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RESUMO

Os catalisadores sdo amplamente aplicados nas industrias devido a possibilidade de otimizar os
processos, por meio da reducdo do gasto energético, dos ajustes na seletividade dos produtos e
da menor producéo de residuos. Diante disso, o presente trabalho buscou tratar a respeito do
historico, da relevancia e dos principais conceitos associados ao uso e preparacdo dos
catalisadores, bem como das aplicacGes industriais e das complexidades associadas ao projeto
de reatores cataliticos, para permitir a compreensdo das diferentes possibilidades de escolha
desses equipamentos de acordo com as aplicacBes desejadas. Para isso, o estudo foi
desenvolvido por meio de uma revisdo bibliogréafica expositiva, a partir da anélise de livros,
artigos, monografias, dissertacdes e teses. Através desses insumos bibliograficos, foi possivel
verificar que, apesar do uso de processos cataliticos desde a antiguidade, as maiores descobertas
na area da catalise ocorreram a partir do século XX, com o aprimoramento de diversas técnicas
que possibilitaram a descoberta de novos processos quimicos, os quais constituem a base da
moderna industria quimica e petroquimica. Desde entdo, foram notaveis 0s progressos nas
pesquisas Vvoltadas para catélise heterogénea, sendo possivel verificar que as principais
propriedades dos catalisadores estdo associadas ndo s a composicdo, mas também as
tecnologias empregadas na preparagéo, para condicionar o grau de dispersao dos agentes ativos
e a estrutura porosa. A forma como se processam as reacgdes cataliticas, por sua vez, depende
das caracteristicas e limitacBes impostas por cada uma das etapas que ocorrem e dos
mecanismos de desativacdo catalitica, que promovem a reducdo da vida util das particulas,
levando a necessidade de regeneracdo e/ou substituicdo delas. Essas reagdes ocorrem, na pratica
industrial, em equipamentos denominados reatores, 0s quais promovem a formacdo dos
produtos desejados com especifica¢fes técnicas previamente definidas. Para tanto, podem ser
utilizadas diferentes configuracdes que, de modo geral, se distinguem quanto as fases utilizadas
e ao posicionamento dos catalisadores, que podem permanecer fixos ou em suspensdo e em
movimento. Nesse sentido, devem ser considerados os diferentes parametros associados ao
projeto de reatores de leito fixo, de leito fluidizado e trifasicos, que podem apresentar vantagens
e desvantagens, de acordo com suas particularidades. Os reatores de leito fixo se destacam
quanto a simplicidade de construcdo, operacdo e manutencdo das unidades, e a alta capacidade
delas, enquanto os de leito fluidizado sdo evidenciados quanto a promocao de altas taxas de
transferéncia de calor e massa. Ja os reatores trifasicos, cuja utilizacdo esta, em grande parte,
associada a processos em que elevacdes excessivas de temperatura ou pressao impossibilitariam
a operagdo em até duas fases, promovem, entre outras vantagens, melhor controle de
temperatura, economia de energia e prevencdo de perdas. Dessa forma, o presente trabalho
cumpriu com o objetivo de abordar e sintetizar a respeito das inimeras complexidades
associadas ao bom desempenho dos reatores cataliticos, para constituir em um ponto de partida
para estudos mais avancados a respeito dos temas e, assim, contribuir para o desenvolvimento
desta area do conhecimento, com numerosas e importantes aplicacdes industriais.

Palavras-chave: Catalise Heterogénea. Reacdo Catalitica. Desativacdo Catalitica. Historia da
Catalise. Catalisadores.
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1. INTRODUCAO

A catélise, processo que permite a alteracdo da velocidade de rea¢fes quimicas, € um
tema muito explorado pela Engenharia Quimica, devido sua ampla aplicabilidade nas
indUstrias, sobretudo nos setores de refino de petroleo, petroquimica, polimeros, agroquimicos,
aromas, fragréncias e farmacos. Estima-se que mais de 80% dos produtos quimicos industriais
passam por processos cataliticos em pelo menos uma das etapas de fabricacdo (BERNARDO-
GUSMAO; PERGHER; SANTOS, 2017).

Nesses processos, a catalise heterogénea, que consiste no uso de catalisadores sélidos
em meio fluido, é predominante, sobretudo por sua viabilidade econémica, ja que permite a
separacao simples e completa dos catalisadores, 0s quais, muitas vezes, sao valiosos e podem
ser reutilizados (FOGLER, 2022). Como, nesses casos, as reacdes cataliticas ocorrem na
interface entre as fases, para atingir uma velocidade consideravel de reagdo, faz-se necessario
uma alta area superficial, em geral, fornecida por estruturas porosas internas, seja em
catalisadores massicos ou suportados.

O desenvolvimento e uso de catalisadores sdo aspectos importantes quando se trata da
otimizag&o de processos e do desenvolvimento de novos produtos por rotas mais sustentaveis,
jaque por meio deles é possivel obter produtos por caminhos diferentes, com menores barreiras
energéticas, o que possibilita ajustes na seletividade e nos rendimentos reacionais.

Entretanto, para garantir altas taxas de producdo e bons desempenhos nos processos
cataliticos, € necessario compreender as complexidades a eles relacionadas e ao projeto e
operacéo dos reatores utilizados. E importante compreender a cinética das reacdes cataliticas, a
resisténcia as difusdes interna e externa aos catalisadores e a distribuicdo de produtos para
reacOes mdltiplas, identificando como os catalisadores atuam e influenciam o percurso
reacional, bem como entender os parametros de projeto, as limitacdes e vantagens dos
diferentes tipos de reatores cataliticos, em geral divididos em reatores de leitos fixo e fluidizado,
0S quais podem apresentar comportamento ndo isotérmico, queda de pressdo, desativacdo
catalitica e escoamento nédo ideal (DALBERTO et. al, 2021).

Uma vez compreendidas as complexidades citadas, é possivel avaliar e tomar decisdes
quanto a escolha das condi¢des operacionais, dos catalisadores e dos reatores mais apropriados,
de forma a manter os efeitos sobre a velocidade das reacbes e a formacdo dos produtos
desejados por um longo periodo, apresentando resisténcia a desativagdo catalitica, que pode
ocorrer pela reducéo da area superficial ativa, pelo bloqueio dos poros ou por envenenamento
(SCHMAL, 2017).
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Neste cenario, o0 presente estudo buscou sintetizar, por meio de uma revisao
bibliografica expositiva, pesquisas e estudos a respeito dos temas de catéalise e reatores
cataliticos, com énfase no projeto desses equipamentos e em suas aplicacGes. Para tanto, foram
analisados diversos estudos, o que inclui livros, de autores como Fogler (2022), Figueiredo e
Ribeiro (2007), Schmal (2017) e Vazzoler (2019), artigos cientificos, como os publicados em
Applied Catalysis, periodicos, dissertacdes e teses. A principio, foram selecionados estudos
primarios, como bibliografias béasicas de engenharia das reacGes quimicas, e trabalhos
cientificos direcionados a assuntos mais especificos. Posteriormente, foram filtrados os
contetdos mais relevantes para a pesquisa, assegurando a confiabilidade dos dados e a sinergia
com o tema.

Foi abordado o histdrico, a relevancia, e os principais conceitos associados ao uso e
preparacdo dos catalisadores, para entdo integra-los aos processos industriais, explorando a
respeito da estrutura das particulas, da configuracdo dos reatores e das condi¢des operacionais,
para permitir a compreensao das melhores escolhas de acordo com as diferentes aplicagdes.

Dessa forma, o estudo vé como principal objetivo se constituir em um ponto de partida
para estudos mais avancados a respeito dos temas, por parte de graduandos e profissionais,
sobretudo da &rea da engenharia quimica, dado que a cinética de reagdes cataliticas € um
contetdo complexo, com significativa relevancia, além dos recentes recursos tecnoldgicos
desenvolvidos na area, como detectores mais sensiveis em cromatografo, sistemas automaticos

de injecdo, e melhorias associadas a utilizacao de tracadores (VAZZOLER, 2019).
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2. HISTORICO

Desde a antiguidade, as civilizacBes utilizavam processos hoje conhecidos como
cataliticos, seja na fabricacdo de bebidas alcodlicas, cosméticos, tinturas e medicamentos, ou
mesmo na conservacgdo de cadaveres (FIGURA 1). Entretanto, tais processos comegaram a ser
estudados de forma sistematica apenas no inicio do século XVIII, com o advento da ciéncia
moderna, em que foram profundidos diversos relatos sobre reacfes quimicas que aconteciam
em condicBGes adversas, e que geravam produtos mais rapidamente a partir da adicdo de
substancias especificas (PEREIRA; FREIRE JUNIOR; NOBREGA, 2014).

Figura 1 — Caixa de cosmeéticos do século 10 a.C
TR ‘

Fonte: Gimenez (2020).

Entre esses relatos, estavam os de Kirchhoff, que em 1814 notou que a adi¢do de
pequenas quantidades de acido promovia a hidrélise do amido e que pequenas quantidades de
ions metélicos provocavam a decomposic¢do do perdxido de hidrogénio; os de Humphry Davy,
que, em 1817, ao introduzir um fio de platina previamente aquecido sobre uma mistura de gas
oxigénio e de gas de mina, percebeu a ocorréncia de reacfes quimicas, indicadas pela aumento
da temperatura e incandescéncia do filamento metalico; e os de Henry, que, em 1824, constatou
que o etileno inibia a reacdo do hidrogénio e o oxigénio em platina, evento atualmente
designado como envenenamento catalitico (PEREIRA; FREIRE JUNIOR; NOBREGA, 2014;
THOMAS; THOMAS, 1997).
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Tais observagOes eram tratadas como fendmenos singulares, atribuidas a causas e
naturezas diferentes, até que, em 1836, Berzelius inventou o termo catélise para designar
processos em que substancias adicionadas em pequenas quantidades originavam extensas
transformacdes quimicas, sem serem consumidas. Contudo, esse efeito foi interpretado de
forma errada por Berzelius, que o atribuiu a uma forca catalitica (FIGUEIREDO; RIBEIRO,
2007).

Somente no século XX, marcado pelas maiores descobertas na area da catalise e pelo
inicio da industria quimica moderna, que a natureza cinética desse fenémeno foi reconhecida,
quando o quimico alemdo Ostwald Wilhelm definiu os catalisadores como substancias capazes
de alterar a velocidade das reactes sem aparecer nos produtos (FIGUEIREDO; RIBEIRO,
2007). Ostwald também foi responsavel pela demonstracdo de um dos principais processos
industriais para obtencdo de acido nitrico, patenteado em 1902, que consiste na oxidacao do
amoniaco com dioxigénio molecular, sobre a platina, e subsequente hidratacdo dos éxidos de
nitrogénio formados (RIBEIRO, 2015).

Outro marco historico para a catalise foi a descoberta de K. Fritz Haber, em 1909, sobre
uma forma eficiente de produzir grandes quantidades de amoniaco, a partir do hidrogénio e
nitrogénio moleculares, utilizando catalisador a base de magnetita, em um reator operando a
alta pressao, ilustrado na Figura 2. Esse processo foi aprimorado pela empresa alema Badische
Anilin & Soda-Fabrik (BASF), que deu inicio a produgdo comercial do amoniaco nos anos
anteriores a Primeira Guerra Mundial (THOMAS; THOMAS, 1997).

para a sintese de amoniaco.

Figura 2 — Equipamento utilizado

Fonte: Mendes (2014).
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Por conta disso, a Alemanha se destacou no que tange & producdo de compostos
utilizando catalisadores nas primeiras décadas do século XX, sendo responsavel: pela producao
de explosivos durante a Primeira Guerra Mundial, dada a crescente producdo de amoniaco e
aos conhecimentos relacionados a formacéo de acido nitrico; pela primeira fabrica de metanol,
também implementada pela BASF, recorrendo a reatores operando sob alta pressdo e
temperatura; e pela introducdo do processo Fischer-Tropsch, utilizado para converter gas de
sintese (CO e Hz) em hidrocarbonetos e alcoois, utilizando como catalisador cobalto ou ferro.
(THOMAS; THOMAS, 1997).

Até entdo, grande parte dos catalisadores conhecidos eram identificados de forma
empirica, por meio da experimentacao de diferentes substancias em reagdes quimicas para aferir
as diferencas nas velocidades e na formacdo dos produtos desejados. Porém, pouco se conhecia
a respeito dos catalisadores em nivel molecular, como sua estrutura, a atividade na superficie e
0 modo como as reagdes sdo processadas.

Foi apenas com o aprimoramento de diversas técnicas que tais conhecimentos se
tornaram mais abrangentes, permitindo a descoberta de novos processos quimicos que
constituem a base da moderna indUstria quimica e petroquimica. Alguns nomes se destacaram
entre as décadas de 1930 e 1940, como: Taylor, que indicou razdes para acreditar que a adsor¢ao
ocorria de forma preferencial em fissuras, picos e descontinuidades na superficie dos
catalisadores, conhecidos como sitios ativos; Brunauer, Emmett e Teller, que por meio da teoria
da adsorcdo fisica, propuseram um método de aferir as areas superficiais dos catalisadores; e
Balandin, que postulou a teoria de que a atividade catalitica dependia fortemente do arranjo
geométrico dos &tomos na superficie (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007; THOMAS; THOMAS,
1997).

