
Cao=1, Cro = 0 e Cso =0,3 mol/L s&o alimentados em dois CSTRs em série (r; = 2,5min, 7, = 10
min). Sabendo-se que a composicao de saida do primeiro reator é Ca1=0,4; Cr1=0,2 e Cs1=0,7
mol/L, encontre a composicao da mistura na saida do segundo reator.
R: Caz = 0,0745; Cr2=0,2278; Cs2 = 0,998 mol/L

5) Para a reagéo A ]3 B k—2> C todas as espécies estdo em fase aquosa. A puro (Caoc= 2 mol/L) é
alimentado em um CSTR de 10,8 L e a reacéo ocorre a 25°C.

Dado: E1 = 6 kJ/mol; E2 = 10 kJ/mol; k1 = 0,92 L/(mol min) e k2 = 0,44 min (ambos a 15°C), v =
10 L/min.

a) Qual a converséao de A?

b) Qual a composicdo da mistura reacional no fim da reacdo?

R:a- X=0,51 b- Ca=0,98; Cs= 0,68 e Cc = 0,37 mol/L

6) A espécie ‘A’ é isomerizada para formar a B (r1 = kiCa). Entretanto, ‘A’ também pode formar a
espécie indesejada C (r, = k,C7). Calcule o rendimento em realagédo a B em um CSTR no qual
90% de A reage. Cao = 2 mol/L; k2 = 0,2 L/mol min, ki = 0,1 min, considere as reagGes
elementares.

k2
2A-C
R: Ys = 0,56

7) Encontre Xa, Serc, Ye € Fs em um CSTR para a reagéo

A->B -ra1 = kiC?a

A->C -raz = k2Ca

V=100L, v=20 L/min, Cao = 4 mol/L, k1 = 2 L/mol min, k2 = 1 min™,
R: Xa=0,9; Seic=0,8; Ye=0,44; Fg= 32 mol/min

8) A>B -ra1 = Ku
A->C -ra2 = k2Ca
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E1=5 kcal/mol, E2=10 kcal/mol, Xa=0,75, Ys = 0,67, Cao = 2 mol/L, T = 400K, = = 1 min. Em que
temperatura a seletividade sera de 0,95 para as mesmas condi¢des (exceto temperatura) em um
CSTR?

R: T=453,7K

9) Determine a melhor condi¢cdo e arranjo para o favorecimento da producéo da espécie D nas
seguintes reacgdes:

a) A+B>D  -ria= 10e®¥09TCACg
A+B>U  -r2a= 100e1000TCO5,CL5
b) A>D  -ria= 4280e12000TC,
D>Ui  -rp= 10100e15%09TCp
AUz -rza= 26e10800TC,

C) A+B 2D  -ria= 10%10000TCACp
D>A+B  -rop= 20e2000TCp
A+B>U  -rza= 10%e3%00TCACs

d) A+B 5D  -ria= 10e809TCACs

AU -r2a= 26e710800TC
U->A -rsu= 1000e15%00TCy,
R: a) semibatelada com concentracdo de B e T elevada; b) Ca alta desfavorece Ui, mas

favorece Uz;  c) baixa temperatura para favorecer a reacdo reversa e remocao de D para evitar
decomposicdo;  d) temperaturas baixas

10) Demonstre que o rendimento global e instantdneo em um CSTR séo iguais.

11) As reagOes elementares em série e em fase liquida
A>B->C
S&o realizadas em um reator em batelada.
a) Calcule o tempo em que a concentracao de B atinge o0 maximo.
b) Quais séo as seletividades e os rendimentos globais para este tempo?
¢) Qual o tempo espacial em que a concentracdo de B atinge 0 maximo em um reator tubular?
Dados: Cao =2 mol/L, ki=0,5h?, k2=0,2h?
R:a) 3,05 b)2,3e0,7 ¢)3,05h
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LISTA 6

1) Areagdo A + B > C + D ocorre em um reator semibatelada. Uma solucdo 1,5 mol/L de A é
alimentada numa vazéo de 0,1 mol/min em um volume de 1500 L de uma solu¢éo 0,75 mol/L de
B. A reacdo é elementar e ocorre isotermicamente, sendo a velocidade especifica igual a 5,1
L/(mol h). A capacidade do reator € de 2500 L. Considere a massa especifica constante. Faca
um gréfico de converséo, velocidade de reagdo, de concentragdo dos reagentes e dos produtos
e do nimero de mols de C formados em fungéo do tempo.

2) As reacdes:

Ae D

AeU

Com —1y, =k, (CA — Ii—“) e Ty =k, (CA — If—e‘;) respectivamente, ocorrem em fase liquida em

el

um reator em batelada.

a) Faca o gréfico da converséo e das concentracdes de A, D e U em fungéo do tempo.
b) Quando ocorre concentragdo maxima de U?

¢) Quais as concentracdes de equilibrio?

Dado: k; = 1 h?; k, =100 h?, €4 = 1 moliL; K, = 1,5; K., = 10

R: b) 2,14 min c) Cae= 0,08 mol/L Cpe= 0,12 mol/L Cue= 0,8 mol/L

3) A reacdo elementar em fase liquida

A->B->C

Ocorre em um reator em batelada de 500 L. A concentracao inicial de A é de 1,6 mol/L. O produto
desejado € o B.

Dado: k1= 0,4 h'' e k2= 0,01 h!; ambos a 100°C.

a- Faca um gréfico das concentracdes em funcdo do tempo. Qual o valor de Cg parat=9,6 h ?
b- Considere que a primeira reacédo seja reversivel com ki1 = 0,3 h. Faca um grafico das
concentracfes em funcéo do tempo. Qual o valor de Cc parat=7,1 h

c- Faca um grafico das concentracdes em funcdo do tempo se ambas as reacdes forem
reversiveis (k2= 0,005 h?!). Determine Cc para t= 50 min.

R: a) Cs= 1,46 mol/L b) Cs= 0,874 mol/L c) Cc= 0,345 mol/L

4) Considere o seguinte sistema de reacfes em fase gasosa:

0,5
A->X 1y =kC® k =0004 2L

L%5 min

A - B TB = kZCA k2 = 0,3 min_l
A->Y 1 =kiC?  ky=025 —

mol min

B € o produto desejado e X e Y sdo poluentes infectos. As velocidades especificas de reacao
estdo a 27 °C. O sistema de reagbes deve ser operado a 27 °C e 4 atm. ‘A’ puro entra no sistema
a uma vazédo volumétrica de 10 L/min.
a) Quais serdo as concentragfes dos 4 componentes na saida de um CSTR de 100 L?
b) Quais serdo as concentra¢des dos 4 componentes na saida de um PFR de 100 L?
R: a) Ca= 0,038 mol/L Cx=7,8x10° mol/L Cs= 0,114 mol/L Cy= 3,61x10 mol/L

b) Ca= 5,584x10° mol/L Cx=7,8x10° mol/L Cs= 0,14 mol/L Cy=9,75x10° mol/L

5) O acido tereftalico (ATF) tem uso extensivo na fabricacdo de fibras sintéticas e como um
intermediério para filmes de poliéster. A formacéo de tereftalato de potassio a partir de benzoato
de potassio foi estudada usando-se um reator tubular. Encontrou-se que os intermediarios
formados a partir da dissociacao de benzoato de K sobre um catalisador de CdClz, reagiram com
tereftalato de K em uma etapa de reagdo autocatalitica.

