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NOTACAQ

concentragho da mistura

i concentracao do componenie 1

dy didmetro médio da particula de catalisador

1):;‘.’8 y difusividade molecular bindria efefiva para os componentes 1 e 7

?)Zf"e y difusividade molecular bindria para os componenties ¢ ¢ 7

ﬂi ; difusividade Knudsen efeiiva do componente 1

L raio da particula de catalisador

M, peso molecular do componente i

Tie nimero de componentes

N fluxo molar do componente i

P pressio parcial do componente 1

Py pressio total

R, constante dos gases

R; taxa de formagdo do componente ¢

R, s  taxa de formagio do componente 1 na superficie do catalisador

F raio médio dos poros do catabisador

T temperatura

Yi fracdo molar na mistura gasosa.

(yi)s fIragdo molar da mistura gasosa na superficie do catalisador

z posicao de raio na pariicula

Z posigao de raio adimensional da particula (Z = z/L)
sIMBOLOS GREGOS

v {slor de corregio para o coeficiente de difusio

™

porosidade da parifculs de catalicador

n  fator de eletavidade
p massa especifica aparenie do catalisador (g cm™)
r fator tortuosidade

SUPERSCRITOS

B referente & difusio gasoss

& referente & difusdo superficial

v referente a0 escoamento viscoso

mol cm ™

mol cm™*
mm

cm® h~?
em? bt
cm? bt
cm
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RESUMO

Uiwna forie influéncia dos efeitos de difusao intraparticular é observada na desidroge-
nacko do n-dodecano num catalisador comercial de Pt-Sn/Al;0s. Dados experimentais de
composicao na superficie de particules inteiras foram obtidos num reator “sem gradientes
externos” do tipo Carberry para uma temperatura de 450 °C, pressio de 2,4 atm e razéo
molar de alimentacio Hy/Ci3Hye igual 8 5 e 10 e Hy /Ny igual & 3. Problemas de gradiente
de temperatura e concentragao ao longo do reator com cesta rotatdria foram resolvidos com
modificagbes do sistema de aquecimento do reator. Os valores de taxas de reagio obtidos
forem combinados com ss expressdes ds taxa de reago intrinsecs, o que permitiv caleular o
fator de efetividade. Valores muito baixos do fator de efetividade foram encontrados pars s
reagOes em série dodecano =R dodeceno = dodecadieno <» arométicos. A complexidade do
sistema com trés reagdes consecutivas e & difusfo multicomponente, em particulas porosas
e esféricas de catalisador, tornam complexa & modelagem do processo de difuséo intrapar-
ticular. Equagoes de difusio do tipo Stefan-Maxwell modificadas foram combinadas com as
equaghes de balango material para o componente chave de cadea reagio; nao foram inclufdos
os efeitor de gradiente de pressio ¢ da difusho superficial. Valores experimentais do fluxo
molar do dodeceno, dodecadieno e aromético na superficie do catalisador foram ajustados
pelo método de colocaclio ortogonal global, O método matemitico de resolucio adotado
revelou-se inadequado para este sistema (reaghes répidas que geram fatores de efetividade
muito baixos), sugerindo a aplicagio de outros métodos como a colocagio ortogonal em
elementios finitos.
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INTRODUCAO

As reagdes de fluidos sobre catslisadores sdlidos possuem caracteristicas préprias — di-
ferentes daquelas consideradas para as reagbes homogéneas, O estudo destes sistemas é
muito importante, pois & grande parte dos processos indusiriais apresenta reagdes catalisa-
das por sdhidos porosos. A principsl diferenca entre » catdlise heterogénes e a homogénes
¢ & presencs de fronteirss entre & fase sélide ¢ & fivids, & qual pode influenciar bastante &
velocidade global da reagfio. O estudo guantitativo da cinética , o qual consiste em expressar
a i8xs de reagBo em fermos de concentragio dos componentes e temperature da {ese gasoss,
¢ fundamental para ¢ projeto e olimizacto de reatores.

Na catilise heterogénes, devido & presence das feses sdlida e fluids, deve-se incluir os
efeitos de trenspories de masss ne taxas global de reagho : convecgho enire s superficie
do catalizador e o fluido e difusio intraparticular de reagenies € produtos. O efeito da
transferéncis de masss intraparticular € gerar um gradiente de concentragio de reagentes e
produtos dentro da particuls, redugindo assim o valor da taxa de reagio global, Todos estes
efeitos de traunsporte interno se tornam menos importantes quando o tamanho da particula de
catalisador diminui, por este motivo os experimenios pars determinacio ds taxa intrinseca de
reaciio sdo realizados com o catahsador redusido 80 menor tamanho possivel. A influéncia da
convecgio externa deve ser redusida ao minimo possivel, a fim de que possa ser despresada.

O presente trabalho propde o estudo de difusBo multicomponente junto com & reagio de
desidrogenacio do n-dodecano sobre um catalisador industrial & base de platina suportads em
alumina. O principal objefivo deste trabalho é apresentar uma metodologia para expressar
quantitaiivamente & influénecis da difusfo nos poros sobre a cinélics da reacio e modelar o
fendémeno flsico & partir de dados experimentais,

A rengBo estudade é de grande interesse, pois & desidrogenagio catalitics de n-parafina
com cadeia de 10 & 13 dtomos de carbono far parie da rota de producéo de linesr slguil-
benzeno, principal participante da formula de detergentes biodegradiveis. A DETEN QUIMICA
S/A, situada no Complexo Petroquimico de Cumacari, é fabricanie de hinear slquil-benzeno
e poassui sus unidade industrial dividida em dois processos: conversio das n-parsfinas psrs
as n-olefinas correspondenties {catalisada por Pt-Sn-In/Al;O5) e alguilagio do benzeno com
p-olefines em presence do catehsador dcdo HF.

A cinética intrinseca para a reagho estudada for determinada num trabalbho anterior [16].
Testes com diversos tamanhos de catalisador foram realizados. Estes evidenaaram uma forie
influéneia do processo de difusiio nos poros do catalisador (Fig. 0.1): pars particulas inteiras
de catalisador foi obtida uma conversio a olefinas de 6,4 %, enquanto que para o catalisador
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Figura 0.1: Gréfico de Conversio a Olefinas vs. Inverso do Didmetro Médio das
Partfculas

com menor didmeiro foi obtida uma conversio de 16,4 %, nas mesmas condicdes de reagso.
Um modelo matemdtico para a cinética de reagao intrinseca foi proposto airavés do ajusie de
dados experimentais obtidos num reator tubular. O mecanismo em que se baseis a proposta

¢ representado por trés reacoes em série:
n — dodecanc ¥ dodeceno == dodecadieno —+ aromaticos

Processos envolvendo reagoes miltiplas, como & reagio em quesifio, exgem nformagbes
detalhadas sobre os fendmenos que ocorrem nas particulas de catalisador, pois & conversio
e seletividades da reagfio podem eer muito sensfveis & difuslo intraparticular,

Utilizando-se & equagho da taxa de reacho intrinsece obfids anleriormente, fol formulado
um modelo matemdtico de reacho e difusio multicomnponente aplicado ao caso em questio,
Equactes diferenciais para o balango de massa dentiro da particula esférica de catalisador
e poars os fluxos molares (conmidersndo um processo de difuséo estacionéns, sotérmica ¢
isobérica) sio resolvidas para a obtencio do perfil de conceniragio dos componentes ao
longo do raio da particola esférica de catalisador., O fator de efetividade, i, pars a reacho
de consumo do reagente 1 € oblido s partir da definigao abaixo:

v, (—f)dV
"= M 00

onde V, € o volume de particula, (— R,;) é a taxa de consumo do reagente ¢, (— R, 5} é a taxa
de consumo do reagente ¢ para as condigdes ns superficie da particula.



A coleta dos dados experimentais {composigio e temperatura na superficie da particula)
deve per reaslisada num reator sem gradientes externos. O reator tubular, usado para & ob-
tengido de dados de cinética intrinseca, ndo é adeguado para este trabalho porque a conversio
varns a0 longo do mesmo, acumulando assim erros no valor de conversdo no efluente. No
presenie trabalho foi usado um reator de reciclo interno (do iipo de cesta rotatéria). O
sistema reacional, livre de gradiente externo de concentragio e temperatura, permite supor
que as condicbes na superficie do catalisador 880 as mesmas da safde do reator.

No desenvolvimenio do modelo matemadtico para difusio multicomponente com miltiplas
reacoes serd determinado o valor do fator de corregio, v, o qual considera a tortuosidade
¢ & variagho de drea de segdo traneversal dog poros, além da porosidede da particula, A
pariir do valor de 7 adequado no mateme, sdo comparados valores experimeniais de fluxo
molar com squeles calculados stravés do modelo matemdtico. A partir desta comparacho
gho analisadas & validade do modelo matemético e da expressiio pars & taxs intrinsecs de

reagao.



CAPITULO 1

REVISAO DA LITERATURA

1.1 INTRODUCAO

Na catdlise helerogénea, devido & presencs ds fase sdlida e fluida, deve-se incluir oe efeitos de
traneporie na taxes global de reagéo, Para converter reagentes & produtos, hé uma sequéncia
de passos, envolvendo os processos de transferéncia de massa e energia ¢

1. Transporte de rezgentes da fuse fluids pors & superficie externa ds particels sélida de
catalisador.

2. Difusio wtraparticular dos reagentes dentro das particulas porosss do catabisador.
3. Adeorgao dos reagentes nos sftios catalfticos no interior de particula.

4, Reacio quimica de reagentes adsorvidos pars produtos sdeorvidos.

§. Deszorgao de produtos.

6. Difusfio dos produtos desde o interior do poro até & superficie externs da particula.

7. Transporte dos produtos da interface sdhdo-fluido pars o seio do fluido.

Para um estudo completo de uma reagfio catalitica heterogénes torna-se necessirio ven-
ficar a influéncis de cada passo ou conjunto destes ns velocidade global de reacio. O passos
3 & b representam s cinética intrineecs de reacho, 08 psssos 2 ¢ 6 representam o processo de

difusio intraparticular de reagentes e produtos, enguanto os passos 1 e 7 envolvem o processo

de convecgio da superficie do catalisador pare o fluido.

Kos estudos de cinética intrinseca € geralmente proposte um mecanismo de reagio na
superficie catalftica, envolvendo etapar de sdsorcio e dessorgio dos componentes, E aseu-
mido gue um dos passos de 3 8 § controls & velocidade da reaclo, e entlo é desenvolvida
pma equagho da taxs com parfimetros cnélicos dependentes da temperatura. Os valores
numéricos das consiantes séo entBo determinados & partir do ajusie ds equaglo proposts,
utilivando-se dados experimentais livres de efeifos de traneporte.

O efeito da transferéncia de massa intraparticular, representada pelos passos 2 e 6, é gerar
um gradiente de concentragho de reagentes ¢ produtos deniro de particuls, redugindo assim a



taxa de reagfo global. Todos estes efeitos de transporte interno se tornam mencs importantes
quando o tamanho da particula de catalisador diminui, por este motivo os experimentos para
determinagio da taxs inirineeca de reagio sio realizados com o catahsador redusido ao menor
tamanho possivel. Pars predizer taxas de difusfo em material poroso é necessirio levar em
conts algumas consideragoes:

¢« O arranjo tortuoso, interconectado e aleatério do meio poroso torna desconhecido o
comprimento do caminho de difusio.

¢ A difusio do gA= no meio poroso pode ocorrer com moléculas do fluido chocando-se ums
com as outras (Difusio molecular) e/ou com as paredes dos poros (Difusio Knudsen),

A taxa de reagio e selefividade de um sistema de reacGes caialiticas heterogéness podem
ser mgnificativamente influenciadas pelo transporte de massa na particula porosa de catalisa-
dor. Estudos de difusio intraparticular com reegio pio lergamente analisados em livros sobre
cindtics quimica [33] [23], porém s&o considerados somenie sistemas simples com wme dnics
reagio ocorrendo no interior da particuls. Diversos modelos sBo vasdes para a predigio e a
correlagio de trangporte de massa em sblidos porosas, devendo-se escolber o mais adequado
para o sistems & ser estudado. Néo € encontrada na hitersturs nenbums aplicacio destes
modelos & catalisadores de platina suportados por alumina, nem em reagdes complexas de
desidrogenacéo de n-parafinas.