Ja no Brasil, os primeiros esfor¢os sistematicos para desenvolvimento da catalise como
area de pesquisa aconteceram a partir de 1960, com a instalacdo dos primeiros parques
industriais de refino de petréleo e petroguimica, setores em que esse tema é essencial. O
mercado de catalisadores no Brasil, € marcado por empresas de origem nacional, como a
Oxiteno, especializada em catalisadores para a geracdo de hidrogénio e para a oxidacdo do
etileno a 6xido de etileno, e a Fabrica Carioca de Catalisadores (FCC), que se dedica a producgéo
de catalisadores para refino de petroleo; e por multinacionais como a UMICORE e a BASF, as
quais produzem, entre outros insumos, catalisadores automobilisticos, e a Clariant, que tem
como unidades de negécios: quimicos, adsorventes e aditivos, e catalisadores (FIGURA 3)
(BERNARDO-GUSMAO; PERGHER; SANTOS, 2017).
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Figura 3 — Importantes empresas que atuam no mercado nacional.
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Ainda que o desenvolvimento desse mercado tenha sido motivado por dificuldades de
importaces e por questdes estratégicas, o incentivo a area de catalise é importante para
alavancar o setor industrial no Brasil, sobretudo para producdo de insumos quimicos

biorrenovaveis, devido ao seu alto potencial agricola (BERNARDO-GUSMAQ; PERGHER;
SANTOS, 2017).
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3. PROPRIEDADES E TIPOS DOS CATALISADORES

Segundo a Unido Internacional de Quimica Pura e Aplicada (IUPAC, 1976), os
catalisadores sdo substancias capazes de promover alteracfes na velocidade das reacdes
quimicas sem serem consumidas no processo. Essas alteracdes sdo proporcionadas por
mudangas no mecanismo de reacdo, que promovem percursos reacionais energeticamente
favoraveis, por meio da reducédo da energia de ativacao (E). A Figura 4 exemplifica a diferenca
na formacéao de H>O ocasionada pela adigdo de um catalisador de platina, na mistura reacional

de hidrogénio e oxigénio gasosos.

Figura 4 — Diferentes mecanismos de reacdo para a formacao de H20, do ponto de vista cinético
(a) e energético (b).

Gas
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Fonte: Adaptado de Fogler (2022).

Por meio da analise da Figura 4, é possivel notar que, apesar da alteracdo da energia de
ativacdo, o estado inicial e o final permanecem os mesmos, de forma que a energia livre do
sistema é mantida. Desse modo, os catalisadores promovem o aumento da atividade, sem alterar
0 equilibro quimico. Essa atividade geralmente € expressa em relacdo a velocidade da reagéo
catalisada (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007).

A adicdo de catalisadores pode ainda promover ajustes na seletividade, propriedade
definida pela capacidade de favorecer a formacgéo do produto desejado, por meio da conversédo
de reagentes segundo um mecanismo especifico. A Tabela 1 apresenta diferentes produtos
formados a partir do gas de sintese, que consiste na mistura de CO e H» dada a utilizacao de
diferentes processos cataliticos, ja considerando as devidas condi¢cGes operacionais de

temperatura e pressao.
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Tabela 1 — Reacdes do gés de sintese.

Catalisadores Temperatura (°C)  Pressao (atm) Produtos
Ni 100-200 1-10 CHs4 + H0
Zn0-Cr203 400 500 CH30OH + H20
Co/ThO2 190 500 CHa, CoHe e alcanos superiores +
H20
Fe + alcali 315 15 Alcanos + H20 + olefinas, &lcoois e
acidos
Ru 200 200 Alcanos de peso molecular elevado +
H.O
ThO2 400 200 Alcanos de cadeia ramificada + H20

Fonte: Adaptado de Burwell (1997), citado por Figueiredo e Ribeiro (2007).

Para garantir uma longa vida Util, é importante que os catalisadores sejam estaveis e
tenham alta capacidade de regeneracdo, de modo a manter a estabilidade das fases solidas ao
decorrer das reacOes e a resisténcia aos processos de desativacdo, caracterizados pela
diminuicdo da disponibilidade dos sitios ativos ao longo do tempo, seja por mecanismos de
natureza fisica ou quimica (DALBERTO et. al, 2021; FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007).

Essa estabilidade estd relacionada as propriedades mecanicas e térmicas dos
catalisadores, as quais sdo adaptadas de acordo com 0s processos em que 0S materiais séo
utilizados, uma vez que cada tipo de reator e cada reacdo exigem condicdes diferentes para
garantir bons desempenhos. De forma geral, em reatores de leitos fluidizado e movel, os
catalisadores devem apresentar resisténcia ao atrito, de forma a reduzir as perdas de catalisador
e evitar a formacdo de finos, j& nos reatores de leito fixo, como a perda de carga € o principal
fator considerado, € importante que apresentem resisténcia a compressdo, para suportar as
pressdes impostas e impedir a desagregacao nos processos de carga e descarga. A condutividade
térmica, por sua vez, é indispensavel em processos altamente endotérmicos ou exotérmicos,
uma vez que auxilia na reducdo dos gradientes de temperatura (FIGUEIREDO; RIBEIRO,
2007).

Portanto, um bom catalisador é caracterizado pela combinacdo das caracteristicas
anteriormente citadas: atividade, seletividade e estabilidade, considerando as necessidades do
processo catalitico em que serdo utilizados. Essas caracteristicas estdo ndo sO associadas a
composicgdo dos catalisadores, como também as tecnologias de preparacéo.

Na catalise industrial, ha uma divisdo classica entre catalise homogénea e heterogénea.
Na catalise homogénea, o catalisador e 0s reagentes se encontram na mesma fase, 0 que
proporciona vantagens como: facilidade no controle da temperatura e presséo, alta seletividade

em algumas reacOes e utilizacdo de quase todas as moléculas durante a atividade catalitica.
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Entretanto, apresenta desvantagens significativas, como custos elevados na separacdo e
recuperacgéo dos catalisadores, e problemas de corrosdo em reagdes envolvendo catalisadores
acidos (LEVENSPIEL, 1999).

Ja na catalise heterogénea, além dos catalisadores e reagentes apresentarem fases
distintas, as reacOes acontecem na interface entre elas, por meio de um processo denominado
adsorcdo, em que moléculas do meio fluido sdo interligadas a superficie do catalisador soélido,
de forma que a velocidade da reacao ¢é proporcional a area superficial, fornecida geralmente por
uma estrutura porosa interna. Contudo, apenas em pontos especificos dessa estrutura,
denominados sitios ativos, os intermediarios altamente reativos séo estabilizados por um tempo
suficientemente longo para permitir a reagdo (FOGLER, 2022).

Esta classe € atraente do ponto de vista econémico, sobretudo devido a possibilidade de
separar, de forma simples e completa, o catalisador do meio reacional (SILVA; RODRIGUES;
ANDRADE NONO, 2008). Por conta disso, trata-se do tipo dominante no mercado de
catalisadores, correspondendo a cerca de 74% em volume, em grande parte associado a
industria de refino do petr6leo, da petroguimica, da quimica de base e de abatimento de
poluentes (BERNARDO-GUSMAOQ; PERGHER; SANTOS, 2017).

Na catélise heterogénea, os catalisadores sélidos podem ser massicos ou suportados.
Nos catalisadores massicos, toda sua massa pode ser constituida por superficies ativas, como é
0 caso dos Oxidos de bismuto e molibdénio utilizados na oxidagdo de olefinas. J& nos
suportados, 0s quais possuem maior utilizacdo industrial, particulas de um material ativo sdo
dispersas sobre um suporte, que confere ao catalisador porosidade e resisténcia mecanica
(FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007). Exemplos desse tipo de catalisadores incluem conversores
cataliticos de leito de recheio, utilizados em automoéveis para abatimento de poluentes, e
catalisadores de platina sobre alumina, empregados na reforma de petréleo (FOGLER, 2022).
A Figura 5 ilustra o funcionamento de um catalisador automotivo suportado, que tem como
objetivo converter gases poluentes da combustdo, como mondxido de carbono, 6xido de

nitrogénio e hidrocarbonetos, em substancias inofensivas a saide humana.
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Figura 5 — Catalisador automotivo.
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Fonte: Adaptado de UMICORE (2021).

Os suportes mais utilizados sdo: silica, alumina, silica-aluminas amorfas, zeélitos e
carvao ativado. Por vezes, esses materiais séo utilizados para compor catalisadores bastante
seletivos, denominados peneiras moleculares, em que 0s poros sdo regulares e capazes de
permitir a reagdo apenas de moléculas desejadas. Um exemplo tipico € o da reagdo entre metano
e tolueno na superficie interna de um catalisador zeolitico, que possui alta seletividade para
formacéo de para-xileno, visto que entre os isbmeros formados, é o Unico que consegue passar

pela abertura dos poros, conforme ilustrado na Figura 6 (FOGLER, 2022).
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Figura 6 — Esquema da reacdo entre metano (CHa) e tolueno (CeHsCH3).
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Fonte: Adaptado de Fogler (2022).

Os catalisadores podem ainda contar com promotores, que sdo substancias sem
atividade catalitica propria, mas que adicionadas a eles em pequenas quantidades (1-5%) sdo
capazes de melhorar o desempenho, seja por meio do auxilio na preparacdo e conservacao de
fases cataliticas bem dispersas, ou do incremento da seletividade ou atividade. Como exemplo
temos os éxidos de aluminio, célcio, magnésio e silicio, que atuam como promotores estruturais
que inibem a sinterizacdo do ferro, utilizado como catalisador no processo de sintese de aménia.
A adicdo desses compostos é importante, pois o0 processo é conduzido sob temperaturas
elevadas, na faixa de 450 a 500 °C (FUENTES, 2006).
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4. PREPARACAO DOS CATALISADORES

Como relatado anteriormente, as principais caracteristicas dos catalisadores estdo
associadas intimamente a tecnologia de preparacao utilizada. Na preparacédo, é empregada uma
série de operacOes unitarias para condicionar o grau de dispersdo dos agentes ativos dos
catalisadores e sua estrutura porosa. Contudo, a ordenacao e as condi¢des operacionais diferem
quando se trata de um catalisador massico ou suportado (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007).

4.1. Massicos

De forma geral, os catalisadores massicos sdo preparados por meio das seguintes etapas:
precipitacdo, lavagem, secagem, calcinacéo e ativacéo.

A precipitacdo, caracterizada pela formagdo de uma fase solida a partir de uma fase
liquida, é uma etapa determinante da textura final do catalisador. Os precipitados podem ser
cristalinos, formados por estruturas organizadas e pouco porosas, ou amorfos, em que se
distinguem os hidrogéis e os floculados. A formacéo deles acontece por meio de duas etapas:
nucleagéo e crescimento dos cristais (LE PAGE, 1987).

A nucleacdo consiste na formacao de pequenos cristais ou sementes do solido na solugédo
mée. Esse processo pode ser tanto homogéneo, quando as sementes sdo formadas desde a
solucdo por meio da interacdo com ions ou moléculas que cristalizam de forma irreversivel,
guanto heterogéneo, quando o contato com outro sélido proporciona uma reducdo de energia
suficiente para permitir a formacéo de particulas (LE PAGE, 1987).

Ja o crescimento dos cristais € um processo fisico-quimico que ocorre na interface
solido-solucéo, e que tem a cinética controlada pela transferéncia de massa do soluto através da
camada limite, conforme esquematizado na Figura 7 (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007). A
velocidade de crescimento (Vc¢) é dada pela Equacédo 1, em que D é o coeficiente de difusdo do
soluto, Sg a area de superficie do cristal, C» a concentracdo do soluto no meio fluido, Cs a

concentragdo na superficie e “e” a espessura da camada limite.

(1)
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Figura 7 — Representacéo de um cristal em crescimento.
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Fonte: Adaptado de Figueiredo e Ribeiro (2007).

Por meio da analise da Figura 8, nota-se que tanto a velocidade de nucleacao (Vn) quanto
a de crescimento (V) estdo relacionadas ao grau de saturacdo do sistema (Ss) e que a dimenséo
das particulas é funcédo da razdo entre elas (Vn/Vc). Quanto maior essa razao, menor o tamanho

das particulas formadas (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007).

Figura 8 — Velocidades de crescimento e nucleacdo em funcéo da sobressaturacgéo.
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Fonte: Adaptado Figueiredo e Ribeiro (2007).

Nesse sentido, a agitagdo do meio aquoso favorece a formagdo particulas menores, ja
que a concentragdo na superficie aumenta (Cs) em decorréncia de melhores condi¢fes de

transferéncia de massa. Enquanto a elevagdo da temperatura favorece, geralmente, a formacéo
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de particulas grandes, devido a reducdo da sobressaturacdo do sistema (FIGUEIREDO;
RIBEIRO, 2007).

Durante o crescimento das particulas pode ocorrer a formacao de uma solucdo coloidal,
em que micelas permanecem separadas devido as cargas elétricas na superficie e no fluido em
que estdo imersas. As particulas possuem grande afinidade com a solugdo, mas forcas repulsivas
evitam a coagulagdo com outras micelas. Para vencer a repulséo eletronica, sdo adicionados
agentes floculantes que permitem a modificacdo das forcas idnicas, de modo a favorecer a
coagulacao das particulas, formando géis ou floculados, conforme a Figura 9 (FIGUEIREDO;
RIBEIRO, 2007; FUENTES, 2006).

Figura 9 — Formacéo de géis e flocos.
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Fonte: Fuentes (2006).

Os hidrogéis sdo formados em um processo cineticamente lento denominado
gelificacdo, em que cada particula se liga a duas ou trés particulas, no maximo, originando uma
cadeia. J& os flocos sdo formados por um processo cineticamente rapido, conhecido como
floculacéo, que permite a origem de precipitados com um numero elevado de ligagdes entre as
particulas (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007). Tais processos dependem de uma serie de fatores,
como: natureza quimica do agente utilizado, concentracdo e tamanho das micelas, forgas i6nicas
da solugéo e pH (LE PAGE, 1987).

