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RESUMO 

Uma forte influência d011 efeit011 de difusão inira.pariicular é observada. na. desidroge

na.ção do n-dodeciiJlo num catalisador comercial de Pt-Sn/ Al203. Dados experimentais de 

compooiçíio na superfície de partículas inteiras foram obtidoe num reator "sem gradientes 

externos» do tipo Ca.rberry para uma temperatura de 450 "C, preBBíi.o de 2,4 atm e ra.zíio 

molar de alimentação H~/C 1 ~H26 igual a 5 e 10 e H2 /N2 igual a 3. ProblemM de gradiente 

de temperatura e concentraçíio a.o longo do reator com cesta rotatória foram resolvidos com 
modificações do sistema de aquecimento do reator. O. valores de taxas de rea.çíio obtida. 

foram combinados com &S expressões da taxa de reação intrínseca, o que permitiu calcular o 

fator de efetividade. VaJores muito baixos do fator de efetividade foram encontrados para as 

reações em série dodecano J. dodeceno J. dodeca.dieno ..!!. aromáticos. A complexidade do 

sistema com três reações consecutivas e a difusão multicomponente, em partículas porooas 

e esféricas de catalisador, tornam complexa a modelagem do processo de difusão intrapar

ticula.r. Equações de difusão do tipo Stefan-Ma.xwell modiflcada.s foram combinadas com M 

equações de baliiJlÇO material para o componente chave de cada reação; não foram incluídoo 

os efeitos de gradiente de pressíio e da difusão superficial. Valores experimentais do fluxo 

molar do dodeceno, dodecadieno e aromático na. superfície do catalisa.dor foram ajustadoo 

pelo método de colocação ortogonal global. O método maten:uí.tico de resolução adotado 

revelou-se inadequado para este sistema. (reações rápidas que geram fatores de efetividade 

muito ba.ixos), sugerindo a aplicação de outr011 métodos como a colocação ortogonal em 
elementos finitos. 
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INTRODUÇÃO 

As reações de fluid06 sobre catalisadores s6lid06 pOBBuem características próprias - di

ferentes daquelas consideradas pa.ra. as reações homogêneas. O estudo destes sistemas é 

muito importante, pois a. grande parte dos proceesos industriais apresenta. rea.ções ca.talisa

dM por s61idos por0808. A principal diferença entre a catálli!e heterogênea e a homogênea 

é a presença de fronteira~! entre a fBBe sólida e a fluida, a qual pode influenciar bastante a 
velocidade global da rea.çíi.o. O estudo quantitativo da cinética. 1 o qual consiste em expressar 

a. taxa. de rea.çã.o em termoo de concentração doo componentes e temperatura. da fMe gM06a, 
é fundamental para o projeto e otimi.za.ção de reatores. 

Na ca.tálise heterogênea, devido à pre~~ença. d1111 f~~~~es sólida e fluida, deve-se incluir oo 

efeitoe de tr~;nsportes de mMSa. ne. iii.Xa. global de rea.çã.o : oouvocçoo entre a. 11uperfície 

do catalisador e o fluido e difu!lÍÍ.O inirapa.rt.icular de :re>~.gentes e pmdui011. O efeito d&. 

trllJlsíerência de massa intrapartícular é gerar um gradiente de ooncentra.çíí.o de reagentes e 

produtos dentro da partícula, reduzindo assim o valor da taxa. de reação global. Tod06 estes 

e!eit011 de transporte interno se tomam menos importantes quando o tamaubo da. partícula de 

ca.talisador diminui, por este motivo 011 experimentos para determina.çã.o da taxa intrinBeC~~. de 

reação são realizad06 com o eata.lisado:r :reduzido ao menor te.manho poet!Ível. A influêncie. da 

convecção erlema deve !let reduzida ao mínimo pO!li!Ível, a fim de que pOIIBa ser desprezada. 

O presente trabalho propõe o estudo de difusão multicomponente junto eom a reação de 

desidrogena.ção do n-dodecano sobre um catalisador industrial à base de platina suportada em 

alumina. O principal objetivo deste trabalho é apre~~Cnta.r uma metodologia para expressar 

quantitat.ivamente a influência da difusão 11011 poroo oobre a cinética da reaçíi.o e modelar o 

fenômeno físico a partir de dadoo experimentllis. 

A reação estudada é de gnmde interCI!!!Il, poÍ!I a desidrogena.çã.o caíalítica de n-parlllina 

e.om r.adeia de lO a 13 átolllO!I de carbono fM parte da roia de produção de linear alqull

benzeno, principal participante da f6nnula de detergentes biodegradáveis. A D ETEN QUÍMICA 

S/ A, flituada no Complexo Petroquímioo de Cama.ça.ri, é fabricante de linear alqull-benzeno 

e poet!ui sua. unidade industrial dividida em dois proce!lllO!!: convernoo das n-parlllinM par&. 

u n-olafinu cottellpondentes (catwad!!i por Pt-Sn-In/ Al20 3) e alquilaçíi.o do benzeno com 

n-olclinas em pre~~Cnça. do catalisador ácido HF. 

A cinética intrínseca para a rea.çã.o estudada foi determinada num trabalho 11.11terior [16]. 

Testes eom diversos ÍllJlllll!bOB de ca.talisador foram rewados. &ites evidenciaram uma. forte 

influência do processo de difusíi.o nos poros do ca.ta.lisador (F:Ig. 0.1 ): para. partículas intei:r11.11 

de catalisador foi obtida. uma. conversão a ole:lina.s de 6,4 %, enquanto que para o ca.l.alisadoi 

l 
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Figura 0.1: Gráfico de Conversão a Olefina.s vs. Inverso do Diil.metro Médio das 
Partículas 
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com menor diil.metro foi obtida uma conversão de 16,4 %, nas mesmas condições de reação. 

Um modelo matemático pa.ra a. cinética. de reação intrínseca foi proposto através do ajuste de 

dados experimentais obtidos num reator tubula.r. O mecanismo em que se baseia a proposta 

é representado por três reações em série: 

n- dodecano ç::O dodeceno ç::O dodecadieno - aromáticos 

Proce!lsos envolvendo reações múltipl...,., como a rcaçíio em queotão, exigem informaçÓ<'.I! 

detallu1.dM sobre os fenômenos que ocorrem nas partículas de ca.talisador, poÍB a conversão 

e seletividades da reação podem ser multo sensíveis à difusão intraparticular. 

U tiliza.ndo-se a equação da taxa de reação intrínseca obtida anteriormente, foi formulado 

um modelo matemático de reação e difusão multicomponente aplicado ao caso em questão. 

Equações diferenciais pa.ra o balanço de massa dentro da partícula esférica de caía!Íl!ador 

e para 011 fluxos molares (consíderando um processo de difusão estacionária, e 

isobárka} sií.o resolvidas para a obtenção do perfil de concentração doo componentes ao 

longo do raio da partícula esférica de catalisador. O fator de efetividade, 'r/, a ""><;ao 

de consumo do reagente i é obtido a partir da definição abaixo: 

onde Vp é o volume d& partícula, (-R,) é a taxa de consumo do reagente i, (-Rt,s) é a. taxa. 

de coneumo do reagente i pMa llll condições na superfície d~~, partícul&. 



A coleta. dos dados experimentais (composição e temperatura na. superfície da partícula.) 

deve ser reaJigada. num reator sem gradientes externos. O reator tubular, usado para. a. ob

t.Gnçã.o de dad011 de cinética intrínaeca., não é adequado pa.ra este trabalho porque a. c:onvel1!ão 

varia ao longo do mesmo, acumulando &88Ím erros no valor de conversão no efluente. No 

prcrente trabolho foi usado um reator de reciclo interno (do tipo de cesta rotat6ria). O 

Bistema. reacional, livre de gradiente e:demo de concentração e temperatura, permite supor 

que a.s condições na superfície do ca.talisador são a.s mes:m&B da. saída do reator. 

No desenvolvimento do modelo matemático para. düusão multicomponente com múltipiM 

reações será determinado o valor do ía.tor de correção, "'(, o qual considera. a tortuosidade 

e a variação de á.r:ea de seção transversal dos poros, além da porosidade da partícula.. A 

partir do valor de 7 adequado ao miem&, eão compe.radoe vnloree experimentais de fluxo 

molar com aqueles calculados através do modelo matemático. A partir desta comparação 

são analisad&B a validade do modelo matemático e da. expressão pa.ra a taxa. intrínseca. de 

reação. 



CAPÍTULO 1 

REVISÃO DA LITERATURA 

1.1 INTRODUÇÃO 

Na catálise heterogênea, devido à presença da fase s6lida e fluído., deve-se incluir oo efeitos de 

transporte na. ta.x& global de reação. Pera converter roogentes a produtos, h' uma eequênci& 

de paB!IOII, envolvendo 01!1 procfli!I!IOII de ir&n!!Íe:rência de ml>l!l8a e energia : 

l. Transporte de reagentes da 

cata.lisador. 

a superfície externa da partícula sólida de 

2. Difusão intro.particular dos rea.gentes dentro du pari.ículo.s porOI!Il.ll do ca.íalie~or. 

3. Adsorção dos reagentes nos sítioo cata.líiicos no interior da partícula. 

4. Reação química de reagentes ~sorvidos para. produtos adsorvidos. 

6. Difusão dos produtos desde o interior do poro até a superfície erlem& da partícula.. 

1. Transporte dos produtos da interface sólido-fluído para o seio do fluido. 

Para um estudo completo de uma re&Çii.a caia.líiica lu::terogênea torna-se necessá:rio veri

ficar a influência de cada. p&SSO ou conjunto destes na velocidade global de re&Çio. Os pw;soo 

3 a 5 representam a cinética intrlnseca de re&Çoo, 011 p&SSOS 2 e 6 reJ;m:sent,am o pr(>eesso 

difusão intra.pa.riicular de reagentes e produ toe, enqua.nio oo pa~iEDE 

de convecção da superfície do cataliswlor para o fluido. 

estudoo de cinética intrínseca é gero.lmeni.e propooio um meca.nismo de rei!.Çio 11111. 

superfície catalíiico., envolvendo eia.pM de adsorçã.o e dessorçã.o dos oomponentes. É M8U

mido que um dOB passos de 3 a 5 controla a velocidade da rei!.Çio, e então é desenvolvida 

ufDIII. equ&Çã.o da. to.xa com parâmetros cinéticos dependentes da temperatura.. Qg vlll.lores 

numéricos diii.B constantes são então del.erminados a partir do ajuste da equi!.Çio propoota, 

utili!!ando-se dadO!! experimentais livres de efeitos de transporte. 

O efeito da transferência de m&~~~~~~.in\raparticulo.r, representwla pelos po.ssoo 2 e 61 é gerlll.l 

um gradien\e de concentri!.Çio de reagentes e produtos dentro da partícula, reduzindo II8SÍm a 
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taxa de reação global. Todos estes efeitos de transporte interno se tornam menos importan\es 

quando o tamanho da partícula. de catlllisador diminui, por este motivo os experimentos para 

deiermÍDa.çá.o da. ta.:xa. intrí'nuca. de rea.çã.o eã.o rea.lirr.a.d"" com o cai..W.a.dor redu~~:ido a.o menor 

tama.nho possível. Para prediser taxas de difusão em material poroso é ne<:e8111Í.rio leva.r em 

conta algumlll! coneideraçõee: 

• O arranjo tortuoso, interconectado e aleatório do meio poroso torna desconhecido o 

comprimento do caminho de difusão. 

• A difusão do g.;., no meio poroso pode ocorrer com moléculas do fluído chocando-se uma 

com 88 outr88 (Difusão molecular) e/ou com as paredes doo poroo (Difusão Knudsen). 

A taxa de reação e seletividade de um sistema de reações catalíticas heterogêneas podem 

~er lligmfica.tivammf.e influmàa.d~ pelo trausporle de mu~~a. na. partícula. porosa. de ca.twa.

dor. Estudos de difusão intra.parlicular oom rea.çâo são largamente analisados em livros sobre 

cin6i.icf>. químic& [33] [23], porém eã.o coueideradoo somente sietemM l!imples com uma única 
reação ocorrendo no intsrlor da partícula. Divemos modelos são usados para 11. prediçã.o e a 

correlação de transporte de III.ll88a em sólidos porosos, devendo-se escolher o maie adequado 

para o sistema a ser estudado. Não é encontrada na literatura nenhuma aplicação destes 

modelos a ca.twadores de platina. suportados por alumina., uem em reações complexas de 

desidrogenaçã.o de n-para.finas. 

Uma. parte essmcial para a modelagem de eleitos de tra.nsporle de massa intsmo é o 

conhecimento prévio de valores doe parâmei.roe cinéticoe e de transporte, os quaie aparecem 

respectivamente nas equações de balanço de massa e nas expressões para os fluxos molares. 

Parâmetros cinéticos sã.o determinados através de estudos cinétiCO!! experimentai® sob con

dições taie que efeitos de transferência. de massa e calor sejam desprezíveie. Parâmetros de 

transporte intraparticular podem ser obtidoo a partir de experimentos rewadoo 110b con

dições de reaçã.o química. na. presença e:><clusiva de efeito~~ diíumvoo internos. Uma poeierlor 

otimieaçã.o destes pal'âmetroo permite eniã.o obter um ajuste dOI! resuhadoo experimentai!~. 

A um de laboratório adequado para tal estudo é portanto fun

damental. 