Uma parte essencial para a modelagem de ofeitos de transporte de massa interno é o
conhecimento prévio de valores dos parimetros cinéticos e de transporte, os quais apasrecem
respectivamente nas equacdes de balanco de masga e nas expressies para o8 fluxos molares.
Parémetros cinéticos sfo determinados através de estudos cinéticos experimentais sob con-
digBes tais que efeitos de frensleréncia de massa e calor sejam despregivels. Paréanetros de
transporie intraparticular podem eer obiidos & partir de experimentos realivados sob con-
dighes de reagio quimica na presenga exclugiva de efeitos difusivos internos. Uma posterior
otimiragio destes parfmetros permite entlo obter wimn ajusie dos resulindos experimentais.
A ezcolha de um restor catalffico de laboratério adequedo pars tal estudo € porianio fup-
damental,

1.2 MODELAGEM DA DIFUSAQ MULTICOMPONENTE INTRAPARTICULAR NA
PRESENCA DE REACOES QUIMICAS

Pars difuso multicomponenie de misturas gasosas a baixas e moderadss pressbes, com
pressdo e temperatura constantes, pode-se uear & descrigho gersl da ieoria do “dusiy gas™
de Mason et al. [26] para a difusio em poros. Esta teona utilisa os resultados da cinética



dos gases ¢ pode ser claramente visualizadsa :

fluzo devido Sfluzo devido fluzo devido fluzo causado
flugo = adifusio |+ | aoescoamento | +| adifusae |+ por outros
gas0sa V18C080 super ficial potenciais
Nj = AY‘D + N:’ -+ Nf. (I.i)

O fluxo difusivo pode ser determinado pela expressio modificada de Stefan-Maxwell, exten-
dida a uma mistura de n, componentes, para pressio e temperatura constantes, levando em
conta a difusdo molecular ¢ a difuséo Knudeen ;

ND ne NP o
-~ cVy = EM para i = 1,.., 1, (1.2)
‘ref J=l ":Itf
onde 13”"e y é o cocliciente de difusfo bindria efotiva e BK é o cocficiente de difusio Knudsen
efetivo, 0 fluxo de escosmento viscoso devido s uim gmdmnks de pressio é obtido da equacion
B,P,
N = (g P (1.3)

onde By € & constante de Darcy, ums fungdo da geometiris do meio poroso, que ¢é igual
a 7 /8 para poros em forma de cilindro longe de raio ¥ e 4 é a viscomdade do gés. A
difusio superficial, geralmente desprezada pels maiona dos pesquisadores em seus estudos,
¢ a difusdo de espécies moleculares adsorvidas sobre a superficie da particuls de catishisador.
Por ser pouco conhecida, esta nio serd objeto de estudo deste trabalho. Uma revisdo dos
principais mecanismoe de {ransporte intraparticular (difusdo molecular, difuséo Knudsen e
difuséo superficial), contendo uma discussio do grau de ocorréncia de cada um destes em
macroporos ou microporos de catalisador, foi recentemente publicads [21].

1.2.1 Efeito do gradiente de concentracéio

Em 1874, utilizando s formulago (1.1}, Feng, Kostrov e Stewart [10] tesiaram experimen-
talmente, em uma célula de difusio, algune modelos propostos para o célculo de N2 com
8 hipdtese de que N = Nf ~ 0. O modelo que melhor descreveu os dados experimentais
foi aquele com parfmetroe ajustéveis wy, wa, ™ € ¥; que leva em consideracho & presenca
de doie tamanhos de poros, porém resultados satisfaténios {oram produsidos com wm dnico
tsrnanho de poros:

NP = —wn[F (?,)]“1% (1.4)

FFr)= myg;/'ﬁ:? Be § i} {(1.5)



f(?;)m*wz::m'i*zf =) sei=] (1.6)
;;1“ ik

On zutores observaram que com a adigio do termo de difusio superficial os desvios entre
valores calculados e experimentais de difusividade diminuviram.

Um dos modelos testados por Feng, Kostrov e Stewart usa o método de Wilke para o
calculo da difesividade:
-1

1 1 & W de;
N=w — — 1.7
! DE(r}) 1-ypér D7 dz (1.7}
L 133

Esta forma apresentou o pior ajuste dos dados experimentals entre o8 modelos comparados,
Apesar disto, em 1989, Elnashale [9] mostron que a equagio mmplificads de Wilke sem o
termo de difusio Knudsen produs resultados finais satisfaidrios ne modelagem heterogénen
de restores industriais de amonie em comparagio com o modelo rigoroso de Stefan-Maxwell,
o qual exige um algoritmo de solugio mais complexo. Os célculos foram feitos para uma
reagdo dnica reversivel em sistemas multicomponentes, mas o autor coments & possibilidade
de usar estas equagOes mais simples para as reagdes reversiveis miltiplas pare reforma de
metano.

Schneider [31] aplicon & equagio (1.2), de uma forma generalizads, & uma reago simples
irreversivel obiendo a seguinte {formulagio para o fluxo molar

....( ) (dy,) { Na/D: parai=1,..p (1.8)

- N /D purai=g,..,n
onde

a;
a/Dp+ 207 (oats — a5ua/ D + i 3002 (/D

) pars i == l,..,p  (1.8)

D;=

pRIS § = ¢, . (1.16)
v -1( a;/ D7) g

p € o nlmero de componentes que participam de reaco e o; € o coeficiente esteguioméirico
da espécie ¢ e 0 componente chave da reaglio é indicado por 1. Estes expresstes sho resolvidas
juniamente com o balanco de massa deniro da partfcula:

Viy; = Ri(a;/a;}) para .z = 1,0 p (1.12)
R, PBIB i = g,..., N



com as seguintes condi¢bes de contorno

z=1 = Vi = (y;)g (1.12}
dy;
={ e 22 3 1.13
=0 5 — (1.13)

onde L 6 o raio da partfcula esférica de catalisador. Com este modelo, foram testadas vérias
equacles de taxa de reagdo com cinéticas do tipo Langmuir-Hinshelwood (mecanisios com
um e dois sftios catalfticos) para reagdes superficiais com uma ou duas moléculas. Para as di-
versas expressdes de taxa de reagio foram analisados os efeitos da forma da equagio anéiica,
da geometna da particuls, do gradiente de temperatura e dos parémetros de adsorgio des
equagdes de Langmuir-Hinshelwood nos resuliados de fatores de efelividade. Neste trabalho
ainda comentou-se sobre problemas mateméticos freqiientemente encontrados na modela-
gemn de difusio intraparticular multicomponente, como a instabilidade & & multiplicidade de
sclucoes. Neste trabalho nada comentou-se sobre os efeitos dos parémetros de transporte.

Schneider e Fott [13] mostraram que pardmeiros de transporte avaliados de medigbes de
permesbilidade e difusio sem reagho caracierizam bem as propriedades de transferéncia de
massa em um catalisador porose comercial Co-Mo/Al;O5 ¢ parecem mais sdequados que o8
dados de difusividade efeliva comumente usados. As constantes de {ransporie usadas rif ¢
t foram definidos pelo modelo de transporte médio em poros (MTPM) e 880 independentes
das condicBes experimentais (temperatura, pressio, natureza e composicho do gés):

D}, = ryDF* = r(2/8)u; (1.14)
Dy =V (1.15)

onde y; é & velocidade térmice média das moléculas. A independéncia destes parametros
sobre as condigOes experimentais torna vidvel um projeto ofimizado de estruturs da parifculs
de catalisador, do ponto de vista de conversBo e seletividade. (s aviores comeniam gue
¢ possivel modificar estes pardametros de slumins, através das condigbes de preparagio,
mantendo a mesma éres superficial do catalisador.

A resgio uiihsada pare = modelagem foi a hidrodesulfurizechin do tiofono descrita por
duas reagdes estequiometricamente independentes:

CoH S+ 3H, = O Hy + B8
Celly + Hy = CiHyo

A modelagem da taxa de reagBo e selelividade para pariiculas inieiras de catabsador foi
realizada com & suposigio de particula isotérmics e mobdrica. As diferencas entre os valores
de fatores de efetividade e o8 calculados mostram que ¢ modelo proposto € aparentemente
acertavel,

Para ums descricio mais preciss ds cinéiica de umas parifculs de catalisador, o8 sutores
sjustaram as constantes da taxs de hidrodesufunsagso e hidrogenagio com um fator dnico.



Este ajuste foi realizado stravés de otimizacio, utilizando como funcio objetive & soma dos
guadrados dos desvios entre os fatores de efetividade e 8 seletividades & produgbo de butano
experimentais e calculados. Fot verificado também que 2 mudanga do valor dos parimstros
de transporte obtidos experimentalmente produsisan piores resultados. A corregéo com um
fator igual & 1,4 representa um aumento de 40 % na atividade catalftica. Com s corregdo, o
fator de efetividade e a seletividade calculados sdo bem préximos aos valores experimentais
(desvio médio de 8 %).

1.2.2 Efeito do gradiente de presséo

Um modelo, descrito epenas pelos efeitos de difusfo molecular e Knudsen, foi aplicado
& reagdo simples de hidrogensgio de ciclopropano para s produgio de propanc sobre vm
catalisador d¢ Pd/AL;O3 em temperatura ambiente[31]. O suior usou uma aproximscho
matemaitica para a equago (1.8) aplicada pera uma dimensio, redusindo para (n, — 1)
equacbes diferenciais através de relagbes entre as fragbes molares

ig.‘;. “‘t(D. 4)—1 + Ejﬂ(y:“s yia; (DT e;) + o EJ,W yi{ D ij ej)ﬁ
dn (D] nf)-}' + E;..il(llz yl“:)(pm)”l + _,=q ¥il : oy

(1.16)

onde ¢ varis de 2 a n,, 1 indica o companente chave e p é o ndmero de componentes parii-
cipantes da reacso. Através de cdlculos com vérios valores de raio médio dos poros, pode-se
observar a variagho da soma de fracdes molares no centro da particula de catalisador, indi-
cando assim uma alteragio na pressio total, como pode ser vistc na Figura 1.1

A adicio do termo relativo a0 escoamento viscoso, N} , em sistemas multicomponentes,
na presenca de muiltiplas reaces, torna bem complexo a resolucho matemitica das equaghes
diferenciais. Gerné, Zahradnik e Schneider [17] analisaram o efeito do escoamento forgado
e estabeleceram algumas condigbes gob as quais esta contribui¢Bo pode ser desprezada. Fol
mostrada matematicamente que esta coutribuigio nio pode ser desprezada de vma forma
gerel, pois nem sempre é satisfeits a implicagio matemitica:

Eyg =l1=g5r=0 {1.17)

==l

mesmo bs regido de predominancia de difusfo molecular onde 1/ ﬁf" < Dgf‘. Os sutores
comeniam, porfm, que fais condigbes existem gquando s confribuicho do escosmento forg: o
a0 fluxe Hguido da mistura reacional é desprezivel do ponto de vista pratico, Para wmad - =
reagio catalftica, o valor de (1 — ¥ 1) no centro da parifculs fornece ums medida do elr o
da contribuicio ¢ também um critério pars as condigbes sob as quals © efeito do escoame: o
forgado pode ser desprezado com seguranga.

Na mesms publicacio, os autores mostram o efeito da contribuicho do escoamento viscoso
sobre resgoes catalfiicas heterogeneas consecutives. Foi mostrado que o erro cometido por
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Figura 1.1: Soma de fragbes molares para hidrogenagéo de ciclopropano nas condigio
de conversio total de ciclopropano
Raio Médio do Poro: (1)0,836 nm, {2)83,6 nm, (3)8360 nm.

desprezar o gredienie de pressBo na particule poross depende primeiramente do difmeiro
médio dos poros. Em poros estreitos, os desvios de 3, y; da unidade s8o maiores, porém foi
verificado que somente em poros extremamente largos (500 nm) exibemn desvios desprezivers,
Os erros no fator de efetividade, cometidos por omissio de expressio (Y, y: = 1), torna-se
mais evidente em poroe largos. Para o mesmo didmetro médio dos poros, o erro cometido por
despresar o efeito da viscosidade também pode ser mfluenciado pela seletividade, Os autores
concluem que nio é possivel amsegurar se o escoamento forgado desprezado deve causar erros
consideréveis nos balancos.

Por outro lado Haynes Jr. [18] conclue que & possivel despreens as contribuighes do escoa-
mento viscoso resultante, com pouca perds de acurécis no resultado final. C sutor afirms
que, para valores reais dos parimeiros, o escoamenio viscoro nao coniribue apreciavelmen-
te para & variagdo de presséo ou céleulos de fator de efetividade em particulss porosas de
catelisador. Ae equagSes simplificadas eliminam um psrametro experimental e séo algebri-
camente menos complexas que a8 equagdes rigorosas, as quais incluem termos de viscosidade

dependente da concentragéo.

Em 1984, Scneider [14] usou pm modelo com a adigio da coniribuigho do escoamento
viscoee sob forma matricial desenvelvida pars parifculss exféricns:

- c(ig;) =FN + FBY(%} (1.18)
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onde

DMy + Kn) | Py,
- A VA
K n; representa o nimero de Knudsen do componente ¢+ na mistura (rasao entre o caminho
hvre médio e o didmetro capilar), w ¢ a constanie de deslizamento (w = 3x/16 ou w = x/4
¢ geralmente aceito para capilares), u é & viscosidade do gés e (F2u)/(Fu) # (Fu)/p. As
reagSes estudadas sio as mesmas mostradas na pédgina 8. Foram realisadas comparagbes

(1.18)

com o modelo matricial formado pela expressio (1.18), com e sem o termo referente ao
escoamento viscoso. Os resultados mostraram que oe fatores de efetividade e seletividade
obtidos pela mmplificagio foram quase os mesmos que para um caso nio wsobdrico — as
diferencas foram em todos os casos menores que 0,6%. Foi observado que os erros em
seletividade causados pels gimplificacio inapropriada foram maiores com diferencas de até
7% em relacdo aos cdlculos ndo simplificados. Schneider conclue que seja razodvel esperar
que este simplificacio sejs aplicidvel a virios outros mslemas,

Schnitzlein e Hofmann [32] apresentaram expressdes de modelo de particula formuladas
em termos das condigbes do fiuldo em volta da particula. Devido 2 consideragiio explicita
dss condigbes de contorno na superficie da particuls, as equsgbes do balanco de um restor
de mistura heterogénes com uwma parede fria pode ser facilmente incluide nas expressdes
da particula sem qualquer modificacfio ao método proposto. Os autores calcularam a de-
pendéncia do coeficiente de difusBo bindria efetivo de H; sobre & posicio espacial dentro da
particula. Para a hidrodesulfunzacio do tiofeno, eles confirmaram a conclusao de Schneides
[17] de que o modelo “dust-gas” produz um perfil idéntico de difusividade para os dois casos
(com ou sem escoamento viecoso).