Ap0s a precipitacdo, a solucdo pode ser decantada, filtrada ou centrifugada, para entéo
passar pelo processo de lavagem, que tem como objetivos: a substituicdo da solucdo mée
presente nos poros por agua, a diluicdo dos ions ou moléculas adsorvidas na superficie do sélido

e a troca de ions indesejaveis por outros que se decompdem facilmente (LE PAGE, 1987).
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Em seguida, os so6lidos passam por um processo de secagem, que ocorre geralmente a
temperaturas de 100 a 200 °C, para eliminar o solvente presente nos poros e na superficie. Para
tanto, sdo submetidos a altas tensdes capilares, que podem ocasionar fechamento dos poros,
desde que prevalecam diante das ligacdes quimicas e repulsdes eletrostaticas, que tendem a
manter a estrutura em seu estado inicial. A contracdo da estrutura dos solidos € inversamente
proporcional ao diametro dos poros, uma vez que as forcas capilares decrescem a medida que
o diametro dos poros aumenta (FUENTES, 2006).

Para manter a estrutura do solido praticamente inalterada, a secagem pode ocorrer em
temperaturas mais elevadas que a temperatura critica do solvente ou por evaporagdo sob vacuo
em temperaturas baixas, entre -50 e -5 °C (FUENTES, 2006).

Os precursores dos catalisadores, ja secos, passam entdo por um processo de calcinacéo,
cujo objetivo é obter uma estrutura bem definida e conferir resisténcia mecanica a eles. Esse
processo influencia propriedades texturais como area especifica, volume e reparticdo dos poros,
que por sua vez interferem na atividade, seletividade e estabilidade dos catalisadores
(FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007).

Segundo Figueiredo e Ribeiro (2007), durante a calcina¢do podem ocorrer inumeras
transformacdes, como:

o reacOes quimicas de decomposicdo térmica dos precursores dos agentes ativos,
e consequente liberacdo de produtos volateis que conferem porosidade ao catalisador;

o alteracdes da estrutura cristalina com mudanca de fase, passagem de estrutura
cristalina a amorfa ou estabilizacdo da estrutura cristalina;

o modificagdes da textura por sinterizacéo, processo que modifica o tamanho das
particulas e, consequentemente, a area especifica, devido a efeitos térmicos.

Dessa forma, a porosidade final obtida depende ndo sé das condi¢es operacionais da
calcinacdo, mas também da natureza do precursor do agente ativo e da sua resisténcia a
sinterizacdo. Nesse sentido, o melhor precursor é aguele que consegue operar em temperaturas
suficientemente altas para favorecer a eliminagdo de materiais volateis, sem provocar

sinterizacao.
4.2.  Suportados
O esquema geral de preparacao dos catalisadores suportados se diferencia dos massicos

sobretudo nas etapas iniciais, em que ha a deposi¢do dos componentes ativos sobre 0s suportes,

seja por impregnacéo, adsorc¢ao e troca idnica ou precipitacao.
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4.2.1. Impregnacao

O método de impregnacdo envolve trés etapas: contato do suporte com a solugdo
impregnante por um tempo determinado, secagem do suporte impregnado e ativagédo do
catalisador, seja diretamente a partir da calcinacdo ou por reducdo. A depender da quantidade
total de solucdo impregnante, esse método se diferencia em impregnacdo umida, quando o
suporte & mergulhado em excesso de solugdo (Vsolugio > Vporos), € em impregnacdo seca, quando
é realizada com uma solucdo para preenchimento dos poros, conhecendo-se previamente o
volume deles (Vsolugio = Vporos) (PEREGO; PIERLUIGI, 1997; SCHMAL, 2012).

A Figura 10 ilustra um procedimento de impregnacdo Umida, em que 0 suporte seco €
imerso em uma solucdo aquosa preparada com os sais precursores das espécies ativas. Apos a
solugé@o penetrar no interior dos poros e atingir 0 ponto de saturacdo, o0 suporte passa por
secagem em atmosfera de ar, gas inerte ou sob vacuo (FARRAUTO; BARTOLOMEW, 1997).

Figura 10 — Preparacdo de catalisadores suportados via impregnacao umida.
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Fonte: Adaptado de Fuentes (2006).

4.2.2. Adsorcao e troca ibnica

No método de adsorcdo, a superficie do suporte, em contato com solucdes salinas de
metais, adsorve 0s cations ou anions nos sitios ativos contendo prétons ou grupos hidroxilas.

Geralmente, essa interacao acontece por ligagdes idnicas, que sdo formadas por meio da difusdo
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dos cations presentes na solugdo (A) para o interior da estrutura do sélido, substituindo os
cations de compensacao (B), até atingir o equilibrio (FARRAUTO; BARTOLOMEW, 1997,
FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007). Se os cations forem monovalentes, a equacdo de equilibrio,
pode ser expressa como mostra a Equacao 2, em que o subscrito S representa os cations em

solugdo e o subscrito Z os ligados ao solido utilizado como suporte.

At + B, 2 A, + Bt (2)

Para garantir a eficiéncia nesse processo, é necessario que os sais escolhidos, para gerar
0s ions que contenham o elemento precursor do catalisador, sejam compativeis com a carga da

superficie do suporte.

4.2.3. Precipitacao

No método de precipitacdo, o sistema, contendo o suporte imerso em solugdo salina, é
agitado suavemente durante a adicdo de uma base ou sal, para promover a precipitacdo do
precursor do catalisador nos poros do suporte, na forma de hidroxido ou carbonato, por meio
do controle do pH (FARRAUTO; BARTOLOMEW, 1997).

Em determinados casos, os precursores do suporte e da fase ativa sdo coprecipitados,
para obter formulacdes ricas em metal, como por exemplo, a preparacdo do catalisador de
Niquel/Alumina a partir da coprecipitacdo de carbonato de niquel e hidréxido de aluminio, em
solucdo dos nitratos respectivos, por adi¢do de carbonato de sédio (FIGUEIREDO; RIBEIRO,
2007).

A Figura 11 apresenta, de forma geral, as etapas na preparacdo de catalisadores
suportados por precipitacdo da fase ativa. Os suportes sdo adicionados, na forma de pastilhas
ou po, em solucdo salina contendo o precursor da fase ativa. O sistema formado é agitado
enquanto se adiciona uma base, até que ocorra a precipitagdo na forma de um sal nos poros dos
suportes (FARRAUTO; BARTOLOMEW, 1997).



27

Figura 11 — Etapas na preparacao de catalisadores suportados por precipitagdo da fase ativa.
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Fonte: Fuentes (2006).

Posteriormente, as pastilhas passam pelos demais processos: secagem, calcinacdo e

ativacdo. A partir do processo térmico de calcinacdo, podem ser obtidos 6xidos metalicos, que

constituem a forma final de grande parte dos catalisadores heterogéneos, e para eliminar

impurezas que podem estar contaminando os catalisadores. Contudo, quando estes atuam na

forma reduzida de um determinado metal, torna-se necessario uma etapa de reducdo,

denominada ativacdo, para converter 6xidos e sais dos precursores para a forma metalica
(FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007; FUENTES, 2006).
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S. ETAPAS DE UMA REACAO CATALITICA

Como a catélise heterogénea ¢ um fendbmeno de contato, as reagdes ocorrem por meio
de uma sequéncia de etapas individuais para que particulas do meio fluido sejam interligadas a
superficie ativa dos catalisadores, possibilitando a formacéo e liberagao dos produtos desejados.
De acordo com Fogler (2022), esse processo ocorre em sete etapas consecutivas: difusdo dos
reagentes até a superficie externa dos catalisadores (1), difusdo dos reagentes da entrada do
poro até as vizinhancas da superficie catalitica interna (2), adsorcao nos sitios ativos presentes
na superficie do catalisador (3), reacdo quimica (4), dessorcdo dos produtos da superficie (5),
difusdo dos produtos do interior da particula até a entrada dos poros na superficie externa (6) e
transferéncia de massa dos produtos da superficie externa das particulas até o seio do fluido (7).

Essas etapas estdo representadas na Figura 12, para uma reacao de isomerizagdo (A—B).

Figura 12 — Etapas de uma reagdo catalitica heterogénea.
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Fonte: Fogler (2022).

As etapas ilustradas na Figura 12 podem influenciar de forma mais ou menos
significativa a velocidade global da reagéo, a qual é limitada pela mais lenta entre elas. Quando
as etapas de difusdo (1, 2, 6 e 7) sdo muito rapidas em relagdo as de reagdo (3, 4 e 5), as
concentragdes nas proximidades da superficie catalitica e no seio do fluido sdo praticamente as

mesmas, de forma que o transporte dos reagentes e produtos ndo afeta de forma significativa a
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velocidade global da reagdo. J& nos casos em que as etapas de reagdo sdo muito rapidas se
comparadas as de difusdo, a velocidade global é limitada pelo transporte, podendo ser mais
afetada pela difusdo externa ou interna. Quando a difusdo do seio do fluido até a superficie
externa das particulas € limitante do processo, modificagdes no fluxo em torno dos catalisadores
alteram a velocidade global da reagdo, ao contrario do ocorre quando a difusdo no interior dos
poros é a etapa mais lenta (FOGLER, 2022).

5.1. Difusdo externa e seus efeitos

Para que a reag@o possa acontecer, os reagentes devem, primeiramente, fluir sobre um
filme formado ao redor da superficie do catalisador, cuja espessura (6) depende das condicdes
hidraulicas do reator. Quando a transferéncia de massa € lenta, essa etapa é limitante da
velocidade global, devido a barreira difusional provocada por este filme (SCHMAL, 2017).
Nesse caso, a velocidade da reacéo (-r’’a), que consiste no nimero de A que reage por unidade
de tempo e de area superficial do catalisador, é dada pela Equacdo 3, em que Cab € a
concentragédo do reagente A no seio do fluido, Casa concentragdo de A na superficie externa do
catalisador e kc o coeficiente de transferéncia de massa, que por sua vez é funcao da velocidade
do fluido (U) e do didmetro da particula (dp).

=1 "4 = k¢ * (Cap — Cps) (3)

O coeficiente de transferéncia de massa (kc) é diretamente proporcional ao coeficiente

de difusdo Dag e inversamente proporcional a espessura da camada limite 8, como mostra a

Equacéo 4.
D
ke = 242 4)

Esse coeficiente pode ser encontrado tanto por meio de experimenta¢do, Como por meio
correlagdes, geralmente expressas na forma do nimero Sherwood (Sh), em func¢éo dos nimeros
de Reynolds (Re) e de Schmidt (Sc), sendo esses trés adimensionais calculados conforme as
Equacdes 5, 6 e 7, respectivamente; nas quais dp representa o diametro da particula (m), v a

viscosidade cinematica (m?/s) e p a viscosidade dinamica [kg/(m.s)] (FOGLER, 2022).
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kcexd
S, = f(Re,Sh) = 7;’ )
Sc = DV; (6)
Uxp*d Uxd
Rp= —0b=—t (7)

A Figura 13 ilustra a difusdo atraves da camada limite externa ao catalisador em
diferentes condiges hidraulicas. E possivel verificar que a espessura da camada limite decresce
a medida que a velocidade do fluido aumenta. Dessa maneira, para oferecer menores
resisténcias a difusdo, condicdo favoravel do ponto de vista cinético, deve-se operar sob altas
velocidades ou altos valores de Reynolds (SCHMAL, 2017).

Figura 13 — Difusdo através da camada limite externa, para baixa (a) e alta (b) velocidade de

escoamento.
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Fonte: Adaptado de Fogler (2022).

A medida que a velocidade do fluido aumenta, ou o didmetro da particula diminui, o
coeficiente de transferéncia de massa aumenta, até um valor limite em que Cas = Can. Quando
esse valor ¢ atingido, a velocidade global da reacdo deixa de ser limitada pela difuséo externa,
conforme apresentado na Figura 14 (FOGLER, 2022).
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Figura 14 — Efeito da velocidade do fluido e dimensédo da particula sobre a velocidade global

da reacéo.
Transferéncia de massa externa
Velocidade nao € mais a etapa mais lenta
Global de
Reacao

Difusédo externa é
~a etapa mais lenta

(WDp)
Fonte: Fogler (2022).

Segundo Figueiredo e Ribeiro (2007), a verificagdo experimental das limitacGes
difusionais externas em reatores pode ser realizada por dois métodos, ilustrados na Figura 15.

a) Determinacdo da conversdo em funcdo da vazdo massica (G) em diferentes
ensaios, nos quais deve-se manter constante o tempo de contato, dado pela razdo entre massa
do catalisador (W) e a vazdo massica (G).

b) Determinagdo da conversdao em funcdo do tempo de contato, para diferentes

massas de catalisador.

Figura 15 — Deteccdo das limitacGes difusionais externas, métodos (a) e (b).

5 2G 3G
Cinética
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Conversao
\\ >
$
e
Conversao

Limitacoes . ) Limitacoes
Cinética
difusionais difusionais
externas quimica externas
G W/G
(a) (b)

Fonte: Figueiredo e Ribeiro (2007).

Os métodos (a) e (b) apresentados na Figura 10 permitem identificar, respectivamente,

o valor de G em que a conversdo se mantém, o que indica auséncia de limitagdes difusivas
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externas, e o valor de W/G a partir do qual os efeitos dessas limitagdes sdo notaveis
(FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007). Nota-se que quando as limitagcdes impostas pela difuséo
externa sdo notaveis, o aumento da velocidade do fluido promove ndo s6 0 aumento da
velocidade global da reacdo, conforme ilustrado na Figura 14, como também da conversédo
obtida.

