Catalise heterogénea

e Catalisador solido

* Reacao na interface solido-fluido



Tipos de catalisadores

* Poroso: elevada area superficial



Tipos de catalisadores

* Peneiras moleculares: capacidade de distincao
entre tamanho e tipos de moléculas




Tipos de catalisadores

 Monoliticos: podem ser muito ativos, nao
necessitando ter elevada area superficial




Tipo de catalisadores

e Suportados: pequenas particulas de um
material ativo dispersas em um material
menos ativo (suporte)

Pt catalyst supported on. ‘. IS
XC 12 Vulcan carbon /' '

* Nao suportados &
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Etapas da reacao catalitica

Difusao dos reagentes da fase fluida para a superficie
externa do catalisador

Difusao intraparticula
Adsorcao do reagente
Reacao

Dessorcao dos produtos

Difusao dos produtos do interior da particula para a
superficie externa

Difusao dos produtos da superficie externa da particula
para o interior da fase fluida

Obs: Se as 1, 2, 6 e 7 sao muito mais rapidas do que as etapas

de reacao a difusao afeta a velocidade global de reacao.



Difusdo do seio do fluido para a
superficie externa do catalisador

* Nesta etapa o reagente tem que viajar atraves
da camada limite de espessura o até a
superficie externa do catalisador
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Etapa limitante N3ao é etapa limitante



Difusdo do seio do fluido para a
superficie externa do catalisador

* A Concentracao da espécie A no fluido é de
C,, € na superficie externa é C,,

—71'4 =k (Cqp — Cys)

_ Dyp
e =5
* Sendo: D,; a difusividade e k_ o coeficiente de

transferéncia de massa



Difusdo interna

* A espécie A se difunde da camada externa
para a camada interna da particula. A medida
gue a se difunde para o interior da particula,
ele reage com o catalisador depositado no




Difusdo interna

* A velocidade desta etapa em fincao do
tamanho da particula é:

r_
—Tr = erAS

* Sendo: k. a constante global de velocidade,
gue é uma funcao do tamanho de particula,
C,. € concentragdo da espécie A na camada
externa e C, na interna .



Etapa limitante da reacao

* Quando reacoes heterogéneas ocorrem em
estado estacionario, a velocidade de adsorcao,
reacao na superficie e dessorcao sao iguais.

* Entretanto, uma etapa particular na série é
geralmente a velocidade limitante ou
velocidade controladora. Ou seja, se
pudéssemos tornar esta etapa mais rapida, a
reacao inteira ocorreria mais rapido.

Obs: valido se a etapa de difusao for rapida.



Etapa limitante da reacao

 Exemplo: Decomposicao de cumeno para
formar benzeno e propileno. A reacao global
é:

C6H5CH(CH3)2 — C6H6 + C3H6

* Trés etapas representam o mecanismo para
decomposicao do cumeno.

 Cumeno (C), benzeno (B), propileno (P) e a
superficie do catalisador (S).



Etapa limitante da reacao

adsorcao do cumeno sobre a superficie do
catalisador

C+Se (S

reacao na superficie para formar benzeno
adsorvido e propileno na fase gasosa

C-SoB-S+P
Dessorcao de benzeno da superficie

B-SoB+S



Reatores multifasicos

* Reatores multifasicos sao aqueles nos quais
duas ou mais fases sao necessarias para
conduzir uma reacao.

* Na maioria das aplicacdes a reacao ocorre
entre um gas dissolvido e um reagente na fase
liquida na presenca de um catalisador sélido.

 Em alguns casos, o liquido € um meio inerte e
a reacao ocorre entre os gases dissolvidos na
fase superficie soélida.



Reatores multifasicos

* Os reatores trifasicos podem ser divididos em
duas categorias principais de acordo com o
estado do catalisador:

* (1) Reatores onde o catalisador solido esta
suspenso e em movimento

* (2) Reatores com leito de catalisador solido
estacionario
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Etapas limitantes da reacao

Transporte de A da fase gasosa para a interface gas-
liquido;

Transporte de A da interface gas-liquido para a fase
liquida;

Difusao dos reagentes da fase fluida para a superficie
externa do catalisador

Difusao intraparticula

Adsorcao do reagente

Reacao

Dessorcao dos produtos

Difusao dos produtos do interior da particula para a
superficie externa

Difusao dos produtos da superficie externa da particula
para o interior da fase fluido



Reator de Leito de lama

Producao de diesel a partir de gas natural



Reator de leito de lama

Producao de metanol



Reator de leito de lama

Producao de isobutilino



Vantagens

Bom controle de temperatura
Operacao em batelada ou continua

Facil substituicao do catalisador

Facil transferéncia de calor




Desvantagens

* Dificuldade de projeto
 Dificuldade de reter o catalisador no vaso

e Ocorréncia de reacoes paralelas

* Maior gasto energético




Usos industriais

Reacoes de hidrogenacao e oxidacao
Sintese do metanol

Producao de diesel

Producao de parafina

Producao de isobutileno




Reator de leito gotejante

Tratamento de efluentes



Reator de leito gotejante

Producao de sorbitol



Vantagens

Baixo custo operacional
Baixa perda de catalisador
Queda de pressao baixa

Possibilidade de operacao a elevadas

temperatura e pressao




Desvantagens
Menor efetividade do catalisador
Limitacdes no uso de liquidos viscosos
Sensivel a efeitos térmicos

