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Reatores ideais ndo isotéermicos

= 1.1 Balanco de energia

12 Lel da Termodinamica

Para um sistema fechado, onde ndo ha entrada e saida de massa, a variacdo de
energia total (E) do sistema € igual ao fluxo de calor (Q) menos o trabalho (W)
realizado pelo sistema nas vizinhancas.

Environment Environment
INPUT [om—— ‘ P Jprm—
fo T, outeut) [
E = —-OW @1 - OPEN A CLOSED
: 5Q ¢ SYSTEM SYSTEM

“eu

"BOUNDARY " BOUNDARY

Para reatores continuos, o sistema € aberto pois existe troca de massa com as
vizinhancas.



Pra um sistema aberto, o balanco de energia quando existe apenas uma especie
entrando e saindo é dado da seguinte maneira:

(" Taxa de ) (" Taxa de ) (" Taxa de )

e e e G AT trabalho energia energia
energia no vizinhancas realizado pelo adicionada retirada pela
sist%ma ara o sist%ma sistema nas pela corrente corrente de
y p \vizinhangas ) de entrada ) U saida )
d%t = Q — W + FKE - FKE @2

Considerando um total de n espécies entrando e saindo com vaz&o molar F; (mol por
S) e energia E; (J por mol da espécie i):

(d_Ej =Q-W +Zn:FiEi\e—zn:FiEiL (L3)
dt SISTEMA i=1 i=1




Termo de trabalho realizado (W)

O termo W pode ser dividido entre trabalho de eixo (W,) e trabalho de fluxo, que é 0
trabalho necessario para colocar e retirar massa do sistema:

N

S [P]=kPa [ i]:m3 mol™*  (1.4)

W =W, —Zn: FPV +Zn:|:ip\7i
i=1 ° ia

Substituindo a equacéo 1.4 em 1.3, temos:

n

-Y F(E+PV,)

€ =1

de . . L A
—=0-W + FIE +PV.
dt Q S ; | ( I | )
Termo de enerqgia (E)

Mas, a energia total € a soma da energia interna, energia cinética e energia potencial,
ou seja:

(1.5)

S

u’
E =U. +?'+ gz, (1.6)
Considerando:
= Baixas vaz0es de escoamento (energia cinética = 0)
= Diferenca de cotas desprezivel (energia potencial = 0)



Com isso, temos que a energia total € igual a energia interna:
E =U. (1.7)

Pela definicao de entalpia (termodinamica), temos que H € a soma da energia interna
e da gquantidade de energia quando um fluido ocupa um volume (V) em uma
determinada pressao (P):

H, =U, + PV (18)

Substituindo a equacédo 1.7 em 1.8, temos que:
H,=E +PV, @9

Substituindo a equacédo 1.9 em 1.5, chegamos finalmente na equacéo da energia para
sistemas abertos:
dE

—=Q—Ws+iFiHi| —Zn:FiHi| (1.10)
dt i1 e, i

ou

(il—ltzzQ—Ws+ZFioHio—ZFiHi (1.11)
i=1 i=1




Termo de entalpia (H)

Para uma aplicacao genérica de um sistema aberto com uma reacao do tipo:

A+28 5 et 9p
a a a

Temos, n
Z HiOFiO :HAOFAO + HBOFBO + HcoFco + HDOFDO + H|0F|o (1.12)
= Naentrada; =

> HF =H,F +HF, +H.Fc +H R, ++H,F (1.13)
= Na saida: i=1

Logo: Z HiOFiO _Z HiFi :HAOFAO + HBOFBO + HcoFco + HDOFDO +H IOFIO o
i=1 i=1
(1.14)
_HAFA_HBFB _HCFC _HDFD _HIFI

Sabe-se da cinética quimica que: F=Fo(6+aX) (115)
Substituindo a equacgao 1.15 em 1.14, temos:

Z HiOFiO _z HiFi :HAOFAO + HBOFBO + HcoFco + HDOFDO + HIOFIO o

i=1 i=1 (1.16)

—HAFAO(l—X)—HBFAO(OB —%X)—HCFAO(QC +%x)+

~HoFuo (05 +9/ X ) —H, Fyof



Rearranjando, obtem-se:

ZHuo ZH F. FAO[(HAO_HA)+‘98(HBO_HB)+‘90(Hco_Hc)"'

+9D(HDO_HD)+0I(HIO_HI):|+ (1.17)
~FaoX (3 Hp+ S He =B/ Hy - H, )
AH,

Ou seja,

n n

ZHiOFiO _ZHiFi :FAOZQi (Hio B Hi)_ |:AOXAHR (T) (1.18)
i=1 i=1

i=1

Substituindo a equacdo 1.18 na 1.11, chegamos finalmente a equacdo geral de
reatores nao isotérmicos.

d—E_Q W+FAOZH —H,)-F XAH.(T)| ~ @19




Avaliando as entalpias da equacdo 1.19:

= Negligenciando a variacdo de entalpia com a mistura, para um sistema sem
mudanca de fase, temos que:

H

}
=HP(TR)+ ijdT (1.20)
TR

B

Co =« +IBiT+7/iT2

= Com mudanca de fase (liquido—>vapor), temos que:

T, T
Hi = HY (To)+ [ CopdT +AH, (T, ) + [ CpudT 2
Tr Ty

Calor sensivel Calor latente de Calor sensivel
vaporizacéo

= Através da equacédo 1.20, fazendo H; — H,, temos:

i
Hi - HiO = ICPidT (1.22)
Tio 10



Substituindo a equacéo 1.22 em 1.19, temos que:

n T
C;—'f =Q-W,~F,, Y6, [ CodT ~F, X AH, (T) (1.23)
=l T,

Lembrando que:
AH(T)=9/Hy+ G/ H =B/ H, —H, (1.24)

Aplicando a equacéo 1.20 na equacao 1.24, chega-se a:

s
AHg (T) = AHg (TR)+ j(%CPD +%CPC _%CPB _CPA)dT (1.25)
Tr T~
AC,

Como calcular C;?

Q ¢ __ 2 o n T
15 BN QW ~F D6 [ CodT —F X AH,(T)=0
Zﬁ !? =l T,

W= ° & Equacdo geral de reatores ndo-isotérmicos em estado estaciondrio

11



CASO 1: C,’s variaveis o

de - -

0" ~W, - FA(OZH jcp,dT‘ FAOXIAH (T) a2
\I—l Too L S oL _,/
iﬂ]cpidT ~—--—AHR(T):AHQ(TR)_F_.‘ACPdT
: Tol Cp=a+fT+yT° R
T{)CP'dT J(a rAT Y )dT (1.28) IAC dT = J. Aa+A,HT +A7/T )dT (1.29)

Ty 1
Aa—cyaDJr/aC /aB—aA
A=Y B+ B. - B, - B,
Integrando 1.28 e 1.29 e substituindo em 1.27: M:%% +%7C —%VB — s

dE : IB|0| 2 2 i9i 3 3
E:Q—W FAO{ZaQ T-T,) 27(T —Ti0)+2%(T _Tio)}

2 T2 3 -3 (1.30)
(T TR)+M(T 3TR)]

—F, X {AHS(TR)-FAO((T ~T.)+Ap
12




CASO 2: C;’s constantes

’_——~

dE . \ -T7 s
—=0- ~W, — FAOZQ j cp,dT‘ FAOXIAH (T)) (L31)
n T n T o T
0, [ CudT =>0C,, [ dT AH, (T) = AHS (T,)+ [ AC.dT
=l T, i=1 Tio Ty
l l . T
; AH2 (T, )+AC, | dT
‘9iépi (T _TiO) (1.32) R( R) l PT'[
i=1
AHY (T)+AC, (T -T,)  (1.33)
Lembrando:
Substituindo 1.32 e 1.33 em 1.31: AC,=9/Co+%Cc-C-C,,
‘j'j'f—q W, - FAOZQCP, T —Ty)=FuX [ AHS (T,)+AC, (T-T,)]=0 @39

13



Exemplo:
= Entalpia padrdo de reacdo (AH%)

T
AHR(T):AHS(TR)+IACPdT AHOR :%HORD+%HORC _%HORB_HORA
TR

TABLE 2-179 Enthalpies and Gibbs Energies of Formation, Entropies, and Net Enthalpies of Combustion of Inerganic and Organic Compounds at 298.15 K

Ideal gas enthalpy Ideal gas Gibbs energy Ideal gas Standard net enthalpy
Cmpd. of formation, ol formation, entropy, of combustion,
no. Name Formula CAS no. Mol. wt. Jkmol = 1E-07 Jmaol = 1E-07 Jkmal-K) = 1E-05 J/kmol = 1E-09
1 Acetaldehyde CHLO 75070 44.053 —16.64 -13.33 2.642 1145
2 Acetamide CHNO A0-35-5 59.067 —23.83 —15.96 2722 —-1.0741
3 Acetic acid C.HL0O, 64-19-T B0.052 —46.11 —40.3 2825 —0. 7866
4 Acetic Llnh_vdl‘id:- CiHe(y 108-24-7 102.089 —-37.25 —47.34 3,509 -1673
3 Acetone CH,O A7-A4-1 58.079 —-21.57 -15.13 2854 —1.659
5] Acetonitrile CHN T3-03-8 41.052 T.404 9. 1868 24329 —1.19043
T .-\L‘{?l'_\"]{?[]t' C.H, T4-56-2 26.037 2282 21.068 20081 —-1.257
8 Acrolein CHO 107-02-8§ 56.063 —5.18 —5.68 2497 —1.5468
9 .-\L‘r_v|iL' acid C,H O, TO-10-T T2.063 —35.591 =306 315 —-1.32717
10 Acrylonitrile CHN 107-13-1 53.063 18.37 19.37 2753 -1.69
11 Air Mixture 132259-10-0 28.960 0 0 1.99 0
12 Ammonia H.N TH64-41-T 17.031 —4 5888 —1.64 1 9266 —0.31683
13 Anisole C-HO 100-66-3 108,138 —G.Tt 227 3.61 —-3.6072
14 Argon Ar T440-37-1 39.848 0 0 1.34737 0
13 Benzamide C-H-NO 53210 121.137 =10.09 —211 3641 —-3. 39877
16 Benzene CsHa 71432 78112 B288 1296 2 693 —-31.136
17 Benzenethiol CH,S 105-98-5 110177 11.15 14.76 3.368 —3.4474
18 Benznic acid C-HL0, B(3-83-0 122121 -29.41 —-21.42 .68 —3.0851