1.2.3 Resolugiio Matemaética

A resolucho das equaghes diferenciais que descrevem os fendmenos de difusio o reaglio, para
sistemas com miltiplas reagGes dentro de particulas de catalisador, sempre representaram
v problems matemaético complexo. Viérios méiodos foram propostos para s convergéncis
& resultsdos finais. O objetivo ds modelagem é determinar um valor de fator de efetivi-
dade préximo sos obtidos experimenialmente, sssimm como descrever wim perfil coerente de
concentragio dentro da particula.

Pars s resolugho matemsabica das egunagdes diferencisds gue descrevem o fendmenc em
extudo, pode-se usar o método de integraclo {radicionslmente conhecido por Runge Kuita.
Um dos problemas encontrados no processo da integracho ¢ a estimativa dos valores de con-
centracio dos componentes no ceniro da particola (2 = 0, onde Z ¢ a posigio adimensional
de raio da particula). Técaicas diferentes pars a estimativa dos valores iniciain para inte-
gragho foram utilizades por dois grupos de pesquisadores: Fott e Schneider [14] utilissram o
méiodo iterativo conhecido comoe “shooting”; no qual uma nova integragio € necessdna para
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o calculo de uina estimativa para as concentracoes no centro da particula; Kaza, Villadsen
¢ Jackson [20] recorreram ao método de Newton-Raphson usando uma fungho sensibilidade

para os resuliados na superficie da particula (£ = 1) em relagio aos valores estimados de

concentracao no centro.

Fott ¢ Schneider resolveram o modelo com & contribuicio de escoamenio viscoso, vtihzando-

se do deslocamento consecutivo do hmite inferior de mtegragao em 2 (por exemplo 0,7, 0,5,
0,3, 0,15 e 0). Kazza et alli. integraram a equagdo diferencial do ceniro da particula pars
a superficie, enquanto que Schneider e Foit uiilizaram 2 integragio na ordem inversa, dimi-
nuindo assim o mimero de condigBes iniciais desconhecidas gue passa a ser ignal ao nimero
de reaches. A integracho em ordem inverss auments a complicac&o do processo iterativo com
o aparecimenio de valores negativos de concentragbes durante o processo. Em geral, esies
métodos de estimativas de valores iniciais para conceniragbes ou fluxos molares favorecem o
aparecimento de valores negativos de concentrago nas iteragfes, o que dificulia o processo
de convergéncia aos resnliados.

Em 1980, foi publicada pela primeira vez uma aplicagio do métodoe de colocaghio ortogonal
ao problema de difusio multicomponente na presencs de miltiplas reacbes {19]. Serensen
e Stewart [34] usaram o método de colocagio ortogonal com as relagdes para os fluxos

numenicamente invertidas, obtendo expressbes da forma:

Yoy
N.=) GyVe i=l,.n. (1.20)

j=t

com ¢, igual a concentragio do componente j. As expressdes acima foram entéo combinadas
com a forma discretizada das equacdes de balango de material para obier equagdes para
as pressbes parcials. Para modelos que usam as equagdes de Siefan-Maxwel, as quais sio
implicitas nos fluxos e nos gradienies de concentragio, nma solugdo explicite da forma da

expressio {1.20} € mumito complexa para oustures com mais nue doas substincias.
P P P L]

Aimnda em 1980, Kara e Jackson [19] aplicaram o méiodo de colocacio ortogonal global,
resolvendo equagdes diferencials explicitas nos gradientcs de concentragio com v deslo-
camento no eixo da coodernada de posicdo de ralo adimensional {u = 1 — Z, onde & &
a coodernada adimensional} para as conceniragbes, cujos valores sé sio disponfveis para
Z = 1. Este método foi testado para ¢ modelo de ¥ dust.gas 7. Os autores comeniam
que ¢ preferivel o uso do procedimento de integragio acoplade com um processo ierativo
para © céleulo das condigdes de contorno destonhecides pars casos em gue a tsxe de reagho
exibe grandes variacGes sobre a faixs de integragio, ou seja, para casos de baixo fator de
efetividade.
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1.3 CINETICA INTRINSECA

Dados sobre & cinélica Inirinseca ¢ mecanismo de reagtes de desidrogenagao de n-parafinas
com alto ndmero de &tomos de carbono sobre catalisador de platina em alumina foram
apresentados s partir da década de 70. A cinética destas reagOes sdo severamente complicadas
pela ocorrénca simultinea de reacbes de ciclizagio, aromatizacio e somerizagio, por isso
ndo tinham sido examinado experimentalmente antes. O estudo desta for impulsionado pelo
répido desenvolvimenio da producao de surfactanies, pois as olefinas Lineares com 10 a 14
étomos de carbono s3o matérias primas para a fabricagio de detergentes biodegradaveiz.
Em recente trabalho, Gangemi[16] revisou os principais trabalhos publicados sobre reagbes
de desidrogenacho, com énfase pare a de n-parafinas malores,

Andlises referentes & cinélica c¢e desidrogenagfo de n-decano sobre catalisadores com
0,25 % de plstina em + - slumina (mais promotores como tungsiénio e Hiio e com raio
de particula ns faixa 0,5-1,0 mm ¢ densidade bulk de 0,66 g/cm?), foram de extrema im-
porténcis pars o desenvolvimento de equagdes cinéticas pars a formagio de olefines, diclefinas
¢ srométicos. Exame dos dados experimentais confirmaram diversas hipGteses:

¢ A desidrogenagio ocorre por meio de reagdes em série com & formagio de arométicos
n&o inibindo a resgdo :

; 1 . 2 .. s,
n — parafina = n — olefina ¥ dienos >, arométicos
¢ A reagio ocorre via estagios lentos de dessorgao dos intermedidrion ( olefinas e dienos).

e Pelo menos um dos produtos (olefinas ou dienos) inibem as reaces de formagio de
olefinas, dienos e aromaticos.

¢ As reagbes de craqueamento e somerizagio néo ocorreram de forma significative nas
condigbes experimentais usadas,

¢ Com s diminuigio da concentragio de hidrogénio na misture de reagho, & {axs de for-
meaghio de hidrocarbonetos arométicos auments em um grav alto ¢ & taxe de {ormacso

de olefinss cresce em um grau menor.

Em 1984, os resuliados cinéticos oblidos com n-decanc foram exiendidos & desidrogenacho
de p-undecano e p-dodecano [30], mostrando & validade dos mecsnismos desenvolvidos, As
cinélicas para a reagho

observactes listadas acima foram Gieie para a formulagio des equages
com p-dodecano :

L Foy, Hy — %-1FPo, 1, Pr,

ry = Q

(1.21)
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rg - MFG;QHM - K—-QPCIRHTJ P-H’i (1.22}
qQ
s Pﬂmﬁ"zz
re = 1.23
g (1.23)
onde
Q= P;I? + 11y Poa iy + maPoa,, (1:24)

Os pardmetros cinéticos dependentes de temperaturs ki, K3, Ka, Koz, Ks, ™ € Mg foram
ajusiados & equagio de Arrhenius. Qs experimentos para oblencio de dados de taxa de
rescio, usados pars s obtengdo dos pardmetros, foram executados em um reator de fluxo
circulsnic em pressio atmosféncs na faixs de temperaturs 450-470 °C ¢ com o mesmo cata-
hisador usado para a reagho com p-decano. A conversio total do n-dodecano varion de 6 &
26%.

Gangemi[16] propds um mecanismo em que a desidrogenago do p-dodecano, do I-
dodeceno e do 1,3-dodecadieno ocorre através de uma adsorcho dissociative dos componentes.
Além disso, fol assumido que o hidrogénio é adsorvido dissociativamente ¢ que o8 dienos ¢
trienos adsorvidos estio presentes na superficie e a concentragiao dos outros compostos nesta
¢ muito pequena. A partir deste mecanismo, juntamente com as hipdteses de Sobykhova et
alli {30] listadas acima, foram desenvolvidas matematicamente as equacdes de taxa de reacio
ry, rg e rg. Obtiveram-se expressdes iguais as (1,21), (1.22), (1.23) e (1.24), porém explicitas
nas constantes de equilibrio :

K= (1.25)
A
Oz dados experimentais usados pars o sjuste das equacdes de taxs de formacho foram obtidos
em um reator tubular isotérmico, operando de forma integral, no intervalo de temperatura
de 430-460 °C sobre & pressio de 2,4 atm e razio molar de simeningio de Hy/CigHae igual
a 10 e 15, com um catalissdor comercial Pi-Sp-In/ALOs.

1.4 REATORES CATALITICOS DE LABORATORIO

Para a coleta de dados experimentais de conversdo adeqguados a0 estudo determinado de
cinélica de reagho, é necessiric um criténio rigoroso na escolba do restor. Cada estudo de
cinéiica possui hipdteses pré-estabelecidss, ss quais devem ser obedecides o meis préximo
da realidade pelas condigdes do reator. Hé varios estudos publicados sobre os diversos tipos
de reatores cataliticos de laboratério usados, na obtenciio de dados experimentais[8][7][27]
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Ok reatores de laboratéric mais usados sio basicamente de dois tipos @ reatores de leito
fixo e de reciclo. Estes podem ser classificados sob diferentes aspectos : em batelada ou com
escoamentio, com ou sem troca de energia do sistema reacional com o ambiente, diferentes
modo de distribuigio de tempo de residéncia do fluido, operagio estaciondria ou transiente.
Qutros tipos de reatores cataliticos de laboratério sao usados em estudos especificos, como
os reatores cromatogrificos e os reatores de difusio de uma tinica parifcula de catalisador, -

1.4.1 Reatores de Leito Fixo

Os reatores de leito fixo sdo os mais usados para testar catalisador comercial. B4 essencial-
mente dois modos de operar um reator deste tipo: integral e diferencial. No método integral
é considerado que a taxa de reagBo varia ao longo do reator, enguanto que no método di-
ferencial & taxa de resgio € medida diretamente, porém em baixs conversio (abaixo de

5 %%).

No modo integral & taxs de reagho € oblids pela diferencischo gréfics ou snalflica de
dados de conversio por dados de raz@o de massa de catalisador por vasio de reagenie na
alimentacBo do reator:

dm A
(=R} = TW/F)
onde {-H, € a taxa de consumo do reagente em moles convertidos por massa de catalisador
e por tempo, z4 ¢ a conversio de reagente, W é 2 massa do catalisador e F ¢ a vaszio de
reagente em moles por unidade de tempo. Uma das principais vantagens deste modo de
operacho € a possibilidade de usar mélodos analiticos de rotina para obtencao de dados de
conversio, os quais possuem valores altos, além do baixo custo e da construgio simples dos

(1.26)

restores destinados & operar dests maneire. A suposicio de comportamentio “plug-flow”
pode ser considerads insdequada, pois ne prétice pode ocorrer gradientes radisis no tubo e
efeitos de mistura longitudional ao longo do comprimento do reator. Estes efeitos podem ser
reduzidos & miveis aceitdveis com o uso de tubos com ume alta razlo de comprimento por
dibmetro e & diluicBo do catalisador com particulas inertes,

No medoe diferencial a taxa de consumo do reagente A € obfida de

~R,y = YA " YAL
( RA)"‘ W/F (i'ﬁ?}

onde ya0 ¢ & fragho molar do reagenie na alimentagio do reator e vy ¢ € & fragio molar
do reagente na safda do reator. Para medir a taxa de reagio em diferentes composigBea é
necessdrio preparar diversas aslimentagdes sintéticas, o gue pode ser feito antes em um reator
integral. Devido & baixas converstes, este método necessits de um alto grau de sensibilidade
analitica obiido airavés do uso de detectores especiais.