A89Rr%s
k
R+S-2S
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Sendo A= benzoato de K, R= intermediarios agrupados e S= tereftalato de K. A puro é carregado
no reator a uma pressdo de 110 kPa. As velocidades especificas, a 410 °C sdo ki= 1,08x103 s°
1, com E1= 42,6 kcal/mol, ko= 1,19x107° s, com E2= 48,6 kcal/mol, ks= 1,59x10 L/(mol s), com
Es= 32 kcal/mol.

a) Faca um gréfico das concentracdes de A, R e S em funcdo do tempo em um reator batelada
de paredes rigidas a 410 °C e identifiqgue a concentracdo maxima de R.

b) Para a faixa de temperaturas 600 — 700 K , qual é a temperatura que fornece maior
concentracdo de R para um tempo de 1200 s no reator batelada?

R: a) Cr=6,77x10° mol/lL b) T=670K

6) As seguintes reagfes ocorreram em fase liquida num CSTR de 1 L a 325 K.

34 5B+C (1), =k,C4 ky=7h!

12
mol? h

2C+ A »3D  (rp), = k,C3C,y ky =3

L

4D+ 3C »3E  (rg)s = ksCpCe ky=2

mol h

Quais as concentragfes de saida quando se processam 100 L/h de mistura com Cao= 3 M?

R:a) Ca=2,804M Cg=0,0654 M Cc=0,0652M Cp=3,58x10*M Ce= 3,65x10° M
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LISTA 7

1) Um CSTR de processa a reacdo A=>»B. O reator recebe 12 L/min de A numa concentragédo
Cnro= 2,5 mol/L. A equacao de velocidade é (-ra)= 0,5C»%° e a conversdo na saida é de 70%.

a) Determine o volume do reator.

b) Ap6s uma falha do operador, o agitador do CSTR foi deslocado para cima e a conversao final
passou a ser 79%. Proponha, quantitativamente, uma explicacdo para este aumento de
conversao.

R:a)Vv=485L b)34+ 14,5

2) Areacdo A = B + C ocorre em um CSTR em fase liquida & pressdo atmosférica e T= 150°C,
com k1 = 0,78 min. A reagdo C = D + E ocorre em fase gasosa em um PFR em série com este
CSTR, com k2 = 1800 L.mol'~.min. A alimentacdo do sistema esta diluida em agua conforme o
esqguema a seguir.

FA[J = 70 mol/min
F. = 30 mol/min i > >
Agua 0 E =2
D
 —
—
FB =9

Determine as vaz0es de saida Fs e Fp. Pontos de ebulicdo: PEa= PEs= 180°C, PEc= 110°C,
PEp= PEe= 110°C. Volumes dos reatores: Vcstr= 100L, Verr= 50L. Densidade molar de A na
fase liquida= 1,5 mol/L. Considerar mistura liquida ideal e vaporizacdo desprezivel de A e B.

R: Fe= 43,58 mol/min  Fp= 14,39 mol/min

3) Um conjunto de CSTRs de 100L cada operando em série processam isotermicamente a

reacdo A = B + C em fase liguida. Os experimentos abaixo foram realizados neste sistema.
Vo (L/min) 1 15 2 2,5 3 3,5 4 4,5
Xa 0,93 0,84 0,75 0,67 0,61 0,56 0,5 0,475

Sabendo-se que k= 5348000*exp(-7674/T) min, determine:

a) Os experimentos foram realizados a 80, 180 ou 280°C?

b) Quantos reatores em série foram utilizados?

R:a) T=80°C b) n=15 reatores

4) A reacdo gasosa A = B tem uma constante de velocidade de reacdo unimolecular igual a
0,0015 mint a 27°C. Essa reacdo ocorre em tubos paralelos, com 3 m de comprimento e 2,54
cm de didmetro, sob uma pressao de 10 atm a 127°C. Uma taxa de producédo de 397 kg/h de B
€ requerida. Considerando uma energia de ativacdo de 25000 cal/mol, quantos tubos s&o
necessarios se a converséo de A deve ser de 90%? A e B tem massas molares iguais a 58 g/mol
cada um.

R: 12 tubos

5) As reacbes consecutivas A 4 B k C ocorrem em fase liquida num sistema composto por
inimeros CSTRs de mesmo volume em série. Sabendo-se que ki= 0,67 h%, ko=0,99 h'* e Tempo
espacial = 3 min, determine:
a) A conversao de A na saida do vigésimo reator
b) O nimero de CSTRs necessarios para se obter a concentracdo maxima de B.
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R: a) Xa= 0,483 b) n= 25 reatores

6) Uma polimerizacdo constituida das reacdes: Decomposicdo do iniciador, iniciacao,
propagacao e terminagdo é conduzida em um reator batelada isotérmico com um iniciador do

7

k
tipo peroéxido (I—d> 2R;). A taxa de consumo de mondmero € dada por (—ry) =
340C,, /M('"—’) Dados: ke= 0,23 min', k= 1x10° ( L ) Cwmo= 4 mol/L=, Cio= 0,01 mol/L.

k¢ Ls molmin

a) Determine a concentracao de iniciador ap6s 60 min de reacao.

b) Determine a conversédo de monémero apés 50 min de reacao.

c) Efeitos difusivos podem diminuir a constante de terminag&o k:. Neste caso, qual seria o efeito
sobre a massa molecular média do polimero? Explique.

R:a) Ci=1,016x108 M  b) Xu= 0,47
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LISTA 8

1) Uma reacdo elementar deve ocorrer adiabaticamente em fase liquida e sob alta presséo.
Calcule os volumes de um CSTR e de um PFR necessarios para processar 100 kmol/h a 60%
de conversdo de uma mistura de 90% em mol de A e 10% em mol de inerte. A equacéo da
velocidade foi determinada experimentalmente por um técnico e representada como:

-ra = k. (Ca-Cg/Ke);

Dados: A « 2B; Ea = 82 kJ/mol; Kc =5 a 323K; CAo = 10 mol/L; Cpa = 191 J/mol K; Cps = 95,5
J/ mol K; Cpi = 175 J/ mol K; k = 25 h'* a 400 K; Taimentacao = 350 K; AHrx = -8200 J/mol

R: Veer= 9,5 m3; Vcstr=33,4 m®

2) Foi descoberto um erro na determinagéo da equacéao da velocidade dada no exercicio anterior.
Com base na equacédo de velocidade correta:

a) Calcule o volume do PFR e do CSTR necessarios para processar a mesma quantidade de A.
b) Qual seriam os volumes se a concentragdo de A fosse diminuida para 0,8 mol/L e a proporc¢éo
entre A e inertes fosse mantida?