14



Exemplo:

= C,’svariaveis

]CpidT - ](Cli +C2T +C3T?+CAT®+C4T*)dT

T

]AcpdT - ](Acu AC2T +AC3T? + ACAT® + ACAT*)dT

T

Tr Tr
- i oy S A = 473 ¥ Ll ]
TABLE 2-153 Heat Capacities of Inorganic and Organic Liquids [J/(kmel-K)] C pl- = Cl+C2T+ C3T7 + C4T" + C41
Cmpd. Cp at Ty Cpat Tog
no. Name Formula CAS no. Mol wt. Cl Cc2 C3 C4 C3 Tow K | ®x1E05 | Ton K | x 1E-DS
1 Acetaldehyde C:HO T5-070 44053 115,100 —433 1.425 150.15 05221 204.00 1. 10497
2 Acetamide C.HNO M-35-5 39067 102 300 128.7 a54.15 1.4788 37100 1.7578
3 Acetic acid C.H, O, 64-19-7 G0.052 139,640 —320.8 (0.5085 289,81 1.2213 301.05 1.5159
4 Acetic anhydride C,HOy 108-24-7 102,088 36, GO0 311 250,00 1.6435 350,00 21545
5 Acetone CHO 67-64-1 38.079 133,600 =177 02837 0000689 178.45 1.1686 32044 1.3271
[i] Acetonitrile C.H;N 75-05-8 41.052 7,582 —-1222 034085 229 32 08748 35475 0.9713
T Acetylene C.H, T4-86-2 26.037 =122 020 30827 —15.895 0027732 192,40 0.8021 250,00 0.8833
8 Acrolein C,H,O 107-02-8 6,065 103 080 2478 1.0343 253.00 10660 378.50 1.5801
9 Acrylic acid C,H, 0, 79-10-7 72,063 23,300 300 286.13 1.4114 373.00 1.6THO
10 ;\L']':vlnlli{rih- CHzN 107-13-1 33,063 106 900 —108.75 0.35441 1849.63 1.0183 A00L00 1.2271
11 Air Mixture 132258-10-0 25.960 —214 460 9.185.1 —106.12 041616 73.00 0.5307 1 15.000 0.7132
12 Ammonia [use Eq. (2] H,MN TE64-41-7 17.031 G1.259 H0.925 T9O.4 —2 651 203.15 0.7575 401.15 4. 1847
13 Anisole C-HzO 100-66-3 | 108,138 150,840 93.455 0.23602 20815 1.9978 454,20 2.5153
14 Argon Ar T440-37-1 39,048 134,390 —1,980.4 11.043 B3.78 0.4523 1.35.00 0.6708
15 Benzamide C-H;NO 35-21-0 | 121137 161,440 260).66 403.00 26649 363.15 3.0823
16 Benzene CyH, 71-43-2 78.112 1289 440 —168.5 064751 278.68 1.3251 35324 1.5040
9
u Cpi S constantes TABLE 2-154 Specific Heats of Organic Solids
Recalculated from International Critical Tables, vol. 5, pp. 101-103
Compound Formula Temperature, “C sp ht, cali{g-°C)
n T n Acetic acid C,H,0, =200 to +25 0.330 + 0.00080
~ Acetone ) C.H.0 =210 to —K0 0.540 + 0.0156¢
8 C dT — 9 C T . T Aminobenzoic acid (o-) C.H,NO, 85 to mp 0.254 + 0.00136¢
i Pi i ~Pi i0 {m-) C.H,NO, 120 to mp 0.253 + 0.00122¢
i=1 i=1 {p-) CH,NO, 128 to mp 0.287 + 0.00055¢
Tio Aniline C.H.N 0.741
Anthracene CHy, 50 0.308
0 A 100 0.350
150 0.352
AH R (T ) = AH R (TR ) + ACP (T . TR) Anlhmquilmnt? C,:H:O 0 to 270 (0.238 + 000065
Apii:l CH, 0, 10 0.299
Azobenzene CrHuN: 28 0.330
Benzene C.Hg —250 (0.0389
—-223 0.0808
—200 0.124
=150 0.170
— 10 0.227
—50 0.294 by
0 0.375 P




Exemplo 1 - Para Casa fi

n T
= Calculeo AH (T) e Yo j C..dT dareacdo de combustdo do etano (20°C) com

=l T,

ar atmosférico (20°C). A temperatura do processo € de 1500°C.

Dados:

CoHg + 7/12 O — 2 CO5 + 3 H20

HO 6 (298 K) = -8,38.107 ki mol-

HO%, (298 K) = 0 kJ mol-!