Um dos principais fatores & ser considerado num reator de leito fixo é o seu tamanho, ¢
que deve guinr & escolha do tratamento matematico e das suposigtes feitas. Por exemplo, &
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isotermicidade, uma caracteristica importante na obtencho de dados cinéticos, é garantido
somente com dimensdes do leito catalitico bem redurzidas (comprimento menor que 20 cm
& didmetro menor que 2 cmn}. Em reatores onde a isotermicidade é dificil de ser alcancada,
no caso de reagoes fortemente exotérmicas, o catabisador deve ser diivido com um matenal
inerte. No caso de testes com particulas inteiras de catalisador, € necesséno um diametro
maior que 5 cm para o tubo do reator, a fim de assegurar ums boa distribuicio do gés.
considerando-se somente os efeitos de difusdo intraparticula, é necessdrio a escolha de um
reator no qual os efeitos de transferéncia externa de massa e calor (convecgao da superficie

da pariicula até o fluido) sejam considerados despreziveis.

1.4.2 Reatores de Reciclo Interno

Reatores de reciclo interne, “esm gradientes”, sho enconirados principalmente em duas for-
mas: com uma cesta rotatoria com catahsador {reaior do tipo Carberry) ou com a fase
gasosa sendo recirculada através da cesta de catalisador estacionériz por meio de hélices
incorporadas ao reator (reator do tipo Berty). Modificagdes destes tipos de reatores sio
freqilentemente enconiradas para aplicagdes espectficas como, por exemplo, Mahoney [25]
fez para o estudo da reforma catalitica do n-heptano e Schmitz e Manor [5] desenvolveram
um reator “sem gradientes” para reagbes gds-liguido-sélido. Reatores de reciclo interno com
as carcteristicas acima sao usados desde quatro décadas atrds para avaliagdo de catalisadores
[4].

Em 1974, Berty [2] apresenta o primeiro reator de reciclo interno comercial febricado
pela Autoclave Engineers Inc. com alguns melhoramentos, A primeira modificacdo foi
a colocacio de um novo acionador de rotacio que pode ser dinamicamente balanceado e
consequentemente usado em altos valores de RPM, com & necessidade de menos mavulengao
e menos trocas dos mancals de deshzamentos. Um outro melhoramento for o aumento da
razhio entre o espaco preenchido com o catalisador ¢ o espago vazio. Estes reatores sko
projetados para pressdo e temperatnra na faixa de 300 °C. Berty néo recomenda o uso destes
reatores em pressio inferior & 45 ps1, pols nesta {alxa, correspondente & baixas densidades de
gas, € dificll manier altas velocidades de transferéncia de massa. Esles realores comerciais
podem ter seus internos modificados, transformando-os em reatores do tipe Carberry ou do

yipo Mehoney.

Na andlise de reaiores “sem gradientes”, Benett et alli. [1] comentam que, no uso de
alla conversio com uma malha de reagbes, s composicio no reator de reciclo é diferente
daguela que seria obtids pum retor plug-fiow ns mesma condigdo. A presenga de produtos
de reacao pode ser controlada através de uma monitoracao da conversio e da alimentagio do
gas parcialmente convertido ao reator. Eles comentam ainda que & {ase gasosa é cerlamente
bem misturada, mas existem dividas da velocidade real do gés que passa pelo catalisador. O
uso de particulas relativamente pequenas € mostrado ser impréprio pars este tipo de reator.
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Em trabalhos executados em reatores de reciclo interno, Bennett et alli. verificaram que
uma velocidade de rotacio mais alta é necessfris para misturar vazdes de alimentacio mais
alias. Eles obtiveram um gés bem misturado, mesmo pem a presenga de agiagio. Esie
resultado inesperado foi atribuido ao processo de convecgio natural. O fato de que o gés ¢
bem misturado mesmo em temperatura ambienie ¢ 0 RPM indicam que » configuragio do
reator pode ser a responsével por essa mistura.

Com a velocidade de rotaghio da cesta constante, a velocidade de transferéncia de massa
do fluido permanece inalierada, mesmo que a vazao de alimentagio seja trocada. Com base
nesta teoria, Carberry [4] recomenda aumentar o niimero de RPM da cests até que nio se
observe alieragio significativa na converséo, para os mesmos valores de vasdes e temperatura.

Uma das principais vantagens do reator de reciclo interno é a possibiidade de medir
diretamente a taxa de reagho, em conversdes alias, O célculo ds taxs de consumo do reagente
é calculado como mostrado absaixo :

AT el (¥
{ R‘)"WW/F (1.28)

onde yio ¢ & fragio molar do reagente ¢ na alimentagho do reator, y; ¢ € & fracho moler do
reagente ¢ na saida do reator, W € a massa do catalisador e F ¢ a taxa de abmentagio molar

do reagente.



CAPITULO 2

METODO EXPERIMENTAL

2.1 CATALISADOR

As principais caracteristices do catalisador comeraal, fabricado por UOP Inc., usado nos
estudos de transferéncia intraparticular, so listadas abaixo:

¢ O catalisador ¢ composto basicamente de platina e promotores suporiados em v -
alumina, em forma de esferas de 1,5 mm de ditmetro médio, com vma composigio
aproximada fornecida pelo fabricanie :

~ Pt - 0,4 % em peso
~ 8n - 0,3 % em peso
— In - 0,5 % em peso

& A drea especifica do catahsador, determinada pelo métodode B.E.T. através da adsorcio
e desorgho de nitrogénio , é de 150 m?/g. A isoterma, que pode ser visio na Figura
2.1, € caracteristica de estrutura com uma predominéncia de mesoporos com raios ns
faixa de 2 a 50 nm. A histerese apresentada neste processoc de adsorciio e desorcio in-
dics condensacho capilar ne estrufurs porosa. O tipo de histerese obiido ns solerma
leva-nos & associar & uma estrutura de catalisador formads de agregados de particulas

néo rigidos em forma de placa, originando pores em fenda entre placas paralelas.[11,
p-87]

e A distribuicdo de tamanho do raio dos poros do catalisador, sesim como ¢ volume total
destes, foram caleulados a prrtir de dados de porosimetnia de mercinio e confirmados
com o¢ dados de adsorgio e dessorgho de Ny, Uma distribuigio de tamanho dos poros
tipica pars este catalisador € mosirade na Figurs 2.2, Podese concluir que se trate
de wmas distribuigio praticamentie unimodal, onde a maior parte dos poros possm
raio entre 10 e 90 nm - mesoporos. Convém lembrar que a maior parte da superficie

catalitica esté contida nos poros menocres, porém todos 08 poros podem confribuir pars
as resigiénciae & difusdo.

¢ O raio médic dos poros, s mer considerado nos célculos do coeficiente de difusio
Knudsen, fol inicialmente estimado a partir da consideragio de que estes sio cilindricos

18
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Figura 2.1: Isolerma de adsorgio e dessorgio de nitrogénio

e iguais:
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Com § igusl & drea especifica do catalisador, Vyoro, igusl 8o volume de poros, € igual
& porosidade do catalisador ¢ p igual & massa especifics aparente do catabsador, o
raio médio dos poros calculado foi 13 nm. Alguns dados do catalisador so fornecidos
pelo CEPED [6] : 2= 0,55 p = 0,575 g/em®. O valor do raio médio aproximado
calculado pela expressdo (2.1} néo correspondia & distribuicdo mostrada na Figura 2.2.

Para efeitos de cilculos consideraremos 20 nm como valor médio de raio dos poros.

¢ Alta dispersio da platina, medida pels adsorgio e termodessorgio de Hy, é de 93 %,
Esta alta dispersio também é confirmada por andlise em Microscépio Eletrbnico de
Transmisséo ¢ Varredura.[16]

2.2 EQUIPAMENTO

G gistema usado para a obtencio dos dados experimentais é gsemelbante ao usado para o
estndo de cinélica intrinseca [16]. A Figura 2,3 mosira nm fluxograms simplificado com a
presenga dos prinapals equipamenios. Este consiste basmicamente da alimentagio de dois
gases (hidrogénio e mitrogénio), da alimentacho do reagente liquido (n-dodecano a 99% de

puresn) através de bomba, um reator do tipo de cesta rotaiéna, um condensador, um vaso
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Figurs 2.2: Disiribuiglo de tsmanho de poros em particulas de catalizador.
Dados fornecidos pelo CEPED [6]
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pare a separagho dos gases e liguido e um sistems de amostragem do produto liquido e
£a8080.

—~ V1

)
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N
=

%i ¢P3
i
CrzHzs w

Figurs 2.3: Fluxogramas Simplificedo do Swsiems Usado

CP1 - Vélvula controladora de pressio de entrada de Hy, CP2 - Vilvuls controladora de
pressao de entrada de Ng, CP3 - Vilvula reguladora da pressio do sistema reacionsl, CV1
- Valvula sutomética de controle de vazio de Hy, CV2 - Valvuls avtcmsatica de controle de
vagho de N3, P - Indicador de pressdo, RC - Reator do tipo Carberry, VS - Vaso separasdor
gés-Hquido, VD - Vaso de descarte de produto Hguido, AL - Ponto de coleta de Hguido para
andlise, AG - Ponto de coleta de gés pars anslise, SG - Saida dos gases.
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Os gases séo recebidos de ums fonte de alts presséo, a gual é redugide para um valor
préximo ds pressio de reacio stravés de vélvulas de controle manual. A vagdo dos gases ¢
controlada por vilvulas antométicas eletrénicas do fabricante MATHESON, cuja faixs de
operacho para nitrogénio é de 0-5 Nl/min e para o hidrogénio € de (-10 Nl/min, Os gases
passam por filiros na tubulagéo ¢ o hidrogénio passa também por um vaso secador contendo
zedlitas. A vaz@o do n-dodecano em temperatura ambiente, na faixa de 1 a 3 ml/min, é
sjustads e verificada manualmente na bomba, com a ajuda de uma bureta [16, p.37].

O produto de reagao € resfriado em um frocador de calor — que consiste de uma serpenti-
na imersa num banho de dgua — e coletado em um vaso separador de lignido-gas na pressao
de reacBo. O escoamento de produtos ndo condensdveis € usado pars controlar & pressio
do sisiema, airavés de um regulador. A pressso de reagéo ¢ indicada por nm manémetro
comum anies do reator, v mandmetro de alts resolugio apds o reator e um indicador di-
gital apds o vaso separador. Apds a vélvula de controle de presslio, os gases escoam por
um ponto de amostragem, onde podem ser coletados para analise em cromatdgrafo. Apds
o vaso separador, o liquido flul para um reservetdrio de descarte de produtos, passando por

um ponto de amostragem para andlise,

2.2.1 Reator

Para a coleta de dados experimentais, sem & presenca de gradiente exierno de concentragao
e temperaturs, {oi usado um reator do 1ipo de cesta rotaiéria, introduzido por J. Carberry
em 1967[4], fabricado pela Autoclave Engineers Inc.. Este reator consiste de uma cesta em
forma de cruz com catalisador, a qual gira juniamente com duas hélices em torno de um eixo
scionado por um dispositivo magnético. Um esquema do reator e detalhes da cesia rotatéria
880 moetrados nas figuras 2.4 e 2.5, respeciivanente.

No restor usado, todss us paries em coptato com os geses sio de ago inoxidavel do fipo
316 ¢ o selagem entre & tampa ¢ 0 corpo € feite por vma junts metdlics. O volume Bivre do
reator € de 295 cm® e a cesta cruciforme tem capacidade para cerca de 41 cm® de catalisador.
A cests possui as laterais em tela de nrame de ago inoxidével e a extremidade, fundo e topo
da cesta em metal. A cesta com catalisador se comports como quatro reatores diferenciais
passando através do fluido em altas velocidades. Ar hélices montadas acima e abaixo da
ceste dirigem o sentido de esconmento do fluido para s sons reacional, produzindo assim um

recicio mterno.

A mistura de resgentes ¢ diluentes ers pré-aquecids stravés ds passagem pelo fundo
quente do restor, passando por entre & cesta, 8 gual gira com uma velocidade entre 1000-2000
RPM e o produto de reaglo sai pelo topo do reator, com a mesma temperatura de reacio. O
reator era agquecido inicialmente por um forno com trés zonas de nguecimento — o aquecimento
no fundo do reator com poténcia de 800 Watis e outras duas secdes de aquecimento com 1100
Watts respectivamente. Nos condigbes de reagho a 460 °C era encontrado uma diferenca de
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Figura 2.4: Reator de Cesta Rotatdria
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Figura 2.5: Cesta Rotaiéria com Catalisador

50 *C ao longo do reator com o fundo do reator sempre mais quenie. Tentativas de wolar o
topo do reator verificou uma diminuicio da diferenga de temperatura para cerca de 40° C
e enido resolveu-se colocar uma estrutura de cimento refratirio com resisténcias em espiral
sobre a tampa do reator com cerca de 980 Watts, o qual gerou o desaparecimenio do alto
gradiente de temperaturs e garantin assimn uma misturs eficiente no reator e & colets de
dados 1sotérmicos,

A isotermicidade, uma caracteristics importante deste tipo de restor, ers monitorads
por duas indicagGes de temperatura. Havis um termopar préximo & parte inferior da cesta
com catalisador e outro acima da cesta, préximo ao orificio de safda dos produtos de reagio.
Umia desvantagem deste {ipo de reator é gue a {emperatura real da &nperﬁd& catalilica néo
pode ser medide diretamente. O termopar localizado no fundo do reator foi sprovimado
o maximo possivel & cesta de catalisador, nums sllure correspondente a cerca de 2/3 dn
sltura do leito catalitico, de modo que ndo hi aquecimenio devido so strito com » cesia
em roiacio. O controle PID pars a temperatura de reacBo tinha como vandvel medida a
indicagdo do termopar do fundo do reator. A temperatura do fopo do reator era ajustada
manualmente, vanando a poténcia do forpo do topo, até que s temperaturs fique proxima
a0 valor do fundo do reator.