1.2 MODELAGEM DA DIFUSÃO MULTICOMPONENTE INTRAPARTICULAR NA 
PRESENÇA DE REAÇÕES QU1MICAS 

Para diíusã.o multicomponente de mistur!lll ga.sos!lll a. bsix!lll e moderadas pressões, com 

pressão e tempera\ura constantes, pode-se usar a descrição geral da teori11. do "dusty gu" 
de Ma.son et al. [26] pa.ra. a diíusã.o em poros. Esta teoria. uiilisa. 0111 r~>~~ulta.dos da. cin~tica 



doo gases e pode ser claramente visuafu:ada : 

[ 

fluxo devido l [ fluxo devido l [ fluxo devido l [ fluxo ca'U8a.do l 
fl'UIIJo'"' a difusão + ao eacoamento + a difusão + por outros 

ga.so11a viaco11o 11uper f icial pote.nciai11 

Ni = Nf + Ni + Nf ... (1.1) 

O fluxo difusivo pode ser determinado pela expressão modificada de StefiLD-Ma.xwell, exten
dida a uma mistura de n.. componentes, para pressão e temperatura constMtes, levMdo em 

conta a difusão molecular e a difusão Knudsen : 

ND ... !I'ND -!I·ND 
- c'ily; = ..:.:.LK +"" 1 

' ' 
1 para i:::: l, ... , n 01 D i:.....~ nm 

i,ej i•l ij,e.J 

(1.2) 

onde ~ 
1 

é o ooeflcieute de difusão bínw efetiva e DK 
1 

é o coeficiente de difusão Knudseu 
tJ,e t,e 

efetivo. O fluxo de oocoa.mento viM.ooo devido a um gradiente de prei!!Biio é obtido da equ&.Çii.o: 

• Bo1't 
N; = -y;( RgTp, )'i11', (1.3) 

onde Bo é a eonstiLDte de Darcy, uma função da geometria do meio poroso, que é igulll 
a. ;:'.! /8 para poros em forma de cilindro longo de raio F e p, é a. viscosidade do gás. A 
difusão superficial, geralmente desprezada pela. maioria. dos pesquisadores em seus estudos, 

é a difusão de espécies molecula.res adsorvidas sobre a supel'ficie da pariícula. de catalisador. 

Por ser pouco conhecida., esta não será objeto de estudo deste trabalho. Uma revisão dos 

principais mOCILDÍSmos de transporte íntrapariicular (difusão molecular, difusão Knudsen e 

difusão superficial), contendo uma. discussão do grau de ocorrência de cada um destes em 

ma.croporos ou micropo:ros de ca.ta.lisador, foi recentemente pul:Jieada. [21}. 

1.2.1 Efeito do gradiente de concentração 

Em 1974, utill11ando a formulação (1.1), Feng, Kostrov e Stewa.rt [10] test11nm experimen
talmente, em uma. célula de difusão, alguns modelos propostos para o cálculo de Nf com 

a. hipótese de que N: ~ N{ ~O. O modelo que melhor descreveu os dados experimen~a.is 

foi aquele com parâmetros ajustáveis w1, W:o~, F1 e F2 que leva em consideração a presença. 

de dois t..manb011 de poros, porém resultad011 sa.tisfa.tórioo foram produ11idoo oom um únioo 

ta.miLDho de por011: 

(l 

com 

(1.5) 



e 

(Ul) 

01!1 auioml obeervarll.tn que com a adição do ienno de dnul!lio auperficial 01!1 dmv:iOI!I etJtre 

va.lorea ca.lculados e experimentais de diíusividade diminuiram. 

Um dos modelos teatados por Feng, Kostrov e Stewa.rt usa o método de Wilke pa.ra o 

cálculo da diíusividade: 

( 

1 1 ... llk ) -l dCi 
N; = Wt VK (r!) - 1- lli L '1J'.':_ dz 

' lcl lon;; 
h;!l 

(1.7) 

Esta forma apresentou o pior ajuste dos dados experimentais enire os modelos comparadoo. 
Apua.r disto, em 1989, Eluasha.ie [9] m011trou que a equa.çã.o simplificada. de Wilke sem o 

termo de dü'usã.o Knudsen produz resultados finais sa.tisfa.t6rios na. modelagem heterogênea. 

de reatores industriais de amônia em comparação com o modelo rigoroso de Stefa.n-Maxwell, 
o qual exige um algoritmo de soluçã.o mais complexo. Os cálculos foram feitos para uma 

reaçã.o única reversível em sistemas multi.componentes, mas o autor comenta. a. possibilidade 

de usar estas equações mais simples pa.ra as reações reversíveis múltiplas para reforma de 

metano. 

Sebneider [31] aplicou a equação (1.2), de uma forma genera.lizada, à uma rea.ção simples 

irreversível obtendo a ~~eguinte formulação para o fluxo molar 

para i= 1, ... ,p 
(1.8) 

pa.ra 1 = q, ... , n. 

onde 

para i== l, ... ,p (1.9) 

(UO) 

p é o número de componentes que participam da reação e a; é o coeficiente esiequiométrico 

da espécie i e o componente chave da reação é indicado por l. EstM expressões são resolvidM 
juntamente com o ba.la.nço de massa dentro da partícula: 

para i= 1, ... ,p 

para i = q, ... , n, 
(1.1 



com aB seguintes condições de contorno 

!li = (y;)s 
dy; =o 
d:r 

(1.12) 

(1.13) 

onde L ~ o raio da partícula esímca de catalisador. Oom est.e modelo, foram test.adaB vá.riaB 

equações de taxa de reação com cinéücaB do tipo Langmuir-Hinshelwood (mecanismos com 

um e dois sítios catalíücos) para reações superficiais com uma ou duas moléculas. Para as di

vemaB expressões de taxa de reação foram analisados 011 efeitos da forma da equação cinética., 

da geometria da partícula., do gradiente de temperatura e d011 parâmetros de ad1101'<$io du 

equações de Langmuir-Hinshelwood nos resultadoe de fatores de efetividade. Neste trabalho 

ainda comentou-se sobre problemll!l matemáticos freqüentemente encontrados na modela

gem de difusão intraparücular mulücomponente, como a instabilidade a a multiplicidade de 

soluçÕes. Neste trabalho nada comentou-se sobre OB efeitOB dos pl!lârnetros de transporte. 

Schneider e Foit [13] mostraram que parâmetros de transporte ava!iad011 de medições de 
permeabilidade e difusão sem reação caracterizam bem aB propriedades de irMIIÍerêncin de 

massa em um Cll.ialisador poroso eomercill.l Qo.Mo/ Al20s e parecem m!W! adequadoo que 08 

dadm de difueividade efetiva comumente usadoe. Ae constMíes de iraweporie usadu r,P e 

tf; foram definidos pelo modelo de transporte médio em poros (MTPM) e são independentes 

d88 condições experimentll.ls (temperatura, pressão, natureza e composi~ do gás): 

D~ 
1 

= rtf;1i:• = rtf;(2/3)vt 
'•"' " 

(1.14) 

(1.15) 

onde vt é a velocidade térmica média das moléculll!l. A independência destes parâmet.ros 

sobre 88 condições experiment!W! torna viável um projeto otimiz!Mio de estrutura da pa.rt.ícula 

de catalisador, do ponto de vista de conversão e seletividade. Os a.u,ores comentam que 

é possível modificar estes parâmetros da alumina, através dM condições de preparlll';cio, 

mantendo a mesma á.rea superficill.l do Cll.taliaador. 

A reação utilizada pua B, mclde!~gcm 

duM reaçóel! t'f!t<e.quiometriCII.mente macp,~ndiclll>es: 

04H4S + ilH2 ""' 04Ha + H2S 

O,He + H2 ..,. O•H1o 

A modelagem da tua de reação e seletividade para pariículM inteiras de ca.talia!ldor 

realizada com a suposição de partícula isotérmica e isob!irica.. As diferenÇM entre os valores 

de fatores de efetividade e 08 cll.lculadoo m011trarn que o modelo propoo~ é aparentemente 

aceitável. 

Para uma descri~ m!W! precisa. d&. cinética de uma. partícula de catalisador, 011 a.u~res 

e.jlllriaram ..., conaie.n!.ce de. t.e.xe. de hidrodetrulíuri&e.çii.o c hidrogcne.çii.o com um fator único. 



Est.e ajuste foi realizado através de ot.imizaçllo, utilizando como função objetiva a soma doo 

quadrados doo desvioo entre oo fatores de efetividade e as seletividades à produção de butano 

exp<~rimeutaiB e calculado&. Foi verificado também que a mudança do valor d011 paxâ.nwira<~ 

de transporte obtidos experimentalmente produziam piores resulta.d011. A correção com um 

fator igual a 1,4 representa um aumento de 40% na atividade catalíiica. Com a correçiio, o 

fator de efetividade e a seletividade calculad011 são bem pr6:rimoo 11.011 valores experimentais 

(desvio médio de 8 %). 

1.2.2 Efeito do gradiente de prCI!8io 

Um modelo, descrito a.penllll peloo e!eiioo de difu11ão molecular e Knudaen, foi aplicado 

à reeçíio simples de hidrogena.çíio de ciclopropa.no para a produção de propano sobre um 

cailllisador de Pd/ Al20 3 em temperatura ambiente[3l]. O autor uoou uma apro:rimi!.Çilo 

ma.iemática para a equação (1.8) aplicada uma dimenBão, reduzindo pa.ra (nc- l) 

equações diferenciais através de relações entre !lll frações molares : 

(1.16) 

onde i varia de 2 a n0 , 1 indica o componente chave e p é o número de compouenies parti

cipantes da reação. Através de cálculoo com várioo valores de raio médio dos poros, pode-se 

observar a variação da soma de frações molares no centro da partícula de catlllisador, indi
ca.ndo assim uma alteração na pressão total, como pode ser visto na Figura 1.1. 

A adição do termo relativo ao eseoamento viscoso, N,V , em sistem1111 multicomponenies, 

na p:reeença de múltipl11.11 reações, toma bem complexo a re!!Oiução matemática d11.11 equações 

diíerenciaiB. Õerná, Zahradník e Schneider [17] analisaram o efeito do escoamento forçado 

e estabeleceram a.lgum1111 condições sob as quais esta contribuição pode ser desprezada. Foi 

mostrada matematicamente que esta contribuição não pode ser de~~preza.da de uma forma 

geral, pois nem sempre é satisfeita a implicação matcm.á:iica.: 

" l E !li = I ===> nR = o, {1.17) 
l=l • 

moomo D& região de predominância. de difusíi.o molecuiw onde 1/ !Y.' < Dff>. Os aukn.3!1 
I IJ 

f.Omeni&m, porém, que tais condições exilltem quando 11. contribniçiio do <e~~CO!I.menio 

ao fluxo líquido da mistura reacional é d!!!!prezível do ponto de vista prático. Para uma d · 

reação catalítica, o valor de (l - E lli) 110 centro da partícula fornece um~~, medida do 

da contribuição e também um critério para 1111 condições sob as quais o efeito do escoame1 . o 

forçado pode ser desprezado com segurança.. 

Na mesma, publicação, 08 autores mO&tram o efeito da. contribuição do escoamento vi!!cooo 

110bre reações cat.a.líticll.ll heterogêneu coneecutiv11.11. Foi moe\rado que o erro cometido por 
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Figura. 1.1: Soma de frações molares para hldrogena.çã.o de ciclopropa.no na condição 
· de conversão total de ciclopropa.no 

Raio Médio do Poro: (1)0,836 nm, (2)83,6 nm, (3)8360 nm. 

desprezar o gradiente de pressão na partícula porosa depende primeiramente do diâme~ro 

médio doe poros. Em poroe estreitos, os desvios de E !li da. unidade são maiores, porém foi 
verificado que somente em poroo extremamente largos (500 nm) exibem desvios desprezíveis. 

Os erros no fator de efetividade, cometidos por omissão da expressão (E v• = 1), torna-se 
mais evidente em poroe largos. Para o mesmo diâmetro médio dos poroe, o erro cometido por 
desprese.r o efeito da viscosidade também pode ser influenciado pela seletividade. Os autores 

concluem que não é pOl!SÍvel 111!8egurar se o escoamento forçado desprezado deve causar erros 
consideráveis nos balanços. 

Por outro lado Haynes Jr. [18] conclue que é poesívE'l desprezar M contribuições do eBOOI!r 

mento viscoso resultante, com pouc& perda de ocurácia no resuUado final. O autor afirma 
que, para va.lorE!E! reais doo par~tros, o escoamento visemo não contribue aprocia.velmen

te para a variação de pressão ou cálculoo de fator de efetividade em partícuiM porOBM de 

Cll.talisador. As equações simplificadM eliminam um parâmetro experimen'l.al e são l'l.lgebri
c~~.mente menos complexu que u equii.ÇÕil!l rigoroou, u quais incluem tm:moo de viseooidade 

dependente da concentração. 

Em 1984, Scneider [14]noou um modelo com a. adiç;io da contril::miç;io do esco~m~ento 
~ 110b forma nmtricial dii!1!1!1lvolvid11. p11.1'1!. partículu esf~u: 

(U!!) 



u 

onde 

(1.19) 

Kn; representa. o número de Knudaen do componente i na. mistura. (ra.zã.o ent.re o caminho 

livre médio e o diâmd.ro capilar), w é a constante de deslizamento (w = 3w/16 ou w = w/4 

é geralmente aceiro para capilares), p. é a viscosidade do gás e (f"J p.)/(rp.) :F (rp.)/ p.. As 

rea.ções estudadas são as mesmas mostradas na página 8. Foram realizadas compara.ções 

com o modelo matricial formado pela expressão (1.18), com e sem o termo referente ao 

escoamento viscoso. Os resultados moetraram que os fatores de efetividade e seletividade 

ohtid011 pela simplificação foram quase 011 mesm011 que para um CII.!!O nã.o isohá.rico - u 

diferençae foram em todos 08 CMOII menores que 0,5%. Foi obeerv!?.do que 08 erros em 

seletivida.de causados pela simplificação inapropriada foram maiores com diferenças de até 

7% em relação aos cálculos não simplificados. Schneider conclue que seja ra.:roável esperar 

que esta. simplificação seja aplicável a vários outros sistem.es. 