HOo, (298 K) = -39,35.107 kJ mol-L

HO, .o (298 K) = -24,18.107 kJ mol-L

Coeong = 44 + 89,72T + 918,8T2- 1,886T2 ki mol-t K-

Cpop =175,4 - 6,15T + 113,9T2- 0,924T3 + 0,0027T* kJ mol-! K1

Crcop = -8,3 + 104,4T - 433,3T2+ 0,6T2 kJ mol K-

Corpoo = 276,4—2,09T + 8,12T2- 0,014T3 + 9,37.10°T* kJ mol* K-

Conp = 281,97 — 12,28T + 248T2— 2,22T3 + 0,0075T* kJ mol K- 16



Termo do calor trocado (Q)

O fluxo de calor para o reator (Q) é dada pela expressao:

n T
€ QW ~F,yY 6 [ CodT - FyuXaH, (T)
=Ly

S

dt 1 i .

Q=U_AAT =U_A(T,-T)| (1.35)

Reagentes

. w . Ta R _Ta
U. Coeficiente global de troca térmica (Ibf ft2) oLt N
A Area disponivel para troca térmica AT

|

T,  Temperatura ambiente/camisa (K
a p (K) -
T  Temperatura da reacgéo (K) v\ / >

17



Para um reator de mistura em que o fluido que faz a troca téermica entra na camisa do
reator a uma temperatura T, e sai na temperatura T,,, o fluxo de calor fica:

Q = U c AATIn (136) Reagentes

Ta s
—>___

AT = Tal _Ta2

I T -T (1.37)
|n al
T,-T

a

I
I
N

VAV

(v[\’

Se o fluxo de calor varia ao longo do reator (PFR), precisa-se integrar o termo ao longo
do comprimento: Ty

|
| |

A \Y
JU.(T,-T)dA=[U.a(T,-T)dv| 139

Reagentes

Q

a é a area de troca térmica por unidade de volume do reator

) 18



Continuous Stirred-Tank Reactor (CSTR)

ADIABATICO
B.M.
F.—Fy,—-rV=0
FAO (1— X ) = FAO — rAV -0 Reagentes
—F, X =1V = 0 ->
TN
F. X ~—
VvV = A0 (1.39) k]
_rA —>

5 . E
Aequacdo dataxa é: T, =KC,=kC, (1-X)=C, (1-X)A exp (—ﬁ) (1.40)

Substituindo na equacéo do balango molar: vazéo
volumétrica
V V, X onde: /
- E 1.41) _Fu
exp| ——2 |(1-x)| & vy =
% p( RT j( ) " Cu 19




Continuous Stirred-Tank Reactor (CSTR)

ADIABATICO
L
B M- F,, 6 [ ColT —F,yXAH, (T)
at. o o Fean
Y IO
%&i S Reagentes
x@& n T
& /
S —FAOZHiICPidT_FAoXAHR(T):O /‘2
1=l T, ~———
— =< RN
6, [ CodT ==XAH (T)| @
R

20



—

=1

~——

Continuous Stirred-Tank Reactor (CSTR)
ADIABATICO

* Resolver as equagdes simultaneamente 1

Vo X (1.43) _)

V =
E,
_Ea l1- X
A"eXp( RT)( ) 1>
n T
ZQICPide—XAHR(T) (1.44) | .

Tio

= (Caso 1: Especifica-se a conversdo (X) e as variaveis de entrada, C,, e F;, e pede-
se 0 volume

v" Resolver o balanco de energia e encontrar T (Eq. 1.44)
v" Célculo de k a partir da equacdo de Arrhenius
v’ Célculo de V (Eg. 1.43)

21



Continuous Stirred-Tank Reactor (CSTR)
ADIABATICO

- I, oo

V, X
V = 0 (1.43)
A exp(—ij(l— X) /‘2
) RT N—
n T
Z@ijcpidT =—XAHR(T) (1.44) | .
=l T,

~——

= (Caso 2: Especifica-se V e as variaveis de entrada, C,,, F;, € pede-se a converséo e
as composicoes de saida

v’ Isolar a converséo no balanco de energia (Eq. 1.44)

n T
>0, | CodT
_ =l T,

" _AH.(T)

1.45
X (1.45)

22



Continuous Stirred-Tank Reactor (CSTR)
ADIABATICO

v’ Para reacdes de primeira ordem, isolar a conversdao no balanco de massa (Eq.

1.43)
E X o

V A —
Z%exp[_ﬁ}(l—xw)

/ tempo de
residéncia
V

v "
E
TA, exp(—AJ
X, - 7k B RT (1.46)
L+7k 1+rAOexp(—EA)
RT

v’ lguala-se a Eq. 1.46 a Eq. 1.45 e encontra-se T.

v' Substitui-se T em alguma das duas equacdes (1.45 ou 1.46) e encontra-se X.

23



Continuous Stirred-Tank Reactor (CSTR)
COM TROCA TERMICA

V. X
B.M. V = 0. _BY (1.47)

A, EXp(_FE—Tj(l Xaw )

d L n T
B.E. %TZCQ—)MS—FAOZHJCPJT —FaoXAH, (T)
_4‘9 =1 Tio

&’ T

@@ Q- FAOZQijCPidT—FAOXAHR(T):O

%QS& : Tio

i—Zejcp,cﬂ X AH, (T)
A0 =1

a
Y. AI(:T il Zejcp,dT
Xoe = i T (1.48)
AH, (T) 2




Exemplo 2

Deseja-se produzir propileno glicol a partir do 6xido de propileno em um reator de mistura de
300 galbes adiabaético.