5.2. Difusao interna e seus efeitos

Em catalisadores porosos, os sitios ativos estdo localizados no interior dos poros. Logo,
0s reagentes precisam se difundir até a superficie interna para que a reagdo ocorra. Em particulas
maiores, o reagente A leva um longo tempo para se difundir até o interior das particulas se
comparado ao tempo de reacdo no interior dos poros, de modo que o reagente é consumido
préximo a superficie externa do catalisador e as regifes ativas proximas ao centro da particula
sdo desperdicadas. Em contrapartida, em particulas menores, o tempo de difusdo interna é curto
e, portanto, ndo é um fator limitante da velocidade global da reacdo (FOGLER, 2022). A
velocidade de reacdo pode ser expressa conforme a Equacéo 8, em que Cas é a concentracao do

reagente A na superficie externa do catalisador e k; a constante global da velocidade.

—1r "= ky x Cys (8)

Os efeitos do tamanho das particulas sobre a constante global de velocidade estdo

representados na Figura 16.

Figura 16 — Efeitos das dimensdes das particulas sobre kgr: a) ramificacdo de um Gnico poro
com metal depositado e (b) reducgéo do valor kr com o0 aumento de d,.

A sequéncla de reac¢ao na
superficle é a etapa lenta

-

A difusdo Interna é
<~ a etapa mals lenta

(a) (b)
Fonte: Fogler (2022).
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De forma geral, no interior dos poros podem ocorrer trés tipos de difusdo: molecular, de
Knudsen e configuracional. A difusdo molecular, esquematizada na Figura 17(a), €
predominante em poros de diametro grande (1-10 um), pois como o livre percurso médio das
moléculas é pequeno em relacdo ao didmetro dos poros, a transferéncia de massa ocorre a partir
do choque entre as moléculas. Ja a difusdo de Knudsen prevalece em poros de didmetro medio
(1—100 nm), devido ao choque entre as paredes dos poros, conforme ilustrado na Figura 17(b).
Por fim, a difusdo configuracional ocorre quando o diametro das moléculas é da mesma ordem

de grandeza do diametro dos poros (SCHMAL, 2017).

Figura 17 — Difusdo molecular (a) e de Knudsen (b).
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Fonte: Adaptado de Schmal (2017).

A Figura 18 apresenta a difusividade em funcéo do didmetro dos poros para os diferentes

regimes de difuséo.

Figura 18 — Difusividade (D) em funcéo dos diametros dos poros.
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Fonte: Figueiredo e Ribeiro (2007).
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Como os poros dos catalisadores sdo compostos por uma série de caminhos tortuosos e
interconectados, que apresentam cavidades e gargalos com areas de secao transversal variaveis,
define-se um coeficiente de difusdo efetivo (De), que representa a difusdo média em qualquer

posicao r no catalisador, conforme a Equacdo 9 (FOGLER, 2022).

D, = A2 (9)

Os termos ¢p, T ¢ o, definidos de acordo com as Equagbes 10, 11 e 12, representam,

respectivamente, a porosidade do catalisador, a tortuosidade e o fator de constrigéo.

__ Distancia real que uma molécula percorre entre dois ponos (10)

Menor dintancia entre os dois pontos

Volume de espaco vazio
€= pren e (11)
Volume total (vazios e sé6lidos)
Area maxima
o = f (Areamirina 12)
Areaminima / yoros

Portanto, a difusidade efetiva contempla ndo s6 as irregularidades nos poros, mas
também parte da consideracao de que nem toda area perpendicular ao fluxo esta disponivel para
a difusdo das moléculas.

Para avaliar se os efeitos difusivos nos poros do catalisador séo limitantes do processo,
podem ser aplicados, segundo Figueiredo e Ribeiro (2007) e Schmal (2017), dois métodos
experimentais, apresentados a seguir.

a) Determina-se a conversdo em funcdo do didmetro das particulas, mantendo-se
constante as demais variaveis do processo, como: temperatura, pressdo, vazdo e massa do
catalisador. Havendo limitacdes difusionais, a conversdo aumenta com a reducéo do didametro
das particulas, conforme apresentado na Figura 19. Dessa forma, € possivel determinar o

didmetro da particula do catalisador a partir do qual elimina-se os efeitos difusivos.
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Figura 19 — Determinacédo da conversdo em funcdo do didmetro da particula.
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Fonte: Figueiredo e Ribeiro (2007).

b) Determina-se a energia de ativacdo, a partir das constantes cinéticas em

diferentes temperaturas, representadas no diagrama de Arrhenius (In(k) versus 1/T), conforme

a Figura 20, em que E, e Earepresentam, respectivamente, a energia de ativagdo com e sem a

presenca de efeitos difusivos. Como a energia de ativacdo é menor a temperaturas mais altas, é

possivel visualizar a mudanca para o regime cinético e, assim, determinar a faixa de temperatura

em que os efeitos difusivos sao eliminados.

Figura 20 — Determinacdo da energia de ativacao.
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Fonte: Adaptado de Schmal (2017).
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5.3. Adsorcgao

Para que uma reacgdo aconteca, pelo menos um dos reagentes deve aderir a superficie do
catalisador. O processo que permite essa aderéncia, de modo a promover a separacao de
componentes presentes no fluido em contato com o sdlido, é conhecido como adsor¢éo, que se
diferencia em dois tipos de acordo com a intensidade: adsor¢do quimica (quimissorcao) ou
adsorcéo fisica (fisissorcdo) (NASCIMENTO et. al., 2014). O componente que se acumula na
superficie € conhecido como adsorvato, e o solido no qual o adsorvato acumula, como
adsorvente (RUTHVEN, 1984).

Na adsorcdo fisica, a interacdo entre o adsorvato e a superficie do adsorvente ocorre por
meio de forcas de Van de Waals, as quais sdo relativamente fracas. Ja na adsorcdo quimica, a
interacdo entre eles ocorre por meio de troca ou partilha de elétrons, o que resulta em novas
ligagdes quimicas, bem mais fortes que no caso da fisissor¢do. Por conta disso, a quimissor¢do
influencia na velocidade global das reac6es, uma vez que distende as ligacOes dos reagentes
adsorvidos, facilitando a sua quebra (FOGLER, 2022; NASCIMENTO et. al., 2014).

A partir do momento em que 0s adsorvatos sao postos em contato com os adsorventes,
0s componentes do meio aquoso tendem a fluir para a superficie do sélido até atingir o
equilibrio, em que a concentracdo do soluto na fase fluida permanece constante
(NASCIMENTO et. al., 2014). Os dados de adsor¢do sdo normalmente representados em
isotermas de adsorc¢do, as quais fornecem a quantidade de gas adsorvido em diferentes pressoes,
mantendo a temperatura constante (FOGLER, 2022).

Para tanto, sdo propostos modelos matematicos, a partir dos quais sdo plotadas
isotermas, que por sua vez sdo comparadas com os dados experimentais obtidos, para avaliar
se descrevem razoavelmente bem o sistema real (FOGLER, 2022). Entre os modelos mais
utilizados esta o de Langmuir, devido a simplicidade e a possibilidade de prever a capacidade
maxima de adsor¢do de um determinado material e descrever o comportamento dos dados reais.
No entanto, além desse, um outro exemplo seria 0 modelo de Freundlich (NASCIMENTO et.
al., 2014).

5.3.1. Isoterma de Langmuir

O modelo mais simples de isoterma é o proposto por Langmuir. Para exemplificar a

obtencédo da equacdo desse modelo, tem-se a adsor¢do molecular do monoéxido de carbono em
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superficie metalica, conforme descrito na Equacdo 13, em que S representa o sitio catalitico
vazio e CO:-S o sitio ativo ocupado por CO (FOGLER, 2022).

COy+S 2C0-S (13)

A Equacdo 13 pode ser tratada como uma reacdo elementar, de modo a possibilitar a
obtenc&o da lei de velocidade de adsor¢éo, dada pela subtragéo entre a velocidade de aderéncia
e desprendimento. A velocidade de aderéncia estd relacionada ao nimero de colisGes das
moléculas de adsorvato com os sitios ativos disponiveis na superficie. Dessa maneira, pode ser
obtida conforme e Equacdo 14, em que Pco representa pressdo parcial do adsorvato (mondxido
de carbono), Cy a concentracdo de sitios ativos vazios, e ka a constante de proporcionalidade
para 0 processo de aderéncia. Ja a velocidade de desprendimento esta relacionada a
concentracdo de sitios ocupados pelas moléculas de adsorvato (Cco-s), sendo representada, para
0 caso de exemplo, pela Equacdo 15, em que k-a é a constante de proporcionalidade para o
fendmeno de desprendimento (FOGLER, 2022).

Velocidade de aderéncia = ky * Pcy * C, (14)

Velocidade de desprendimento = k_, * Cco.s (15)

Portanto, a velocidade de adsorcéo (rap) pode ser representada conforme a Equacéo 16.
Tap = ka* Peo x Gy — k_y x Ceos (16)

Reescrevendo essa expressdo em termos da constate de equilibrio de adsorgdo (Ka),

dada pela razéo entre ka e k-a, € possivel obter a Equacdo 17.

Tap = kg * (Pco * Gy — C;(:S) (17)

Considerando ainda que apenas o monoxido de sédio é adsorvido na superficie
catalitica, de modo que a concentracgéo total dos sitios ativos por massa de catalisador (Ct) possa
ser obtida pela soma entre Cy e Cco-s, € que no equilibrio a velocidade resultante da adsorcéo é
nula (rap = 0) (FOGLER, 2022), é possivel obter equacéo de Langmuir, dada pela Equacéo 18.
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Kp *Pco*C
Ceos = Ao (18)
1+K4 *Pco

A Figura 21 apresenta as isotermas de Langmuir para a adsor¢do molecular (a) e
dissociativa (b) do mondxido de carbono. Diferente do que ocorre na adsorcdo molecular, na
adsorcdo dissociativa a molécula de CO se dissocia em &tomos separados, sendo necessario

dois sitios vazios adjacentes para que o adsorvato possa aderir a superficie (FOGLER, 2022).

Figura 21 — Isotermas de Langmuir para adsor¢do molecular (a) e dissociativa (b) de CO.

Ceoss Cc.s=Co.-s
mol mol
gcat gcat
Linear '«— Parabdlico
Po (kPa) Pco (kPa)
(a) (b)

Fonte: Fogler (2022).

Uma das formas de verificar a qualidade do modelo proposto, € por meio da linearizagéo
da expressdo e regressao linear dos dados experimentais, para obtencdo de Ka . C:. Para tal

finalidade, a Equacgéo 18 pode ser reescrita como apresentado na Equacdo 19.

P 1 P
cO — cO (19)
Cco-s K4 *C¢ Ct

Assim, é possivel obter o gréafico de Pco/Cco-s em funcédo de Pco, conforme a Figura 22.

Figura 22 — Linearizagdo do modelo de Langmuir.
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Entretanto, esse modelo pode se distanciar do comportamento real do sistema, sobretudo
devido aos pressupostos utilizados em seu desenvolvimento, que, segundo Langmuir (1916),

sdo:
o existe um numero definido de sitios;
o 0s sitios possuem energia equivalente (superficie uniforme);
. as moléculas adsorvidas ndo interagem umas com as outras;
o a adsorgédo ocorre em uma monocamada;
o cada sitio pode comportar apenas uma molécula adsorvida.

5.3.2. Isoterma de Freundlich

A equacdo proposta por Freundlich relaciona a quantidade de material adsorvido e a
concentracdo de material em solucdo, em um modelo com caracteristicas empiricas. Diferente
do modelo de Langmuir, este pode ser aplicado em superficies heterogéneas e para adsorcao
em multicamadas (CIOLA, 1981; MCKAY, 1996). A Equacéo 20 descreve o modelo, em que
Ca s representa a quantidade de soluto adsorvido, Ce a concentracdo de equilibrio em solugéo,
n a constante relacionada a heterogeneidade da superficie e Kr a constante de capacidade de
adsorcdo de Freundlich. No caso de experimentos realizados em fase gasosa, a equagdo do
modelo pode ser reescrita em termos da presséo de equilibrio Pe, conforme a Equacédo 21.

Cas = Kp* G, Hn (20)
Cas = Kp * P n (21)

Semelhante ao processo relatado anteriormente, a equacdo do modelo pode ser
linearizada para obtencdo de seus parametros, Kg e n, por meio do grafico de Ca.s em funcéo
de Ce, obtido a partir das Equacgdes 22 ou em funcao de Pe pela Equacdo 23. Sendo que, quanto

maior o valor de n obtido, mais forte a interacdo entre o adsorvato e o adsorvente
(NASCIMENTO et. al., 2014).

log Cy.s = log Kp + % *log C, (22)

logCy.s = log Kp + % * log P, (23)
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A equacdo Freundlich, contudo, ndo se ajusta bem a dados experimentais associados a
elevados valores de Ce, uma vez que a expresséo indica que o valor de soluto adsorvido (Ca-s)
aumenta a medida que a concentracdo de equilibrio aumenta, o que na prética é fisicamente
impossivel. Além disso, 0 modelo parte da consideragdo que a distribuicdo dos sitios de energia
é essencialmente exponencial, o que, de acordo com Cooney (1999) ndo se aplica de fielmente
aos dados experimentais.