A misturs dos reagenies é proporcionsds por um acionador magnético com poténcia de
3/4 HP acoplado a0 ¢ixo onde csté fixads s cesta com caialisador. Com este dispositivo, néo
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hi problema de contaminacéo da parte interna do reator, pois o eixo é acionado magnetica-
menie. A velocidade da cesta € indicada por um tacomeiro e controlada no valor méximo de
2000 RPM. Para uma melhor eficiéncia da misiura doe reagentes e a diminmgac do volume

Livre do reator foi usado ums estrutura fixada na parede do reator com diversas aletas,

2.3 ANALISE DE REAGENTES E PRODUTOS

Os resgentes usados pars a resgio especificada sio o n-dodecano, o hidrogénio e o nitrogénio
(inerte usado como diluente). Os produtos liquidos de interesse neste estudo de cinétics sho
o dodeceno (olefina), o dodecadieno (diolefina} e os aromaticos. Ae andlises executadas e on
produtos de interesse so idénticos Aqueles usados no estudo da cinética intrinseca [16, p.44],
sendo usados o8 mesmos cromatégrafos.

2.3.1 Reagentes e produtos liquidos

O n-dodecanc de alimentagho se encontrs na fase liquide e possue as carscieristices abaixo

forpecides pelo fabricante:

— Peso Molecular : 170,34

— Densidade : 0,749

~ Viscosidade : 1,4220

~ Puresa: > 99 %

~ Ponto de ebuligio : 215-217 *C

As anélises de reagenies ¢ produtos Hquidoe foram reabzadas como no estudo da cinélica
intrinsecal16, p.44], utilizando-se o0 mesmo equipamento: cromatdgrafo HP-5880 com de-
tector FID (ionizagio de chams), coluna CARBOWAX 20M (50m x 0,2mm x 0,5mum) uti-
lisando H; como gds de nrraste em pressio de 20 psi ¢ uma velocidade de 3lem/s {vasdo
igual & 0,6 ml/min), O p-dodecano liguido foi analisado com amostras retiradas do frasco
de onigem e da tubulagho apée a bombe. Apds andlises em cromsiografia gasosas néo foram
encontradas diferencas nos resuliados, assegurando que ndo hé qualquer contaminacio, nem
reacio, na tubulagio de cobre. A puress do n-dodecano era cerca de 99,3 % em relagio so
padrao uttlizado pela DETEN. Um desenho do cromatograms tipico do reagenie usado na
reacio pode ser visto ns Figura 2.6.

O produto condensado ers amostrado em frascos de 10 m! com tamps roequesds ¢ nns-
lisado no mesmo cromatégrafo usado pare o reagente Hguido. Nos cromatogramss foram
considerados o8 mesmo picos previamente identificados em [16] nos cromatogramas, sendo
observada a presen¢a de alguns hidrocarbonetos leves. Um desenho de um cromatograms
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Figure 2.6: Cromatogramsa tipico do p-dodecsno de slimentacho com cerca de
95,3 9% de puresa
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1 - n-Dodecano

2 - Dodeceno

3 - Dodecadieno

4 - Aromaticos

9 5 - lmpurezas do reagente

6 - Hidrocarbonetos leves
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Figura 2.7: Cromatograma tipico da mstura dos produtor condensados da reagio
de desidrogenacBo de n-dodecano

2

tipico para & misturs dos produtos condensados de desidrogenagho é mosirado na Figurs
2.7.

2.8.2 Reagentes ¢ produtos gasosos

O nitrogénio e o hidrogénio eram provenienies de processos industrisis, mss possuiam vins
purega malor que 98,5 %. & qual era confinnada por snédlise o cada grupo de tesies. As
andhses de reagenies e produtos gasosos eram reshigadas também como em [16], em cro
matdgrafos HP-5880, por detecgio de condutividade térmics, com coluns PORAPAK Q
(4m X 1/8”) utilizando N; a 49 psi como gés de arrasie pars a andhise de Hy ¢ com colu-
na PORAPAK N (3m X 1/8") utilizando H; em 60 psi. A amosiragem ers realizada em
balSes com cerce de 500 cm®/min, previamente evacuados, nos pontos do processo situado
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Tabela 2.1: Composicho do produto gasoso com a presenga de hidrocarbonetos,
apds a condensagio de hidrocarboneios pesados

Produto | % Voluméinca
Hidrogénio 73,5
Nitrogénio 25

C, 0,4
Cs 0,3
Cs 0,5
2 Cs 0,3

na enfrada do reator, antes do vaso de zedlitas, para o hidrogénio de alimeniaclo. Antes
de iniciar a reagio com n-dodecano , a mistura hidrogénio e nitrogénio na proporgio molar
3:1 era smostrado para andlise no mesmo ponto de coleta dos produtos em gas — apds ¢

condensador ¢ ¢ vaso separador liquido-gés.

Qs produtor gasosos da reagho, neste {rabalho, apresentaram-se wm pouce diferente da-
quele obtido em [16, p.46]. Com valores de conversio total acima de 14 %, foram encontrados
hidrocarbonetos leves como metano, etano, propano ¢ butano em propor¢des matores que
os encontrados nos experimenios em reafores tubulares. A presenca desies produtos leves
sugere uma presenca mais marcante da reagBo de craqueamenio em um reator do tipo de
mistura. Na Tabela 2.1 encontra-se uma anélice tipica do gds de safda do reator com a
presenga de hidrocarbonetos leves, apds a condensagio dos hidrocarbenetos pesados, obtida
duranie s retirads dos dados experimentais.

2.4 TESTES PRELIMINARES

A=ies de iniciar o estudo detslhado de anétics ds resgho catalitica, alguns iestes foram
exe utados para estabelecer as condigGes de processo nas quais & convecgdo externa do fluido
e as reagbes quimicas ndo catalfticas ndo influenciam nos estudos da reaglio catalitica nos
poroz do calalissdor. Diferengas significativas de temperaturas ao lopgo do restor foram
elimin=dae, sssim como as wnfluénciss de traneferéncia de calor ¢ massa foram reduzidas &
efeitos despreziveis.

2.4.1 Ativagdo do catalisador

A reducho do catalisador, & qual torns os effios catsliticos ativos, consiste da reducio dos
sfitos em forma de éxidos de metal, conforme é mostrado no esquema abaixo:

Mx0Q+3/2H;, & M+ H 4+ H,0
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Figura 2.8: Processo de Reducgio do Catalisador

onde M representa o metal catalftico. O processo de redugéo do catalisador com hidrogénio
foi realisado de manecira semelhante & usada noe experimentos para obtencho da faxs m-
trinseca de reagio [16, p.41] (aquecimento com Hy de 25 & 450 °C de acordo com s Figurs
2.8.)

Foram feitos testes de redugBo, seguidos de reagio de desidrogenagio, para dois valores
de vagio de hidrogénio, 1 ¢ 3 Nl/min, durante o aquecimento e nio foi verificada diferenca
significativa nos valores de conversio. A vazio de hidrogénio usada durante o aguecimenic
foi 1 Nl/min e 8 velocidade de rotagio foi 1000 RPM; néo foi usade & rotagho usada na
retirada dos dados de taxa de reacho devido a motivos operacionais,

2.4.2 Estabilidade do Catalisador

Em condigbes de operagio que aceleram & desativagio do catalisador por cogueificagho (tem-
peratura constante superior a 460 °C e vazfio baixa de slimentagho de n-dodecano) foi masn-

sido o valor de conversio durante oito horas de reaco. Neste experimento fol utihizads ums
mistura de n-parafina Cyy a C;3 numa vazio de 1,5 ml/min e velocidade da cesia em cerca

de 15600 RPM. O produto deste experimento era analisado e os valores de conversfo em
porcentagem méssica de olefinas Cyp & Cyy obtidos a cada bora s&o listados ns Tabels 2.2

A partir desta observagio, cada cargs de catslisador era uiilizndo em oito horas de reaciio,
com & geguranga de que este nio se encontrava desativado devido & formagdo de cogue. Nos
testes iniciais para a obten¢io de dados cinéticos, para cada batelada de catalisador, a pri-
meira condigBo de reagdo era repetida no final do experimento para verificar a variagio da
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Tabela 2.2: Teste de establlidade do catalisador

Ternpo Conversdo
(horas de reacso) | (% massa)
71
7,0
7,0
R
6,8
6,9
6,8

08 =3 O W1 o 02 B0

conversdo do n-dodecano. Em todos o8 casos analisados, & conversao se manteve inaliers-
de, ndo sendo mais necessaria a execugio deste teste no final dos experimentos, s nio ser
nos casos de condigbes em que produza velores altos de conversio de aromdticos, possiveis
precursores ds formagio de coque.

2.4.8 Influéncia de transferénecia da massa e calor externa

A principal preocupagio deste trabalho experimental era garantir s suséncis de gradiente
externo de temperatura e concentracho, usads como hipdétese nas equacdes de transferéncia
de massa e calor. A primeira providéncia para isto foi a aquisigio de vm reator de cesta

rotatdris destinado & este fim, como foi mostrado ns segdo 2.2.1.

Foram realizados testes em que a velocidade de rotacio da cesta ers trocada em uma faixs
predeterminada aleatoriamente. Numa determinada condiglo de {emperatura de reagio,
vazao e composicho de alimentacdo fixadas, ers verificads a wfluéncia da transferéncia de
mases externa & particuls na conversic total. A conversio total em funcio dos valores de
RPM ¢é mostrads na Figura 2.9,

2.5 PROCEDIMENTO EXPERIMENTAL

Para a execugio dos experimentos procurou-se seguir o méximo possivel o procedimento

para o estudo de cinética intrinsecs em um reator tubular [16, p.48].

Para cada conjunto de testes, a cesta do reator {Fig. 2.5} era carregada com 13,00 g de
catahsador. Eram aplicades batidas ns parte metélica da cesia pars uius melhor disposicio
das partfculss no interior desta. A cests era colocada no reator e & rotacho ers testada
para verificacdo do balanceamenio. O reator era fechado e entio era tesiado vazamenio na
tampa do reator e nas conecgbes proximas que sofrism aquecimento. Com hidrogénio numa
vazbo de 2 Nl/min e velocidade da cesta em 1000 RPM, o forno do reator era ligado para
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Figura 2.9: Influéncia da transferéncia de mossa externa ao catalisador: Conversio
total X Velocidade de rolaclo

seguir uma remps de squecimenio indicado pels Figurs 2.8, correspondendo & redugio do
catahisador.

Apos cerca de 15 horas de ativacho, }4 com & temperaturs esiabilizada em 450 °C, eram
estabelecidas as condigBes de vazio dos gases: a do hidrogénio era alterada ¢ o nitrogénio era
alimentado na vazao especificada. Erarm analisadas as amostras do hidrogénio de alimentagéo
e o produto gasoso de saida para a verificagio da pureza e da composigdo da mistura,
respectivamente. A rotagio era aumentada para 2000 RPM e entio era iniciada a alimentagho
de n-dodecanc na vasko especificads, ajustads na bomba. Apds cerca de duas borss &
teinperatura se encontrave em 450 °C ( temperatura de reacBo ) e apds trinta winutos de
estabilizagho, trés amostiras do produio liguido eram retiradas com intervalos que variavam
entre cinco a dez minutos, {tempo suficienie para encher um tubo de 10 ml pars andlise.
Eram analisadas as amostras dos gases de saide em somente vina das condicdes de reagio
para cada grupo de testes.

Pars cada carga de catalisador eram usadas quatro ou cinco condigdes de operagao. Foi

tomads como padréo s seguinie condigho de reacho

¢ n-Dodecano em 2,0 ml/min
« Hidrogénio em 2016 Nem® /min
¢ Nitrogénio em 680 Ncma®/min

¢ Rotagio em 2000 RPM
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Esta condicio padrio era estabelecida no final de cada conjunto de dados para uma carga
de catalisador, & fim de verificar a atividade do catalisador. O valor de conversio total
para a condigdo padrao entre os diversos testes realizados variow menos que 1 %, enquanto
& conversio a n-dodeceno variou em 3 %, diferenca tal que pode-se considerar atividade
catalitica consiante,

Os resultados anéticos foram obtidos variando os valores de vazido obedecendo a razio
molar entre hidrogénio e nitrogénio constante de 3 e razdo molar de hidrogénio e n-dodecano
de alimentacdo em 5 ou 10, com pressao total em 2,4 atm e temperatura de reagio em 450
°C. Os valores de vazio usados foram hmitados: pelos equipamenios de controle de vazio,
para o8 gases po valor minimo de 300 Ncm®/min, e pela bomba, para alimentagio de n-
dodecano no valor méximo de 3,0 ml/min. Os valores de vaziio eram estabelecidas em vma
ordem aleatdria com & preocupagdo de n8o executsar mais de dois testes com condigbes mais
severas de reaclo ( razdo molar de hidrogénio e n-dodecano na alimentacdo do reator igual
a 5}, para nao realizar testes com o catalisador desativado.