(A) (B) (C)
Dados: o 0 o N
i \ OH

H°, (68 °F) = -66.600 Btu lbmol-* Cpa = 35 Btu Ibmol! °F

HY% (68 °F) = -123.000 Btu lbomol! C,g = 18 Btu Ibmolt °F-

HO.. (68 °F) = -226.000 Btu Ibmol- Cpc = 46 Btu Ibmol-! °F-1

A alimentacdo consiste de duas correntes:

Corrente 1: 46,62 ft3 h't de 6xido de propileno (43,03 Ibmol ht
46,62 ft3 h! de metanol (71,87 Ibmol h-1)

Corrente 2: Agua com 0,1% em massa de H,SO, 233,1 ft3 h'* (802,8 Ibmol h)

)}Cpm = 19,5 Btu Ibmol-! °F*

As correntes sdo misturadas antes de entrar no reator e a

. o x4 a 32400 ) | .
temperatura de ~entradall e de 75 F. A reagdo ¢ de 1 k =19,96-10% exp h
ordem em relacdo ao 6xido de propileno e ordem zero
em relacdo a agua.

A temperatura maxima de operacdo do reator € 125 °F. Pode-se operar 0 reator
adiabaticamente? Qual sera a conversao? o5



Plug Flow Reactor (PFR) - Adiabatico

Considere uma reacao reversivel de 12 ordem em fase gasosa

Ky A
—>
AioB —@ e

_kl

K =L
k., y
r,=kC, -k ,Cq » Fa :kch_?lCB » Iy ={k1CAO(1—X)—%CAOX} (1.49)

e

Negligenciando a queda de pressdo e admitindo que a espécie A entra pura no reator:

' Lembrand k=1 (T
B.M. 2 Tia Zuy V=F i([ dXx (1.50) ermnurando-ques -y (T)
it K, =f(T)

0 A

¥

d

X
kcho{(l—x)_)% } (1.51)

<
Il
n
S
O ey X

26



B.E. = Tio Irineu A < > )

n T
260, [ CodT ==XAH.(T) @)
=1

Tio

Procedimento MANUAL para solucao simultanea das equacoes de B.M e B.E:
1) Fazer X =0 (conversao na entrada do reator)

2) Calcular T usando a equacao 1.52
Ea
3) Calcular k K=A epr‘ T j

4) Calcular K,

In EE&; {AHS(TRz{—TRAép]&_TEJ Asp |n(%j
Sy
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5) Calcular a taxa (Eq. 1.49)
6) Incrementar X e voltar ao passo 2

7) Construir uma tabela de 1/(-r,) vs. X e integrar numericamente (1/3 Simpson)

1/(-ra)

_tf f (x)dx = g[ f(X)+4f(x)+2F(%)+..+4F(x,,)+2f(x, )+ f(x,)]

28



Procedimento COMPUTACIONAL para solucao simultanea das equacodes de
B.M e B.E:

. In EEEB :{AHS(TRl)Q—TRACpk%_TE) As" ) G]
o b U]

n T
) 2.6,[ CodT ==XAH(T)
=l T
5) Entrar com os valores: Fy.Cy.To A E, RAHG, C T,

6) Entrar com as condigOes de contorno: X =0,V =0,X = X,,V =V,
29



Plug Flow Reactor (PFR) — troca térmica

Reator tubular com troca térmica

Exemplo: Casco e tubo

68.80
63.10
58.20
§3.30
48 40
~1, 43.50

33.70 ¢+

Com troca térmica

02 04 06 08

10

ol \ 272
om® s | 204

Sem troca térmica
68.0

€12
54 4
476
408

ol
A a0

136
68

0.0
000 100 200 300 400 500

V {gm?)

Raaction died
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Plug Flow Reactor (PFR) — troca térmica

B.M. dX dX -r
1, =Fpy— = Al @
SV v F,, -

=Hipoteses:
v Nao existem gradientes radiais de concentracdo e temperatura

v" Ataxa de calor através da parede do reator é dada por:

Q=[U.a(T,-T)dv (1.54)
vV \/} Area de troca térmica por unidade
de volume do reator

Desprezando o trabalho de eixo (Ws), a equacao da energia fica:

T n T
Jua(m,-T)dv —F, [ > 0C,dT —F,X {AHS (Ta)+ | ACPdT} =0 (L.55)
Y% i=1 Tx

Ty i=

—

AH (T)
31



Plug Flow Reactor (PFR) — troca térmica

Diferenciando a equacao anterior em relacdo ao volume:

dT dX
U.a(T,-T) AO(ZHCP,+XAC jdv FAOAHR(T)d—Vzo (1.56)

i=1

Substituindo a eq. do balanco molar na eq. do balanco de energia:

dT
T, T XA —~AH_ (T))= 1.57
Uea( AO(Z@CP,+ C jdV ra(—AH (T))=0 (157)

ou
dT Ua(T ~T)-r (AH (T))
Yy (1.58)
AO EZQICPI + XACPJ

As equacoes 1.58 e 1.53 devem ser resolvidas simultaneamente.