¢) Qual seriam os volumes se a concentracdo de A fosse mantida em 10 mol/L, porém fossem
introduzidos 2 mol/L de B na alimentagc&do?

R: a) Impossivel Xemax= 0,25; b) Verr= 81,9 m?; Vcstr=300,4 m?3; c) Impossivel Xemax= 0,18

3) Uma reacdo deve ocorrer adiabaticamente em fase liquida e sob alta pressdo. Calcule os
volumes de um CSTR e de um PFR necessarios para processar 50 kmol/h a 30% de conversao
de uma mistura de 40% em mol de A, 40% em mol de B e 20% em mol de inerte. Qual a
porcentagem de erro no célculo dos volumes se a variagdo da capacidade calorifica fosse
negligenciada no célculo da constante de equilibrio?

Dados: A +B < C; -ra =k. (Ca Cs — Cc/Kc); Ea = 75 kJ/mol; Kc = 4 a 323K; CAo =1 mol/L; CBo =1
mol/L; Cpa = 140 J/mol K; Cps = 170 J/ mol K; Cpi = 98 J/ mol K; Cpc = 70 J/mol K; k = 10 L mol
1 minta 350 K; Talimentagao = 350 K; AH%x = 60 KJ/mol

R: Verr= 1,06 m*; Vcstr=8,3 m3; ~2%

4) A nitracdo de compostos arométicos € uma reacdo exotérmica que geralmente utiliza acido
nitrico como catalisador. Para se diminuir o poder corrosivo da reacdo, pode-se utilizar N2Os
como agente de nitracdo como ilustrado abaixo:

NO,

S : ,;j,’f\. N
N.Os+2({ )= 2 |{ J + H,0
(A) (B) (C) (D)

Se a reacgdo elementar for conduzida em um CSTR adiabético, determine o volume e tempo
espacial necessario para que a reagdo atinja 35% de converséo.

Dados: CAo = 0,01 mol/L; Cpa = 84,5 J/mol K; Cps = 137 J/ mol K; Cpc =170 J/ mol K; Cpp =75
J/ mol K; k = 0,09*exp[4811,2*(1/303-1/T)] (L/mol)zmin'l; Tatimentaggo = 303 K; AH%x = -370100
J/mol; Fao=10 mol/min; Feo=30 mol/mim; v=1000 L/min

R: V=8500 L; t= 8,5 min

5) Uma das etapas chave na fabricacdo do anidrido acético é o craqueamento da acetona a
ceteno e metano.
CH;COCH; - CH,CO+ CH,

Esta reacdo € de primeira ordem e sua velocidade especifica é:

34222

Ink = 34,34 —
n T

144



Sendo k dado em st e T em K.

Deseja-se alimentar 7850 kg de acetona por hora em um reator tubular. Se o reator é adiabatico,
a acetona é alimentada pura, a temperatura de entrada é de 1035 K e a presséo de 1,6 atm.

a) qual o volume do reator para uma conversao de 20%?

b) Qual o volume de um CSTR para a mesma conversao?

Dado: T, = 1035K; P, = 1,6 atm; H° = —216,67 %; H . oteno = —61,09%; HC otano =

KJj J J J
_74181ﬁcpacetona = 163m; Cpceteno = 83_1(' Cpmetano = 71molK;
R: a)1,1m® b)3,84m?3

mol

6) A reacéo de A:B sera conduzida em um CSTR adiabético em fase liquida com alimentagao

To= 150°C vo= 3 L/min, Cao= 2 mol/L. S&o dados: ks= 7,1 mint a 100°C, E= 4400 cal/mol, Kc=3
a 100°C, AHrx=-4200 cal/mol, Cpa=Cps= 33 cal/(mol.K).

a) Determine a temperatura e a conversdo adiabatica de equilibrio.

b) Determine a velocidade da reacdo para 80% da converséo de equilibrio.

c) Explique, com palavras, o que aconteceria com a conversdo adiabética de equilibrio ao se
aumentar a temperatura de alimentagéo.

R: @) Te= 481 K Xae= 0,456 b) 11,8 mol/(L.min)

7) Duas correntes liquidas sdo alimentadas a um CSTR adiabatico. A primeira consiste em 50
L/h de ‘A’ na concentracéo de 2 mol/L a 50°C e a segunda consiste em 35 L/h de inerte a 80°C.
Sabendo-se que a reacdo 2A = B + C é de segunda ordem, determine o volume do CSTR
necessario para se obter uma conversdo de 60% de A.

DADOS: Cpa = Cpg= Cpc= 80 J/(mol.K), Crinene= 130 J/(mol.K), AH°rx= - 60000 J/(mol de B),
pinere= 5 Mol/L, k = 7, 05exp (—%) [L/(mol.h)]

R:Vv=119,3L
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LISTA 9

1) Determine a carga térmica de cada trocador para uma vazéo molar de A de 50 mol/s e a vazéo
do fluido refrigerante de cada trocador necessaria para absorver essa energia. Determine
também a area de cada trocador necessaria para essa taxa de transferéncia de calor, sendo que
estes trocadores operam em contracorrente e que U = 100 cal/(s m? K). Sabe-se que a
temperatura de entrada do fluido refrigerante que possui capacidade calorifica igual a 18 cal/
(mol K) é de 250 K e que esta nao pode exceder 450 K. As temperaturas de entrada em cada
reator sdo dadas no esquema a seguir:

Reacdo: A> B

Cpa = 100 cal/mol K

300 kK T=550 A00 K T=475 250 K T=362
— | 1 > L 2 —P{ —_—»| 3 EEE——
H=0,4 #=0,6 #=0,8

R: 1° trocador: Q= -750000 cal/s; mc=208,33 mol/s; A = 60,82 m?
2° trocador: Q= -625000 cal/s; mc=173,61 mol/s; A = 115,52 m?

2) Que conversao poderia ser atingida se o reator da questao anterior fosse acoplado em série
a dois resfriadores interestagios e a outros dois reatores? Determine também a carga térmica de
cada trocador para uma vazao molar de A de 50 mol/s e a vazao do fluido refrigerante de cada
trocador necessaria para absorver essa energia. Determine também a area de cada trocador
necesséria para essa taxa de transferéncia de calor, sendo que estes trocadores operam em
contracorrente e que U = 100 cal/(s m? K). Sabe-se que a temperatura de entrada do fluido
refrigerante que possui capacidade calorifica igual a 18 cal/ (mol K) é de 250 K e que esta ndo
pode exceder 390 K. Considere que a conversdo atingida em cada reator seja de 80% da
conversdo de equilibrio. As temperaturas de entrada em cada reator sdo dadas no esquema a
seguir:

00 kK T=? 2395 K T=" 250 K T=?
— | 1 > » | 2 al » | 3 E—
H=T H=T wW=T

[
-4 —

400 425 450 475
T (K}

3
£l
3

[

o

[

£

[

on

o

e
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R: 1° Reator: Te=460 K; T= 428 K; Xe=0,40; X=0,32

2° Reator: Te=436 K; T=414,6 K; Xe=0,68; X=0,544

3° Reator: Te=416 K; T=407,6 K; Xe=0,86; X=0,688

1° trocador: Q= -257500 cal/s; mc=102,18 mol/s; A = 47,32 m?,
2° trocador: Q= -161500 cal/s; mc=64,1 mol/s; A = 30 m?