Foi observada & auséncia de um mdximo de 0,4 gramas no peso final de catalisador
(3 % do peso total} na cests cruciforme apds a realizagio de cada experimento com 4 ou 5
condicdes de reacao, sem a ocorréncia de trepidegao da cesta. Eele peso era monitorado
pode-se atribuir & préprs perdea pa retirada da cesta e 5 moagem de uma pequens parie do
catalisador devido & rotaglo da cesta. Trepidagbes podiam ocorrer no periodo de auséncia
do operador, o que podia ser observado no controlador-indicador de RPM, o gual mostrava
o valor maximo e mfnimo atingido durante o perfodo estabelecido. Em irepidacio o valor
do EPM era aumentado bruscamente e por isto o valor miximo de variacdo permitido era
igual & 1 % do valor de rotagio usado, garaniindo assim & néo moagem do catalisador, o que
levana a resultados cinéiicos errdneos para particulas de catabsador. O teste reashzado 8é
era validado se a perda de catalisador ndo ulirapassasse o kmite méximo de 1,0 % da massa
inicial de catalisador na cesta rotatdnia.

Apds cada experimento com duracio de cerca de 24 horas, era executada a limpeza do sis-
tema com ar seco ¢ gquente. A cada cerca de cinco experimentos era realizada uma verificacio
da presenga de particulas de catalisador moidas na tubulagio e & cada dois experimenios {oi
necesstnio lmpar os interpos do acionsdor megnélico de rotacio. O tempo de desgasie dos
mancais de deslizamenio do scionador de rotagao for inferior ao estimado pelo fabricanie,
devido ao uso de altas velocidades, sendo necessirio ndquirir vérias pecas sobressalentes.

A proposta inicial era executar experimenios em trés condigbes diferentes de teraperatura
e dows valores de razio molar de hidrogeénio e n-dodecano de alineniagio para cada tempe-
ratura. O niimero de experimentos ficon reduzido, devido so atraso da chegada do reator da
Autocalave Engineers Inc. e do excesso de tempo gasto pela montagem e condicionamento
do sisterns ( sintonia dos controladores, balanceamento ds cests rotatdria com catabisador

para o uso de alta velocidade de rotacdo e a construgho de um sistema de agquecimento para o
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topo do reator). Foi possivel somente a execucio de testes em umas temperatura, 450 °C, com
dois valores de ragao molar de hidrogénio ¢ n-dodecano, 5 ¢ 10. Este valor de temperatura

foi o intermedidrio nos dados experimentais retirados por Gangemi,G. C. [16].

2.6 RESULTADOS EXPERIMENTAIS

Os dados medidos diretamente foram as fragbes massicas dos componentes de interesse, ob-
tidos por andlise em cromatografia gasosa { ver segdo 2.3 ), no produto liquido na saida
do reator. As fraghes mdesicas de n-dodecano, dodeceno, dodecadieno ¢ arométicos foram
tansformadas em fragdo molar, desprezando-se a presenga de componentes que aparecem
nos cromatogramas do reagente (ver Figura 2.6). Os produtos de isomerizagio e de cra-
quesmento (hidrocarbonetos leves) somente foram significativos em converses totals acima
de 14 %. A presenca destas reacbes pode estar relacionada ao uso do reator de mistura,
pois na obtengio dos dados de cinética intrinseca em um reator tubular os produtos desta
reaghdo nao foram encontrados [16, p.48] . Estas reacdes de craquesmento ¢ isomerizagho,
os quals ocorrem paralelamente com as elapas consecuiivas de desidrogenagéo, nao foram
consideradas nas discussbes, pois néo se tem informagbes sobre taxas de isomerizagho e cra-
queamento intrinsecos. Os arométicos formados s&o os mesmos encontrados no estudo da
cinélica intrinseca (alquil-benzenos com 10, 11 e 12 carbonos):

ACyp

ACy

ACyy

Figura 2.10: Composios aromaiicos presenies no produto condensado
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As condigbes contantes para todos os dados experimentiais retirados sio listados abaixo:

¢ Pressao absoluta = 2,4 atm.

¢ Temperatura = 450 °C

¢ Velocidade da cesta rotaténa = 2000 RPM

¢ Razdo molar de hidrogénio e nitrogénio na alimentacao do reator = 3

¢ Peso do catalisador na cesta cruciforme = 13,00 gramas.

Tabela 2.3: Condicdes experimentsis de alimentacio do reator

TESTE | Vazdo de CyoHys Razfo molar Vazdo (mol/hora)
(mifmin) Hg/Onggs HQ/NQ Cmﬁm KQ Nz
i 1,0 10 3 0,265 | 2,65 | 0,883
2 1,5 10 3 0,387 | 3,97 11,32
3 2,0 10 3 0,528 | 529176
4 2,2 10 3 0582 | 5821 1,94
5 2,5 10 3 0,662 | 6,62 2,21
6 3,0 10 3 0,784 | 7,94 | 2,65
7 1,5 5 3 0,387 | 3,87 | 1,32
8 2,0 5 3 0,520 | 5,28 1,76
9 2,2 5 3 0,662 | 6,62 | 2,21
10 3,0 5 3 0,768 | 7,68 | 2,56

Tabela 2.4: Composigio do produto ligmdo

TESTE % Molar

Ciz Ezs Cmﬁm Cia Exx CigHys | outros
i 848 | 857 | 0,71 | 8,44 | 2,5
2 891 | 7,57 | 064 | 2,60 | <005
3 91,0 | 674 | 057 | 1,66 | <0,08
4 91,7 6,58 0,55 1,30 | <605
H 92.6 6,08 0,50 1,16 | «<6,05
6 83,1 5,53 0,46 1,21 < 0,05
7 82,1 | 9,84 | 084 | 4,44 | 2,7
8 864 | 9,19 | 078 | 338 | 12
9 874 | 865 | 074 | 260 | 05
10 885 | 834 | 071 | 212 | 02
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DISCUSSAO DOS RESULTADOS

3.1 INTRODUCAO

Estudos de cinética de reagbes com difusio intraparticular em catalisador poroso exigem
a obtencéio de dados experimentais nae condigdo de aueéncia de gradiente interparticular
de concentragio e temperatura {condigos tais podem ser obfidas em um reator de reciclo
interno, onde s rotsclio de hélices e cesta com catslisador proporcionsm ums msture uni-
forme). O grau de influéncia da difusio intraparticular na velocidade de reagho € observado
através do fator de efetividade que relaciona a taxa de reagdo global com a taxa de reagio
intrinseca nas condigbes de composigio da superficie do catalisador. Com & posse de taxas
experimentais de formagio dos componentes e o fator de efetividede obtidos em particula
inteira de catahisador industrial, resta a formulacio de um modelo mateméiico que exprima
os resultados obtidos experimentalmente para & mierpolacio e umsa possivel extrapolagao
das condicds experimentais. Modelos e solughes matemdticas diversas para o problems de
difusao multicomponente com reagdes quimicas foram mostrados e discutidos a sua aplicagio
na segio 1.2.

3.2 ANALISE DOS DADOS EXPERIMENTAIS

A partir dos dados experimentais de fragio molar ne saida do reator de reciclo interno pode-
s¢ calcular facilmente a taxa de formacio doe produlos. Considerando verdadeirs a hipdiese
de que nao ha gradiente interparticula no reator, garantida pela isotermicidade ¢ vso de alia
velocidade de rotacio da cests com eatalisador, s composigho oblids na saids do resior é a
mesma da superficie ds particula esférica de catalisador.

Céalculos de vario molar (F}) de produtos e reagentes na safda do reator foram caleulados
s partir da definigBo do grau de avanco da reagdo :

Fﬁfgzﬁ’gg = FG - él (3'}‘)
Fﬁgzﬁé& = 61 - 63 (&.2}
Fouu, =6-6 (3.3

35
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Fcu.fiw = &El (3.4}

onde Fy € igusl s fragio molar de n-dodecano na entrada do reator. As equactes (3.1}, (3.2),
{3.3) e (3.4) sdo combinadas com as fragdes molares de mistura liguida obtidas experimen-
talmente:

FO - El L3 Hyg
- 3.5
Ei - f? L9 Hay ( )
& —-§& T Ha
o 3.6
& LM (3.6)
Fo — fi . 1 Has (37)

§2— & L0 Hy

Os resuliados s8o mostrados na Tabels 3.1

Tabela 3.1: Vazio a saida do reator em mal/h

TESTE | CigHgg | CigHyy | Crollgg | Cigllis | Hy | Ny
0,236 | 0,0233 | 0,00193 | 0,00934 | 2,68 | 0,882
0,354 | 0,0301 | 0,00254 | 0,0103 | 4,021 1,32
0,452 | 0,0357 | 0,00302 | 0,00879 | 5.35 | 1,76
0,533 0,0383 | 0,00320 | 0,00756 | 5,88 | 1,94
0,611 | 0,0400 | 0,00330 | 0,00765 | 6,68 | 2,21
0,737 0,0438 | 0,00364 | 0,00958 | 8,01 2,65
0,336 | 0,0402 | 0,00343 | 0,0181 | 2,07 | 0,662
0,458 | 0,0493 | 0,00423 | 0,0181 | 2,74 0,882
0,582 | 0,0576 | 0,00493 | 0,0173 | 3,41 | 1,10
0,682 | 0,0642 | 0,00547 | 0,0163 | 3,84 | 1,28

oW 00 I Y W3R

Os valores de frachio molar na superficie do catabsador so calculados & partir dos valores
da razfo entre a vazdo molar do componente e a vazio molar total em fase gasosa na
safda do reator. Considers-se & vazdo molar do nitrogénio constanie e a vagio molar do
hidrogénio igual & vazko de ahmentacho mais & taxs de formagio deste componente em
maol/hora. Valores de fragio molar na superficie do catahsador em fase gasosa oblidos nos

experimentos sBo mostrados na Tabela 3.2.

3.2.1 Fatores de Efetividade

Taxas de reacdo sbo consideradas pars cade uvma das reagbes numeradas abaixo:
i
Crallys = Cppliy + H;

CiaHy = CinHay + Hy
Cipplyp 2 Cizllys + 38,
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Os valores de taxa de reagdo (r,) sho relacionados com a taxa de formagio de cada um dos
componentes da reacdo (K.):

Reyny = =1
Roypy =11 =19
Reyny =ra—r13
Reome =13

(3.8)

Expressbes para a taxa de reagio intrfoseca para a reagho em estudo sobre o mesmo
catalisador industrial moido, desenvolvidas por Gangemi [16], sdo mosiradas no Anexo I
A partir destas equagdes, € possive] calcular os valores de taxsa de producio intrinseca para
cada componente. Os valores experimentais de taxa de formagao global podera ser obtidos
faciimente, no caso de um reator de reciclo nterno :

F,— F.,
RPN 3.9
=l 59
onde Fio € vazdo molar do componente i na entrada do reator, F; € a vazdo molar do
componente { na saida do reator ¢ My € a massa de catalisador usads.

Pode-se observar, através da Figura 3.1, o comportamento do fator de efetividade, defi-
nido como a razao entre o valor de {axa de consumo de n-dodecano, obtido com a presenga
de difuséo iniraparticular, (—Rg ’: E“) e o valor da taxa de reagio intrinseca calculade para &

PR : £ .
mesma composigho (- R | )
— P
( Rngiae)

[ T T
(“Ranﬂu)

(3.10)

Nos gréficos pode-se notar o valor baixo do fator de efetividade para as condigoes experimen-
tais executadas, 0 que pode ser justificado por uma grande influéncia da difusfo no interior
da particula juntamente, com reaghes intrinsecas muito rapidas.

Tabela 3.2: Fraco molar na superficie da particula de catalisador

TESTE [ ol | CigHgs | Crolige | Cratas | Ha 1 N
6,0600 | 6,00606 | 0,60050 | 0,00243 | 0,701 | 0,230
0,0616 | 0,00524 | 0,00044 | 0,00180 | 6,700 | 0,230
3 0,0830 | 0,00467 | 0,00030 | 0,00115 | 0,700 | 0,231

Bay  bed

4 0,0635 | 0,00455 | 0,00038 | 0,00000 | 0,700 | 0,23
5 0,0640 | 0,0041% | 0,00035 | 0,00080 | 0,700 | 6,231
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 | 0,0111 | 0,00005 | 0,00335 | 0,659 | 0,213
10 0,114 | 0,0107 | 0,00091 | 0,00273 | 0,658 | 0,214
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exp £xp
GIQH'ZG CigHag
0,010 0,010
0,005 - 0,005 -
0,000 ¥———7——————————1 0,000 O ————
0,000 0,040 0,080 6,000 0,040 0,080
int Rint
Ci3H3e Ci12H3¢
Rasﬁo molm' H2/012.H'25 =5 Rﬂ&gﬁ moia.r Hz/Gj_szs = 10

Figura 3.1: Taxas de consumo de n-dodecano experimental X Taxas de consumo
de n-dodecano intrinseca {mol h™! - g de cat.”}

A partir dos dados plotados na Figura 3.1 pode-se verificar que os dados de faiores de
efetividade (R:;i B Rg‘l‘; Hn) sdo praticamente constantes, poie podem ser sjustados s uma
reta. O fator de efetividade definido acima pode ser considerado constante com & conversao
total na faixa de 7 a 18 %, vaniando somente com a composigdc de alimentacio, para a

temperatura de 450 °C.