32



Exemplo 3 A;@ )gc
Cragueamento de acetona.
C

A B
Acetona — CH,CO + CH,

A reacdo é de 12 ordem em relacédo a acetona.
Ink=34,34-222 [T]-K [K]-s5"
Deseja-se alimentar 8000 kg h-t de acetona pura a 1035 K e 1,6 atm em um reator tubular
adiabatico. Pede-se o volume do reator para 20% de conversao negligenciando-se a queda de
pressao.
Dados:
MM 4 etona = 58 g Mol
AHO% (298 K) = 80,77 kJ mol*!
Cpy = 26,63 + 0,183T Jmol?t K
Cpg = 20,04 + 0,0945T J mol? K-

Cpc = 13,39 + 0,077T J mol K
33



Exemplo 4

N-butano, C,H,,, é isomerizado para isobutano em um reator PFR. A reacgdo é realizada em
um reator adiabatico, em fase liquida, sobre altas pressbes com k(360K)=31,1 h?t e
K.(330K)=3,03. Calcule o volume do reator para processar 100.000 gal/dia (163 kmol/h) de
uma mistura de 90%,, de n-butano e 10%,, i-pentano. A alimentacdo entra a 330K e a

conversao deve ser de 70%.
A B A B
n-C,H, I i-C,H, { > )

Informacodes adicionais:

AH% (298 K) = -6900 J mol-!
Cpy =141 J molt K-t

Cpg = 141 J molt K1
C,pentano = 161 J mol K1
E, = 65,7 kd/mol

C,o= 9,3 mol/L
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Reatores batelada, semi-batelada e de mistura em Inicio
de operacao
Lembrando a equacao para sistema abertos:

dE . . n n
(_j =Q-W, +ZFiOHiO—Z FH,| (@59
dt SISTEMA i i

A energia total do sistema reacional € dada por:

ESISTEMA = Z N;E; (1.60)
Mas, =
2

u.
E =U +—-+gz (161
| | 2 |
Desprezando as energias cinéticas e potenciais, temos
Esistema = Z NU; (1.62)
i=1

Sabemos que: - n X
Hi :Ui + PVI — ESISTEMA:ZNi(Hi_PVi) (1.63)

i=1
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Reatores batelada, semi-batelada e de mistura em inicio
de operacao
Diferenciando em relagédo ao tempo:

de d - dH, dN, d{ &
— = N;(H, - PV, N— H,———| P> NV,
dt  dt5 ( | ) = ' dt ' dt dt( le j (1.64)

Substituindo a equacao 1.64 em 1.59, temos
V

dH dN L n
N. i e PZN Q_WS+ZFiOHiO_ZFiHi (1-65)
dt dt dt = =

i=1 i=1

Se o sistema é uniforme e ndo ha variacOes de pressao e volume:

dH. dN. L
N'WH_I =50 W+Z Hi,— D> FH, (1.66)
i1 i=1

Lembrando que: T
H, = H(T,)+ jcPdT (1.67)

Entao:
dH, _ dT

¢, (1.68)
dt dt

Substituindo a Eqg. 1.68 em 1.66 2



Reatores batelada, semi-batelada e de mistura em inicio
de operacao

: T AN 5 S ”
ZNiCPid—+Hi—I Q_WS+ZFiOHiO_ZFiHi (1.69)
i=1 dt dt i=1 i=1

™~ Definir através do B.M. para a espécie i

Temos,

B.M. para especie i em um reator de mistura:

dN,
=W HR-R (70)

Substituindo Eg. 1.70 em 1.69, temos:

coef. estequiométrico
> N,C,, C;—I+ H,(-virV +F,—F)=Q-W,+ Y FH, - > FH,
i=1 i=1 i=1

\ 4

T Q-W, +iZl:Fio(Hi ~Hyo)+(=AHR)(-rV)

. Zn: N;Cpi
i-1

(1.71)
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Reatores batelada, semi-batelada e de mistura em inicio
de operacao

Ti
Como, Hi=H’+[C,dt e Hy=H{+[Cdt
TR
Ti
H,—H, = [Cudt  (172)
T'O

A Eq. 1.71 fica desta forma:

O-W, + 3 F, [ Cptt+(—AH ) (1Y)
aT _ = T (1.72)

o Zn: N;Cy,
i-1

Equacdo geral de reatores nao-1sotérmicos transientes

= Caso especial: Operacdo em fase liquida, na qual AC, € pequeno e pode ser
desprezado, pode-se fazer a seguinte aproximacao:
2 NCoi =D NigCo =N > 6C, =N, Cof Capacidade (1.73)

= calorifica da
solucéo
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Portanto,

dT  Q-W, —F,Cpe (T =Ty ) +(-AH ) (-1V)

dt N 1oCops

Reator batelada
Aplicando a Eg. 1.72 com F,, = 0:

dT _ Q-W, +(-AHg)(-rV)

A Zn: N;Cp
i~1

(1.75)

Em termos de conversao:
N; =N,y (6 +v,X)  (176)

Logo. AT _ Q-W, + (=AM, )(-1V)

dt NAO (ZQICPI +ACPXJ
i=1

(1.77)