Schnitzlein e Hofmann [32] apresentaram expressões de modelo de pariícula formuladas 

em íennoo das condições do fluúlo em volta da partícula. Devido a. coruW:leração explícih. 

du ,;ondições de contorno na. superfície da. pa.rtícula., as equações do balanço de um reator 

de JIÚl!\ura heterogênea com uma ]>~Arede fria pode ser facilmente incluída nM expJCI!I!!Õet! 

da pa.riícula sem qualquer modificação ao m~todo proposto. Os autores calcularam a de

pendência do coeficiente de difusão binária efetivo de H2 sobre a posição espacial dentro da 

partícula. Para. a. hidrodeaulfurizaçã.o do tioíeno, eles confirmaram a. conclusão de Schneider 

[17] de que o modelo "dulli-gBB" produz um perfil idêntico de difusi.vid!?.de para os dois cas011 

(com ou sem escoamento viseoso). 

1.2.3 Resolução Matemática 

A l"e&&luçã.o dM equações diferencillill que deserevem oo fenômenoo de difu6io e reação, par~~, 

sistemll.l! com múltiplM reaçê;es dentro de partículas de catalis!?.dor, sempre representMam 

um problema matemático complexo. Vários métodos foram prop011tos para a convergência 

a resultadoo finllill. O objetivo da modelagem é determinar um valor de fator de efetivi· 

dade próximo 11.011 ohtid011 experimentalmente, ~ como descrever nm perfil coerente de 

concentração dentro da partícula. 

Par~> a reeoluçã.o m&temÁtica drr.e equaçõee dilerenci..i. que d"""""vem o fenômeno em 

estudo, pode-se usar o método de integração tr!?.dieionalmente conhecido por Runge-Kutta. 

Um dOB problemas encontrados no processo da Integração é a estimativa doo valores de con· 

ceniração doo componentes no centro da partícula. (Z = O, onde Z é a posição Mlimensional 

de raio da. partícula). Técnicu di:ferenl.a para. a. est.inmt.iva doa valores inicia.is para inte

gração foram niiliz!?.das por dois grupos de pesquis!?.dores: Fott e Schneider [14} utilizaram o 

método iterativo conhecido como "shooting" 1 no qual uma nova integração é necee&á.ria para 
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o cálculo de uma estimativa para M concentrações no centro da partícula; Kaza, Villadsen 

e Jockson (20] recorreram ao método de Newton-Rapheon usando uma funçií.o sensibilidade 
para os resultados na superfície da partícula ( Z = 1) em relação aos valores estimados 

concentração no centro. 

Fott e Schneider resolveram o modelo com a contribuição de escoamento viscoso, utilizando

se do deslocamento consecutivo do limite inferior de integração em Z (por exemplo 0,7 1 0,5, 

0,3, 0,15 e 0). Kazza et a.lli. integraram a equação diferencial do centro da partícula para 

a superfície, enquanto que Schneider e Fott utilizaram a integração na ordem inversa, dimi

nuindo assim o número de condições iniciais desconhecidas que passa a. ser igual ao número 

de reações. A integração em ordem inversa aumenta. a. complicação do processo iterativo com 

o a.pa.recilnento de valores nega.tivoe de concentraçõe" durante o proc.,.,o. Em geral, el!tee 

métodoe de estimativM de valores iniciais para concentrações ou fluxos molares favorecem o 

aparecimento de valores negativos de concentração nas iterações, o que dificulta o !Jr<Jcesso 

de convergência. a.os resultados. 

Em 1980, foi publicada pela primeira vez uma aplicação do método de colocação ortogonal 

ao problema de düusií.o multicomponente na presença. de múltiplas reações [19]. S0rensen 

e Stewa.rt [34] us&:ra.m o método de colocaçii.o ortogonal com as relações pa.ra oo fluxos 

numericamente invertidas, obtendo expr"""ões da. forma.: 

"' 
N; =L G;/\?cj i=l, ... ,nc (1.20) 

i=l 

com c; igual a concentração do componente j. As expressões acima foram então combinadas 

com a forma discretizada das equações de balanço de material para obter equações para 

as pressões parciais. Para. modelos que usam as equações de Stefan-Maxwel, as quais são 
implícitM nos fluxoo e noe gradientes de concentração, uma solução explícita da forma da 

expressão (1.20) é muito complexa para. m.is!,urM com mais que duas substânciM. 

Ainda em 1980, 

resolvendo equações diferenciais explícitas nos 

camento no eixo da coodernada de posição de 

co:ncE•ntraç;ao com um Clc!Ho-

- ] - z é 

a coodernada adilnensional} para as concentrações, d!spollh'ell! para 
= 1. Este método foi testado para o modelo de " uu"-1-1"", autores COIJ.:wntarn 

que é preferível o uso do procedimento de integração ocoplado com um procesao Jteltatlvo 
para o cálculo dM condiçõe~ contorno pan• cMOo em que a taxa 

exibe grandes variações sobre a faixa de integração, ou seja, casos de baixo 

efetividade. 
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1.3 CINÉTICA INTIÚNSECA 

Dad011 robre a cinética intríneeca e meca.nmmo de reaçõee de dmidrogenação de n-para.iinae 

com alto número de átomos de carbono sobre catwador de platina em alumina foram 

apresentados a partir da década de 70. A cinética destas reações são severamente complicadas 

pela ocorrência !Úmultâ.nea. de reaçõee de cidizaçiio, aroma.tização e illomerizaçiio, por isso 

não tinham sido examinado experimentalmente antes. O estudo desta. foi impulsionado pelo 
rápido desenvolvimento da produção de surfadantes, pois as olefinu lineares com 10 a 14 

áiom011 de carbono são mat.ériae primae para a :fabricação de detergentes biodegradáveill. 

Em recente trabalho, Gangemi[l6J revisou os principais trabalhO!! publicadO!! sobre reações 

de desidrogenação, com ênfase para a de n-pa.rafinas maiores. 

Análises referentes A cinética desidrogenação de n-decano sobre catwadores com 

0,25 % de platina em "f • alumina (mais promotores como tungstênio e l!tio e eom raio 
de p!lrlfcula. na. ía.ixa 0,5-1 10 mm e densidade bulk de 0,55 g/cm3), !oram de extrema. im

portância para o desenvolvimento de equações cinéticas para a formação de olefinas, diolefina~~ 

e aromáticos. Exame dos dados experimentais confirmaram diversas hipóteses: 

• A desidrogenaçiio ocorre po:r meio de reaçõee em série com a formação de aromátiOO!l 

não inibindo a reação : 

f . 1 l f. :1 d' 3 ' . n - para tna .,... n - o e tna .,... tenol! ...... aromatscos 

• A reação ocorre via. et~íá.gioe leni.OB de dfl!!!IOJção dos iníerrnediá.riOI! ( olefinae e dienO!!!). 

• Pelo menos um dos produtos (olefinas ou dienos) inibem as reações de formação de 

olefina.s, dienoo e a.romá.tiOO!l . 

• As reaçõee de cra.quea.mento e oomerização nil.o ocorrer&m de :form& signiflc~~,tiva DM 

condiçõel! expcriment!W! us&dM. 

li a diminuição da concentração de hidrogênio na milltur& de reação, a t~~.Xa de for-

M"''"'"'"" de hidroc&rbonetoo a.romá.ti0011 aumenta em um grau alto e a tii.Xa de formação 
ole:finas cra'!Ce em um grau menor. 

Em 1984, O!l rl'll!lult&dO!! cinéticoe obtidoo com n-docano Íora.m edemlid011 à deaidrogena.çil.o 

de n-undecano e n-dodeca.no [30], mootra.ndo a validade doo moca.D.Íilmoo desenvoMdoo. As 

obse:rv8ÇÕe!llist&das acima foram úteis para 11. formulação das equações cinéticas; para a. reação 

com n-dodecano : 

(1.21) 



(1.22) 

(1.23) 

onde 

(1.24) 

Os parâmetros cinéticos dependentes de temperatura 11\1, X-1> K-2, n_a, x,, m1 e m2 foram 

ajustad011 à. equação de Arrhenius. Os experimentO!l para obtenção ele dadoo de taxa de 

reação, usados para a obtenção doo parâmetros, foram executados em um reator de fluxo 

circul!ínte em pretll!ão &tmO!!féri~ na, f&ixa de ~emperatura 450-470 °0 e com o mesmo cahr 

liaador usado para. a. reação com n-doc!Uio. A conversão total do n-dodeca.no variou de 6 a 

26%. 

Gangemi[l6J propôs um mecanismo em que a. desidrogena.ção do n-dodeca.no, do l· 

dodeceno e do 1 ,3-dodecadieno ocorre através de uma adsorção dissocia.tiva. dos componentet~. 

Além disso, foi assumido que o hidrogênio é admrvido di.ssoci.a.tivrunente e que os dienos e 

t.rienos a.dsorvidos estão prennt.es na superfície e a concentração doo outros compostos nesl.a 

é muito pequena. A partir deste mecanismo, juntamente com BB hipóíeses de Sobykhova et 

alli [30] list.adas acima, foram desenvolvidas matemati~mente as equações de taxa de reação 

r11 r2 e r3. Obtiveram-se expressões iguais as (1.21), (1.22), (1.23) e (1.24), porém explícitaB 

nas constantes de equihbrio : 

Ki =-
n_; 

(1.25) 

Os dados experimentais usados para o ajuste das equações de taxa, de formação foram obtidos 
em um reator tubular isotérmico, operMdo de forma. integral, no intervalo de íemperatnra 

'Dt.l·'±t•v "C a 2,4 e molar de de H./C12Hu igual 

a 10 e com um caialísador comercial Pt-Sn-In/ Al~Os. 

1.4 REATORES CATALÍTICOS DE LABORATÓRIO 

Para. a coleta. de dados experimentais de conversão adequados a.o estudo determinado 
cinética. de reação, é n.,.,.,..,.ário um critério rigoroso na. I!IICOllia. do re11.tor. Cada estudo de 

cinética possui hipóteses pré-estabelecidu, M quais devem ser obedecidas o mais próximo 

da realidade pelM condições do reator. Há várioo eetudoo publicadO!! 110bre oe diver!!OI! tipos 

de rea.tore11 ~ta.líticos de labora.t6rio nsa.d011, na. obtenção de da.doo e:x:perimentais[8][7][21] 
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Os reatores de laboratório mais usadoo são basicamente de dois tipos : reatores de leito 

fixo e de reciclo. Estes podem ser claBSificados sob diferentes aspectos : em batelada ou com 
e!ICOlWlento, com ou 11«1m troca. de energia do .W.tema rea.cion&l com o ambiente, diferentu 

modo de distribuição de tempo de residênci& do fluído, operação estacionária ou transiente. 

Outros tipos de reatores cata.líticoo de laboral6rio são usadoe em estudoe especffiCOil, como 
os reatores cromatográ.ficos e 011 reatores de difusão de uma única partícula de ca.talisador. 

1.4.1 Reatores de Leito Fixo 

Os reatores de leito fixo são os mais usados para testar ca.talisador comercial. Há essencial

mente dois modos de operar um reator deste tipo: integral e diferencial. No método integral 

é considerado que a taxa de reação varia ao longo do reator, enquanto que no método di

ferencial a. taxa. de reação é medida diretamente, porém em baixa conversão (abaixo de 

6 %). 

No modo integral a taxa de reação é obtida. pela diferenciação gr6.fica ou analíticn de 
dad011 de conversão por dados de razão de massa de ca.talisa.dor por va.zão de reagente na 

alimentação do reator: 

dz,.. 
(-R,..)== d(W/F) (1.26) 

onde (·RA é a taxa de consumo do reagente em moles convertidos por massa de catalisador 

e po:r tempo, 11: A é a. conversão de reagente, W é a. massa. do ca.talisador e F é a. vazão de 
reagente em moles por unidade de tempo. Uma. das principais va.nia.gens deste modo de 

operação é a possibilidade de usa.r métodos 8JialítiCOil de rotina para obtenção de dados de 
conversão, os quais possuem valores Altos, al~m do baixo custo e da oonstruçã.o simples dos 

rea.tores destinados a. operar desta maneira. A suposição de comportamento "plug-flow" 
pode ser considerada in&dequada, pom na prática pode ocorrer gradientes radiais no tubo e 

efeitO!!! de mistura.longitudiona.l ao longo do comprimento do reator. Estes efeitO!! podem ser 
reduzidos a níveis aceitáveis com o uso de tubos com uma alta rW!íi.o de comprimento por 

di11metro e a diluição do catalisador com partículas inertes. 

No modo diferem:ial a ia:xa de consumo do reagente A é obtida de 

(-R \ _ !IA,o- IIA,J 
A!- WJF 

(1 

onde !IA,o é a fração molar do rea.genl.e Dll alimeni8Çâo do re11.tor e !IA.J é a fração mn•l"r 

do reagente na saída do reator. Para. medir a ía.x11. de reação em diferentes composiÇÕCI! é 

necessário preparM diversas a.limeníaçóes siniética.s, o que pode ser feito 8Jites em um reator 

integral. Devido a baixas conversões, este método necessita de um alto grau de sensibilidade 
analítica obtido auav<BS do uso de detectorEll!! especiais. 