3) Areacéo elementar A + B > C ocorre em um CSTR de 1000L. A temperatura de alimentagdo
€ de 25°C. Como o reagente A tem baixo ponto de ebulicédo a temperatura de operacdo nao pode
ultrapassar 100 °C. Calcule a temperatura e a conversdo adiabatica e diga se este reator pode
ser utilizado para processamento desta rea¢do. Determine a temperatura da reacéo no caso de
uma serpentina de 8500 cm? de superficie ser usada para resfriamento do reator. A temperatura
do fluido é constante e igual a 20°C.

Dados: Cpa = 150 J/ mol K; Cps = 75 J/ mol K; Cpc = 200 J/ mol K; H° = -150000 J/mol; H% = -
300000 J/mol; H°c = -500000 J/mol; k= 29500e324%%(RT) | /(mol h); Caoc=4 mol/L; Cgo= 2 mol/L;
Fo=10 Kmol/h; U=20000 J/(min m? K)

R: Sem trocador: T=400 K maior que a permitida. Nao pode usar.

Com trocador: T=309 K menor que a permitida. Pode usar.

4) A reacao de primeira ordem A + B & C + D possui velocidade especifica igual a In(k) = 2 —
2600/T (T dado em kelvin e k em s). Salienta-se que a reacdo é de primeira ordem em relagdo
a A e de ordem zero em relacéo a B. Sabendo-se que a vazao de alimentacgéo € de vo= 200 L/s
e Fo= 400 kmol/h (com quantidades equimolares de A e B) e que o reator consiste de 10 tubos,
associados em paralelo, de 0,15 m? cada, determine a conversao final considerando operagdo
adibatica. A temperatura de entrada em todos os casos é de 500 K, ndo podendo ultrapassar
700 K.

R: Xa=0,5

5) Um CSTR adiabéatico de 200 L foi projetado para operar a reacdo A = B em fase liquida. S&o
conhecidos: Cpa= Cps= 162 cal/(mol.K); AHrx= -46000 cal/mol; Cao= 6,67 mol/L; vo= 0,2 L/s; To=
293 K, : k= 2x10* s a 20°C, E= 4000 cal/mol.

a) Determine a temperatura de reacéo e a conversao;

b) Se uma serpentina com UA= 800 cal/(s.K) fosse instalada no reator a fim de se obter 90% de
converséo, qual deveria ser a temperatura do fluido na serpentina?

¢) A instalacdo da serpentina melhorou o processo? Por qué?

d) Sugira um fluido para a serpentina que seja economicamente viavel

R:a) T=520 K Xa= 0,8 b) Ta= 686,3 K

6) Um PFR adiabético ira processar a reacdo A = 2B em fase liquida com alimentag&o To= 350K,
Fao= 300 mol/min, Cao= 1,5 mol/L. S&o dados: k= 10 L.mol*min? (a 350K), E= 75000 J/mol
AHrx= 10000 J/mol, Cpa= 140 J/(mol.K), Cpe=70 J/(mol.K), Xa= 0,4.

a) Determine o volume do PFR.

b) Determine a concentracdo de B na saida do reator.

c) Se o PFR fosse equipado com uma camisa de aquecimento, 0 volume necessario para se
atingir Xa= 0,4 seria menor? Explique.

d) Pode-se afirmar que é mais econémico trabalhar com o PFR encamisado? Por qué?
R:a)V=40,6 L b)Cs=1,2mol/L c)Sim

7) As reacdes irreversiveis em fase liquida

Reagdo 1: A+ B > 2C  ric = kicCaCs

Reagdo 2: 2B+ C > D  r2p = kanCsCc
ocorrem em um PFR com trocador de calor. O seguinte perfil de temperatura foi obtido para a
reacdo e a corrente de refrigerante. As concentracdes de A, B, C e D foram medidas em um
ponto do reator, onde a temperatura do liquido (T) atingiu um maximo, encontrando-se Ca = 0,1,
Cs =0,2; Cc=0,5e Cp=1,5mol/L. O produto entre o coeficiente global de transferéncia de calor
e a area do trocador de calor por unidade de volume (Ua) é 10 cal/(s L K). A alimentagéo é
equimolar entre A e B, sendo a vaz&do molar de entrada de A igual a 10 mol/s. Qual é a energia
de ativacdo da reacdo 1?
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Dados: Cpa = Cps = Cpc = 30 cal/(mol K); Cpo = 90 cal/(mol K); Cpi = 100 cal/(mol K); kic = 0,043
1

1
L/(mol s) a 400 K; AHC: = -50000 cal/mol de A; AH°; = 5000 cal/imol de B; kzo = 0,4¢°°%(Ga07), K
dado em L/(mols) e TemK

5501 375t
500 - === ===~ i ]
T ; i /
(K) 4501 : (K) 325—-'"----7 -=-fF---F---
5 e
400T---f---f--- b o = - 300
o T vm 0 V (ms)

R: E = 15,55 kcal/mol
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LISTA 10

1) Para a reagao elementar A + B <« C (liquida) faga um grafico de equilibrio em fungéo da
temperatura. Determine a temperatura e a conversao adiabaticas de equilibrio, quando uma
mistura equimolar de A e B é alimentada no reator a uma temperatura de 350 K.

Dados: CAo = 10 mol/L; Cpa = 100 J/mol K; Cpe = 90 J/ mol K; Cpc = 175 J/ molK; k=25 hta
400 K; Talimentagao = 350 K; AH%Rx = -8200 J/mol; Kc =5 a 323K

R: T=392 K; X=0,83

2) Para a reagao elementar em fase liquida A «— B faga um gréafico da converséo de equilibrio
em funcé@o da temperatura. Determine a temperatura e a conversdo adiabaticas de equilibro,
guando A puro é alimentado no reator a uma temperatura de 300 K.