5.4. Reacdo na superficie

O mecanismo da Equacdo 24 representa a adsor¢do de um componente A em uma

superficie solida.
A+S 2A-S (24)

Para tal mecanismo, a velocidade de absor¢do pode ser representada conforme a
Equacdo 25, por meio do mesmo procedimento descrito para a obtencdo da Equacdo 10,

considerando o exemplo da adsor¢cdo molecular do mondxido de carbono.

rAD:kA*(PA *Cv_c;?_j> (25)

Uma vez que o reagente A é adsorvido, este pode reagir de diferentes maneiras para
permitir a formagéo dos produtos desejados. A seguir, sdo analisados os modelos de reacéo na
superficie de Langmuir-Hinshelwood e de Eley-Rideal.

5.4.1. Langmuir-Hinshelwood

O modelo de Langmuir-Hinshelwood se diferencia quanto aos diferentes tipos de
mecanismos de reacdo possiveis, que, de maneira geral, sdo divididos entre sitio Unico e sitio
duplo. No modelo de sitio Unico, a reacao na superficie ocorre segundo um mecanismo em que
apenas um sitio, contendo o reagente adsorvido, estd envolvido na reagdo. Como exemplo,
temos a reacdo de isomerizacdo do pentano, ilustrada na Figura 23, que pode ser escrita de

forma genérica conforme a Equacéo 26 (FOGLER, 2022).
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Figura 23 — Isomerizacdo do pentano em um Unico sitio.

NS PR
() (
! /
D2 ¢ %L
Al,0, > Al,0,
N = n-penteno | = i-penteno

Fonte: Adaptado de Fogler (2022).
A-S 2B-S (26)

Como cada etapa do mecanismo de reagdo ¢é elementar, a lei de velocidade de reacdo
(rr) em sitio Unico é dada pela Equagéo 27, em que Ks € a constante de equilibrio da reagéo na

superficie, dada pela razdo entre as constantes de proporcionalidade ks e k-s (FOGLER, 2022).

Cg.
TR = ks *xCps — k_g*xCpgs = kg* (CA-S - B_S) (27)

Ks

No modelo de sitio duplo, o reagente adsorvido interage com outro sitio para permitir a
formacdo do produto. Quando apenas uma espécie de reagente € adsorvida, o produto formado
pode adsorver tanto no sitio ativo vizinho, de forma que o sitio inicialmente ocupado pela
adsorvato fique vazio, conforme a Figura 24(a), como em dois sitios vizinhos, assim como
acontece na desidratacdo do butanol (FIGURA 25).

Figura 24 — Mecanismo de sitio duplo com: (a) apenas uma espécie de reagente adsorvida, (b)
duas espécies adsorvidas e (c) duas espécies adsorvidas em sitios de diferentes

tipos.
®) ’/:‘ | % /_”/%7777%7/

B A A DN

Fonte: Fogler (2022).
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Figura 25 — Desidratacéo do butanol nos sitios ativos.

C,H,OH -
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Fonte: Fogler (2022).
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Considerando a reagdo genérica apresentada na Equacdo 28, que descreve a primeira
alternativa citada, é possivel expressar a lei de velocidade de reacdo na superficie catalitica tal

como apresentado na Equacéo 29.
A-S+§52S+B-S (28)

TR = ks * Cps*Cy— k_g*Cps *C) = kg * (CA-S * Gy — %) (29)
S

J& quando a reagdo envolve duas espécies adsorvidas em um Unico tipo de sitio ativo, 0

produto é formado seguindo o mecanismo apresentado na Figura 24(b), como representado na

Equacéo 30.
A-S+B-S2C-S+D-S (30)

Para este caso, a lei de velocidade correspondente a reacéo na superficie, representada

de forma genérica na Equacao 30, é dada pela Equacéo 31.

Cr.c*xCp.
TR = ks *xCps*Cps — k_g*xCeg*xCpg = kg* (CA-S * Cp.g — %SDS) (31)

Por fim, os produtos podem ser formados segundo um terceiro tipo de mecanismo,
ilustrado na Figura 24(c), ainda dentro do modelo de sitio duplo, no qual existem duas espécies
adsorvidas em sitios de diferentes tipos, representados por S ¢ S’ na reagdo genérica (Equacgéo
32).

A-S+B-S'2C-S+ D-S (32)
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Neste cenério, a lei de velocidade na superficie é dada pela Equagéo 33.

Cc.s1*Cp.
TR = ks * Cps* Cp.gt — k_g* C.g % Cp.g = kg * (CA-S * Cp.gr — M) (33)

Ks
5.4.2. Eley-Rideal

O mecanismo proposto por Eley-Rideal consiste na reacdo entre uma molécula
adsorvida (A) e uma presente na fase gasosa (B), tendo como exemplo a reacéo entre propileno

e benzeno, ilustrada na Figura 26.

Figura 25 — Mecanismo de Eley-Rideal, reacéo entre propileno e benzeno.

CiHs, CqHs
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Fonte: Fogler (2022).

A reacdo desse mecanismo pode ser representada de forma genérica, conforme
apresentado na Equagéo 34, em que C representa o produto formado.

A-S+BgyecC:S (34)

Dessa maneira, a lei de velocidade da reacdo na superficie pode ser representada

conforme a Equagdo 35.

Cc.
TRr = kS'*CA'S'*CB_ k—S*CC'S = kS*(CA'S*CB - KLS:S) (35)

5.5. Dessorgao
Em qualquer um dos mecanismos de reacao quimica na superficie, os produtos formados
gue estdo adsorvidos a superficie catalitica precisam retornar a fase fluida, em um processo de

dessorcao, representado na Equagéo 36.

C-S2C+S (36)
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A velocidade de dessorcdo da espécie C pode ser representada conforme a Equacgéo 37,

em que Kpc é a constante de equilibrio de dessorcéo.

Tpec = kp * (CC-S * — PC*C”) (37)

Kpc

Como a constante de equilibrio de dessorcéo (Kpc) é o inverso da constante de equilibrio

de adsorcéo (Kc), a Equacdo 37 pode ser reescrita em termos de Kc, conforme Equacao 38.
Tpc = kp * (Ce.s * — Kg x Pc x Cy,) (38)

Assim como relatado anteriormente, as etapas descritas podem influenciar a velocidade
global das reagdes cataliticas de maneiras diferentes, de acordo com as limitagGes impostas em
cada uma delas. Além disso, a taxa de reacdo também é afetada por mecanismos de desativacao,

0s quais provocam a perda da atividade catalitica ao decorrer do tempo de operacao.
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6.  DESATIVACAO CATALITICA

A desativacdo catalitica consiste na reducdo da vida Util dos catalisadores por meio de
mecanismos que promovem a reducdo da atividade ou seletividade com o tempo. Como esse
fendmeno ocorre invariavelmente na maioria dos processos industriais, € um problema que
representa um custo anual, em nivel global, de bilhdes de dodlares, associados a troca de
materiais e a perdas com paradas industriais associadas a essas trocas (BARTHOLOMEW,
ARGYLE, 2015).

Dessa forma, a desativacdo proporciona maiores complexidades no dimensionamento
dos reatores, uma vez que introduz uma caracteristica transiente ao sistema, designada por
atividade catalitica (a(t)), a qual relaciona a taxa de reacdo no instante inicial (-ra(t = 0)), com
o catalisador virgem, e a taxa de reacdo ap6s um determinado tempo (-ra(t)), conforme a
Equacdo 39 (VAZZOLER, 2019).

a(t) = —a0 (39)

—14(t=0)

A taxa de desativacdo dos reatores (rq), por sua vez, pode ser expressa conforme a
Equacdo 40, sendo funcdo da atividade, da velocidade especifica de decaimento (kq) e da

concentracdo das especies funcionais (Pj).

ra = === fla®)] *kp(T) * h(P) (40)

A reducdo de atividade de um catalisador industrial, rq, geralmente é compensada pelo
aumento da temperatura de operagdo (ou reducgdo, no caso de processos exotérmicos) até um
valor limite, em que o tempo de vida atil do catalisador é atingido, conforme a Figura 27
(VAZZOLER, 2019). Sendo assim, a regeneracao e substituicdo dos catalisadores devem ser
consideradas no projeto dos reatores, para evitar que acidentes de funcionamento conduzam a
desativacOes imprevistas e irreparaveis (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007).
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Figura 26 — Desativacdo de um catalisador industrial (a) e sua compensacdo pelo aumento da
temperatura de operacdo em processos endotérmicos (b).
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Fonte: Vazzoler (2019).

Entretanto, o processo apresentado na Figura 27 apresenta, segundo Vazzoler (2019),
indmeras limitagbes, como: resisténcia dos materiais de construgdo, estabilidade dos
catalisadores, temperatura maxima das utilidades disponiveis e aparecimento de reacdes
secundarias.

As principais causas de desativacdo estdo associadas aos mecanismos de

envenenamento, sinterizacdo e blogueio (fouling) e de transformac6es estado sélido.

6.1. Envenenamento

O envenenamento dos catalisadores esta associado a forte quimissor¢do de reagentes,
produtos ou impurezas, que impedem a adsor¢do das moléculas de interesse. Tais substancias
ndo so bloqueiam fisicamente os sitios ativos, como também podem induzir mudancas na
estrutura eletrénica ou geométrica da superficie, ou mesmo promover a formagdo de compostos
indesejados (VAZZOLER, 2019).

Na aplicagdo industrial, o envenenamento é um dos maiores problemas, uma vez que é
comum a presenca de impurezas na alimentacdo cuja remocdo € invidvel, seja por questdes
técnicas ou econdmicas, 0 que possibilita a adsorcdo desses compostos de forma irreversivel,
levando a reducdo da atividade e a necessidade de substituicdo dos catalisadores em um curto
prazo, j& que para grande parte dos casos a regeneracdo € impraticavel (FIGUEIREDO;
RIBEIRO, 2007).
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No exemplo ilustrado na Figura 28, o enxofre é adsorvido quimicamente aos sitios
metalicos, promovendo a desativacdo por envenenamento. Esse mecanismo reduz a fase ativa
disponivel, devido ao bloqueio dos sitios vizinhos ao veneno adsorvido, promove mudancas

nas propriedades cataliticas e impde restri¢cdes a difusdo dos compostos (VAZZOLER, 2019).

Figura 27 — Desativagdo dos sitios ativos por envenenamento com enxofre.

Quimissocdo "forte”
p 4 (envenenamento)

Fase inativa
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Fonte: Vazzoler (2019).

O envenenamento pode ser expresso em um mecanismo no qual ocorre a quimissorcao
irreversivel de um veneno P, conforme Equacéo 41.

P+S—>P-S (41)

Partindo do pressuposto que a taxa de adsor¢do do veneno, rp.s, € proporcional a
concentragdo de sitios ativos que ndo estdo envenenados (Cw — Cp-s) € a concentracao de veneno
na fase gasosa (Cp), € possivel representa-la conforme a Equagdo 42, em que Cyo representa a
concentracéo total de sitios inicialmente disponiveis e Cp.s a concentragdo de sitios ocupados
pelo veneno (FOGLER, 2022).

dCp.s
dt

Tps = = kp * (Coo — Cps) * Cp (42)

Ao dividir a expressdo por Cio, considerando que f € a fragdo do niimero total de sitios

que foram envenenados (Cp-s/Ci), tem-se a Equacdo 43.

L= hpx (1= PGy (43)
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Como a atividade pode ser também definida pela fracdo de sitios ativos disponiveis na
superficie (1-f), a Equagdo 43 pode ser reescrita como mostra a Equacgéo 44.

— 2= kpra(t) *Cp (44)

Por fim, integrando a Equagao 44 é possivel obter a expresséo da atividade catalitica
para o processo de desativagao por envenenamento, representada pela Equacao 45.

a(t) = exp(—kp * Cp * t) (45)
6.2.  Sinterizacéo

A sinterizacgéo, ou envelhecimento, engloba todos 0s processos em que a exposic¢ao da
fase gasosa a elevadas temperaturas promove a reducdo da area superficial ativa, seja pela
aglomeracdo do cristal e crescimento dos metais depositados sobre o suporte, ou pelo
estreitamento ou fechamentos dos poros no interior da pastilha de catalisador (FOGLER, 2022).

A Figura 29 ilustra a reducdo da atividade catalitica em um catalisador suportado, por
sinterizacdo. Essa reducdo pode ser consequéncia do movimento do material sob altas
temperaturas (a), o que leva ao fechamento os poros, ou da aglomeracdo dos sitios metalicos
(b), de modo a formar pastilhas maiores cujos &tomos do interior ndo séo acessiveis. Para evitar
esse processo, € necessario operar em temperaturas abaixo de 40% da temperatura de fusdo do
solido (FOGLER, 2022, VAZZOLER, 2019).

Figura 28 — Desativacédo por sinterizacdo: (a) vista lateral do fechamento dos poros e (b) vista
superior da aglomeracdo de sitios metalicos da fase ativa.
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Fonte: Adaptado de Vazzoler (2019).
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O modelo para a taxa de decaimento por sinterizacao é polinomial, geralmente definido
como uma equacao de segunda ordem em relagéo a atividade, conforme a Equacéo 46.

Ty = kp*a®= —% (46)
Integrando essa expresséo, a partir da condicdo inicial de queemt=0,a =1, tem-se a

Equacdo 47.

1
1+kp*t

a(t) = (47)

6.3. Fouling

Fouling corresponde ao processo de deposi¢do de substancias carbonaceas (coque) ou
materiais inorganicos, formando incrustagcdes que podem bloquear a entrada dos poros e 0s
centros ativos na superficie dos catalisadores (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007). Esse
fendbmeno é resultado de reacGes quimicas indesejadas, relacionadas a processos de
aquecimento e resfriamento, nos quais as incrustacdes se formam sobretudo nas paredes dos
reatores (VAZZOLER, 2019).