3.3 MODELAGEM MATEMATICA

3.3.1 Hipdteses

Um gradiente de temperaturs desprezivel deniro da particuls de caialisador foi sugenda
por Carberry [5]ac afirinar que na maioria das reagbes industriaie em fase gasoss, a taxa
de reacgiio é influenciada, em malor parte, pelo transporie de massa dentro da particula de
catalisador ou pelo {ransporte de calor enire a particuls e o gés escoando. Esta hipdlese de
isotermicidade pode ser confirmada pelo critério de Prater para calcular a diferenga mixvima

de temperatura em uma particula de catalisador :

(AT)W ] mw (3.11}

onde AHg ¢ igual a variagho de entalpis da reaglo considerads, D, 4 € igual ao cocficiente
de difus3o efetiva do reagente A na misiura reacional, ¢4 € igual a concentrac@o do reagente
A e ) éigual & condutividade iérmica efetiva do catalisador. A aplicacio deste criténo
pars & reagio em estudo se encontra no Apéndice B. Qs célculos executados indicaram umsa
diferencs méxima de temperatura igual a 2 °C, para o caso deste trabalho.
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A presenca de difusdo superficial ndo foi considerada nesie trabalho e o escoamento
viscoso foi desprezado . Esta dltima hipéiese foi confirmada pelo modelo matemdtico com a
obtengio de y; ~ 1 &2 0, como comentado na secio 1.2.2.

3.3.2 Modelo Matemdtico

Para efeito de notagao matricial, as substincias participantes ds reacdo e os inertes usados
sdo representadas por indices:

Componente 1 = n — Dodeceno{Cig Hy)
Componente 2 = n — Dodecadieno(Cyg Haz)
Componente 3 = Aromdéticos(CrpHys)
Componente 4 = n — Dodecano{C13Ha)
Componente 5 = Hidrogénio(H;)
Componente 6 = Nitrogénio{N;)

onde os trés primeiros componentes s&o os componentes chaves das reagbes 1, 2 e 3 respecti-
vamente.

(s fluxos molares de todos os componentes da reaclio e inertes no catalisador poroso foi
descrito pelas equagoes de Stefan-Maxwell modificadas, sem & presence do efeito do gradiente
interno de pressio:

dy;
—o—

)m'b'ﬁ" Ey: N; para§ = 1,..,6 (3.12)

wef el s:.ef

O coeficiente de difusio molecular efetivo pars um par de substéncias foi calculado de

L}m

L3 ref

¥D7: (3.13)

onde ﬁgﬁ” ¢ o coeficiente de difusio molecular bindnia entre ox componentes indicados por
iej. Os valores de I?z? foram estimados pels equagio de Chapmen-Euskog[3], usando os
pardmetros do potencial de Lennard-Jones. Célculos e valores dos coeficientes de difusiio sio
mostrados no Apéndice A. O pardmetro v, o qual leva emn conta a porosidade do catalisador e
& torinosidade e restrigbes nos poros, seré ajustado com os dadoe experimentais obtidos. Este
psrdmetro ee {rata de um dado caracterfetico do meio poroso, constanie com & temperatura

¢ pressao do sistema, cujo valor nao é disponivel pure o catahsador usado.

Desde que o catahisador é constitufdo na sua maior parte de mesoporos ¢ o8 componenies
da reaco sBo gases em baixa pressio, as cohisbes entre as moléculas do flufdo e a parede dos
poros tornam-se uma importante influéncia pars o transporte difusive. Da teoris cinética
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dos gases, a entdo chamada difusividade Knudsen efetiva pode ser formulada:

DX, = ARy

Os coeficientes de difusiio Knudeen, calculados pela expressio (3.14), com 4 = 1, sdo listados
na Tabela 3.4.

(3.14)

Ag equagdes de fluxo molar (3.12) podem ser escritas sob & seguinte forma matricial, com
Ng =0:

dy;

mc( ) ZE,N parai=1,..,6 (3.15)
=1
onde
Fy = --Df: para s % 5 (3.16)
sief
K + S para s = j (3.17)

:,n_f a.-: a.k,uj

A taxa de formagho de cada componente ¢ (B;) podem ser expressas em fung¢do das taxas
de formacio do componente chave de cada reagdo 5 (R;‘), emmol g™t k™1

£

R, = Zv‘j}ﬁ; parai=1,..,6 {3.18)

i=t

onde v;; € o coeficiente estequiométrico do componente i n& reagho j. O mesmo procedimento
fol feito para oz filuxos molares, N, dentro da particula de catalisador:

h)
N; = Z'ag,-]\f; pata t = 1,...,6 (3.18)

gml

onde oy; € o coeficiente que relacions o fluxo molar do componente ¢ cow o fluxo molar do

componente chave da reagio 7. A malnz com os coeficientes estequioméiricos é

i ~1 0
6 1 -1
o 0 1
=) g o
11 2
6 0 0




enquanto a matriz com os coeficientes o, €

1 0 0
6 1 0
e 0 1
wi} =
o} =) -, ]
1 1 2
0 0 ©
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Para nm balanco de massa em estado estaciondrio deniro de cada particula de catalisador,
iemos para cada componente da reaggo:

UN; = pR; (3.20)
com = 1,..,6.

Em se tratando de trés reagbes estequiometricamentie independentes, a equagio de ba-
1s1¢o, para ume geometna esférica vnidimensional, é uiilizada apenas para o componente
ckyve de cada reacao:

1d
Pdz
com 7=1,2,3 e z ¢ & posicho de raic da part fcula.

(ng;) = pH. {3.21}

A varidvel z foi adimensionalizada em relagio a um valor médio do ralo da particula de

catalisador (L) :

Z= (3.22)

z
L
de modo que o problema matemitico, através du subsiitui¢io da equacio (3.19) em (3.15),
consiste do seguinte sistema de equagtes diferenciais ordindriag de primeira ordem:

dy; A 2 . .
fg =~(=) S (Fu ngj,vj) onde i = 1,..., 6 (3.23)
kw1 Jmi
dN? 9
,&EL + EN; = L;;R;‘ com 5 = 1,23, (3.24)

onde F,; é definido pelas expressbes {3.16) ¢ (3.17), os valores de p ¢ I s8o caracieristicos do
catalisador, ¢ é a concentracdo fotal, calculada para gas ideal na pressio e temperaturs de
reacio. As seguintes condigbes de contorno (problema de valor de contorno em dois ponios)
sao usadas para a resolucho do sitema de equagdes e n obiengho dos fluxos molares dos

componentes pa superficie ;

Z=l=y=(y), comt=1,.,8 (3.25)

2:9:::-1?;:{} com j=1,2,3 {3.26)

onde (y:), ¢ a fracio molar do componente ¢ na superficie do catalisador em fase gasosa,
cujos valores para o caso estndadoe aéo hstados na Tabels 3.2,
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3.3.3 Resolucdo Matemdtica

Para a resolucéo do sisiema de equaghes diferenciais (3.23) e (3.24) explicitas em N;‘ ¢ y; com
as condigbes de contorno expressas por (3.25) e (3.26) tentou-se inicialmente a integragio
das equagbes pelo método de Runge-Kutia-Gill com o ajuste do tamanho do passo. Para
iBto utilizov-se o método iterativo de Newton-Raphson para calcular wma estimative dos
valores de fragio molar dos componentes no centro da particula (£ = 0). Apds tentativas de
integragéo com vérios valores de -y, os valores de fragbes molares néo convergiam e apareciam
valores negativos durante o processo iterativo. Este método naéo funcionou para o modelo
aplicado ao sistema estudado, deve-se tentar outras formas de estimar o valor inicial.

Neste trabalho optou-se enido por usar o méiodo de colocagio ortogonal, da forma apre-
sentada por Villadsen ¢ Michelsen [35]. Foi usado um polinémia néo simétrico do tipe Jacobi,

definido pela condigio de ortogonalidade :

I
[ (1~ ZYP.PyZ*dZ {3.27}
0
com expressbes polinomiais da forma

w(BY=v(Z=1+ Z a1l — Z)Pi.a(Z) ondei=1,..6 {3.28)

P
N(Z)=N{(Z=1)+ (1l - £)Pr(Z) onde j=1,23 (3.29)

k

Os polindmios desta forma apresentados satisfazem a geometria da particuls € as condiches de
contorno na superficie da partfcula esférica de catalisador (£ = 1}. Para as fragbes molares
na fase pasosa os valores na superficie sio conhecidos e iguais aos expostos na Tabela 3.2.
Para os fluxos molares e N, pontos internos de colocagao, o valor é expresso por uma condigao
de balanco de massa nesta posigio;

#

(—{ﬁ)ﬁp.ﬁ = ;’)I/Rj,g —- 2N;,N,;+2 (3.30)

A varigvel fluxo molar discretizada com vm polintmio stméirico em relsgio & coodernada
de posigio de raio adimensional Z?, como sugeriv Kaza ¢ Jackson [19], implics na condicio
de simeiria (dN/dz = 0) no centro da particula (Z = 0). Isto ndo é necessariamente vina
verdade, pois usanda o teorema maiematico de 'Hopital temos 2 seguinte condigio deduzida
da equagao de balango de masss :

dN? B LoR;
qZ =3

{3.31)

Diversos sutores sinda usam este método, apesar desta incoeréncia matemdética observada,

Foi aplicado o método de colocagio ortogonal para as vandveis y; em N, pontos internos
de colocagBo:
dy: Np+2
7" § Atk Yik (2.32)
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para i=1,...,6 € =2, Nyt 1

€ para as variaveis N;*:

dN* Np+3
—= = Y AwN, (3.33)
%)
para j=1,2,3 e =2 Ny+1

onde Aj; sdo os coeficientes de primeira derivada da matriz dos pontos de colocagio, para o
polinémio utilizado na discretizacio da equacio diferencial.

As condicGes de conlorno para o centro da pariicula {(Z = 0), ou seja no ponto de
colocagio Z, = 0, correspondem & relagio de simetria para as fragdes molares e a condigio

de fluxo nulo:

dys
(F5)2=2, =0 (3.34)
e
N;; = {3.35)
parai=1,..,6 e 7=1,23

Aplicando a colocagio no ponto £ = Z; para as fragbes molares:

Np+42 1 Np+2
E Agyir = 0 sty Yiy = — An Z AikYir (3.36)
ke

As condigbes para a superficie da particula (Z = 1), ou seja no ponto de colocagio Zy 4y = 1
correspondem aos dados experimentals de composigho na superficie do catalisador em fase

gasoss ¢ & discretizagio da condigho expressa por (3.30);

}:Aﬁwh 2N g = LR (3.57)

com 1=1,2,3e
Yeper = (Yi)a (3.38)
com i=1,...,6.
Explicitando N; N3 da expreesdo (3.37)

Np+}.

k=l

1

N\ o= ()
IRpE R AN 42N
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O sistems final de equagbes slgébricas nio lineares & resolver é

Np+d L& )
> Anvin— =) > (Fom 3 0tmiN3, (3.40)
k=1 mzl =1
onde
Foy= -2 seigm (3.41)
imef
1 W
Fomt = it D T pemai=m (3.42)
5,2 ;;:‘ ik
para i=1,...,6 e [=2 N, +1
Np+l 9
Y ANy + 7 V= LeE; (3.43)
k=1
para j=1,2,3 e (=2, N+ 1

onde R;: ¢ uma funcho das varidveis yy e as condicoes de contorno sao fornecidas pelas
expreasbes (3.35), (3.36), (3.38) e (3.39). O sistema de equacdes (3.43) é Lnear e pode
ser resolvido obiendo-se uma expressio para N;,‘ como uma funcdo de yi com i=1,...06 e
I = 2,N, + 1 e substituindo nas equaces (3.40), ficando com um sistema de equagdes
algébricas nio lineares somente para as varidveis y;.