Dado: Hj (298 K) = —40000 cal/mol ; H3(298 K) = —60000 cal/mol; Cpa=50 cal/mol K; Cps=50
cal/mol K; Kc = 100000 a 298 K

R: Te=460K; Xe=0,4

3) Para a reacao elementar em fase liquida A « B faga um gréfico da converséo de equilibrio
em funcdo da temperatura.

a) Determine a temperatura e a conversdo adiabatica de equilibro quando A puro é alimentado
no reator a uma temperatura de 400 K. Demonstrar os célculos efetuados (incremento de 10°C).
b) Que conversao poderia ser atingida se o reator fosse acoplado em série a dois aquecedores
interestagios e a outros dois reatores?

c) Determine a temperatura de saida e a conversdo em cada um dos reatores

d) Determine a carga térmica de cada trocador para uma vazao molar de A de 50 mol/s e a vazao
do fluido refrigerante de cada trocador necessaria para ceder essa energia. Determine também
a area de cada trocador necessdria para essa taxa de transferéncia de calor, sendo que estes
trocadores operam em concorrente e que U = 100 cal/(s m? K). ). Sabe-se que a temperatura de
entrada do fluido de aquecimento, cuja capacidade calorifica é igual a 18 cal/ (mol K), é de 500
K e que esta ndo pode se menor que 420 K.

Dado: HJ (298 K) = —60000 cal/mol ; H3(298 K) = —40000 cal/mol; Cpa=50 cal/mol K; Cps=50
cal/mol K; Kc =1 a 298 K

104 T T T T T T T T
0,8 H ]
0,6 7
(]
X
0,4 1 7
0,2 1 b
T T T T T T T T T T T T T
260 270 280 290 300 310 320 330 340 350 360 370 380 390 400 410 420
T (K)
A00k T=" 390 K T=" a50 K T=7
— |1 > >| 2 — P )——> —_—
H=T HW=T ="
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R: T=290K; X=0,28

1° Reator: T=290 K; X=0,28

2° Reator: T=298,5 K; X=0,52

3° Reator: T=303 K; X=0,64

1° trocador: Q= 250000 cal/s; mc=173,61 mol/s; A = 27 m?,
2° trocador: Q= 128750 cal/s; mc=89,4 mol/s; A = 10,35 m?

4) A reacdo A = B é processada em um CSTR de 15 L encamisado com alimentagdo: Fao= 10
mol/min, Cao= 1,5 mol/L. Dados: AHrx= -85000 J/mol, To= 293 K, Ta= 413 K, Cpa=Cps= 181
J/(mol.K), UA= 290 J/(min.K)

G(T)

29000
79000

59000 /
39000 jf#f

13000 //

200 300 400 500 600 700 800
T(K)

Calor (J/mol)

-1000

a) Determine as temperaturas dos estados estacionarios e identifigue quais séo estaveis.

b) Identifique as temperaturas de alimentacéo (To) para os pontos de igni¢&o e extin¢ao.

¢) Em um dado momento ha uma oscilagdo no processo e o reator passa a operar em torno de
445K. Sabendo-se ha perigo de exploséo se a reacao atingir 700K, que acdo deve ser tomada?
d) Qual deveria ser a temperatura do fluido da camisa para se ter o estado estacionario instavel
a T=420K? Manter as demais condi¢cbes constantes

R:a) Ti= 310 K T2= 445K Ts3= 700 K (T1 e Ts séo estaveis) b) Ignicdo: To= 345 K Extingéo:
To=196 K c¢) Baixar Ta d) Ta= 634 K

5) A reacdo elementar em fase liquida A =» B ocorre em um CSTR com um trocador de
calor. A puro entra no reator.

a) Calcule G(T) a 400K.

b) Escreva a equacéo de R(T) para To=37°C.

c) Plote R(T) no grafico abaixo. Determine as temperaturas de operagdo dos multiplos
estados estacionarios. Quais estados séo localmente estaveis?

d) Qual a conversédo correspondente ao estado estacionario instavel?

e) Determine as temperaturas (To) de ignigdo e extingéo.

f) Qual deveria ser a temperatura de alimentacéo para se obter uma conversdo de 30%?
Dados: UA= 4600 cal/min K; CPa= CPs= 140 cal/mol K; Ta= 30 °C;

AHR® = -80000cal/mol de A; k= 1 min'! a 400 K; E/R = 20000K; V=10 L; vo=1 L/min; Fa0=10 mol/min
R: a) G= 72000 cal/mol b) R= 600T-182780 c) Ti= 305K T2=386 K T3=436 K (T1e Tz sdo
estaveis) d) Xa=0,61 e) To=197,3 K (extingdo) To=527,3 K (ignigdo) f) To=4451K
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6) Reconsidere o exercicio anterior e responda:

a) Se metade da alimentacao for substituida por inertes (Cp,inete= 700 cal/mol.K), quais serdo as
temperaturas dos estados estacionarios para To= 37°C?

b) Quais serdo as temperaturas dos estados estacionarios para To=37°C se aumentarmos o
volume do reator em 10%?

R:a) T=305K b) Ti=450 K T»=382 K Ts=305K

7) A reagao elementar em fase liquida A <> B ocorre em um CSTR com um trocador de calor. A
puro entra no reator.

a) Deduza expressdes para calcular o calor gerado. Calcule G(T) a 400K.
b) Quais as temperaturas dos estados estacionarios.

¢) Quais estados estacionarios sdo localmente estaveis

d) Qual a converséo correspondente ao estado estacionario superior

e) Varie a temperatura Ta e faca um grafico de temperatura do reator em funcdo de Ta,
identificando as temperaturas de ignicéo e de extingdo

f) Se o trocador falhasse, qual seria a conversdo e qual seria a temperatura do reator quando o
novo estado estacionario superior fosse atingido

Dado: UA= 3600 cal/min K; Cpa= Cps= 40 cal/mol K; AH° = -80000 cal/mol de A; K=100 a 400K;
k= 1 mint em 400 K; E/R = 20000K; V=10 dm?; vo=1 dm®min; Fac=10 mol/min; Ta= 37 °C;
To=37°C

R: a) G=72072 cal/mol b) 310 K, 377 Ke 418 K c) Estaveis: 310 K e 418 K d) Xa= 0,56

e) Extin¢do: Ta= 208 K, Igni¢cdo: Ta= 365 K f) Xa= 0,067 T=431K
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LISTA 11

1) Um reator batelada de 20 L, isolado termicamente, foi utilizado para determinacao cinética de
uma reacgdo liquida. Este reator é carregado com A e B a 180 °C.

Dado: A+ B > C; Cpa=30J/ mol K; Cpe= 20 J/ mol K; Cpc =50 J/ mol K; Cpi =10 J/ mol K ky =
0,0006 min?t a 350 K; Ha = -65 KJ/mol; Hg = -95 KJ/mol; Hc = -225 KJ/mol; Eai = 25000 J/mol;
Cao = 0,5 mol/L; Cgo=27 mol/L; Cco=0,05 mol/L; frac&do de inerte na alimentacédo = 9%; Considere
B em grande excesso.

a) Quantos minutos seriam necessarios para a mistura reacional atingir a converséo de 45%7?
b) Qual a temperatura no interior do reator neste instante?