A Figura 30 ilustra os possiveis efeitos da formacdo de coque, comum em reacdes
envolvendo hidrocarbonetos, sobre o funcionamento de um catalisador metalico suportado.
Segundo Bartholomew (2001), o carbono pode:

o quimissorver fortemente como uma monocamada ou adsorver fisicamente em

multicamadas, de forma a bloquear o acesso dos reagentes aos sitios metalicos;

o encapsular a particula de metal, de modo a desativar completamente o
catalisador;
o obstruir micro e mesoporos, restringindo 0 acesso a muitos cristais no interior

desses poros;
o estressar e fraturar o material do suporte, em decorréncia acimulo de filamentos

fortes de carbono nos poros.
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Figura 29 — Deposicao de coque em cristais do catalisador.
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Fonte: Adaptado de Bartholomew (2001).

A quantidade de formacdo de coque sobre uma superficie depois de um tempo t, obedece
a expressdo empirica descrita a seguir, em que Cc corresponde a concentragéo de carbono sobre

a superficie (g/m?) e n e A sdo parametros do modelo (FOGLER, 2022).

Ce=Axth (48)
Jé& a atividade do catalisador pode ser estimada por diferentes de modelos, entre os quais

0S mais usuais estdo apresentados na Tabela 2, em que P, a1 e a2 S80 parametro de deposigédo de

coque.

Tabela 2 — Modelos de deposi¢éo de coque.

Voorhies Decaimento exponencial ~ Pacheco e Petersen

1 a(t) = e 91*Ce
at) = —— a(t) = ————
© 1+ Cf (©) 14+ a,*C,

Fonte: Adaptado de Vazzoler (2007).

Para evitar a formacdo de coque sobre a superficie catalitica, pode-se conduzir o
processo a altas pressdes (2000 a 3000 kPa) e em correntes ricas em hidrogénio, ou ainda utilizar
promotores, capazes de reduzir a formacdo de mondxido carbono em reacdes de reforma
catalitica (BARTHOLOMEW, 2001). Contudo, caso o carbono ja tenha adsorvido a superficie,
de forma reversivel, os catalisadores podem passar por um processo de regeneragdo para a

eliminacdo do carbono por meio de um agente oxidante, como 0 O.e H.O (SCHMAL, 2017).



51

7. REATORES CATALITICOS

Os reatores sdo equipamentos em que se processam as reacdes quimicas sob condicbes
controladas, de modo a promover a formacdo dos produtos desejados com as especificacdes
técnicas previamente definidas. Como tais equipamentos representam, em grande parte das
vezes, a unidade mais custosa de uma planta, é de suma importancia que a operagdo seja
conduzida de forma segura e eficiente, para garantir um bom desempenho industrial. Portanto,
é necessario conhecer os diferentes tipos e compreender as complexidades relacionadas aos
reatores, para que sejam projetados aparatos de alta performance, capazes de levar a elevadas
taxas de producéo, bons rendimentos e a uma seletividade quase total (DALBERTO et al., 2021;
MORAIS, 2007).

Nesse sentido, 0s processos cataliticos apresentam inUmeras vantagens, uma vez que
possibilitam: a reducdo do gasto energético, em reatores industriais capazes de operar em
pressdes e temperaturas menores, a maior seletividade nos produtos obtidos e a menor producéao
de residuos. Além disso, podem tornar viaveis rea¢fes termodinamicamente favoraveis, em que
0 tempo para estabelecer o equilibrio quimico era economicamente inviavel sem o uso de
catalisadores (SILVA, RODRIGUES, ANDRADE NONO, 2008).

Entretanto, nesses processos a complexidade geralmente é elevada, uma vez que é
preciso levar em conta ndo s6 os parametros intrinsecos da reacdo que ocorre na superficie do
catalisador, como também os parametros associados a estrutura fisica do catalisador e a
operacdo do reator (FIGUEIREDO; RIBEIRO, 2007).

Diferente dos reatores ideais, em que as condi¢fes hidraulicas sdo bem definidas, nos
leitos cataliticos os escoamentos sdo aleatorios, e estdo relacionados a fracdo de vazios ou a
velocidade aparente das particulas, dependendo do posicionamento dos catalisadores que
podem permanecer fixos (FIGURA 31), ou em suspensdo e em movimento (FIGURA 32)
(SCHMAL, 2017).
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Figura 30 — Reator catalitico de leito fixo com troca térmica.
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Fonte: Adaptado de Morais (2007).

Figura 31 — Reator catalitico de leito fluidizado.

Fonte: Adaptado de Gholizadeh et. al. (2016).

Para reacdes heterogéneas que ocorrem diante da interacdo gas-solido, os equipamentos
geralmente sdo divididos em reatores de leito fixo e de leito fluidizado, conforme apresentado
nas Figuras 31 e 32. Contudo, existem ainda os reatores trifasicos, caracterizados pela presenca
de pelo menos trés fases, as quais interagem de maneira complexa para conduzir a reagéo,
fazendo-se necessario um melhor controle das condicGes reacionais para obtencdo de um
desempenho 6timo (MARIANO, 2003).

Esses tipos de configuragdes de reatores podem ser utilizados em diferentes setores da
industria quimica, tais como os apresentados no Quadro 1, que ilustra os principais processos

cataliticos, bem como os produtos formados e os catalisadores tipicos utilizados.
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Quadro 1 — Principais processos cataliticos.

Setor Processo Produto Catalisadores tipicos
Metanol Cr303.Zn0; CuO-ZnO/Al,03
Hidrogenagéo Ciglqhexano Pt; Pd
Anilina Cu
Sorbitol Ni
Oxido de etileno Ag
Cloreto de vinilo CuCly/Al,0;
Acetaldeido PdCl,/CuCl,
Acido acético PdCI,/CuCly; Rh
Oxidacao Acrilonitrilo Bi.Mo ou Sbh.U (éxidos)
Anidrido ftalico V205
Formaldeido Ag; Fe;03.M00;
Acetato de vinilo Pd
Anidrido maleico V705
Produtos Igtilenogligol, H»SO,4
Organicos _ ) Alpool_ etilico H,SO,
Hidratagéo Glicerina H»SO4
Isopropanol H,SO4
Propilenoglicol H2S04
Hidro-halogenacéo Cloreto de vinilo HgCl,
Dodecilbenzeno AlICl;. HF
Alquilagio Cum_eno AlCls. HF
Nonilfenol BFs
Etilbenzeno AlCl;
Dimetiltereftalato, H»SO,4
Metilmetacrilato H2S0,
Esterificacdo Acetado de etilo H»SO,4
Octilftalato H,SO,
Acetato de butilo H,SO,
Alcool isooctilico Ni(CO)4
Polimeros Policrilonitrilo Perdxidos
Resinas alquidicas Sais de Cuou Co
Borracha-N Peroxidos-sais de Fe
Borracha-S Peroxidos-sais de Fe
Borracha butilica AICl;
Polimerizacio Bor_ragha neopreno Peré>_<idos o
Polietileno AD Alquil-aluminio
Polietileno BD Perdxidos
Poliestireno Perdxidos
PVA Perdxidos
PVC Perdxidos
Polipropileno Alquil-aluminio
Alquilagdo AICl3; H,SO4, HF
Cragueamento SiO,. Al,0s. zedlito HY
Reforma Pt/A|C|3; Pt-RE/A|203
B} Hidrocragueamento N Pd/zeélito HY
Petroleos Isomerizacéao Produtos de Refinaria AICls; BF3; Pd/H-modernite
Dessulfurizardo Co-Mo- Al,O;
Polimerizagdo H2S04. H3PO,
Hidrogenacéo Ni; Co-Mo; Al,O3
Alimentar Hidrogenacdo Margarina Ni; Pt
Hidrogenacdo Amoniaco Fe: AlL,Os. K;0O
Cloro CuCl;
Produtos zigdur; ?)i?gi;ce):nada l;lé/Alzos; NISIO:
Inorganicos Oxidagdo/redugao Acido sulfdrico Pt; V,Os; 6xidos de azoto
Acido nitrico Pt-Rh
Acido cianidrico Pt-Rh

Fonte: Adaptado de Figueiredo e Ribeiro (2007).
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7.1. Leito fixo

A maior parte dos processos cataliticos envolvendo reagentes gasosos ocorre por meio
de reatores de leito fixo, os quais tem importancia reconhecida nas inddstrias quimicas e
petroquimicas, devido ao volume dos produtos gerados e ao montante econdmico desses
produtos (MORALIS, 2007). A aplicacéo desses reatores é ampla, englobando desde a industria
de base, como na reforma do gas natural e na sintese de amonia, acido sulfarico e metanol, até
a industria petroquimica, na producdo de compostos como 0xido de etileno, acetato de vinila,
butadieno e estileno, e nos processos de refino, como os de isomerizacdo, polimerizagédo e
hidrocraqueamento (JESUS, 2013).

A maioria dos artigos publicados na area de engenharia das reac6es quimicas tratam o
reator de leito fixo, como um dnico tubo cilindrico preenchido por inimeras particulas de
catalisadores, de tamanho uniforme, arranjadas aleatoriamente e mantidas de forma compacta
e imdvel, conforme a Figura 31, Entretanto, na pratica industrial, ¢ comum o emprego de leitos
fixos multitubulares (FIGURA 33), devido a necessidade de aumentar as taxas de transferéncia
de calor, sobretudo em reacGes altamente exotérmicas, as quais exigem um rigoroso controle
de temperatura para que sejam conduzidas de maneira segura. Além de diferentes arranjos
geomeétricos para os feixes de tubos, podem ser utilizadas chicanas para forcar o fluido a escoar
de maneira perpendicular aos tubos, garantindo assim, altos coeficientes de troca térmica
(MORALIS, 2007).



55

Figura 32 — Reator catalitico de leito fixo multitubular.
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Fonte: Morais (2007).

O fluxo ascendente do gas reagente, conforme ilustrado na Figura 33, apresenta como
vantagem a suspensdo das particulas mais finas e dos fragmentos de catalisador, de modo a
evitar a canalizacdo e bloqueio do leito. Entretanto, esse modo de operacao é desvantajoso, uma
vez que pode gerar instabilidades no leito quando submetido a altas vazdes, podendo provocar
a fluidizacdo (HILL; ROOT, 2014).

Portanto, a direcdo frequentemente empregada para o fluxo de gas na alimentagéo é
descendente, uma vez que garante a estabilidade do leito, de maneira a minimizar o desgaste e
arraste dos catalisadores. Essa direcdo torna-se obrigat6ria quando as condi¢des operacionais
conduzem a grandes variag¢des no fluxo de alimentagdo, ou ainda quando a carga reacional é
composta por um fluido denso. Em contrapartida, o fluxo descendente pode promover a
compressdo do leito catalitico, e fazer com os finos de catalisador, resultantes do atrito entre as
particulas, descam através do leito por meio da forca gravitacional, o que pode levar ao aumento
da queda de pressdao e a formacao de canais preferenciais (HILL; ROOT, 2014).
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Quando comparados a outros tipos de reatores, os de leito fixo apresentam vantagens
Unicas e valorizaveis, entre as quais se destacam a elevada capacidade das unidades, a
flexibilidade, e a facilidade e simplicidade na construcdo, operacdo e manutencdo desses
equipamentos. Além disso, como as particulas do catalisador séo fixadas no reator, ndo ha
necessidade de unidades de separacdo na corrente de saida, que exigiriam custos substanciais
para aquisi¢éo e funcionamento (MORAIS, 2007).

As principais dificuldades no emprego desses equipamentos estdo associadas a
transferéncia de calor, sobretudo devido a ndo uniformidade na liberacdo de energia ao longo
do comprimento do reator, ja que em grande parte das vezes a taxa de reacdo é mais acentuada
nas proximidades da entrada do leito. Por conta disso, em reacdes exotérmicas, pode haver a
formacdo de regides quentes, nas quais a temperatura elevada pode levar a desativacédo local e
a conducdo de reacdes indesejadas. Para contornar esse problema, existem algumas técnicas
operacionais que podem ser utilizadas, como o uso de diluentes inertes na alimentacéo para
moderar as mudancas de temperatura (PONTES, 2018).

Outra desvantagem esta associada as limitacGes impostas pela queda de pressdo
permitida através do leito. Para os casos em que a reacdo é afetada consideravelmente pelo
processo de difusdo no interior da estrutura porosa, o uso de particulas de menor diametro
favorece 0 acesso aos sitios ativos e a eficiéncia na formacao dos produtos. Entretanto, como a
queda de pressdo aumenta a medida que o tamanho das particulas diminui, a escolha do
catalisador e do método de preparacdo deve ser tal que respeite as limitagdes do leito catalitico.

Além disso, do ponto de vista comercial, deve-se considerar 0s custos associados a
regeneracdo e substituicdo dos catalisadores, sobretudo nos casos em que a taxa de desativacéo
é rdpida, j& que nos reatores de leito catalitico esses processos séo relativamente dificeis de se
realizar (MORAIS, 2007).

7.2. Leito fluidizado

Os leitos fluidizados sdo caracterizados por apresentar particulas suspensas e
distanciadas entre si, devido ao movimento ascendente de um fluido, gas ou liquido, através de
um leito de particulas. O fluido é bombeado de forma a atingir uma forga suficiente para
contrabalancear o peso das particulas, porém sem arrasta-las, em um processo conhecido como
fluidizacdo. Esse processo permite uma mistura intensa entre as fases, de modo a proporcionar
altas taxas de transferéncia de calor e massa, e uma uniformidade na distribui¢do de temperatura
e concentracao das fases no interior do equipamento (CREMASCO, 2018, VIEIRA, 2017).
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Por conta disso, os leitos fluidizados s&o largamente utilizados nos processos industriais,
tendo como exemplo a combustdo e gaseificagdo do carvao, a gaseificacdo de biomassa, 0
revestimento de particulas e a catalise de reacdes, com destaque para o cragueamento catalitico
de fracGes pesadas do petroleo para obtengdo componentes da gasolina, como ilustrado na
Figura 34 (CREMASCO, 2018; FOUST et. al., 1982).