Um dos principais fatores a ser considerado num reator de leito fixo é o seu tamanho, o 

que deve guiar a fli!COlha do liraí.a.mento matemático e du euposiÇÕCI! feitas. Por exemplo, a 



isotermicidade, uma característica importante na obtenção de dadotl cinéticos, é garantido 

somente com dimensões do leito catalítico bem reduzidas (comprimento menor que 20 em 
e diâ.metro menor que 2 em). Em rea.torM onde a. isotermicidade é difícil de ser a.ka.nçada., 

no C880 de reações fortemente exotérmic&~~, o catalisador deve BCr diluído com um material 

inerte. No cMo de testes com partículM inteirM de catalisador, é necessário um diâmetro 

maior que 5 em para o tubo do reator, a fim de assegurar uma boa distribuição do gás. 

considerando-se somente os efeitos de difusão intrapa.rtícula., é necessário a escolha de um 

reator no qual os efeitos de transferência. externa. de ma.ssa. e calor (convecção da superfície 

da. pa.rtícula. a.té o fluído) seja.m considerados desprezíveis. 

1.4.2 Reatores de Reciclo Interno 

Reatores de reciclo interno, "eem gradientes", são encontrados princip!ilmente em duM for

mas: com uma cesta rota.tó.ria. com catalisa.dor (reator do tipo Ca.rberry) ou com a ÍW!le 

g~~Sosa sendo recírculada. através da cesta. de cata.Ji~ador estacionária por meio de hélices 

incorporadas a.o reator (reator do tipo Berty ). Modificações destes tipos de reatores são 

freqüentemente encontrada:s para aplicações específicas con1o, por exemplo, Ma.honey [25] 

fez para. o estudo da reforma ca.talítica do n-heptano e Schmitz e Manor [5] desenvolveram 

um reator "sem gradientes" para reações gás-líquido-sólido. Reatores de reciclo interno com 

as ca.rcterísticas a.cima são usados desde quatro décadas atrás para avaliação de ca.ialisadore!l 

(4]. 

Em 1974, Berty [2] apresenta o primeiro reator de reciclo interno comercial fabricado 

pela Autoclave Engineers Inc. com alguns melhoramentos. A primeira modificação foi 

a colocação de um novo acionador de rotação que pode ser dinamicamente balanceado e 

conseqüentemente usado em altos valore8 de RPM, com a noc.essida.de de menos moomieução 

e menOfl trocM dOB mancais de deslizamentoe. Um outro melhoramento foi o aumento da 

razão entre o espaço preenchido com o catalisador e o espaço vazio. Estes re.ator(",s são 

projetados para pressão e temperatura. na faixa. de 300 Berty não recomenda. o uso destes 

reatores em pressão inferior a 45 psi, pois nesta faixa, correspondente 11 baixas densidades de 

gás, é difícil manter altas velocidades de transferência de massa. Estes reatores comerciais 

podem ter seus internos modificados, transformando-os em reatores 

tipo Mahoney. 

Na ~tnálise de reatores "sem gradientes", Benett et alli. [l] eomentam que, no uso de 

alta conversão com uma. malha de a composição no reator reddo é diferente 

daquela que seria obtida num retor plug-flow na mesma condição. A presença de produtos 

de reação pode ser controlada através de uma monitoração da conversão e da alimentação do 

gás parcialmente convertido ao rea.tor. Eles comenta.m a.inda. que a. fase gasosa. é certa.mente 

bem misturada, maB existem dúvidiiB da velocidade real do giÍB que piii!Ba pelo ca.talisador. O 

uso de partículas relativamente pequenM é mostrado ser impróprio para esl.e tipo de reator. 
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Em trabalhos executados em reatores de reciclo interno, Bennett et alli. verificaram que 

uma velocidade de rotação mais alta é necessária para misturar Vll.I!Ôell de alimentação mais 

ali.u. Eles obtiveram um gás bem misturado, mesmo sem a presença de agitação. Este 

resultado inesperado foi atribuído ao processo de convecçio nat.ural. O fato de que o gás é 

bem misturado mesmo em temperatura ambiente e O RPM indicam que a configuração do 

reator pode ser a responsável por essa mistura. 

Com a velocidade de rotação da cesta constante, a velocidade de transferência de massa 

do fluído permanece inalterada., mesmo que a. vazão de a.limenta.ção seja trocada. Com base 

nesta teoria., Carberry [4] recomenda. aumentar o número de RPM da cesta. até que não se 

observe alteração significa.tiva. na. conversão, para. os mesmos valores de vazões e tempera.tur&. 

Uma. dlll! principais vantagens do rea.tor de reciclo interno é a pO!!!!ibilidade de medir 

diretamente a. taxa de reação, em convei'IIÕel! al.tM. O cálculo da. taxa de con!!Umo do reagente 

é calculado como mostrado abaixo : 

(-R,) = l/i,O- l/i,j 

W/F 
(1.28) 

onde !li,O é a. fração molar do reagente i Dll. a.limenta.ção do tell.f.or, l/i,J é a fração molM do 
reagente i na saída do reator, W ~ a mllli8a do catalisador e F ~ a. taxa. de alimentação molar 

do reagente. 



CAPÍTULO 2 

MÉTODO EXPERIMENTAL 

2.1 OATALISADOR 

As principais características do catalisador comercial, fabricado por UOP Inc., usado nos 

estudos de transferência. intra.particula.r, são listadas a.bahco: 

e O cata.lieador é compooio hMicamenie de platina e promotoree suporladoo em ; -

alumina, em forma de esferas de 1,5 rnm de diâmetro médio, com uma compomção 

aproximada fornecida pelo fabricante : 

- Pt - 0,4 % em peso 

- Sn - 0,3 % em peso 

- In - 0,5 % em peso 

"' A á.rea. específica. do ca.talisador, determinada. pelo método de B.E. T. a.tra.vés d& adoorçio 

e desorção de niírogênio , é de 150 m2/g. A iooterm&, que pode eer viria na. Figura. 

2.1, é característica de estrutura com uma predomin&ncia de mesoporoo com rllioo na 

faixa. de 2 a. 50 nm. A histerese apresentada neste procesoo de adsorçio e desorçio in

dica. condensação capilar na estrutura porosa.. O tipo de histerese obtido na iooterma 

levar nos a MSOciar a uma estrutura de ca.talisador formada de agregados de partículas 

nio rígidos em forma. de placa., originando poros em fend& enbe pl!!.CM p~~.ralelM.[U, 
p.97] 

111 A distribuição de tamanho do raio dos poros do ca.talisador, 

deatllll, foram calculados ll. p?.xtir de dados de porosimetri& de nwrcú.rio e colrrlll'IU•a.oc:lll 

oom "" dadO!! d<~ adliiOrgOO e cle&sorçio de N2 • Uma distribuiçio de tam>mho por<:lli 

t{pica, pM& este ca.talisador é mootrada n& Figura 2.2. Pode-se concluir que se tu.ta 
de uma disi.ribuiçio pratie&menie nnimodal, onde a mwo:r parte d011 porO!! po!!I!Ui 

raio entre lO e 90 nm- merroporos. Convém lembrar que 11 maior parte da mpcrll'cie 

e&talftica está contida nos poros menores, porém todoo os poroo podem contribuir para 

as resistênci&s à. dünsio. 

e O ra.io médio d011 poros, a !lef considerado n011 cálcul011 do coeficiente de difusio 

Knudsen, foi inicialmente estimado a partir da consideração de que esteB são cilíndricos 
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Figura 2.1: Isoterma de adsorção e dessorçã.o de nitrogênio 

e iguais: 

_ 2Vporo• 2e 
r= =-

S pS 
(2.1) 

Com S igual a á.rea específica do catalisador, V poro• igual ao volume de poros, (igual 

à poroeidade do catalisador e p igual à massa específica aparente do catalisador, o 

raio médio dos poros calculado foi 13 nm. Alguns dados do catalisador são fornecidos 

pE>Jo CEPED [6] : ~ = O, 55 E' p = O, 5i5 gfcm•. O valor do raio médio aproximado 

calculado pela expressão (2.1) não corrcspondia à. distribuição mostrada na Figura 2.2. 
Para efeitos de cálculo.; considera.remo• 20 um como valor médio de raio dos poros. 

e Alta. dispersão da platina., medida pela adsorção e termodessorção de Hz, é de 93 %. 
Esta alta dispersão também é confirmada por análise em Microscópio Eletrônico de 

Tlansmissão e Va.rredura..[l6] 

2.2 EQUIPAMENTO 

O sit;tema usado para. a obtenção dos dados experimentais é semelhante ao usado para. o 

estudo de cinética. intrÍnseea [16]. A r'igura. 2.3 mootra. um fluxograma simplificado com a 

presença dos principais equipa.tnentos. Este consiste basicamente da alimentação de dois 

gases (hidrogênio e nitrogênio), da. alimentação do reagente líquido (n-dodeca.no a 99% de 

pureza) at.ravée de bomba, um re&.tor do tipo de cet!lt&. rotatória, um condensador, um VMO 



.o. v 
.O.ln'1,5 

1,0 

0,5 

20 

0,0 +-------,--------=;::::::::::=-----.....,..--..J 
10 

F, nm 
1 o 1000 

Figura 2.2: DÍ!!tribuição de tam~~nho de poroo em partículll.!l de catalisador. 
Dadoo fornecidoo pelo CEPED [6] 
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paxa a sepaxa.ção dO!! gases e líquido e um sistema de a.mO!!tra.gem do produto líquido e 

gasoso. 

vs 

VD 

AG 

Figura 2.3: Fluxograma Simplificado do Sistema Usado 

CPl ·Válvula controladora de pressão de entrada de H2 , CP2- Válvula controladora 
proosão de entrada de N2 , CP3. Vá.lvula reguladora d~~. pressão do eistem11. re&cional, CV1 

- Vá.lvul& automÁtica de controle de vru:íi.o de H2, CV2- Válvula IUliomÁtica de controle 

vazão de N2, P • Indicador de prell!lão, RC - Reator do tipo Carbeny, VS • Vaso separador 

gá.s-líquído, VD - VII.!JO de desca.rte de produto líquido, AL - Ponto de cOleta de llquido pll.ra 

análise, AG - Ponto de coleta. de gás para. análise, SG - Saída. doo gases. 



Os gases são recebidos de uma fonte de alta pressão, a qual é reduzida pa.ra um valor 

próximo da pressão de reação através de válvulas de controle mMual. A vazão doe gases é 
controlada por válvulas automáticas eletrônicas do fa.bricante MATHESON, cuja faixa de 
operação pa.ra nitrogênio é de 0-5 Nl/min e para o hidrogênio é de 0-10 Nl/min. Os gases 

pMeam por filtros na tubulação e o hidrogênio pMea também por um VMO secador contendo 
zeólitas. A vazão do n-dodecano em temperatura ambiente, na faixa de 1 a 3 ml/min, é 

ajustada e verificada manualmente na bomba, com a ajuda de uma bureta [16, p.37]. 

O produto de reação é resfriado em um trocador de calor- que consiste de uma serpenti
na im11raa num banho d11 Água- 11 coletado 11m um vuo &aparador de líquido-giÍJo na prlli!BM 

de reação. O escoa.mento de produtO!! não condensáveis é usado pa.ra controla.r a pressão 
do mtema, através de um regulador. A preesão de reaçí>o i, indicada por um ma:oômeiro 

comum antes do reator, um manômetro de alta resolução após o rea~or e um inditador di

gital após o vaso separador. Após a válvula de controle de pressão, oe gases escoam por 

um ponto de amostragem, onde podem ser coletados para an!Ílille em cromatógralo. Ap6s 
o vWID separador, o líquido fiui para um rE!!le:rva.tório de descarte de produtoo, plà.!l!laudo por 

um ponto de amostragem pa.ra análise. 

2.2.1 Reator 

Para a coleta. de dados experimentais, sem a presença de gradiente erlemo de concentraçoo 

e temperatura, foi usado um reator do tipo de cesta rotatória, introduzido por J. Ca.rherry 

em 1967[4], fabricado pela Autoclave Engineers Inc .. Este reator consiste de uma cesta em 
forma de cruz com ca.talisador, a qual gira. juntamente com duas hélices em tomo de um eixo 

acionado por um dispositivo magnético. Um esquema. do reator e detalhes da cesta rotatória. 

soo mostrados nas figuras 2.4 e 2.5, respectivamente. 

No reator usado, todas as pa.rtes em contato com oo gll8e!l soo de aço inoxidável do tipo 
316 e A !!el~>gem entre A ia.mpa. e o corpo é feita por uma junta met~ea, O volume livre do 
reator é de 295 cm3 e a cesta cruciforme tem capacidade cerca de 41 cm3 de catalieador. 

A cesta pOBBUÍ as laterais em tela arame e a ""'·'"'n"i 
da cesta em metal. A cesta com catalieador se comporta como quatro reator<::s d!feren•:ialls 
pas!iando através do fiuido em altas velocidades. As hélices moutadu acima e &baixo da 

CE!!lta dirigem o sentido de escoamento do fluido pa.ra a 110na rea.cionlll, produzindo um 

recído intemo, 

A mistura de reagentes e diluentes era. pré-aquecida através 

quente do reator, pllBSando por entre a. cesta, a qual gira com uma velocidade entre 1000.2000 

R.PM e o produto de reação sai pelo topo do reator, com a. mesma temperatura. de reação. O 
reator era aquecido inicialmente por um forno com três zonas de aquecimento- o aquecimento 

no fundo do reator com potência. de 800 Wa.its e outras duiM! seções de aquecimento oom 1100 

Watt.e reepect.ivamente. Na~~ condições de reaçí>o a 450 •C era encontrado UIIUI, diferença de 
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Figura. 2.5: Cesta. Rota.tória. com Ca.talisador 

50 °0 a.o longo do reator com o fundo do reator sempre mais quente. Tentativas de isolar o 

topo do reator verificou uma diminuição da diferença de temperatura para cerca de 40 o C 

e então resolveu-se colocar uma estrutura. de cimento refratário com resistências em espiral 

sobre a tampa. do reator com cerca de 960 Watt.s, o qual gerou o desaparecimento do alto 

gradiente de temperatura. e garantiu assim uma mistura eficiente no reator e a coleta de 

dad011 isotérmicoo. 