R:a)t=117 min; b) T=478K

2) Em um reator de 5m? foram carregados 10kmol de A, 30kmol de B e 100kmol de agua. A
reacdo é normalmente conduzida isotermicamente a 100°C.

Dados: A + 2B->C; -ra=Kk. CaCs; Ea = 1000cal/mol; Cpa = 40cal/ mol K; Cps = 9cal/ mol K; Cprzo
= 18cal/ mol K; k = 0,0002L/mol min a 200 °C; AH = -450000cal/mol; ACp = 0; UA=40 kcal/(min
oc);

O reator explodiria se:

a) UA=40 kcal/(min °C) e Ta = 200 K?

b) UA=40 kcal/(min °C) e Ta = 298 K?

¢) UA=10 kcal/(min °C) e Ta = 200 K?

d) UA=40 kcal/(min °C) e Ta= 275K

OBS: Considere que o trocador quebre no tempo de 30 min ou de 12 h e que para o reator
explodir o calor gerado pela reacdo tem que ser superior ao removido. Sabendo-se que a
eficiéncia do trocador pode variar entre 95-100%, qual trocador vc utilizaria para evitar qualquer
problema de exploséo, justifique?

R: trocador da letra a

3) Areacdo A + B «<» C é conduzida adiabaticamente em um reator batelada a volume constante.
A lei de velocidade é -1, = k,C°CY° — k,C,.

Faca um grafico de conversao, da temperatura e das concentracdes das espécies reagentes em
funcéo do tempo.

Dado: Cpa = Cps = 25 J/ mol K; Cpc = 40 J/ mol K; k1 =0,002 s* a 373 K; k2 =0,00003 s*a 373
K; AH® = -40 KJ/mol de A; To = 100°C; Eai =100 kJ/mol; Eaz = 150 kJ/mol; Cao= 0,1 mol/L; Cgo
= 0,125 mol/L

4) um reator em batelada, usado para produzir nitroanilina a partir de aménia com o-
nitroclorobenzeno em solu¢@o aquosa, € operado com To= 175°C e Po= 500 psi. A temperatura
da &gua de refrigeracdo do trocador de calor é de 25°C, mantida ao longo do trocador.

O reator foi carregado com 9,044 kmol de A, 33 kmol de B e 103,7 kmol de agua.

Determine a conversao apos duas horas de reacao.

3
Dados: —1, = k,C,Cp; k, = 0,00017 —2— ¢ 188°C; V = 5,119 m?; AH = —5,0 X 1052, F =
cal kcal femol min cal cal mol
11273@, UA = 15,83 m, Ta l— 298 K, CpA = 40m, Cpa'gua = 18m,CpB =
8,38——; Cp. = Cpp = 28,38——; A+2B > C+D
mol K mol K

R: Xa= 0,258

5) Opera-se um reator batelada que conduz uma reacdo de primeira ordem, em fase liquida
exotérmica. Um refrigerante inerte € adicionado a mistura reacional para controlar a temperatura.
A temperatura é mantida constante através da varia¢do da vazao volumétrica do refrigerante.

a) Calcule a vazao volumétrica do refrigerante 2 horas apds o inicio da reacao

b) Se for usado um solvente que entre em ebulicdo mesmo a temperaturas moderadas em
substituicdo ao refrigerante. Qual a taxa de evaporagdo do solvente apés 2 horas?

Dado: calor latente de vaporizagdo 1000 Btu/lb; Nao = 25 Ibmol; Vsoenterrefigerante= 300 ft3;
temperatura de reacdo 100 °F; k = 0,00012 s; temperatura do refrigerante= 80°F; calor
especifico de todos os reagentes 0,5 Btu/(Ib °F); massa especifica de todos os componentes 50
Ib/ft3; AH® = -25000 Btu/lbmol; Cao = 0,5 Ibmol/ft3; Volume inicial 50 ft3.
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R: a) 3,16 Ib/s; b) 0,032 Ib/s

6) A hidrdélise do anidrido acético pode ser representada por A + B = 2C e foi conduzida
adiabaticamente num reator batelada. A lei de velocidade é postulada como sendo:

(=14) = kCgCh

a) Suponha ACp= 0 e mostre que, quando a conversao for completa (Xa=1), a diferenca entre a
temperatura final, Tr, € a temperatura inicial, To seré igual a

AHP
Ty — Ty = olRe
Y 6iCp;

b) Mostre que as concentracdes de A e B podem ser escritas como:

Te-T
Ca= CAOf_ Cp = Cyo [

QBTf—T+(T0—93T0)
Tr=To

Tr=To
¢) Mostre que o balanco ndo estacionério de energia pode ser escrito como

ar _ _AHIgX] Kcasf

B
dat > 6;Cp; (Tf_To)a+ﬁ [(Tf - T)Ol (BBTf —T+ (To - GBTO)) ]
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LISTA 12

1) O seguinte sistema de reator é usado para fazer uma reacao catalitica reversivel
A+B—~C+D
A alimentacao é equimolar em A e B a uma temperatura T1de 300 K

Pré-aquecedor Refrigerante T3, mc
m T4
FAD Q ru O Y —] > X 17
FBO 0° °p &
—_— T4
E v ! r
Tp.l Tp.2 T5 T6
mp T3. mc

Investigue o sistema reacional para inferir os problemas para uma reacdo exotérmica e uma
reacdo endotérmica. Em seguida, sugira medidas para resolver o problema

a) Reacdo exotérmica. A conversdo esperada e a temperatura de saida séo X = 0,75 e T = 400
K. Abaixo os dados obtidos experimentalmente.

Caso 1:na saida X=0,01e T=305K

Caso 2:na saida X= 0,10 e T =550 K

Caso 3:na saida X=0,20e T=350 K

Caso 4:na saida X=0,50e T =450 K

Caso 5:na saida X= 0,01 e T=400 K

Caso 6:na saida X= 0,30 e T =500 K

b) Reacdo endotérmica. A converséo esperada e a temperatura de saida séo X =0,75e T = 350
K. Abaixo os dados obtidos experimentalmente.

Caso 1:na saida X=0,40e T=320K

Caso 2:na saida X=0,02e T=349K

Caso 3:na saida X= 0,002 e T =298 K

Caso 4:na saida X=0,20e T=350 K

R: a) caso 1- quebra do pré-aquecedor ou catalisador sem atividade
caso 2- problema com o trocador de calor

caso 3- quebra do pré-aquecedor ou catalisador sem atividade

caso 4- problema com o trocador de calor

caso 5- catalisador sem atividade

caso 6- problema com o trocador de calor

b) caso 1- quebra do pré-aquecedor ou troca de calor ndo efetiva
caso 2- catalisador sem atividade

caso 3- quebra do pré-aquecedor ou troca de calor ndo efetiva

caso 4- catalisador sem atividade

2) Xileno tem trés isbmeros principais: m-xileno, o-xileno e p-xileno. Quando o-xileno é passado
sobre um catalisador, as seguintes reacfes sdo observadas.