Figura 33 — Unidade de cragueamento catalitico fluido.

Fonte: Peiyang Chemical Equipment Co. (2017).

Contudo, esse sistema apresenta desvantagens, como a complexidade da operacao,
sobretudo devido a ndo previsibilidade na trajetoria das particulas, e a erosdo e fragmentacéo
dos catalisadores, causados pelo atrito decorrente do movimento constante das particulas, que

podem levar a necessidade de substituicdo (FOUST et. al., 1982; TEUNOU; PONCELET,
2002).

7.2.1. Regimes de fluidizacao

Existem diferentes tipos de regime de fluidizacdo, que se diferenciam quanto ao
comportamento das fases fluida e particulada em diferentes condi¢des operacionais. A Figura
35 ilustra o comportamento de um leito fluidizado a medida que a velocidade do fluido €
alterada (MARINI, 2008).
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Figura 34 — Diferentes regimes de fluidizacéo: (a) leito fixo, (b) regime particulado, (c) regime
borbulhante, (d) regime intermitente, (e) regime turbulento e (f) fluidizacdo rapida.

®
Fonte: Adaptado de Marini (2008).

Se o fluido ascendente é bombeado a uma velocidade baixa, este percorre através dos
espacos vazios entre as particulas sem promover a movimentacao delas, o que caracteriza um
leito fixo, conforme apresentado na Figura 35(a). A medida que a velocidade aumenta, as
particulas se distanciam e comegam a vibrar e se movimentar em pequenas regides.
Considerando uma velocidade ainda maior, atinge-se um ponto em que a forca de arraste
transmitida pelo gas é contrabalanceada pelo peso das particulas, as quais se mantém suspensas,
aumentando a fracdo de vazios no leito. Esse processo caracteriza o inicio da fluidizacdo,
denominado como estado de minima fluidizacdo (MARINI, 2008; VIEIRA, 2017).

Caso a velocidade atingida pelo gas seja ligeiramente superior a velocidade de minima
fluidizacdo, o leito é expandido de forma progressiva, de modo que as instabilidades sejam
amortecidas e permanecam pequenas, sem promover heterogeneidades, conforme ilustrado na
Figura 35(b), em um regime denominado como particulado. Essa condigdo geralmente é
atingida em condicGes especiais de particulas leves e finas com gases densos a altas pressGes
(MARINI, 2008).

Na maioria dos casos, 0 aumento na velocidade do gas além da minima fluidizacéo
promove grandes instabilidades, como borbulhamento e canalizacdo, em um regime conhecido
como borbulhante, assim como apresentado na Figura 35(c) (MARINI, 2008).

Seguindo com o incremento do fluxo de gas, as bolhas do leito fluidizado borbulhante
coalescem e crescem conforme sobem, podendo se tornar grandes o bastante para se espalhar
atraves do leito, caso este seja suficientemente profundo e de didametro reduzido. Quando as

particulas s&o finas, elas escoam para baixo ao redor das bolhas de gas ascendentes e proximas
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as paredes. Ja para particulas grosseiras, a por¢do de leito acima das bolhas € empurrada para
cima, em um pistdo. Esse regime, conhecido como intermitente, esta representado na Figura
35(d) (MARINI, 2008).

Caso as particulas sejam fluidizadas a partir de um fluxo de géas suficientemente elevado,
a velocidade atingida pode exceder a velocidade terminal das particulas, de modo que a
superficie superior do leito desapareca. Dessa forma, o transporte se torna apreciével e, no lugar
de bolhas, observa-se um movimento turbulento de aglomerados de solidos (clusters) e vazios
de gas de diferentes formas e tamanhos, conforme a Figura 35(e). Esse regime de fluidizacéo €
conhecido como turbulento (MARINI, 2008; VIEIRA, 2017).

Por fim, na condicdo em que a velocidade do gas € muito superior a velocidade terminal
das particulas, atinge-se o regime de fluidizacdo rapida, em que as particulas sdo sopradas para

fora pela parte superior, assim como ilustrado na Figura 35(f) (VIEIRA, 2017).
7.2.2. Classificacdo dos solidos de Geldart

O comportamento da fluidizacdo ndo depende apenas da velocidade superficial do gas
ascendente, mas também das caracteristicas da fase particulada. Dessa forma, Geldart (1973)
classificou os materiais em quatro grupos, considerando o didmetro médio (dp) e a massa

especifica (pp) das particulas, conforme apresentado na Figura 36 (VERISSIMO, 2014).

Figura 35 — Diferentes regimes de fluidizacao.

10000 ~
B D
E \
o
< 1000 \
& ] A
a’ 1
C
10 100 1000 10000
dp(micra)

Fonte: Marini (2008).



60

A maior parte dos reatores cataliticos s&o compostos por particulas do grupo A, as quais
possuem diametro médio na faixa entre 30 e 100 um e massa especifica inferior a 1,4 g/cm?®.
As particulas pertencentes a esse grupo fluidizam facilmente, manifestando um intervalo
consideravel de expansdo estavel do leito antes de iniciar a formacdo de bolhas. Isto e,
apresentam fluidizacdo particulada a baixas velocidades do gés, seguida por borbulhamento
controlado com pequenas bolhas & medida que se aumenta a velocidade (MARINI, 2008;
VERISSIMO, 2014). Particulas utilizadas no craqueamento catalitico de petrdleo, sdo exemplos
desse grupo (CREMASCO, 2018).

As particulas do grupo B apresentam diametro entre 40 e 500 pm e massa especifica
entre 1,4 e 4 g/cm®. Em contraste com o processo de fluidizacio para as particulas do grupo A,
a formacéo de bolhas ocorre na velocidade de minima de fluidizacdo, ou um pouco acima dela,
ja que as forcas entre as particulas sdo despreziveis (MARINI, 2008). A areia utilizada na
construcdo civil € um exemplo tipico desse grupo (CREMASCO, 2018).

O grupo C é composto pelas particulas de menor diametro (dp < 20 um), as quais sdo
muito finas e coesas, 0 que torna o processo de fluidizacdo extremamente dificil, uma vez que
as forcas interparticulas sdo maiores que aquelas resultantes da acdo do gas. Por conta disso,
em leitos de menor didmetro, os sélidos tendem a subir como um pistdo, enquanto para leitos
mais largos, ha formacéo de canais preferenciais (MARINI, 2008).

As particulas do grupo D sao grandes (dp > 500 um) e densas. Quando fluidizadas,
promovem a formacdo de grandes bolhas e severa canalizacdo no leito, podendo apresentar
comportamento de jorro caso a distribuicdo do gas seja irregular. Dessa forma, gera taxas de
mistura inferiores aquelas proporcionadas por particulas dos grupos A e B (VIEIRA, 2017;
MARINI, 2008). Os grédos de produtos agricolas, como arroz, milho e feijdo, sdo exemplos de
solidos desse grupo (CREMASCO, 2018).

7.3. Trifasicos

Na industria quimica, de forma geral, existe uma forte tendéncia para o desenvolvimento
de processos cujas temperaturas e pressdes sejam as mais baixas possiveis. Nesse sentido, é
inserido o uso de reatores trifasicos, em grande parte associados a impossibilidade de operar
determinados processos em fase homogénea, ja que a manutencdo de todos os reagentes na

mesma fase exigiria elevagdes excessivas de temperatura ou presséo (CUNHA, 2009).
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Os reatores trifasicos, os quais geralmente conduzem reagdes entre um gas dissolvido e
um reagente liquido na presenca de catalisadores sélidos, proporcionam, segundo Santana
(1995), inimeras vantagens, como:

o economia de energia, por operarem em temperaturas mais baixas;

o prevencdo de perdas, seja de produtos e reagentes termossensiveis, associados
especialmente a processos da industria alimenticia, ou de catalisadores e suportes;

o melhor seletividade, devido a eliminacdo de reacOes laterais pela acgédo
dissolvente do liquido e pela ocorréncia em temperaturas mais baixas;

o alta efetividade catalitica, por conta da possibilidade de utilizacdo de particulas
de menores dimensdes;

o melhor controle de temperatura, com a eliminacéo de pontos quentes, em virtude
da maior condutividade térmica e capacidade calorifica dos liquidos;

o flexibilidade de projeto, devido a maior liberdade na escolha das configuracoes
geométricas e dos parametros de operacéo.

Por conta disso, os reatores multifasicos sdo amplamente aplicados em processos
cataliticos associados as industrias petroquimica, bioquimica e correlatas. Como exemplo,
temos a hidrogenacdo de 6leos insaturados, a sintese de hidrocarbonetos, por meio da reacédo
entre monoxido de carbono e hidrogénio em reator de leito de lama na presenca de suspensao
catalitica (sintese de Fischer-Tropsch), e a remocdo de gases poluentes, como SOz e H>S, por
oxidacgéo na presenca de catalisador (RAMACHANDRAN; CHAUDHARI, 1983).

Entretanto, esses reatores apresentam limitacdes, sobretudo associadas ao aumento da
resisténcia a transferéncia de massa, devido as baixas difusividades em liquidos, e ao
decréscimo nas taxas de reacdo, por conta da utilizacdo de menores temperaturas e dos baixos
niveis de concentracdo de algumas espécies (SANTANA, 1995).

Ramachandran e Chaudhari (1983) e Gianetto e Silveston (1986), descrevem o0s
principais tipos de reatores trifasicos, indicando os aspectos mais importantes relacionados a
operacdo de tais sistemas e as possiveis aplicacfes para determinadas reagdes industriais. De
forma geral, estes autores classificam os reatores trifasicos em duas principais categorias:

o reatores em que o catalisador sélido esta suspenso e em movimento;

o reatores com leito fixo de catalisador sélido.

Os principais reatores com sélido em movimento sdo: reator de leito de lama agitado
(slurry reactor), reator coluna de bolhas e lama (bubble column slurry reactor) e reator de leito

fluidizado trifasico (fluidized slurry reactor). J& em relagdo aos reatores em que as particulas
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de catalisador se encontram estacionarias, se destacam os reatores de leito fixo submerso com

borbulhamento de gas e o reator de leito gotejante (trickle bed reactor) (OLIVEIRA, 2018).

7.3.1. Solidos em movimento

No reator de lama agitado, caracterizado pela baixa razdo comprimento/diametro, as
particulas, com de cerca de 0,1 mm de didmetro e concentracdes na ordem de até 10% em massa
de sélido, sdo mantidas em suspensdo por agitacdo mecanica, assim como ilustrado na Figura
37, ou simplesmente pelo borbulhamento de gas. Esse tipo € o mais empregado na pratica
industrial, como em processos bioquimicos, e de hidrogenacdo, halogenacdo e oxidagdo
(MARIANO, 2003; OLIVEIRA, 2018).

Figura 36 — Reator de lama mecanicamente agitado.
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Fonte: Mariano (2003).

Quando comparado ao equipamento anteriormente citado, o reator de coluna de bolhas
e lama, ilustrado na Figura 38(a). Nele, o gas é alimentado no fundo do reator, de forma a
promover a suspensédo das particulas por turbuléncia induzida, causada pela elevacédo de bolhas
(GIANETTO; SILVESTON, 1986).

Ja nos reatores trifasicos de leito fluidizado, também caracterizados por maior razao
entre comprimento e diametro, as particulas sdo suspensas devido ao movimento ascendente de
ambas as fases, liquida e gasosa, conforme a Figura 38(b). O tamanho das particulas é bem
maior se comparado ao do tipo coluna de bolhas e lama, de modo a permitir uma velocidade

razoavel de ascenséo do liquido, a qual deve ser menor que a velocidade de sedimentacao das
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particulas, a fim de evitar o arraste destas para fora do reator. Entretanto, caso haja necessidade
de regenerar o catalisador de maneira frequente, a condicdo de arraste pode ser mantida, para
promover uma remocao parcial dos solidos (GIANETTO; SILVESTON, 1986).

Figura 37 — Reator de coluna de bolhas e lama (a) e reator trifasico de leito fluidizado (b), em
um sistema constituido por bolhas, particulas e liquido.
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Fonte: Adaptado de Santana (1995).

De forma geral, a possibilidade da utilizacdo de particulas menores nesses tipos de
reatores, garante altas taxas de difusdo e, consequentemente, uma aplicacdo mais efetiva dos
catalisadores (MARIANO, 2003).

7.3.2. Sélidos estacionarios

Os reatores de leito fixo submersos em borbulhamento de gas sdo empregados,
preferencialmente, quando se deseja um bom molhamento do catalisador, garantindo alta
eficiéncia da reacéo, seletividade e estabilidade, desde que a difusdo intraparticula ndo seja um

processo significativamente importante. Nesse tipo de reator, ilustrado na Figura 39(a), o gas
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move-se para cima na forma de bolhas discretas, através de um leito fixo de particulas cheio de
liguido. O didametro meédio dessas particulas geralmente varia de 1 a 5 mm, sendo
consideravelmente maior que os tamanhos encontrados nos reatores onde ha movimentacdo do
solido (GIANETTO; SILVESTON, 1986).

J& nos reatores de leito gotejante, configurados conforme a Figura 39(b), as fases gasosa
e liquida fluem de forma descendente através de um leito estacionario de particulas de
catalisador. A fase liquida flui na forma de um filme, enquanto a fase gasosa ocupa 0 maior
espaco no interior do reator, uma vez que flui com velocidade suficientemente baixa, na ordem

de 0.1 a 0.3 m/s, para garantir o molhamento externo das particulas.