A isotermicidade, uma cara.cterlstica importante deste tipo de reator, era monitorada 

por duas indicaçôel! de temperatura. Havia. um termopa.r próximo à pa;rte inferior d~.t ce.~~t11. 

com catalisa.dor e outro acima da cesta., próximo ao orifício de saída doo produtoo de reação. 

U m.a desvantagem deste tipo de reator é que a temperatura real da superficie caiaiÍtica não 

pode ser medida diretamente. O termoplll localizado no fundo do reator foi aproximado 

o m!Í.Jcimo possível à ce.!lÍa de catalisador, numa. altura correspondente a cerca de 2/3 d,. 

altura do leito catalíiíco, de modo que não há aquecimento devido ao atrito com a clll!ia 

em rotação. O controle PID para a temperatura de reação tinha como variável medída 11. 

indicação do termopa.r do fundo do reator, A temperatura do topo do reator era ajustada 

manualmente, variando a potência do fomo do topo, até que a temperatura fique próxima 

oo valor do fundo do reator. 

A mistura d011 reagentes é proporcionada por um acionador magnético com potência de 

3/4 HP acoplado a.o eixo onde está. fixada a cesta com catalisador, Com este dispooitivo, não 
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há problema de contaminação da parte interna do reator, pois o eixo é acionado ma.gnetiellc 

mente. A velocidade da cesta é indicada. por um tocômetro e controlada no valor má.ximo de 
2000 R.PM. Pa.ra Uin& melhor enciência da miatura c:IOII rea.geni.Bii! ..... c:liminuiçiW do volume 

livre do reator foi usado uma. estrutura. fixada. na. parede do rea.tor com diversii.B aleiii.B. 

2.3 ANÁLISE DE REAGENTES E PRODUTOS 

Os reagentes usados para a reação especificada são o n-dodeca.no, o hidrogênio e o nitrogênio 

(inerte ueado como diluente). Os produioll líquidoe do inierC~J~Jo nmte miudo do cinéi.ic& eão 

o dodeceno (olefina), o dodecadieno (diolefina) e os aromátiCO!!. As a.ná.líses executadas e os 

produtos de interesse síl.o idênticos àqueles usados no estudo da cinética intrínseca [16, p.44], 

sendo usados os mesmos cromat6grafos. 

2.3.1 Reagentes e produtos lfquidos 

O n-dodeca.no de alimentação se encontra na ÍB.Be líquida e possue B.B ca.racterÍÍ!tlCB.B abaixo 

íornecid&B pelo fabricante: 

- Peso Molecular : 170,34 

- Densidade : 0,749 

- Villtol!idade : 1,4220 

- Pureza. : > 99 % 

- Ponto de ebulição : 215-217 °0 

As análises de reagentes e produtos líquidos foram realizadas como no estudo da cinética 

intrínseca.(l6, p.44], utiliza.ndo-se o m.esmo equipa.mento: croma.tógr!Úo HP-5880 com de

t.edor FID (ionização de chama.), coluna CARBOWAX 20M (50m x 0,2mm x 0,5mm) uti

lizando H2 como gás de M:rMte em pressão de 20 psi e uma. velocidade de 31cm/s (vazão 

igual a 0,6 ml/min ). O n-dode.ciiJlo líquido foi analizado com am.OI'!iras reii:radM do fri!.!IOO 

de origem e da tubulação ap6s a bomba. Ap6s análises em cromatografia gMOBa não forMU 

encontradas düerenças nos resultados, Msegur11.ndo que não há qualquer contaminação, nem 

reaçíl.o, ua tubulação de cobre. A pureza do u-dodeca.no era. cel'CII. de 99,3 % em relação M 

padrao utilizado pela DETEN. Um desenho do croma.tograma. típico do rea.gente na 

reação pode ser villto na Figura 2. 6. 

O produto condensado era am011trado em frll.!ICOI!l de lO ml com tampa rooque&da e ~ma

lisado no mesmo cromat.6grafo usado pa.ra. o reagente líquido. Nos cromatogramflíl foram 

conmderad011 011 mesmo picos previamente ideutifica.d011 em [16] noo cromatogramu, sendo 

observada a. presença. de alguns hidrocarbonetos leves. Um desenho de um croma.tograma 
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1 - n-Dodecano 

2 - Impurezas do reagente 

Figura 2.6: Cromatogri!Jl:lll. típico do n-dodecano de a.limentaçíi.o com cerca de 
99,3% de pureza 
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2- Dodeceno 
3 - Dodecadieno 
4 - Aromáticos 
5 - Impurezas do reagente 
6 - Hidrocarbonetos leves 
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Figura. 2. 7: Croma.tograma. típico da. mistura. dOI!! produtO!!I condeusa.d011 da. rea.çio 
de desidrogena.çio de n-dodeca.no 

típico pa.ra a mistura doo produtoo eondensadoo da desidrogenação é mootrado na Figura 
2.7. 

2.3.2 Reagentes e proout.os ga:I!OSos 

o nitrogênio e o hidrogênio era.m provenientes de processoe mdustriú, moo pOI!lluÍa.m um!!. 

pureza mllior que 99,5 %. & qual era confirm&da por análÍ!le a. c&da grupo de testes. 

ll.ll!l.li!lell de reagentes e produtoo eram re&liza.d!ll! como em [Hl], em cre>

matógrafOB HP-5880, por detecção de condutividade térmica, com coluna PORAPAK Q 

( 4m X 1/8") utilizando N2 a 49 psi como gás de arraste para a ll.llálÍ!le de H2 e com colu
na. PORAPAK N (3m X 1/8") ut.ifu:ll.lldo R~ em 60 psi. A amO!!Itra.gem era. rea.fu:a.da. em 

balões com cerca. de 500 cm3/min, previa.mente ev~~Cua.doo, n011 pont<lfl do procesao situa.do 



Tabela 2.1: Composição do produto glii!OSO com a presença de hidrocarbonetos, 
após a condensação de hidrocarbonet.oe pesadoe 

Produto % Volumetnca 
Hidrogênio 73,5 
Nitrogênio 21.\ 

~ 0,4 
03 0,3 

c. 0,5 
~ 06 0,3 
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na entrada do reator, antes do vaso de zeólitas, para o hidrogênio de alimentação. Antes 

de iniciar a reação com n-dodecano , a IIIÍI!tura hidrogênio e nitrogênio na proporção molar 
3: l era. a.mootrado para análise no J:rulljmo ponto de coleta doo produtos em gás - após o 

condensador e o vaso separador líquido-gás. 

o~ produtoo gl!.!IO!IOii da reação, nes•e trabalho, &presentaram-se um pouco diferente d~~r 

quele obtido em [16, p.46J. Com valores de conversio total &eima de 14 %, foram encontr&doe 

hidrocarbonetos leves como metano, etano, propano e butano em proporções maiores que 

os encontrados nos experimentos em reatores tubula.res. A presença destes produtoe leves 
sugere uma presença mais marcante da reação de craquea.mento em um reator do tipo de 

mistura. Na Tabela. 2.1 encontra-se uma análise típica. do gás de saída do reator com a 
presença de hidrocarbonetoe leves, após a condeni!I>Ção doo hidrocarbonetos pesadoo, obtida 

durante a retirada dos dados experimentais. 

2.4 TESTES PRELIMINARES 

A' >es de iniciar o estudo detalhado de cinética. da reaçio cai.alftica, algune \estes foram 

exe-~utados para estabelecer as condições de processo nu quais a convecção externa do fluido 

e M reações químicM não catalfticas não influenciam nos C~~tudoo da reação ca.talftica nos 

n~<m" do Diferenças significativM de temperatura ao longo do reator foram 

elimin,,das, assim como as influências de trausleré,nc:la de calor e massa foram reduzidas a 
efeitos desprezíveis. 

2.4.1 Ativação do catalisador 

A reduçio do catwador, a qual torna os sítios c&taifticos &iivoo, consiste da reduçio doo 

sítioo em forma de óxidos de metal, conforme ~ moetr&do no esquema &baixo: 

M • O+ 3/282 ~ M • H+ H20 
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Figura 2.8: Processo de Redução do Catalisador 

onde M. representa o metal eatalftico. O processo de redução do cata.lil!ador com hidrogênio 

foi rea.lizado de maneira semelhante 8. usada nos experimentos p~~.ra obiençii.o da taxa in

trínseca de reação [16, p.41] (aquecimento com H2 de 25 a 450 oc de acordo com a Figura 

2.8.) 

Foram feitos testes de redução, seguidos de reação de desidrogenação, para dois valores 

de vazão de hidrogênio, 1 e 3 Nl/min, durante o aquecimento e não foi verifieada diferença 

significativa. nos va.l.ores de conversii.o. A va.zii.o de hidrogEinio usada. durante o aquecimento 

foi 1 Nlfmin e a. velocidade de rotação foi 1000 RPM; não foi usada, &. rotação usada, na, 

retirada dos dados de ta.xa de reação devido a motivos operacionais. 

2.4.2 Estabilidade do Catalisador 

Em condições de operação que a.celera.m a desativação do catalisador por coqueificação (tem

peratura constante superior a. 460 •c e vazii.o baixa de alimenta,ção de n-dodecano) foi man

tido o valor de conversão durante oito horas de rea,s;ão. Neste experimento foi utilh::ada uma 

mistura. de n-pa.ra.fina. C10 a C1s numa va.zii.o de 1,5 ml/ mio e velocidade da cesta. em cerca 

de 1500 RPM. O produto deste experimento era analisado e os de conversão em 

porcentagem mássica de olefinas C1o a C1s obtidO!! a cada hora são listados na Tabela 2.2 

A partir desta. observação, cada. carga de ca.talisador era. utilil!ado em oito horas de reação, 

com a. segurança de que este não se encontrava desativado devido à formação de coque. Noo 

testes iniciais para. a. obtenção de dados cinéiiCOII, para eada. batelada. de ca.t.alisador, a. pri

meira condição de reação era repetida no final do experimento para verificar a vari.a.çio da. 
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Tabela 2.2: Teste de estabilidade do ca.ta.lisador 

Tempo Conversão 
(horas de rea.çâo) (% m88Sa) 

2 7,1 
3 7,0 
4 7,0 
5 6,9 
6 6,8 
7 6,9 
8 6,8 

conversão do n-dodecano. Em todos os casos analisados, a conversão se manteve inaltera

da, níi.o !lendo mais net:el!!!árin. 11. exccuçíi.o deste teste no final dos experimentos, a níi.o ser 

nos casos de condições em que produza valores altos de convemíi.o de aromáticoe, possíveis 

precursores da. formação de coque. 

2.4.3 Influência de transferência dA musa e calor externa 

A principal preocupação deste trabalho experimental era garantir a ausência de gradiente 

externo de temperatura e concenira.çã.o, usada como hipótese nas equa.ções de transferência 

de mllll8a e calor. A primeira provid~ncia para isto foi a aquisiçõ.o de um reator de cMia 

rotatória destinado a este fim, como foi moetrado na seção 2.2.1. 

Foram rea.lizados testes em que a velocidade de rotação da cesta era trocada em uma faixa 

predeterminada. aleatoriamente. Numa. determinada. condiçíi.o de temperatura de rea.çõ.o, 

vazão e compooiçõ.o de alimentação fixadM, era verificada. a influência da transferência de 

massa externa à partícula na conversão total. A conversão total em função dos valores de 

R.PM I; mootrada na Figura 2.9. 

2.5 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL 

Para. a execução dm experimentO!! procurou-se seguir o máximo na.l!livel o procedimento 

para o estudo de cinétic& intriÍI!!OC& em um re&tor tubular [16, p.4!l]. 

Para cada conjunto de testes, a cesta do reator (Fig. 2.5) era. carregada com 13,00 g 

catalisador. Eram aplicadac batidas na parte metálica da tel!ia pMa uma melhor dillposição 

das partículas no interior desta. A cesla era colocada no reator e a rotação era. testada 

para verificação do balanceamento. O rea.l.or era. fechado e então era testado vasamento na 

tampa do reator e nllll conecções próxima.s que sofriam aquecimento. Com hidrogênio numa 

vazão de 2 Nl/min e velocidade da cest.a em 1000 RPM, o forno do reator era ligado para 
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Figura 2.9: Influência da de massa externa ao catalisador: Conversão 
total X Velocidade de rotação 

seguir uma rampa de aquecimento indicado pela Figurs. 2.8, rorrespondendo à redução do 

catalisador. 

Após cerca de 15 horas de ativação, já com a temperatura estabilizada em 450 "C, eram 

estabclecidM 88 condições de vazão dos gases: a do hidrogênio era alterada e o nitrogênio era 

alimentado na vazão especificada. Eram analisadas as amostras do hidrogênio de alimentação 

e o produto gasoso de saída para a verificação da pureza e da composição da mistura, 

respectivamente. A rotação era aumentada para 2000 RPM e então era iniciada a alimentação 

de n-dodeca.no na v...,ii.o especificada, ajnetada na bomba. Apát. cerca de du.., hmM a 

temperatura se encontrava em 450 •o ( temperatura de reação ) e após trinta minutos de 

estabilização, três amostras do produto líquido eram retiradas com intervalos que variavam 

entre cinco a dez minutos, tempo suficiente para encher um tubo de lO ml para an;IÜI!ire. 