A alimentacao para o reator PBR é equimolar para m-xileno e o-xileno. Para uma vazao total de
alimentacédo de 2 mol/min e para as condi¢des de reacbes dadas a seguir, faga um gréfico de
temperatura e das vaz6es molares de cada espécie em funcdo da massa do catalisador, até a
massa de 100 kg.
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2
y/ CHs
? K CH3

a) Encontre a menor concentracdo de o-xileno atingido no reator

b) Encontre a maior concentragdo de m-xileno atingido no reator

c¢) Encontre a concentragcdo méaxima de o-xileno no reator

d) Repita os itens de (a) a (c) para uma alimentag&o pura de o-xileno

Dados: Cpa = Cps = Cpc = 100 J/ mol K; AH®°; = -1800 J/mol de O-xileno; AH% = -1100 J/mol de

320 460

oxileno: ki = 0,5¢2T) Li(kgcat min): ko = kuKe; ks = 0,005¢*°0~F) Litkg cat min):
430

Ke=10e*8(7 1), Ty= 330 K; Ta= 500 K; W = 100 kg; Cro= 2 mol/L; Ualps= 16 J/(kgcat min °C)

R: a) 0,568 mol/L; b) 1,253 mol/L; c) 1 mol/L; d) 0,638; 1,09 e 2 mol/L, respectivamente

3) A reacdo A + B:C + D sera catalisada em um leito recheado seguindo a taxa de reagdo

a2(cacp-<E72) mol

(-Ta) = (e
9Cg+1,4Cp kg catmin

reagente e vo= 10 L/min , determine:

a) a massa de catalisador necesséria para se atingir uma conversado de 60%;

b) A converséo de equilibrio da reacéo.

¢) Explique, com base nos fenbmenos envolvidos em catalise heterogénea, qual seria o efeito

da reducdo da vazao sobre a conversao.

R:a) W=2,92kg b) Xae= 0,667

). Considerando uma alimentacdo de 100 mol/min para cada

4) A hidrogenagéo de etileno para formar etano, representada como A + B =» C, ocorre sobre
um catalisador de cobalto molibdénio. Faga uma anélise de regressdo ndo linear dos dados
fornecidos na Tabela a seguir e determine os parametros da lei de velocidade:

_ kP4Pp
(=7p) = 1+KcPc+KpPp
Experimento (=) mol Py (atm) P (atm) P, (atm)
B7 kgcat s
1 1,04 1 1 1
2 3,13 1 1 3
3 5,21 1 1 5
4 3,82 3 1 3
5 4,19 5 1 3
6 2,391 0,5 1 3
7 3,867 0,5 0,5 5
8 2,199 0,5 3 3
9 0,75 0,5 5 1

R: k=3,348 Ks=2,21 Kc=0,043

5) Repita o exercicio anterior considerando a seguinte lei de velocidade:

kPAPp
(1+KgPpg)?

(=1p) =
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Qual dos modelos melhor descreve os dados?
R: k=2,01 Ks= 0,362

6) O ciclo-hexanol foi passado sobre um catalisador para formar agua e ciclo-hexeno, tendo uma
reacdo global na forma: A = B + C. Os seguintes dados foram obtidos:

Corrida () x 10° nLl_(;l P, (atm) P (atm) Py (atm)
1 3,3 1 1 1
2 1,05 5 1 1
3 0,565 10 1 1
4 1,826 2 5 1
5 1,49 2 10 1
6 1,36 3 0 5
7 1,08 3 0 10
8 0,862 1 10 10
9 0 0 5 8
10 1,37 3 3 3

Suspeita-se que a reacdo pode envolver um mecanismo de sitio duplo, mas ndo se sabe ao
certo. Acredita-se que a constante de equilibrio de adsorgéo para ‘A’ esteja em torno de 1 e seja
aproximadamente uma ou duas ordens de grandeza maior que as constantes de equilibrio de
adsorcdo para os outros componentes.
a) Sugira uma lei de velocidade e um mecanismo consistentes com os dados fornecidos;
b) Determine as constantes necessarias para a lei de velocidade.
R () = oo S

[4,77P 4+0,423Pg+0,262Pc+1]?
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LISTA 13

1) Uma alimentagéo em pulso de um tracador foi utilizada em um reator real com os seguintes
resultados:

Parat < 710 min, Cm=0

Para 10< t < 30 min, Cm= 10 g/dm?

Para t= 30 min, Cm= 0 g/dm?

A reacao de segunda ordem A—B, com k = 0,1 L/(mol min), deve ser feita com uma concentracéo
de entrada de A igual a 1,25 mol/L, a uma vazao volumétrica de 10 L/min. Aqui k é dado em 325
K.

a) Qual a fracdo de material que sai entre 20 e 30 min?

b) Qual o tempo de residéncia médio?

¢) Qual a conversdo em um PFR e um CSTR ideais para tm?

R:a)50% b) 20 min  c) Xcstr = 0,54 e Xprr=0,714

2) Usando o modelo de dispersado e de tanques em série, calcule a conversdo para um vaso
fechado para a isomerizacdo de primeira ordem

A—- B

Com k = 0,18 min*

Os resultados dos testes feitos com tragador foram:

tmn) 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 12 14
Ct)(gm®»d o 1 5 8 10 8 6 4 3 22 15 06 O

Compare as conversdes obtidas com a conversao calculada para um PFR e para um CSTR
ideais.
R: dispersdo e tanques em série: 0,57; PFR: 0,6; CSTR: 0,48

3) O grafico a seguir foi obtido para a reacdo A =» B realizada isotermicamente em um reator
tubular. Dado: k= 0,2 min‘t.

a) Determine a conversao real com base no modelo de segregacéo.

b) Determine a converséo ideal considerando tempo espacial de 5,17 min.

c) Explique a diferencga entre as conversdes real e ideal.

YN
0.08 / \\

0.06 / \
0.04 }f \

0.02

Et).Kaft)

0 2 4 6 B 10 12 14 16

t (min)

R:a)X, = 0,61 b)Xa= 0,644

4) Areacao irreversivel de primeira ordem em fase liquida A = B ocorre em um CSTR néo ideal,
gue pode ser modelado usando o modelo de segregacédo. Medidas de DTR no reator forneceu
um tempo espacial igual a 5 min, com desvio de 3 min. Para uma concentracéo de entrada de A
puro de 1 mol/L, a conversdo média na saida foi de 10%. Estime a constante de velocidade, k.
Sugestéo: Considere uma distribuicdo gaussiana.
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R: k= 0,0238 min?