Validade da Eq. 1.77:

= Sistemas uniformes sem variacoes de pressdo e volume
= Capacidades calorificas constantes

= Seareacdo é em fase liquida, pode-se fazer D 6.Cp =Cps (L78)

(1.74)
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Reator batelada

ADIABATICO
Para reacOes em fase liquida, se o trabalho de eixo puder ser desprezado, a Eq. 1.77
com a equacao 1.78 podem ser escrita como:

dT
NAO(CPS +ACPX)E:(_AHR)(_IFAV) (1.79)

Do balanco molar para a espécie A:

N,y X BNy Xy (1s0)

dt  dt T odb. “dt
Substituindo a Eqg. 1.80 na Eg. 1.79, temos

Mo(cps+Acpx);_I,:(_AHR)Mod—x (1.80)

g
$

(Cps +AC, X )dT =(—-AH )dX (1.80)
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Reator batelada
ADIABATICO

Integrando:

In{AHR(Tl)} : In{cps +Acpx2} = AH,(T,)  Co +AC.X,

AH (T,) Cps +AC, X, AH, (T,) Cps +AC,X,

-l S o

Lembrando que: AH, (T,) = AHS (T, ) + AC, (T, ~Ty)

AHL (T,)—AH (T,)=AC, (T,-T,) (1.82)

Substituindo 1.82 em 1.81, temos

« _ Cos P@P (Tl—Tz)}rx {AHR(Tl)} (189
T AR, AHL(T,) ' AH, (T,)
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Reator batelada

ADIABATICO
y _ Cos (T, =Ty) = X,AH, (T,)
’ ~AH, (T,)
Voltando ao C;: i
6C. (T,-T,)— X,AH_ (T
Xz:% i PI(ZI/) 1 R(l) (184)
—AH, (T,)
Se T,(X,=0)=T, entio: x =29 (T=T) (185
—AH,
T, (X, =X)=T
Isolando T: T = [ —AH, ] X (1.86) Equacao de projeto de
Z HCP. + X AC ' reator batelada adiabatico
Pelo B.M. reator batelada Resolver as Eq. 1.86 e 1.87
x simultaneamente
N, ax ey | @ Equacéo do B.M. para
dt reator batelada 17




Exemplo 5
Deseja-se produzir propileno glicol a partir do 6xido de propileno em um reator batelada adiabatico de 10
galdes. O reator é alimentado inicialmente com 43,04 Ibmol de oxido de propileno, 71,87 lbmol de
metanol e 802,8 Ibmol de agua.

(A) (B) (C)
0

30— | tH0— HOTT

OH
A mistura reacional contém 0,1% em peso de H,SO,, que funciona como catalisador, e a temperatura
inicial é de 535 R. A taxa de reacéo € de primeira ordem em relacdo ao 6xido de propileno. A constante da

taxa € dada por:

k=4,71-10° exp (—@j s
RT

Calcule o tempo necessario para atingir 51,5% de conversdo e a temperatura do sistema neste tempo.
Dados:

HO, (68 °F) = -66.600 Btu Ibmol! Cpa = 35 Btu Ibmol! °F1
HO% (68 °F) =-123.000 Btu Ibmol* Cpg = 18 Btu Ibmolt °F
HO (68 °F) = -226.000 Btu Ibmol! Cpc = 46 Btu Ibmol-L °F-1

C:Pm = 19,5 Btu Ibmol °F1
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Conversao de equilibrio (X,)
Definicdo: E a méxima conversdo que pode ser alcancada em reacoes reversiveis.
Reac0Oes exotermicas: X, diminui com o aumento de T

Reac0Oes endotérmicas: X, aumenta com o aumento de T

Reac0es exotérmicas
A figura abaixo mostra um grafico tipico de X, versus T para reagdes exotermicas.

/Equilibrio Q\?’”
N\ . ~ ;o
Dz Para determinar a conversdo maxima que

4 . pode ser alcangcada em uma reacao

~ exotérmica conduzida adiabaticamente,
deve-se encontrar a intersecéo de X, com
’ X
‘ // Temperatura BE
e 1, adiabatica
TO TO1

T

~S Aumento da temperatura de
alimentacdo dos reagentes
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Conversao de equilibrio (X,)

Converséo pelo balango de energia para reatores de mistura adiabaticos

Z giéPi (T _TiO)
i=1

X =
3 ~AH2(T)

(1.87)

Balanco de energia para reatores de mistura adiabaticos

Considere a seguinte reacdo quimica reversivel elementar:

K
All B
K_y
A equagdo da taxa é: -rA=kC, —k_,C,

No equilibrio —r, = 0:

KC,=k.C, — ki\(l X )= kE\,\x " K Ix =

(1.88)

resolver Eq. 1.87 e 1.89 simultaneamente

f(T)

(1.89)
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Exemplo 6

Para a reacdo elementar em fase liguida catalisada por sélido

A—8B

(i) Construa um grafico da conversdo de equilibrio em funcdo da temperatura
(i) Determine a temperatura e a conversao de equilibrio adiabaticas se A puro é alimentado

ao reator na temperatura de 300 K.
Dados:
HO, (298 K) = -40.000 cal mol* HO; (298 K) = -60.000 cal mol-

Cps = 50 cal molt K Cpg = 70 cal mol K-t

K, (298 K) = 100.000
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Multiplos Estados Estacionarios

= Considere um reator de mistura em gue ocorre uma reacao de 12 ordem. Para
encontrar a conversao faz-se um grafico de x vs. T e observa-se a intersec¢ao do

BM com BE. s
7K ZgiCPi (T _TiO)
= _ =l
oM 1+ 7k Xee = —AHg(T)
XBE
x 4 XBM

Multiplos estados

estacionarios

v

To T

E se a curva do BE fosse assim? 47



Multiplos Estados Estacionarios
Exemplo 2

lembra?