Eram analisadas u amostras dos gases de saída em somente uma das condições de re~.çao 

para cada grupo de teete.s. 

Para cada carga de caíalisador eram usadM quatro ou cinco condições de operação. Foi 

tomada como padrão a seguinte condição de reação : 

ill n-Dodccano em ml/min 

"' Hidrogênio em 2016 Ncm3 /min 

"' Nitrogênio em 680 Ncm3 /min 

• Rotação em 2000 RPM 



Esta condição padrão era estabelecida no final de cada conjunto de dados para uma carga 

de catalisador, a fim de verificar a atividade do cata.lisador. O valor de conversão total 

para a condição padrão entre os divelBO!I testes realizados variou meuoo que 1 %, enquanto 

e. conversão a n-dodeceno variou em 3 %, diferença tal que pode-se considerar atividade 

catalítice. constante. 

Os resultados cinéticos foram obtidos variando os valores de va.zíi.o obedecendo a razão 

molar entre hidrogênio e nitrogênio constante de 3 e razão molar de hidrogênio e n-dodecano 

de alimentação em 5 ou 10, com pressão total em 2,4 atm e temperatura de reação em 450 

°C. Os valores de vazão usados foram limitados: pelos equipamentos de controle de vazão, 

pa.ra. os gaoos no valor mínimo de 300 Ncm3/miu, e pela. bomba., para. alimentação de n

dodecano no valor m8.ximo de 3,0 ml/min. OB valores de vazão eram estabelecidas em uma. 

ordem aleatória com a preocupação de não executar mais de dois testes com condições mais 

severas de reação ( razão molar de hidrogênio e n-dodecano na alimentação do reator igual 

a 5), para não realizar testes com o catalisador desativado. 

Foi observada. a ausência de um m8.ximo de 0,4 gramas no peso final de catalisador 

( 3 % do peso total) na cesta cruciforme a.p6s a. realização de cada. experimento com 4 ou 5 

condições de reação, sem a ocorrência. de trepidação da. cesta.. Este peeo era. monii.orado e 

pode-Be atribuir à própria perda na retirada da cesta e a moagem de uma pequena parte do 

catalisador devido à rotação da cesta.. Trepidações podiam ocorrer no período de ausência 

do operador, o que podia ser observado no controlador-indicador de RPM, o qual mostrava 

o valor máximo e mínimo atingido durante o pertodo estabelecido. Em trepidação o valor 

do RPM era. aumentado bruscamente e por isto o valor má.ximo de variação permitido era 

igual a 1 % do valor de rotação usado, ga.r8Jltindo assim a não moagem do catalisador, o que 

levaria a resulta.doo cinéticoo errôneos para partículM de catalisador. O teste realizado s6 

era validado se a perda de catalisador não ultra.passMse o limite má.ximo de 1 ,O % da mMsa 

inicial de catalisador na cesta rotatória. 

Após cada experimento com duração de cerca. de 24 horas, era executada a limpeza do 

tema com ar seco e quente. A cada cerca de cinco experimentO!! era realizada uma vel'ÚI<:açao 

da. presença. de parlícul.a.s de c!!.ta.l.isa.dor moíd~M~ DI!. tu l::mla.ção e a cada dois ""!P'"""''entas 

neceMMio limpar os internos do acionador magnético de rotação. O tempo de oet<g<>Btc 

mancais de dealizamento do acionador de rotação foi inferior ao mtimado pelo ial~ncaJJte 

devido ao uso de altM velocidades, sendo necesslirio adquirir vári.as peç!!.B sobressalente!!. 

A proposta inicial era executar experimentos em três condiçõe.s diferente!! de tmnp-enl.turra 

e dois valores de razão molar de hidrogênio e n-dodeca.no de alimentação para cada ternp'e

ratura. O número de experimentos ficou raduzido, devido ao atra.so da chegada do reator 

Autocalave Enginoors Inc. e do excesso de tempo gasto pela montagem e condicionamento 

do sietema ( sintonia doe controladore!!, balanceamento da c.,t,. rot .. tória com Cl>í.a.liaador 

para. o uso de alta. velocidade de rotação e a. construção de um sistema de aquecimento para o 



topo do reator). Foi pOBBível somente a. execução de testes em uma temperatura, 450 •c, com 

dois valores de razão molar de hidrogênio e n-dodecano, 5 e 10. Este valor de temperatura 

foi o intermediário noa dadOil experimentais retirados por Ga.ngemi,G. C. [16]. 

2.6 RESULTADOS EXPERIMENTAIS 

Os dad011 medidos diretamente foram as frações mássica.s dos componentes de interesse, ob

tidos por análise em croma.togra.fia. gasosa. ( ver seção 2.3 ), no produto líquido na. saída. 

do rea.tor. Ae fra.çõee máesica.e de n-dodecMio, dodeceno, dodeca.dieno e a.romá.ticos iora.m 

ta.nsíorma.dll.!l em fra.ção molar, despreza.ndc:>-se a presença de componentes que aparecem 

nos cromatogramas do reagente (ver Figura 2.6). Os produtos de isomerizac;ão e de cra

queamento (hidrocarbonetos leves) somente foram significativos em conversõee totais acima 

de 14 %. A presença. desta.s reações pode estar relacionada. ao uso do reator de mistura, 

pois na. obtenção dos dados de cinética. intrínseca. em um reator tubular os produtos desta 

rea.ção nií.o foram encontrados (16, p.48] . EstM rea.çõee de craquea.mento e isomerisa.çíio, 

O!l quais ocorrem paralelamente com ll.!l etapas consecutivas de desidrogenac;ão, níio foram 

consideradM nas discussões, pois não se tem informações sobre taxas de isomerizac;íio e cra

queamento intrínsecos. Os aromáticos formados são os mesmos encontrados no estudo da 

cinética intrínaeca (a.lquil-beuaenoo com 10, 11 e 12 carbonos): 

o 

o AC11 

Figura 2.10: CompO!ltOB a.romá.ticos presentes no produto cond<em1acio 
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As condições contantes para todos os dados experimentais retirados são listados abaixo: 

e Pressão absoluta :::: 2,4 atm. 

• Temperatura = 450 °0 

e Velocidade da. cesta rotatória = 2000 RPM 

• Razão molar de hidrogênio e nitrogênio na. alimentação do reator = 3 

• Peso do cata.Jisador na cesta cruciforme= 13,00 gramas. 

Ta.bel& 2.3: Condições experimentais de &Jimenta.ção do rell.tor 

TESTE Vazão de C12Hu Razão molar Vazão (molfhora) 
(ml/min) H2/C12H2s Ha/N2 c12H26 H2 N2 

1 1,0 10 3 0,265 2,65 0,883 
2 1,5 10 3 0,397 3,97 1,32 
3 2,0 10 3 0,529 5,29 1,76 
4 2,2 10 3 0,582 5,82 1,94 
5 2,5 lO 3 0,662 6,62 2,21 
6 3,0 10 3 0,794 7,94 2,65 
7 1,5 5 3 0,397 3,97 1,32 
8 2,0 5 3 0,529 5,29 1,76 
9 2,9 5 3 0,662 6,62 2,21 
10 3,0 5 3 0,768 7,68 2,56 

Tabela 2.4: Compoei.ção do produto líquido 

TESTE %Molar 
c12H2il c12H2< c12HZl c12H1s outros 

1 84,8 8,57 0,71 3,44 2,5 
2 89,1 7,57 0,64 2,60 <0,05 
3 91,0 6,74 0,57 1,66 <0,05 
4 91,7 6,58 0,55 1,30 <0,05 
5 92.6 6,06 0,50 1,16 <0,05 
6 93,1 5,53 0,46 1,21 <0,05 
7 82,1 9,84 0,84 4,44 
8 85,4 9,19 0,79 3,38 1 
9 87,4 8,65 0,74 2,60 
10 88,5 8,34 0,71 2,12 0,2 



CAPÍTULO 3 

DISCUSSÃO DOS RESULTADOS 

3.1 INTRODUÇÃO 

Estudos de cinética. de reações com difusão intra.particula.r em ca.ta.lisador poroso exigem 

a. obtenção de dados experimentais nas condição de ausência de gradiente interpa.rticula.r 

de concentração e temperatu:r:l. {condic,;õs tais podem ser obtidas em um reator de reciclo 

interno, onde a. rota.ção de héliU!!! e cesta. com ca.ta.lisador proporcionam uma mistura uni

forme). O grau de influência. da. difusão intra.particular na. velocidade de rea.ção é observado 

através do fator de efetividade que relaciona. a taxa. de reação global com a. taxa de rea.c,;ão 

intrínseca. nas condições de composição da. superfície do ca.ta.lisador. Com a. posse de taxas 

experimentais de formação dos componentes e o fator de efetividade obtidos em partícula 

inteira. de cata.lisador industrial, resta. a. formulação de um modelo matemático que exprima. 

os resultados obtidos experimentalmente para. a. interpolação e uma. possível e:rlra.polação 

das condiçõs experimentais. Modelos e soluções matemáticas diversas para o problema de 

difusão multicomponente com reações químicas foram mostrados e discutidos a. sua. aplica.c,;ão 

na seção 1.2. 

3.2 ANÁLISE DOS DADOS EXPERIMENTAIS 

A partir dos dados experimentais de fração molar na. saída do reator de reciclo interno pode

se calcular facilmente a taxa. de forma.ção dos produtos. Cousidera.udo verdadeira. a hlp6tese 

de que não há gradiente interpa.rtícula no reator, garantida pela. isotermicidade e uoo de alta. 

velocidade de rotação da cetlta. com cata.lisa.dor, a rompomçii.o obtida na saída. do reator é a 

mesma da superfície da partícula esférica de catalisador. 

Cálculos de vazão molar (F;) de produtos e reagentes DI!. saída do reator foram calculados 

a partir da definição do grau de a.va.uc,;o da. rea.c,;ão : 

(3.2} 

(3.3) 
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(3.4) 

onde Fo é igual a friiÇÍÍ.O molar de n-dodeca.no na entrada do reator. As equações (3.1 ), (3.2), 

(3.3) e (3.4) sií.o combinadM com M ftll.Ções mohues da mistura líquida obtidM experimen

talmente: 

Fo - 6 _ :x:a.,H,. 

~1 - ~~ - :l:c,.H,, 

e1 - 6 _ ZouHu 

6 - :XcuHu 

Fo - e1 - :X:CuH>& 

6 - 6 - zc,n, 

Os resultados são mostrados na Tabela 3.1 

Tabela 3.1: Vazão à saída do reator em mal/h 

TESTE 012926 012924 012922 01291s 92 
1 0,230 0,0233 0,00193 0,00934 2,69 
2 0,354 0,0301 0,00254 0,0103 4,02 
3 0,482 0,0357 0,00302 0,00879 5,35 
4 0,533 0,0383 0,00320 0,00756 5,88 
5 0,611 0,0400 0,00330 0,00765 6,68 
6 0,737 0,0438 0,00364 0,00958 8,01 
7 0,335 0,0402 0,00343 0,0181 2,07 
8 0,458 0,0493 0,00423 0,0181 2,74 
9 0,582 0,0576 0,00493 0,0173 3,41 
lO 0,682 0,0642 0,00547 0,0163 3,94 

(3.5) 

(3.6) 

(3.7) 

N2 
0,882 
1,32 
1,76 
1,94 
2,21 
2,65 

0,662 
0,882 
1,10 
1,28 

Os valores de friiÇão molar na superfície do catali~ador são calculadoo a partir doo valores 

da razão entre a vazão molar do componente e a vazão molar total em fase gasosa na 

saída do reator. Considera-se a vazão molar do nitrogênio constante e a vazão molar do 

hidrogênio igual à vazão de alimentação mii.ÍB a taxa de formação deste componente em 

mal/hora.. Valores de Íração molar na. superfície 

experiment"" são mOf!iradoo na Tabela 

3.2.1 Fatores de Efetividade 

catalisador em g a.sosa o btid oo noo 

Thxas de reação são considera.di!.B para uma dM reações numeradas abaixo: 

C12H21J C12924 + H2 ,, 
0,2Hu o=> C,2H22 + 9 2 

012Hz2 !.!. 0,2H1e + ?.H2 



Os valores de taxa de reação (rj) são relacionados com a taxa de formação de cada um dos 

componentes da reação (R;): 

R.:Jt>If" = -r1 

li.:Jt>If>< = r1 - r2 

RcuHo. = r2 - r3 

Rcunu = r3 

(3.8) 

Expressões para a taxa de reação intrínseca para a rea.çã.o em estudo sobre o mesmo 

catalisador industrial moído, desenvolvidas por Gangemi (16], são mostradas no Anexo I. 

A partir destas equações, é possível calcular os valores de taxa. de produção intrínseca para 

cada componente. Os valores experimentais de taxa de formação global podem ser obtidos 

facilmente, no caso de um reator de reciclo interno : 

Rup = F; - F;,o 
' Mo 

(3.9) 

onde Fi,o é vazão molar do componente i na. entrada do reator, F, é a vazão molar do 

componente i na saída do reator e M0 é a massa de catalisador usada. 

Pode-se observar, através da Figura 3.1, o comportamento do fator de efetividade, defi

nido como a razão entre o valor de taxa de consumo de n-dodecano, obtido com a presença 

de difusão intrapa.rticular, (-.Ee
0 

PH ) e o valor da taxa de reação intrínseca calculada para a 
U IUI 

mesma composição (- Rint ): 
CuH:&e 

(-JEP ) 
G12If~o (3.10) 

Nos gráficos pode-se notar o valor baixo do fator de efetividade para as condições experimen

tais executadas, o que pode ser justificado por uma grande influência da difusão no interior 

da partícula junt.amente, com reações intrínsecas muito rápidas. 