Figura 38 — Reator de leito fixo submerso em borbulhamento de gas (a) e reator de leito
gotejante (b).
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Fonte: Adaptado de Santana (1995).

De modo geral, reatores com solidos estacionarios apresentam maiores taxas de reacao
por volume do reator, devido a possibilidade de operar com maior carga de catalisador, se

comparado aos sistemas de lama.
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7.4.  Modelagem matematica

O crescente aperfeicoamento no projeto, modelagem matematica e na operacdo de
reatores cataliticos esta relacionado ndo sé as inovacOes tecnoldgicas, como também aos
progressos nas pesquisas de carater fundamental. Como exemplo é possivel destacar: a
introducdo de melhores materiais de construgéo, que permitem a conducdo dos processos em
temperaturas mais altas, a melhoria no projeto de componentes internos do reator, como 0 caso
de sistemas que permitem melhor troca de calor, as modificacGes nos padrdes de fluxo. para
reduzir a queda de presséo, o projeto de sistemas de controle mais eficientes, o desenvolvimento
de novos catalisadores, ou modificacdes daqueles ja existentes, como no caso da adicao de rénio
e outros materiais raros a catalisadores de Pt/Al.Oz para aumentar a estabilidade no processo de
reforma catalitica, e 0 uso de modelos matematicos dos reatores como base para o projeto,
associado ao aumento da capacidade de processamento computacional (FROMENT;
BISCHOFF, 1990).

Nesse contexto, o engenheiro quimico é o profissional qualificado para desenvolver
projetos de dimensionamento de unidades de catalise heterogénea e propor modificacbes nas
instalagBes ja existentes, com o intuito de promover a otimizacdo dos processos e,
consequentemente, a reducdo dos custos (CUNHA, 2009).

De modo geral, a equacdo de projeto de reatores cataliticos pode ser desenvolvida de
maneira analoga aos reatores homogéneos. Contudo, a velocidade de reacdo (-r’a) € dada em
termos da massa de catalisador sélido, e ndo mais em relacdo ao volume do reator. A Equacéo
49 apresenta a definicdo da taxa de reacdo de uma substéncia A para um sistema heterogéneo
gas-solido (FOGLER, 2022).

mol de Areagido
= . (49)
(tempo x massa de catalisador)

O equacionamento do projeto dos reatores de leito cataliticos fluidizado (FBR) é
elaborado de modo similar ao de um reator continuo de tanque agitado ideal (CSTR), desde que
0 regime de escoamento permita uma boa mistura das particulas no leito, assim como
esquematizado na Figura 40. Dessa forma, o projeto desses reatores pode ser descrito
matematicamente conforme a Equacéo 50 (FOGLER, 2022).



66

Figura 39 — Esquema de um leito fluidizado bem misturado.
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Fonte: Fogler (2022).

W = Fa0—Fa — Fg0*X (50)

ey =r'a

J& em relacdo aos reatores cataliticos de leito fixo (PBR), a modelagem pode ser feita
de forma anéloga a de um reator tubular, conforme esquematizado na Figura 41.

Figura 40 — Esquema de um retor catalitico de leito fixo.
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Fonte: Fogler (2022).

Assim, € possivel encontrar a expressdo diferencial que descreve o projeto de reatores
PBR, apresentada na Equacdo 51, em que Fa representa a vazdo molar de A e W a massa de
catalisador. Na prética industrial, devem ser consideradas a queda de pressdo e a desativacao

das particulas, para obter os parametros desejados (FOGLER, 2022).

dF I}
d_V; = T'A (51)

A Equacéo 51 pode ser reescrita em termos de conversao (X), assim como apresentado

na Equacdo 52, em que Fao representa a vazao molar inicial do componente A.
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X - Ta (52)

dw ~ Fao

Em grande parte das vezes, as reaces em leito fixo sdo potencialmente limitadas pela
transferéncia de massa, uma vez que € comum que 0s processos industriais sejam conduzidos
sob altas temperaturas para evitar a ocorréncia de reacdes laterais indesejadas. Nesses casos, 0
balanco molar estacionério de um reagente A, em uma reacdo genérica entre as substancias A
e B para formacéo dos os produtos C e D (Equacdo 53), pode ser expressa, no segmento do
reator contido entre z e z+Az, conforme a Equagédo 54, em que Fa|; € Faz|.+a, representam as
vazdes molares de entrada e saida, r’’a a taxa de reacdo de A por unidade de area superficial de
catalisador (mol/s.m?), ac a area superficial externa do catalisador por volume de leito catalitico

(m?/m®) e Aca area de secéo transversal do tubo contendo o catalisador (m?) (FOGLER, 2022).
a a a
FAzlz - FAZ|Z+AZ + r”A * A * (AC * AZ) =0 (54)

Partindo de algumas consideracdes, como difusdo axial desprezivel em relacdo a
quantidade transportada por conveccao, velocidade superficial (U) constante, e concentracdo
de superficie insignificante em relacdo a concentracdo global do fluido (Ca >> Cas), é possivel

obter a Equacdo 55, que descreve o escoamento e reagcdo em um leito fixo (FOGLER, 2022).

dcCy

dz

dCy

dz

—Ux EAL " wa, = —Us SA 4t k.oxa,«Cya= 0 (55)

Integrando a Equagéo 55, a partir de z =0 e Ca = Cao, tem-se a Equagéo 56.

L4 = exp (— kerac Z) (56)

Cao U

Por fim, é possivel determinar o comprimento L do reator necessario para atingir uma
conversao (X) desejada (Equagéo 58), por meio da combinacéo entre a definigdo de conversédo

(Equacdo 57) para vazdo volumétrica constante e a Equagéo 56, paraz = L.

X = Cao—CAL (57)

Cao



68

X=1-—exp (— RCLZIC*L) (58)
Para identificar a etapa limitante associada a transferéncia de massa, podem ser

utilizadas, além das praticas experimentais anteriormente citadas, estimativas rapidas e

aproximadas, a partir de critérios como o de Mears (1971) e o de Weisz-Prater (1954).

O critério de Mears (ME), utiliza a taxa de reacdo medida, ra’(exp) (kmol/kgca/s), para
avaliar se os efeitos da transferéncia de massa externa podem ser desconsiderados. ME é
estabelecido assim como apresentado na Equacdo 59, em que n representa a ordem da reagéo,
pc a massa especifica de solido do pellet de catalisador (kg/m®), d, 0 diametro da particula (m),
¢ a porosidade do leito, kc 0 coeficiente de transferéncia de massa (m/s) e Cap a concentragdo

global do reagente (mol/dm?3).

ME =

—r' 4(exp)*po(1—€)*dp*n
2xkc*xCap

Segundo Mears (1971), se a inequacao representada na Equacéo 60 for satisfeita, ndo
ha gradiente de concentracdo entre o leito do fluido e a superficie externa da particula, ou seja,

a reacdo global ndo € limitada pela difusdo externa, a qual pode ser desconsiderada.

ME < 0,15 (60)
J& o critério de Weisz-Prater (Cwp) parte dos valores experimentais da taxa de reagéo

para verificar se a difusdo interna é a etapa limitante do processo, sendo Cwp definido conforme

a Equacdo 61, em que De € 0 coeficiente de difusdo efetivo.

’ 2

-1 a(exp)*pcxdp
= 1

Cwp T Do Cas (61)

Caso o valor deste critério seja menor ou igual a 1, ndo ha, segundo Weisz e Prater
(1954), limitagOes associadas a difusdo interna e, portanto, o gradiente de concentracdo no
interior do pallet é nulo.

Contudo, caso seja preciso considerar ambos os efeitos, de difusdo e reacdo, em um leito
de recheio, a expressdo do balan¢co molar do componente A se diferencia em relagdo a Equacgéo

54, podendo ser desenvolvida, para uma reacdo de isomerizacdo em estado estacionario,
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conforme a Equagdo 62, desde que possam ser desprezadas as variagdes radiais na
concentracdo. Waz|; € Waz|.+a, representam, respectivamente, os fluxos molares de entrada e

saida do componente A na direcdo axial, assim como ilustrado na Figura 41 (FOGLER, 2022).
Ac*Wagly = Ac * Wyglgraz +7'ax pe* (L — &) * (Ac x Az) = 0 (62)
Dividindo por AcAz e tomando o limite quando Az tende a zero, tem-Se a Equagéo 63.

—%+ r'y*xp.*(1—¢)=0 (63)

O fluxo axial (Waz), por sua vez, pode ser definido, conforme a Equacdo 64, como a
soma entre o fluxo molar difusivo nessa diregdo (Ja;), relativo ao movimento do fluido
proveniente de um gradiente de concentracdo (Equacéo 65), e o fluxo convectivo na mesma
direcdo (Baz), decorrente do proprio movimento global do fluido, como mostra a Equagédo 66
(FOGLER, 2022).

Waz = Jaz + Baz (64)
Jaz = —Dap *VCy (65)
Baz = ya* ZW; (66)

Dadas as hipdteses utilizadas para o desenvolvimento matematico considerando a
reacdo de isomerizagdo, as Equacgdes 65, 66 e 64 podem ser simplificadas como mostram as

Equacdes 67, 68 e 69, respectivamente.

dc
Jaz = —Dyp * dgb (67)
Ba, = Ya* Wy, + Wp,) = U * Cap (68)
dCap
Waz = —Dyp * + U * Cyp (69)

dz
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A partir da expressdo simplificada para o fluxo axial (Equagéo 69), a Equacéo 63 pode
ser reescrita conforme a Equagao 70.

dZCAb — U « dCap

Dipn *
AB dz? dz

+riaxpcx(1—€)=0 (70)

Considerando ainda a definig&o do fator de efetividade global (Equagdo 71), utilizado
para analisar difusdo, escoamento e reacdo em leitos fixos para reagdes de primeira ordem em
que as resisténcias externa e interna possuem a mesma ordem de grandeza, é possivel obter, a
partir da Equacdo 70 a Equacdo 72 (FOGLER, 2022).

velocidade real da reacio global -1 -1
Q — ¢ g — A __ A (71)

velocidade de reagdo que resultaria se toda a superficie 71 41 - kq*Cap
da particula fosse exposta as condig¢des do leito do fluido

dZCAb
dz?

Dap * 22— U =22 — Qxky # Cap % pex (1—8) =0 (72)

Finalmente, partindo da suposicdo de que a vazdo através do leito € muito grande e que
a difusdo axial pode ser desconsiderada (Baz >> Jaz), € obtida a expressdo que relaciona a
conversdo (X), definida conforme Equacdo 57, e o comprimento do leito (L), levando em conta
as limitacBes associadas ao transporte de massa e a reacdo catalitica (FOGLER, 2022), como
mostra a Equacao 73.

X=1-exp (_ W) (73)
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8. CONSIDERACOES FINAIS

E indiscutivel a importancia da catalise e reatores na inddstria quimica, em especial,
devido a otimizacdo dos processos e ao desenvolvimento de produtos por rotas mais
sustentaveis, 0 que vai de encontro com os principios da Quimica Verde, uma vez que 0s ajustes
na seletividade e nos rendimentos reacionais proporcionados pelo uso catalisadores,
corroboram com a minimizacdo dos impactos ao meio ambiente. Esses fatores justificam a
ampla aplicabilidade dos processos cataliticos, com destaque para os setores refino de petréleo,
petroquimica, polimeros, agroquimicos, aromas e fragrancias, tendo como exemplo a producéo
de compostos como 6xido de etileno, acetato de vinila, butadieno e estileno, a reforma do gas
natural e o cragueamento catalitico de fracbes pesadas do petréleo para obtencdo de
componentes da gasolina.

Diante disso, o estudo do histérico, da relevancia e dos principais conceitos relacionados
ao uso e preparacao dos catalisadores, bem como das aplica¢Ges industriais e das limitagdes
associadas ao projeto de cada tipo de reator catalitico, que relaciona a estrutura das particulas,
a configuracdo dos equipamentos e as condi¢cdes operacionais, também se tornam essenciais,
sobretudo diante do potencial de desenvolvimento da cinética heterogénea, dado as inovacdes
dos recursos tecnoldgicos e aos progressos nas pesquisas de carater fundamental, que permitem
a resolucdo de problemas até entdo inviaveis.

Nesse sentido, os reatores de leito fixo se destacam, sobretudo devido a simplicidade de
construcdo, operacdo e manutengdo das unidades, e a alta capacidade delas. Entretanto, diante
das dificuldades em relacdo a distribuicdo de energia de maneira uniforme, os reatores de leito
fluidizado constituem uma alternativa, uma vez que, apesar complexidade atrelada a operacao,
diante da ndo previsibilidade das particulas, e da erosdo e fragmentacdo dos catalisadores, 0
processo nesses equipamentos possibilita uma boa mistura entre as fases, e consequentemente,
altas taxas de transferéncia de calor e massa. Ja nos casos em que elevacdes excessivas de
temperatura e pressdes tornam inviavel a operacéo de leitos fixo e fluidizado em duas fases,
insere-se a aplicacdo de reatores trifasicos, que proporcionam, entre outras vantagens, melhor
controle de temperatura, economia de energia e prevencéo de perdas.

A elaboragdo do presente trabalho cumpriu com o objetivo de abordar e sintetizar a
respeito das iniUmeras complexidades associadas ao bom desempenho dos reatores cataliticos,
para despertar interesse em estudos avangados, por parte de graduandos e profissionais da area
de engenharia quimica, e assim, contribuir para o desenvolvimento desta area do conhecimento,

com numerosas e importantes aplicagdes industriais.
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