—XBM
—XBE

60 70 80 90 100 110 120 130 140 150 160 170

T=63 T=75
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Multiplos Estados Estacionarios

Para um processo com troca térmica:

n T
7k YA, =) ->6,] CydT
XBM = Fo i=1 T,
1+ 7k Xge = AL (T)
R
XBM — XBE
. o
UAT -T) &
.22 1 N'g[cC.dT
Tk o |:AO IZ:1: T'i[ -
1+7k AH, (T)
4
tk  UAT -T) &g
AH_ (T —c¢ a2 7 _N'g[C.dT
« )1+rk F Z; j g

A0

Tio
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Multiplos Estados Estacionarios

tk  UA(T,-T f
AH, (T) (T, ~T) Zejcp,dT
\ 1+ Z'k Fao 1 }
| |
geracao de calor remocao de calor
G(T) (pela reacao) (pelo escoamento e troca térmica)
G(T) R(T)
E, baixa
G(T) A G(T) A
Aumentando T
E, alta
T' TV
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R(T)

R(T) A

Multiplos Estados Estacionarios

tk UAT -T) &
AH, (T) _ YA, )—Zeijcp,dT
\ 1+ 7k | Fao 1 }
| |
geracao de calor remocao de calor
(pela reacao) (pelo escoamento e troca térmica)
G(T) R(T)

T. =
CooFao ¢ (l+ K)

o1



Multiplos Estados Estacionarios

= Aintersecao das curvas R(T) e G(T) nos da a temperatura de operacao do CSTR

l a b

R(T). G(T)
R(T), G(T)

TeiTs1 TeaTsz  Tss (5
LA

= Comportamento: alimentacdo com temperatura T, = Temperatura do EE: T,

= Aumentando a temperatura de alimentacgédo de T, p/ T,, a curva a se desloca
para a direita (curva b) e a temperatura do EE passa a ser T, ou Tg,
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Reacdes Multiplas
ReacOes multiplas em reatores de mistura

O balanco de energia em termos de conversao para uma unica reacdo ocorrendo em
um CSTR é dado pela Eq. (1.90):

T n T
Q-W. — FAOIZHjCdeT —FpoX {AH;’ (Tz )+ IACPdT} =0 (1.90)

To 171 Ty

O balanco molar é dado por:
F, X

_rA

V =

» |:on =V (_rA) (1.91)

Substituindo o balanco molar no balanco de energia:

Q-W,~Fo[ . 0C,dT {AHS (Te)+] AdeT}V (-1,)=0 (1.92)

To J=1 Tq
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ReacOes Multiplas

Para q reac6es multiplas independentes e n espécies:

Q-W, - FAOIZHCPJdT VZ( )AH (T)=0] (1.93)

O

r; = taxa de consumo da espécie limitante j na reacao i

AHg;; = variacao de entalpia da reacao i por mol da especie limitante j reagida

Desprezando W,, assumindo C;'s constantes e substituindo Q = UA(T, - T):

g
UA(T,-T) AOZHCPJT ~T)=V Y (=1 )AH (T)=0| (199)

i=1

Exemplo: Balanco de energia para a reacdo em série A 4 >B

Y

|

UA(Ta _T)_ FAO [CPA T QBCPB T QCCPC ](T _To)_v [( )( R1A "‘( rzs RZB )] =0
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Reacdes Multiplas
Reacbes multiplas em reator tubular

O balanco de energia em termos de conversao para uma unica reacdo ocorrendo em
um PFR é dado pela Eq. (1.95):

dT = Uca(Ta _T)_ Fa (_AHR (T ))

dv "
Fro [Z 6,Cy; + XACPJ
j=1

(1.95)

Em termos de vazao molar (FOGLER, pag. 418):
dT _Ua(T,-T)-r,(-AH.(T)) (1.96)
dv 3
Z FJCPJ
j=1
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ReacOes Multiplas

Para q reac6es multiplas independentes e n espécies:

o va, TR (5)(AHG (M) won

i=1

av L
Z I:J'CPJ'
j=1

r; = taxa de consumo da espécie limitante j na reagao i

AHg;; = variacao de entalpia da reacao i por mol da especie limitante j reagida

= Exemplo: Balanco de energia para a reagdo em série A—*—>B—2-C

dT _ Ua(T,=T)+[ (=1 ) (~AH ) + (1 ) (~AH ) |
av FaCpa + FsCpg + FCpe
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