Tabela 3.2: Fração molar na superfície da partícula catalisador 

N2 
0,230 

0,00524 0,00044 O,OOHlO 0,230 
3 0,00467 0,00039 0,00115 0,231 
4 0,0635 0,004&5 0,00038 0,0001)0 0,231 
5 0,0640 0,00419 0,00035 0,00080 0,231 
6 0,0644 0,00382 0,00032 0,00084 0,699 0,231 
7 0,107 0,0129 0,00110 0,00580 0,661 0,212 
8 0,110 0,0119 0,00102 0,00437 0,660 0,213 
9 0,113 O,Olll 0,0001)5 0,00335 0,651) 0,213 
10 0,114 0,0107 0,00091 0,00273 0,658 0,214 
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Figura 3.1: Taxas de consumo de n-dodecano experimental x Taxas de consumo 
de n-dodeca.no intrínseca (mo! h-1 · g de ca.t. -l) 

A partir dos dados p}otados na Figura 3.1 pode-se verificar que os dados de fatores de 

efetividade (R.,.
0

P
5 

/ IC.
0
'nt H ) são praticamente constantes, pois podem ser ajustados a uma 

u~• u2e 
reta. O fator de efetividade definido acima pode ser considerado constante com a conversão 

total na faixa de 7 a 18 %, variando 110mente com a composição de alimentaçã.o, para a 

temperatura de 450 •c. 

3.3 MODELAGEM MATEMÁTICA 

3.3.1 Hipóte~~es 

Um gradiente de temperatura desprezível dentro da partícula de c11.talieador foi sugerida 

por Carberry [5]ao afirmar que na maioria dll.ll reações industriais em Í~~Be gllSOSa, a taxa 

de reação é influenciada, em maior parte, pelo transporte de massa dentro da partícula de 

ca.talieador ou pelo transporte de calor entre a partícula e o gás escoando. Esta hipótese de 

isotermicidade pode ser confirmada pelo critério de Prater para calcular a diferença máxima 

de temperatura em uma partícula de catalieador : 

(3.11) 

onde LlHR é igual a variação de entalpia reação considerada, D•t.A é igual ao codiciente 

de difusão efetiva do reagente A na mistura reacional, c A é igual a concentração do reagente 

A e l é igual à. condutividade térmica efetiva do catalisador. A aplicação deste critério 

para a reação em estudo se encontra no Apêndice H. Os cálculos executados indicar:YD. uma 

diferença máxima de temperatura igual a 2 •c, para o caso deste trabalho. 
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A presença. de difusão superficial não foi considerada. neste trabalho e o escoamento 

viscoso foi desprezado . Esta última. hipótese foi confirmada pelo modelo matemático com a. 
obtenção de L;y;- 1 :::=O, como comentado na. seção 1.2.2. 

3.3.2 Modelo Matemático 

Para. efeito de notação matricial, as substâncias participantes da. reação e oe inertes usados 

são representadM por índices: 

Componente 1 = n- Dodeceno(C 1 ~H2,) 

Componente 2 = n- Dodecadieno(C 1 2H~) 

Componente 3 == Aromáticoa(C12H18 ) 

Componente 4 = n- Dodecano(C12H25 ) 

Componente 5 = Hidrogênio(H2 ) 

Componente 6 = Nitrogênio(N2) 

onde os três primeiros componentes são os componentes chaves das reações 1, 2 e 3 respecti

vamente. 

Os fluxos molares de todos os componentes da. reação e inertes no ca.ta.lisador poroso foi 

deecrito pelM equa.çõee de StefM· Maxwell modifica.dM, eem a preeença do efeito do gradiente 

interno de pressão: 

para. i = I, ... , 6 (3.12) 

O coeficiente de difusão molecular efetivo para. um par de substâncias foi calculado de 

(3.13) 

onde 'D"' é o coeficiente de difusão molecuiM binária entre OB componentes indicadOB por 
I) 

i e ,;j. Os va.loreB de V7j foram eBtimadoo pela equação de Chapman-Enskog(3], usando oo 

parâmetros do potencial de Lennard- JoneB. Cálculos e valores dos coeficientes de difusão são 

mootradOB no Apêndice A. O parâmetro")', o qual leva. em a poroslda.de do catalisado r e 

a. tortuooidade e restrições nos por011, será ajustado com os dadoo obtidoo. Este 

parâmetro se trata de um dado ca.ra.eterístie.o do meio porooo, constante com a temP<'.ratura 

" pr.,.,6ão do materna, cujo valor níio é disponível para o catalisador ue..do. 

Desde que o eatalisador é constituído na. sua p11.rte de mesoporos e oo componení.es 

da reação são ga.seB em baixa pressão, as coliaões entre as molécula.s do fluído e a pa.rede doo 

poros tornam-se uma importante influência pa.ra o ira.nsporte difusivo. Da. teoria cinética 



dos gases, a então chamada difusividade Knudsen efetiva. pode ser formulada: 

(3.14) 

Os coeficientes de difusão Knudsen, calculados pela. expressão (3.14), com 'Y = 1, são listadoo 
na. Tabela. 3.4. 

As toqua.ções de fluxo molar (3.12) podem ser escritas sob a seguinte forma matricial, com 

Ne =o: 

onde 

t 
dy ~ -c(-')= L...tF;iNi 
dz 

j::l 

parai= 1, ... ,6 (3.15) 

(3.16) 

(3.17) 

A taxa de formação de cada. componente i (R;) podem ser expressas em função das taxas 
de formação do componente chave de cada rea.ção j (Rj), em moi . g-1 • h-1 : 

3 

R;= L:v;;Rj pa.ra i= 1, ... , 6 
i=l 

(3.18) 

onde 1/ij é o coeficiente esiequiométrico do componente í na reação j. O mesmo procedimento 
foi feito para os fluxos molares, N;, dentro da partícula de ca.talillador: 

3 

N; =L o:;iN] para i= 1, ... , 6 
j=.ü 

(3.19) 

onde o:;; é o coemc:tf:n•Le o molar do componente i com o fluxo molar do 
componente chave reação j. A eom ""' coeflcienÍ<lll EllilÍequiomiÍtrieo« é 

l -1 o 
o 1 -l 

{v;j} = 
() () 1 

-1 () o 
1 l 2 

o o o 
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enqu8Jlto a matriz com os coeficientes Olij é 

l o o 
o 1 o 

{a;;}= 
o o 1 

-1 -1 -1 

l l 2 

o o o 

Para um balanço de massa em estado estadomí.rio dentro de cada partícula de catalisador, 

temos para cada componente da reação: 

\i'N; = pR; (3.20) 

com i = 1, ... , 6. 

Em se tratando de três reações estequiometricamente independentes, a equação de bar 

i .. <~ço, para uma geometria esférica unidimensional, é utilizada apenas para o componente 

ch :we de cada reação: 

.!_ .:!._( z2 N~) = plr: 
z" dz ' ' 

com j=l,2,3 e z é a posição de raio da partícula. 

(3.21) 

A variável z foi a.dimensionalizada. em relação a. um va.lor médio do raio da. partícula. de 

catalisador (L) : 
z 

Z=
L 

(3.22) 

de modo que o problema. matemático, a.tra.vés da.subt!títuíção da. equação (3.19) em (3.15), 
consiste do seguinte sistema de equações düerenciais ordinárias de primeira ordem: 

5 s 

~~ = -(~) Í)Pik L O:kjNj) onde i= 1, ... , 6 (3.23) 
ko:l j:l 

dN• 2 
--L+ -N• = LpK', com j::::: 1, 2, 3, 
dZ Z 1 J 

(3.24) 

onde Fii é definido pelas expressões (3.16) e (3.17), os valores de p e L característicos do 

na pre!Bsiiio e temperatura ca.talisa.dor, c é a concentração total, ca.lcula.da para gás 

reação. As seguintoo condições de contorno (problema de valor de contorno em dois pontoo) 

são usadas para a resolução do sitema de equações e a obtenção doe fluxO!! mola.:res 

componentes na superfície : 

Z = l =i> !li= (yi), com i= l, ... ,6 

Z = O =i> N~ = O com j = 1, 2, 3 
: 

(3.26) 

onde (y;), é a. fração molar do componeni.e i na. superfície do catalisa.dor em fase gMOSa., 

enjoe va.lorel!l para o c11.110 el!ltndado são listadOB na Tabela 3. 2. 



3.3.3 Resolução Matemática 

Para a resolução do sistema de equações düerenciais (3,23) e (3.24) explícitas em Nj e y, com 

as condições de contorno expressas por (3.25) e (3.26) tentou-se inicialmente a integração 

das equações pelo método de Runge-Kutta.-Gill com o ajuste do tamanho do passo. Para 

isto utilizou-se o método iterativo de Newton-Raphson para calcular uma estimativa dos 

valores de fração molar dos componentes no centro da partícula (Z = 0). Ap6e tentativas de 

integração com vários valores de "(, os valores de frações molaxes não convergiam e apareciam 

valores negativos durante o processo iterativo. Este método não funcionou para o modelo 

aplicado ao sistema estudado, deve-se tentar outras formas de estimar o valor inicial. 

Neste trabalho optou-se então por usar o método de colocação ortogonal, da forma apre

sentada por Villadeen e Michelsen [35]. Foi usado um polinômio nã.o simétrico do tipo Jacobi, 
definido pela condiçã.o de ortogonalidade : 

[ (1- Z)P;PNZ
2
dZ (3.27) 

com expressões polinomiais da forma 

V<(Z) = V<(Z = 1) +L ak(l - Z)fi-l(Z) onde i=l, ... ,6 (3.28) 
k 

Nj(Z) = Nj(Z = 1) +L bk(1 - Z)Pk-l(Z) onde j=l,2,3 (3.29) 
k 

Os polinômios desta forma. apresentados satisfazem a. geometria da partícula e as condições de 

contorno na. superfície da partícula esférica de catalisador (Z = 1). Para as frações molares 

na fase gasosa os valores na superfície sã.o conhecidos e iguais aos expostos na Tabela 3.2. 

Para os fluxos molares e Np pontos internos de colocaçã.o, o valor é expresso por uma condição 

de balanço de massa nesta posiçã.o: 

dN* 
( d~ )N,+2 = pLRj,S- 2Nj,N,+2 (3.30) 

A variável fluxo molar di.scretizada com um polinômio simétrico em relação à co<txl<0rn!l.da 

de posição de raio adimensional Z 2
, como sugeriu Kaza e Ja.ckson [19], implica na condição 

de simetria (dN/dz = O) no centro da partícula (Z = 0). Isto nii.o é necessariamente uma 

verdade, pois usando o teorema. matemático de l'Hopil.al temoo a ""!Suw rondiçã.o deduzida 

da cqua.çã.o balanço de massa : 

dN? LpR~ 

( J)· - J -- z-o- -
3
- 1) 

Diversos autores ainda usam este 

Foi aplicado o método de colocação ortogonsl para M variáveis !li em NP pontoo internos 

de colocação: 
N,+2 

L Acuw, (3.32) 

k=l 



para i= 1, ... , 6 l=2, ... ,Np+l 

e para a;; variáveis N~: 
J 

dN· N,+2 

d~ =L AzkNjk 

"·' 
pa.raj=l,2,3 e l = 2, N, + 1 

onde Azk são os coeficientes de primeira derivada da matriz 

polinômio utilizado na. discretização da equação diferencial. 

(3.33) 

colocação, para o 

As condições de contorno para o centro da partícula (Z = 0), ou seja no ponto de 

colocação Z 1 = O, correspondem à relação de simetria para as frações molares e a condição 

de. fluxo nulo: 

e 

para i=1, ... ,6 e j = 1, 2, 3 

A plícando a colocação no ponto Z = Z 1 para as frações molares: 

Np+2 

L AlkYik =o 
k=l 

(3.34) 

(3.35) 

(3.36) 

As condições para. a superfície da. partícula (Z = 1 ), ou seja no ponto de colocação ZN,+2 ::;; l 

conespondem aos dadO!l experimentais de composição na superfície do catalisador em faae 

gMO!!a e" dilscretização dn condição expressa por (3.30): 

N.,+:t 

L AN,+z,kNjh + 2NJ.N,+Z = pLRj,N,+2 
k:l 

com J=l,2,3 e 

= (y, ), 

com i=1, ... ,6. 