3.3.4 Resultados

Foi aplicada a rescluciio matemética para o ponto experimental considerado padrio {pégins 31).
Os resultados obtidos que mais se aproximaram ao do valor experimental foram obtidos usan-
do 20 pontos internos de colocaglo e v = 0,03, Os perfis de fracio molar dos componentes
podem ser vistos no Apéndice C |, porém os perfis de fluxo molar obiidos por este método
meatemético apresentaram umas forms oscilatdéria. Os perfie de fluxe molar ndo correspondern
& realidade, porém os valores calculados de fluxo molar na superficie do catalisador corres-
pondem & realidade experimental, com a mesma ordemn de grandezs, porém dentro de uma

faixs de erro.(Tabela 3.5)

Com o {atar de corregao v = 0, 03 pode ser calculado os valores dos coeficientes de difusio
pelas expressbes 3.13 e 3.14. Definimos entdo um mddulo de Thiele modificado:

$ = L(‘R‘Cmﬁ’u,lp)xlz (3.44)
CO1sHup



onde

LR ! (3.45)

ﬂm
Qs Hye o f Ciabge =~ Hyuf

Os valores de fatores de efetividade experimential ¢ de modulo de Thicle para os dades com
razio molar de alimentagio H; /Ci; Hyy = 10 sio hstados na Tabela 3.6



Tabela 3.3: Fluxo molar médio na superficie do catahizador em mol -

cH:

-2 | =i
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TESTE

CraHye

CizHye

CigHyy

CioHie

D% 00 -0y U i L b e

-3,818 x 10™°
-4,750 x 10~*
-5,253 x 10~°
-5,421 x 10™°
-5,631 x 107°
-6,303 x 10°°
-6,828 x 10~%
-7,819 x 107*
-8,828 x 10~°
9,513 x 10™°

2,572 x 10~°
3,327 x 10~*
3,847 x 107°
4,232 x 107°
4,420 x 107°
4,841 x 10™*
4,444 x 10™5
5,447 x 1075
6,369 x 1075
7,103 x 10~*

2,131 x 10~°
2,812 x 10-¢
3,338 x 10~°
3,537 x 10°¢
3,647 x 107°
4,027 x 10~¢
3,794 x 10-®
4,683 x 107°
5,448 x 107
6,047 x 107°

1,033 x 10~
1,143 x 10~
9,721 % 10—¢
8,360 x 10-°
8,461 x 10~°
1,059 » 107%
2,005 x 10™*
2,004 x 107%
1,914 x 10~°
1,806 x 1079

4,850 X
5,893 x
6,225 x
6,257 x
6,477 x
7,363 x
8,833 x
9,923 x
1,074 x
1,132 x

10-*
10-3
10-%
10-%
102
10-%
10-%
107%
10-*
10~*

Tabela 3.4: Coeficientes de difusdo Knudsen (450 °C, 2.4 atm) em em®/h

Componente

't)ff

p-Dodecano
1-Dodeceno

1439

1,2-Dodecadieno
Hexilbenzeno
Hidrogénio
Nitrogenio

144,7
145.6
147,4

1322
354,8

Tsbels 3.5: Valores de fluxos molares em cm?® h™!

N {ealc.)

N’ {oxp.}

LCIR Xy § 1N

2,188 x 107
3,796 x 107¢

5,027 x 107°

2,963 = 10~°
B,179 x 10~
6,537 % 107°

Tabela 3.6: Valores de falores de efelividade experimentais e modulo de Thiele

modificado

TESTE

@

T LT e G B

1 0,0810
0,0839
0,0804
0,0802
0,0757
0,0766

15,0
16,3
17,3
17,5
18,3
19,2




CONCLUSAQ E SUGESTOES

Na catalise heterogénea, o estudo de cinética acoplado a vm processo de transporie é
bastante complexo. Expresstes diferenciais que descrevem o processo de transporie intra-
particular e o balango material sdo resolvidos simultaneamenie. Sao usadas equagdes de taxa
da reagho intrinseca, com parametros cinéiicos em fungio da temperatura. Além disso, sio
necessirios os valores dos parfmetros de transporte, relacionados & estrutura do catalisador
POTOSO.

No caso da desidrogenacio de n-dodecano produzindo 1-dodeceno, 1,2-dodecadieno e
aromiticos, o fator de efetividade experimental em relaciio ao consumo de n-dodecano se
mostrou constanie com a conversio nas condigbes estudadas. Os valores baixos de fator de
efetividade sto devidos ac baixo valor dos coeficientes de difusdo dos componentes ds reacio
e as reagoes com valores altos de taxa.

Recomenda-se & coleta de dados experimentais em outras condigbes de temperaturas e
de composicio de alimentacio. Aconselha-se ainda, realizar experimentos numa faixa maior
dos valores de vazdes, gerando assim uma faixa maior de valores de conversio. Gom os dados
experimentais em diversas condigbes de operagio pode-se estudar o comportamento da taxa
global de reacao e do fator de efetividade em relacdo a estan varidves.

A modelagem do fenémeno de difusio com reagio para o caso estudado apresenton ume
resolugio matematica muiic complexa. Isto se deve ao uso de um método matemético {co-
locagéo ortogonal), cuja aplicagdo nao é muito difundida em sistemas com varniacoes bruscas
no perfil, como é o caso de reagbes com fatores de efetividade muito baixos. Deve-se aplicar
esta metodologia fornecida neste trabalho aos ouiros pontos obiidos experimenialmente e o
valor do pardmetro de corregio para difusio em poros deve ser otimizado e valer para todos
o8 pontos experimentais obtidos. Sugere-se também verificar & influéncia do gradiente de

pressgo, para vina confirmagao da hipdtese de condigio wobarics.

A metodologia adotada neste trabalho é valide para descrever o valor do fator de efetivi-
dade global, ou seja, pars a obtenclo do fluxo molar na superficie da particula de catalisador.
Recomenda-se aplicar o método de colocacio ortogonal acoplado a métodos de diferencas
finitas, com o objetivo de se obier nm perfil de fluxo molar e a confirmagio dos perfis de
concentragio obtidos neste trabalho.
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APENDICE A

COEFICIENTES DE DIFUSAO BINARIA

Para o célculo do coeficiente de difuséo para sistema bindrio foi utilizada a expressao
da teoria cinética de Chapman-Enskog, recomendada por Reid, Prausnitz e Poling [28] para
gases em baixa pressido:

0, 00266T/2

Dup=— (A.1)
2
M Pl
onde
Myp =2 _3;,_+._..%...,,)'1 (A.2)
AR — MA MB H *

M4 e Mg 530 o8 pesos moleculares de A e B respectivamente, T é a temperatura em Kelvin,
P é a pressio em bar, o4p é o comprimento caracteristico em Angstrons, {1p € o valor
adimensional da integral de colisdo da difusdo e D4p é o coeficiente de difusio em em?/s.

Para o cdleulo de Qip ¢ o4p foi usade expressdes desenvolvidas para o potercial de
Lennard-Jones 12-6.

+
gap = 24 - 78 (A.3)
1,06036 0, 1930 1,03587 1,76474
U = myemsos ¥ oxp(0, 47638 X T9) | exp(1,52096 % ) T oxp (3, 89411 x 7 %)
onde
CAR
€
EAap =< (éﬁ'éﬁ)lfq. (A.ﬁ)

Valores de ¢/T ¢ o para os componentes da reaclio de desidrogenacio de p-dodecano
considerados neste trabalho sdo mostrados na tabela A.l. Os valores para hidrogémio e
nitrogénio foram extraidos das hteratura {3], enquanio para os ouwiros componentes foram
calculados & partir de dados de pressdo e temperatura criticas (para o dodecadieno e o
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aromatico hexilbenzeno os valores de temperatura e pressiao criticas foram estimados pelo
méiodo de Joback por contribuicdo de grupos)[28]:

£ =0,77-Tc (A7)
[
&
Te\ M3
o =244 (-’:) (A.8)

Tabela A.1: Valores de ¢ & o segundo o potencial de Lennard- Jones

Componente e/n o
da reagéo Kelvin | Angstrons
p-Dodecano 506,8 | 8,104
1-Dodeceno 505,9 | 8,055

1,2-Dodecadieno | 506,4 | 7,945
Hexilbenzeno 539,0 | 7,543 -
Hidrogénio 38,0 2,016
Nitrogénio 91,5 3,681

Na tabela A.2 sio mostrados os valores dos coeficientes de difusic binaria calculados pela
expressdo A.1 ¢ usados na modelagem de difusdo intraparticular na presencs da reagio de
desidrogenagao de n-dodecano.

Tabela A.2: Coeficientes de difusiio bindria D;; (450 °C, 2,4 aim) em cm?/h

C‘{)mponente 012 H 74 012 H 22 O}g H 18 H. o Nz
CizHye 74,6020 | 75,8520 | 79,2360 | 1631,30 | 349,020
CroHos — 1 76,5720 | 79,9920 | 1545,37 | 352,332
CiHz —_ — | 81,3600 | 1576,80 | 359,280
CraHis — — — 1689,62 | 383,112

H, — — — — | 5124,3]




APENDICE B

CRITERIO DE PRATER PARA A ISOTERMICIDADE NA PARTICULA
DE CATALISADOR

O critério de Prater foi usado para calcular a variacfic méxima de temperatura dentro
da particula de catalisador:

(AT = 80 o] ol (B.1)

onde AHpg éigual & variagio de entalpia da reacio considerada, Do, m,, s € igual ao coefi-
ciente de difusio efetiva do n-dodecano na mistura reacional, ¢g,, 5, € igual & concentragio
do n-dodecanoc e A é iguval & condutividade térmica efetiva do catslisador.

De acordo com Smith [33], o valor da condutividade térmica efetiva A varia comumente
entre 1,5 ¢ 6,0 Keal/m - b - K. O valor de A para o catalisador usado ndo é disponivel e
para efeito de estimativa de (AT )., tomaremos o valor dentro da faixa usual que fornece
a maxima diferenca de temperatura.

Foi tomado com base a primeira das reacbes em série:
CrgHye w2 CyoHy + Hy AHp = 29,3Kcal/mol (B.2)

A variagio de entalpia envolvida na reagio quimica foi calculada com a equagio desenvolvida
para gés ideal:

298
AHR(T23K) = AH, + / ACpdT (B.})
725
onde
AC, = Z v Cro; (B.4)

O calor de reacho padréo a 298 K € dado por

ARy =% wAH;, (B.5)

o+

onde AHY ¢ o calor de reagio padrio s 298 K, Aﬁ?}?i € & enialpia padrdo de formagio a
298 K e 1; é o coeficiente esteguioméirico de substéncia. Para vm gés idesl, a capacidade
calorffica molar de componente puro a presséo contante ¢ uma funcdo da temperatura em
Kelvin:

Cpi = Cpoi +Cppi- T + Cpqi- 74 + Cpu - T (B.6)
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Tabela B.1: Valores de entalpia padréo de formacio e coeficientes da expressio de
capacidade calorffica para os componentes da reagio

Componente | Entalpia C, (J/mol-K)

da reagio x10~% J/mol | Cp, | Cps x10*Cp, | x10'Cps
n-dodecano | -2,91 8,02 | 1,14 -5,29 1,32
1-dodeceno | -1,66 -1,10 | 1,12 -6,52 1,49
hidrogénio | 0,0 27,14 | 9,279 x10~* | -0,1381 | 0,07645

Na tabela B.1 séo histados os vaiores usados de entalpia padrao de formacio a 298 K ¢ os
coeficienies da expressao de capacidade calorifica [28] para os coraponentes da reagho.

A difusividade bindria mais imporiante para esta reagdo € s do pesr n-dodecano e hi-
drogénio, cujo valor do coeficiente estimado para a temperatura e pressdo de reagho se
encontra no Apéndice A. Para wm valor de 7 igual 8 3 e ¢ igual a 0,6, temos entho
Dy ia,es = 0,031m? - h. A concentracio de n-dodecano — para um gés ideal & presséo
e temperatuira da reagio, razdo molar Hy/n-dodecano igual a 10 ¢ H;/N; igual a 3, ¢ con-

versio do resgente em 10 % — é 2,65 mol/m®.

Com & consideracao das hipdieses acima, o valor da diferenga méxims de temperaturs
¢ estimado em cerca de 2 °C, o que corresponde a 0,44 % da temperatura na superficie da

pariicula.



APENDICE C

PERFIL DE CONCENTRAGAO AO LONGO DA PARTICULA DE
CATALISADOR

S#c apresentados os grificos para os dados experimentais referentes ao TESTE 3 da
Tabela 3.3 para todos os componentes da reagio, apds modelagem segundo & metodologia
apreseniada neste {rabalho.
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ANEXO 1

TAXAS DE REACAO PARA A DESIDROGENAGAOQ DE n-DODECANO

Sto mostradas as equagoes de taxa para ag trés reacoes consecultivas obtidas por Gan-

gemi [186].

CizBys = CpHy + H;
CizHz = CiplHo + Hy
CiHy; 2 CpHys + 2H,

Foiapa, ' Fr
—lgiiat TR
Ky (-PGmng. - )

Ky
q

Ty

Pe, o 00, Py
o Gzl THy
Ka (fcgaﬁu

q

rg &=

— NIP&;H“

Fa = Q
onde
2
Q= P;‘lg + My« Foygiae + Mo« Foya,
com os seguinies valores para os pardmetros:

K; = 35,48 x exp =822 atrm™?
Kz = 9, 26 atm"“‘

Ky = 4, 9816 x 10%7 X eXD :g%?"i%' mol - aﬂmﬁs‘ﬁ'/g -k

e 50430

Ky = 2,253 x 10% x BX e mol - atmﬁﬁﬁ'/g -h
Ky = 8, 2757 x 10° x exp :é%f_}iﬁ mol - atm® /g - h

my = 7,428 x exp B0 atm®®
m; = 69620 x exp &L atmt
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