Possibilidade de formacao de gradientes de

temperatura




Usos industriais

 Refino de petroleo
* Biorremediacao
 Reacdes de hidrogenacao

* Reacodes de hidrodessulfurizacao-HDS

* Reacoes de hidrodesnitrogenacao-HDN




Reator de coluna de bolhas

Saturacao de acidos graxos



Reator de coluna de bolhas

——— ——

—— —— — -
- — ——— ——
- — o~ —

Producao de sorbitol



Reator de coluna de bolhas
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Producao de metanol



Vantagens
* Simplicidade mecanica da agitacao
* Baixo custo de manutencao e operacao
* Facilidade de escala
* Facilidade no controle de temperatura

* Baixa queda de pressao




Desvantagens

* Custo de energia

* |nvestimentos maiores

* Baixo tempo de residéncia do gas




Usos industriais

* Polimerizacao de oleofinas
e Oxicloracao do etileno a dicloroeteno
* Tratamento bioloégico de efluentes

* Reacoes de hidrogenacao, cloracao, oxidacao

* Fermentacao




Reatores nao ideais

* Projetos que levam em conta os desvios da
idealidade sao mais complexos e ainda nao
estao bem desenvolvidos.

* Os desvios podem ser causados pela formacao
de canais pelo reciclo de fluido, pelo
aparecimento de regides estagnantes no
recipiente ou por outros fendbmenos nao
considerados nas hipoteses dos modelos
ideais.



Reatores nao ideais

* No projeto do reator com escoamento nao ideal é
necessario saber o que esta acontecendo dentro
do vaso.

* 0O conhecimento da distribuicao de velocidade
para o fluido é de fundamental importancia,
porém, muito dificil de ser obtido.

* Em muitos casos, o conhecimento do tempo em
gue as moléculas individuais permanecem no
recipiente, isto €, qual a distribuicao do tempo de
residéncia do fluido que esta escoando, é
suficiente para o projeto.



Tempo de residéncia

* Tempo de residéncia € o tempo que os atomos

ficam

dentro do reator.

e Para os reatores ideais todos os atomos
permanecem o mesmo tempo dentro do
reator. Para os nao ideais nao.

e A medida da DTR é feita utilizando-se

tracac

ores, substancias inertes e

comp

etamente soluveis na mistura.



Tempo de residéncia

* A funcao de distribuicao de tempo de
residéncia, E(t), € a fracao do material que
saiu e que permaneceu do reator.

* A grandeza E(t)dt é a fracao de fluido saindo
do reator que permaneceu no interior do
reator entre os tempos t e t+dt, que para o
tempo infinito é igual a 1, pois todo material
saiu do reator.



Tempo de residéncia

O tempo de residéncia medio é:

o= f (E(D)dt = 1
0

Sendo a variancia igual a:

0% = foo(t —t.)?E(t)dt
0



Tempo de residéncia

Exemplo: pela DTR obtida a partir de uma perturbacao de
pulso a 320K, calcule o tempo de residéncia médio e a
variancia.

ttmn) 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10

12 14

Et) 0 0,02 0,1 0,16 0,2 0,16 0,12 0,08 0,06 0,044 0,03 0,012 O



Modelo dos tanques em série

E 0 modelo utilizado na determinacdo de quantos tanques em série sio
necessarios para modelar o reator real como n tanques ideais em série.

O numero de tanques € série é:

TZ

n=—
)

Para uma reacao de primeira ordem

1
X=1-
(1 + Tik)n
V
T, =
vpon

Se 0 nimero de tanques for n=5,56; devemos calcular a conversao

para 5 e 6 tanques. Pois nao existem 5,56 tanques.



Modelo de dispersao

* Usado para descrever reatores tubulares nao
ideais. Neste modelo existe uma dispersao
axial do material.
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Modelo de dispersao

Pelo modelo de dispersao a conversao de uma reacao de primeira

ordem é:
— 4quer/2
o (1 1 q)ZePerq/Z _ (1 _ q)Ze—Perq/Z
Em que:

Peo. — UL

r T Tk
14 47k

q ==

\ Pe,

Sendo: U a velocidade superficial e L o comprimento do reator.



Modelo de dispersao

Para um sistema fechado-fechado (vaso
fechado), temos:
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Fechado-fechado Aberto-aberto




Modelo de dispersao

Para um sistema aberto-aberto (vaso
aberto), consideramos que ha dispersao em todo
O reator. A equacao de um sistema aberto-
aberto é:

g 2Pe,. + 8

tZ,  Pe,”+ 4Pe, + 4




Modelo de dispersao

Exemplo: A reacao de primeira ordem

Ocorre em um reator tubular de 10 cm de diametro e
6,36 m de comprimento. A velocidade especifica € 0,25
min-1. Calcule a convers3ao:

Em um PFR pelo modelo da dispersao do vaso fechado
PFR ideal

Modelo de tanques em série
Um unico CSTR ideal
Os resultados dos testes feitos com tracador foram:

tmn 0 1 2 3 4 5 6 7 8 9 10 12 14

E(t)

o o002 01 016 0,2 0,6 0,12 0,08 0,06 0,044 0,03 0,012 O