5) A reagdo em fase liquida A=>» B, de terceira ordem, com uma concentra¢do de entrada de 2
M, ocorreu em um reator que tem a seguinte DTR:

E(t)= O (parat <1 min)
E()=1 (para1<t<2min)
E(t)= O (parat> 2 min)

Para operacao isotérmica a 380 K, qual é a converséo prevista por um CSTR, um PFR e pelo
modelo de segregacdo?

DADOS: k= 0,3 L%(mol2 min) a 380 K, E/R= 2000 K, AHZy, = —40000 cal/mol,

Cpa= Cps= 25 cal/(mol K).

R: Xa= 0,396 (CSTR) Xa=0,783 (PFR) Xa= 0,783 (Segregac¢éo)

6) Reconsidere o exercicio anterior e suponha que a reagdo ocorra adiabaticamente com uma
temperatura de entrada igual a 305 K. Qual sera a conversdo pelo modelo de segregacao?
R: Xa= 0,927
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LISTA 14

1) Um reator de 1500L conduz reagdo A=>» B isotermicamente em fase liquida a 100°C. Sabe-se
que a reacgdo é exotérmica e que um fluido refrigerante frio € adicionado numa vazao molar Fr=
80 mol/min a fim de se manter a temperatura constante. O reator ndo troca calor através de suas
paredes, porém é aberto, possuindo uma evaporagao na mesma taxa Fr.

FR DADOS:
mol
FRU 2( (1) = 0’0186;1 (L.min) ;
AHRX =—754 m_ol; AH,mp =140 mol de mistura

Fragdo molar de A na fase vapor ( y%) em equilibrio com a
2ya

, . gV — 274
T fase liquida (y4): ¥4 = Ty,

Cpa =Cpg =Cpp =175 !

mol°C

Densidades: p4 = pp = pr = 56 mTOI (Fase liquida)

a) Determine o tempo necessario para se atingir Ca= 28 mol/L
b) Demonstre que a temperatura de alimentacdo do fluido refrigerante varia conforme a

~ - V(-AH AH
expressao; Ty = T — SraY AR | Mvap
CprFR Cpr

¢) Determine a temperatura do fluido refrigerante no instante calculado no item (a).
R:a)t=36,4min c)T=7°C

2) Um CSTR encamisado de 3491 L opera areacdo A+ B = C + D, na qual A é alimentado na
forma sélida e os demais compostos estdo na forma liquida. Sdo dados: calor de reacdo: AHrx=
- 2200 cal/(mol A reagido), energia de ativacdo: E= 7700 cal/mol, fator de frequéncia: A= 800
L.mol*mint, UA= 100 cal/(min.K), T= 80°C, To= 50°C, Ta= 15°C, Fao= 3 mol/min, Feo= 5 mol/min,
Vo= 20,2 L/min (total A + B), Calores especificos: A= 60 cal/mol, B= 80 cal/mol, C= 40 cal/mol,
D= 100 cal/mol. Massas molares: A= B= 50 g/mol, C= 75 g/mol, D= 25 g/mol, Xa= 0,3. Sabe-se
gue 8000 cal séo geradas para cada mol de A dissolvido.

a) Determine a fracdo méssica de solidos na saida do reator.

b) Qual ajuste poderia ser feito na temperatura e no volume do reator para se ter dissolucéo
completa de A, mantendo Xa=0,3? Demonstre matematicamente

R:a)W=0,035 b)T=93,4°C V=2132L

3) Metil etil cetona é um importante solvente industrial que pode ser produzido a partir da
desidrogenacgéo de 2-butanol sobre um catalisador de 6xido de zinco, tendo a reacéo global na
forma: A = B + C. Os seguintes dados sobre a velocidade de reacdo foram obtidos em um reator
batelada a 490 °C:

Pa (atm) 2 0,1 0,5 1 2 1
Ps (atm) 5 0 2 1 0 0
Pc (atm) 0 0 1 1 0 10
-ra 0,044 0,04 0,069 0,06 0,043 0,059
(mol/(h.gcat))

a) Sugira uma lei de velocidade com base nos mecanismos de catélise heterogénea
b) Determine os parametros do modelo sugerido e determine o valor de R2? ao correlacionar o
modelo com os dados da tabela.

PpPc
0.583(P4—
R: (_rA) — [ A"102

[2,1P4+1]2
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APENDICE A — INTEGRAIS DEFINIDAS

[ 2dx, = (=)

1-X4 1-X,4
foz 1 gy, =L 1
Xa1 (1-x02 AT 1-x,4,  1-Xg

Xa 1 _ Xa
Iy (1-X4)2 dXs = 1-X,4

X4 1 1
fO —(1+€AXA) dXA = A ln(l + SAXA)

Xa(1 X 1
f AMdXA = (1 + EA)ZH(E) - SAXA

0 (1-X4)

) q, = g ()

f;“%d&l =26(1+ g)In(1 — X,) + 5X, + %
o e M = 5[]

fOXA(l - aW)% aw = % [1 -(1- aW)%]

Xa 1 _ -2 E 2 _

fO ax3+bXs+c dXy = 2aXa+b ty para b” = 4ac
Xa 1 __1 [g (XA—p)] 2

Js preTTY ax, = prsmmEC sy para b? > 4ac

em que p e g sao as raizes da equacao:

-b+Vb2-4ac

aX3+bX,+c=0 e, p,q= —

Xa (a+bXy) _ bXs | ag-bc c+gx
fO (c+gXA)dXA_ t g2 ln( c )

(A1)

(A2)

(A3)

(A4)

(A5)

(A6)

(A7)

(A8)

(A9)

(A10)

(A11)

(A12)
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APENDICE B — INTEGRAIS INDEFINIDAS

fazib = %ln(ax +b)

f xdx x

% In(ax + b)

ax+b  a

dx _ l x
fx(ax+b) b In (ax+b)

f dx _ -1
(ax+b)2 ~ a(ax+b)

(ax+p)n+t
a(n+1)

[(ax + b)*dx =

f dx _ 1 n (px+q)
(ax+b)(px+q) bp—aq ax+b

f xdx 1
(ax+b)(px+q) bp—aq

, Sen=-1, vejaitem B1

In [Z In(ax + b) — % In(px + q)]

dx -1
f(ax+b)m(pX+q)" " (n-1(bp-aq) L(ax+b)m=1(px+q)n-1

[ = = 2 in(px + q)

+am+n-2)f

(ax+b)M(px+q)"—1

(px+q) p
-1 (ax+b)m*+1
(n=1)(bp—aq) L(px+q)"~1
f (ax+b)™Mdx _ -1 (ax+b)™
(px+@)™ (n-m-1)p L(px+q)"1
-1 (ax+b)™

(=Dp Lpx+q)—1

+an-m-2)f

+m(bp—aq) [

(B1)

(B2)

(B3)

(B4)

(B5)

(B6)

(B7)

(B8)

(B9)

(B10)
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APENDICE C - REGRA DE SIMPSON

| FGodx = ZALFG) +370e) + 3G + ]

X3 — Xo

h = 3

Xiy1 = X +h
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