Explicitando Ni~N,+ 2 da expreesã.o (3.37) : 

(3.39) 



O sistema final de equações algébricllB não lineares a resolver é 

onde 

Nr+Z L 6 3 

L Arhllik- (;) L(F;no~ :z:a,.;NJ1 

lo:! m=l i=l 

F;m~ = 

para i=l, ... ,6 

para j=1,2,3 

!/i 

.V:.,ef 

e 

e 

sei;ém 

para i= m 

l = 2, Np l 
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(3.40) 

(3.41) 

(3.42) 

(3.43) 

onde Rj
1 

é uma função das variáveis !lil e as condições de contorno são fornecidas pelM 
expressões (3.35), (3.36), (3.38) e (3.39). O sistema de equações (3.43) é linear e pode 

ser resolvido obtendo-se uma expressão para Njk como uma função de 1101 com i=1, ... ,6 e 
l = 2, N,. + 1 e substituindo nas equações (3.40), ficando com um sistema de equações 
algébricll8 não lineares somente para 118 variáveis 1/il· 

S.S.4 Resultados 

Foi aplicada a resolução matemática para o ponto experimental padrão (página 31 ). 
Os resultados obtidos que msis se aproximaram ao do valor experimen~al foram obtidos usll.n· 

do 20 pontos internos de colocação e 1 = O, 03. Os perfis de fração molar dO!! componentes 

podem ser vistO!! DO Apêndice C , porém 0!1 perfis de fluxo molM obtidO!! por este método 

matemático apresentaram uma forma oocilat6ria. Os perfis de fluxo molar não ecme~~pondem 

à realidade, porém OI! valores ealculadoo de fluxo molar na superfície do catalisador corr

pondem à realidade experimental, com a mesma ordem de grandeza, porém dentro de uma 

faixa de eno.(Th.bela 3.5) 

Com o fator de correção 1 = O, 03 pode ser calculado 011 valores dos coeficientes de difusão 

pelas expressões 3.13 e 3.14. DefinimO!! então um módulo de Thiele modificado: 

t = L(Rc,.H .. ,•P)l/2 

DccuH2e,• 
(3.44) 



onde 

(3.45) 

Os valores de fa.tores de efetividade experimental e de modulo de Thiele pa.ra os dados com 
razão molar de alimentação Ha/C12Hllll = 10 são listados na. Tabela 3.6 



Tabela 3.3: Fluxo molar médio na superfície do cata.l.il!ador em moi · cm-2 • lc1 

TESTE c12B:w c12H2• c12H22 C12H1s B2 
1 -3,818 x to-• 2,572 x Io-• 2,131 X 10 -• 1,033 X 10-• 4,850 X 10-6 

2 -4,750 X 10-A 3 327 x to-s , 2 812 x w-• 
' 

1 143 )( w-s , 5 893 )( w-s , 
3 ·5,253 X 10-s 3,947 X 10-5 3,338 x w-s 9,721 x w-6 6 225 x w-s , 
4 -5,421 x to-5 4 232 x to-5 

' 
3 537 x w-6 

' 
8,360 X 10-6 6 257 x to-5 

' 
5 -5,631 x w-6 4,420 X 10-6 3,647 X 10-tl 8,461 X ]0-6 6,477 x w-s 
6 -6 303 x to-s , 4 84t x to-s 

' 
4 027 X to-e 
' 

1,059 X w-s 1 363 x 1o-t • 
7 -6 828 X 10-s 

I 
4 444 X 10-s , 3 794 x w-• • 2,005 X w-s 8 833 x to-s , 

8 -7,919 x w-5 5 447 X 10-5 

' 
4 683 x w-6 

• 2,004 X w-s 9 923 x to-5 , 
9 -8 828 x to-s 

) 6,369 x to-s 5 448 x w-6 , 1,914 X w-s 1 074 x to-• 
) 

10 -9 513 X 10-o 
' 

7,103 x w-t; 6,047 x w-• 1,806 X w-• 1,132 x Io-• 

Tabela. 3.4: ('A)eficientes de difusão Knudsen (450 °0, 2.4 a.tm) em cm2 /h 

Componente vx 
n-Dodeca.no 143,9 
1-Dodeceno 144,7 

1 ,2-Dodeca.dieno 145,6 
Hexílbenzeno 147,4 

Hidrogênio 1322 
Nitrogênio 354,8 

Tabela 3.5: Valores de fluxos molares em cm2 h-1 

J Ni (cale.) Ni (exp.) 
1 2,188 x w-" 2,963 X 10-o 
2 3,796 x w-6 &,179 x w-6 

3 5 027 X 10-6 , 6 537 X 10-6 

' 

Tabela 3.6: Valores de fatores de efetividade experimentais e módulo de Thiele 
modilkado 

.p 

0,0810 15,0 
0,0839 16,3 

3 0,0804 17,3 
4 0,0802 17,5 
5 0,0757 18,3 
6 0,0766 19,2 



CONCLUSÃO E SUGESTÕES 

Na catá.lise heterogênea, o estudo de cinética acoplado a um processo de transporte é 
bastante complexo. Expressões diferenciais que descrevem o processo de transporte intra

pa.rticula.r e o balanço material são resolvidos simultaneamente. São usadas equações de ta.xa 

da. reação intrín~~eca., com parâmetros cinéticos em função da. temperatura.. Além diMo, são 

necessários os valores dos parâmetros de transporte, relacionados à estrutura do ca.talisador 

poroso. 

No caso da desidrogenação de n-dodecano produzindo 1-dodeceno, 1,2-dodecadieno e 
aromáticos, o fator de efetividade experimental em relação ao consumo de n-dodecano se 

mostrou constante com a conversão nas condições estudadas. Os valores baixos de fator de 

efetividade síi.o devidos a.o baixo valor dos coeficientes de düueão dos componentes da rea.çíi.o 

e as reações com valores altoo de taxa. 

R.ecomenda.-se a coleta de dados experimentais em outrM condições de tempera.turM e 

de composição de alimentação. Aconselha-se ainda, realizar experimentos numa faixa maior 

dos valores de vazões, gerando assim uma faixa maior de valores de conversão. Com os dados 

experimentais em diversM condições de operação pode-se estudar o comportamento da. taxa 

global de reação e do fator de efetividade em relação a. estas variáveis. 

A modelagem do fenômeno de düusão com reação para. o ca.so estudado apresentou uma. 

resolução matemática. muito complexa.. Isto se deve a.o ueo de um método matemático (co

locação ortogonal), cuja aplicação não é muito difundida. em sistemas com variações bruscas 
no perfil, como é o caso de reações com fatores de efetividade muito baixos. Deve-se a.plica.r 

t'.sta. metodologia fornecida neste trabalho aos outros pontos obtidos experimentalmente e o 
valor da par~tro de correção para difusão em poros deve ser oti.mi,za.do e valer pa.ra. todos 

os pontos experimentais obtidos. Sugere-se também verificar a · do gradiente 

pressão, para uma confirmação da hipótese de condição isoblirica. 

A metodologia neste trabalho é válida. para. descrever o do fator de ,f.,i.ivi-

dade global, ou seja, para a obtenção do fluxo molar na superfície da partícula de catalisador. 

Recomenda-se aplicar o método de colocação ortogonal acoplado a métodos de düerenç;as 
finita.s, com o objetivo de se obter um perfil de fluxo molar e a. confirmação dos perfis 

concentração obtidos neste trabalho. 
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APÊNDICE A 

COEFICIENTES DE DIFUSÃO BINÁRIA 

Para o cálculo do coeficiente de difusão para sistema binMio foi utilizada a expressão 
da teoria cinética de Chapma.n-Enskog, recomendada por Reid, Prausnitz e Polin.g [28} para 

gB.BeB em baixa pressão: 

(A.l) 

onde 

( 
1 1 )-l 

MAo=2 MA+ Mo ' (A.2) 

MA e Mo são os pesos moleculares de A e B respectivamente, T é a temperatura em Kelvin, 

P é a pressão em bar, CJAB é o comprimento característico em Angstrons, flv é o valor 
adímensional da. integral de colisão da difusão e 'D AB é o coeficiente de difusão em em2/s. 

Para o cálculo de O v e u JIB foi usado expressões desenvolvidas para. o potencial de 

Lennard-Jones 12-6. 

(A.3) 

fi 1, 06036 O, 1930 1, 03587 1, 76474 (A 
4
) 

D = (T')O,lMlO + exp(0,47635 x T') + exp(1,52996 X T*) + exp(3,89411 x T') · 

onde 

(A.5) 

e 

(A.6) 

Valores de E/T e cr para os componentes da reação de de_sidrogenação de D-dodeea.no 

considerados neste trabalho sào mostrados na tabela A.l. Os valores para hidrogênio e 

nitrogênio foram extra.íd011 da literatura [3], enquanto para 011 outr011 componentes foram 

calculados a. partir de dadoe de pressão e temperatura críticas (para o dodecadieno e o 
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aromático hexilbenzeno os valores de temperatura e pressão críticBB foram estimados pelo 

método de Joback por contribuição de grupos)[28]: 

f -=o, 77 ·Te 
"' 

(A.7) 

" 
(T ) 1/3 

tT = 2:44 i (A.S) 

Ta.bela. A.1: Valores de E e a segundo o potencial de Lennard-Jones 

Componente e(~<, a 
da reação Kelvin Angstrons 
n-Dodeca.no 506,8 8,104 
1-Dodeceno 505,9 8,055 
1,2-Dodeca.dieno 506,4 7,945 
Hexilbenr;eno 539,0 7 ,f,·13 
Hidrogênio 38,0 2,915 
Nitrogênio 91,5 3,681 

Na tabela A.2 são mostrados os valores dos coeficientes de difusão binária calculados pela 

expressão A.l e usados na. modelagem de difusão intra.particular na presença. da. reação de 

deeidrogenação de n-dodeca.no. 

Tabela. A.2: Coeficientes de difusão binária v,i (450 °C, 2,4 a.im) em cm2/h 

Componente c12H24 c12H22 C12Hts H2 N. 
Ct2H26 74.5920 75,8520 79,2360 1531,30 349,020 
c12H2, - 76,5720 79,9920 1545,37 352,332 
a12Hz2 - - 81,3600 1576,80 359,280 
C12Hts - - - 1689,62 383,112 

H2 - - 5124,31 
""----



APIJNDICE B 

CRITÉRIO DE PRATER PARA A ISOTERMICIDADE NA PARTÍCULA 
DE CATALISADOR 

O critério de Prater foi usado para calcular a variação máxima de temperatura dentro 

da partícula de catalisador: 

(~T)maw = _ 6HRDa,.n2,,efCO"H" 

À 
(B.l) 

onde ~HR é igual a variação de entalpia da reação considerada, DoaH••·•f é igual ao coefi
ciente de difusão efetiva do n-dodecano na mistura rea.cional, co,.H., é igual a concentração 
do n-dodece.no e ), é igual à condutividade térmica efetiva. do ca.talisador. 

De acordo com Smith [33), o valor d~& condutividll.de térmica efetiva ), varia comumente 

entre 1,5 e 6,0 Kca.l/m · h · 0 K. O valor de ), para o catalisador usado não é disponível e 

para efeito de estimativa de (~T),.,., tomaremos o valor dentro da faixa usual que fornece 
a má.xima düerenc,;a de temperatura.. 

Foi tomado com base a primeira das reações em série: 

(B.2) 

A variação de entalpia. envolvida na. reação química. foi calculada com a equação desenvolvida 

para gás ideal: 

(B.3) 

onde 

(B.4) 

O calor de reação padrão a 298 K é dado por 

(B.5) 

onde óH~ é o calor de reação padrão a 298 K, 6Hj,i é a entalpi& padrão de formaçíio a 

298 K e v; é o coeficiente estequiométrico da substiincia.. Para um gás ideal, a capacidade 

calorífica molar de componente puro a pressíio cantante é uma funçíio da temperatura em 
Kelvin: 

Op; ""' Opa,; + Opp,; · T + Op..,,; · 'f'J + Op4,; · Tl (B.6) 
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Tabela B.1: Valores de enta.lpia padrão de formação e coeficientes da expressão de 
capacidade calorífica para os componentes da rea.ção 

Componente Entalpta C, (Jf,mol·K) 
da reação xto-6 Jfmol Cp"' Cpp X 10iCp'Y X1010p0 

n-dodecano -2,91 -8,02 1,14 -11,29 1,32 
1-dodeceno -1,66 -1,10 1,12 -6,52 1,49 
hidrogênio 0,0 27,14 9,279 X 10-3 -0,1381 0,07645 
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Na tabela B.l são listados os valores usados de enialpia padrão de formação a 298 K e os 

coeficientee da expressão de capacidade calorífica [28] para os componentes da reação. 

A difusividade binária mais importante para esta reação é a do par n-dodecano e hi

drogênio, cujo valor do coeficiente estimado para a temperatura e pressão de reação se 

encontra no Apêndice A. Para um valor de r igual a 3 e E igual a 0,6, temos então 

Dc,.H .. ,ef =O, 03lm2 ·h. A concentrat,;ão de n-dodecano- para um gás ideal à pressão 

e temperatuira. da reação, razão molar Ih/n-dodeca.no igual a. 10 e H2 /N2 igual a. 3, e con

versão do reagente em 10%- é 2,55 mol/m3. 

Com a consideração das hipóteses acima, o valor da diferença máxima de tempert~.iura. 

é e!!iimado em cerca de 2 °0, o que corresponde a 0,44 % dt~. iemperatura na superfície da 

pa..rtícula. 



APÊNDICE C 

PERFIL DE CONCENTRAÇÃO AO LONGO DA PARTÍCULA DE 
CATALISADO R 

São apresentados os gráficos para. os dados experiment.IÚB referentes ao TESTE 3 da. 

Tabela 3.3 para todos os componentes da. reação, após modelagem segundo a metodologia 

apresentada neste trabalho. 
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ANEXO I 

TAXAS DE REAÇÃO PARA A DESIDROGENAÇÃO DE n-DODECANO 

Siio mostradas 88 equações de taxa para 88 1.rê8 reações consecultiv88 obtid88 por Gan

gemi [16]. 

onde 

•• CtzHu = CtzHz4 + Hz ., 
C12H24 ""' 012H22 + H2 

012H22 !.!. 012H1s + 2H2 

com 0>1 seguintes valores para 011 pa.râmetr011: 

K 1 = 35,48 x exp -!:lO 

K2 = 0,26 

K1 = 4, 9816 X 1017 X exp - 2 ~ 30 

K2 = 2, 253 x 1022 x exp -~ 130 

K3 = 8, 2757 X 1030 X exp -~?!O 

m1 = 7, 428 x exp 7 ~ 40 

~ = 69620 x exp 7 ~ 7 
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atm-1 

atm-1 

moi · a.tm0
•" / g · h 

mol· atm0•5 /g. h 

mol· atm0
•
5 /g. h 

atm0•5 

a.tmo,s 

(I.l) 

(1.2) 
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