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RIESUMO

0 aperfeicoamento do processo de obtencdo oxidati-
va de acetaldeido cxige testes de novos catalisadores,mais ati
vos, estaveis e seletivos. O presente trabalho procura estudar
a cinética da oxidagldo do ctanol a acetaldeido sobre catalisa
dor de lic-Mo.

A coletuy de dados, cm reator integral, foi feita
na faixa de tempcratura de 180° - 2400C, utilizando-se ar sin-
tético ¢ etanol absoluto 4 pressio atmosférica, em leito fixo
de catalisador com particulas de ac¢o inoxidavel. A diluicao do
leito catalitico foi necessaria para reduzir a taxa aparente
de reagaoc por unidade de velume do leito, permitindo que o rea
tor operasse em condigOes praticamente isotérmicas. Um  banho
termostatico com fluido térmico de boas propriedades de trans-

ferencia de calor foi utilizado para controlar a temperaturado

reator.

A interpretagio dos dados loi feita pela propostu
de mecanismo da reacio do tipo Temkin, determinando-se a equa-
¢ao da taxa da recagao. 0 mecanismo proposto para descrever a

cinética admite a adsorcde do oxigénio molecular em um Unico sl
tio ativo.

0 catalisalor de I'e-Mo apresentou melhor desempe-
nho do que os demais conhecidos, verificando-se conversoes de
praticamente todo etanol, com rendimento total em acetaldeldo
¢ boa estabilidade,

Com a cquagao da taxa obtida, fez-se a simulacao

de um reator operando cm condigoces industriais, com a finalida



de de avaliar os efeitos da variacdo da temperatura de alimen
tagao, dﬁ relac¢ao molar ar/etanol e da vazdo massica superfi-
cial no comportamento do reator quante a sensitividade paramg
trica. Utilizou-sc tubos com diametro interno de 9,3 ¢ 17 mm.

Mostra-sc a viabilidade do controle de temperatura do reator
pela variongdo da vazao de etanol ¢ dJa utilizagio de altos valo
res da relagdo motar ar/etanol para sc evitar as faixas de¢ in-

flamabilidade das misturas prescentes no rcator.



"TARSTRACT

In order to improve the oxidation process for
obtaining acetaldehyde, testes of new catalysts with better
activity, stability and selectivity are necessary. This work
studies the kinetic of ethanol oxidation to acetaldechyde over
Fe-Mo catalyst.

The kinetic data, in the integral reactor, was
obtained in the range of 180 to 240°C by means of synthetic air
and absolute ethanol at the atmospheric pressure, in the fixed
bed of catalyst, diluted with stainless steel particles. It was
necessary to dilute the catalytic bed, in order to reduce the
apparent rate of reaction per unit of volume, considering that
the reactor could operate in isothermal conditions. ‘the
thermostatic bath with thermal [luid, with good heat transfer
properties was uscd to control the temperature of the rcactor.

The interpretation of the kinctic datu for obtaining
a rate equation was accomplished by Temkin's mechanism. The
proposcd mechanism . considers the adsorption of the molecular
oxygen 1in a single active site.

The Fe-Mo catalyst cxhibits better performance
than the best known catalysts by showing high conversions, good
stability and a total yield in acctaldehyde.

By means of the rate equation, a reactor simulation
was possible under industrial conditions in order to evaluate
the c¢ffects ol temperature [eed, of air/ethanol molar ratic and
of the superficial mass ratce of llow in the parametric

sensitivity of the reactor. We have used rcactor internal
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diameters of 9,3 and 17 mm. The control of the reactor
temperature was possible by changing the ethanol rate of flow.
Also, we have used high values of air/ethanol molar ratio in

order to prevent the inflammability ranges of the mixtures in

the reactor.
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CAPITULO I

INTRODUCAO

A indistria alcoolquimica estd retomando a sua ' po
sicao no cenario de paises ou regides que sdo grandes produto-
res de etanol. Este reaquecimento do setor industrial alceol
quimico , deve-se principalmente 2 crise de abastecimento e &
continuada elevacao do preco do petréleo ccorridas recentemen-
te, afetando a economia dos paises em desenvolvimento,dependen
tes dessa matéria prima importada.

0 acetaldeido & matéria prima para a produgdo de
muitos produtos por via alcoolquimica. Apesar da sua tecnolo
gia de obtengao ser conhecida, muitas melhorias nos processos
usuais via oxidagao do etanol , podem ser feitas, inclusive vi

sando o desenvolvimento de novos processos.

Os processos de obtencao do acetaldeldo a partir
do etanol, fazem uso de catalisadores a base de metais caros
e importados, como a prata, exigindo temperaturas na faixa de
500 - 570°C. 0 catalisador de cobre oxidado & barsto,porem ain
da opera a altas tempernturns,SSﬂOC - 400°C. Tanto os catalisa-

dores de cobre como os de prata apresentam rendimentos inferio
(1,2,3)

res a 95% em acetaldeido

Para o desenvolvimento ou aperfeicgoamento do pro
cesso de obtengao oxidativa do acetaldeido e necessario reali-
zarem~se estudos de viabilidades de novos catalisadores, mais
ativos, estaveis e seletivos. A etapa inicial & a coleta crite
riosa de dados cinéticos que possibilita determinar os parﬁmg

L. .., -~ - . .
tros termodinamicos e cineticos das reagoes quimicas envolvi-



das, prOpG; um mecanisno que permita compreender os fenOmenos
fisicos—qﬁimicos e determinar a equacdo da taxa da reacio.

A simulacao por computador, utilizando a  equagao
da taxa da reagdo, permite estudar a influéncia da variacao
das condigoes operacionais, no comportamento do reator e veri-
ficar as situagdes em que ocorre scensitividade paramétrica, fo
nomeno indesejavel, que pode alterar a estrutura do catalisa-
dor, causando a sua inibigao. A simulagdo sugcre a variﬂvelopg
racional mals indicada paru o controlc de temperatura no rea-
tor.

0s dados sdo obtidos em reatores de escala de labo
ratorio, com projetos e técnicas de trabalho, que possibilitem
0 tratamento matematico, na interpretacio dos dados cinéticos.
Neste trabalho, o reator utilizado na coleta dos dados cineti
cos foi tubular de leito fixo, operado de modo integral e pra-

ticamente isotérmico.

Os dados experimentais foram coletados na montagem
experimental utilizada por Mouruf4}, com altecragbes que alende
ram 20s propositos deste trabalho.

Alcém do estudo cinctico da rcagdo de - idagio  de

etanol sobre cutalisador de oxido de molibdénio e 6xido de fer
ro, procurou-se verificar a sua estabilidade, atividade e sele
tividade para producgao de acetaldeido. Nas condigbes experimen
tais utilizadas, a temperatura variou na faixa de 180-2400C, a
relacao molar ar/etancl ficou em torne de 3,Q0; 6; 9,0 ¢ 21,6 e
as velocidades espacials em torno de 2,4,6,8 e 11 g. catalisa-
dor x minuto/Nldemistura reagente. Todos os testes foram feli
tos a pressao atmosferica.

A interpretagao dos dados foi feita adotando-se o



mecanismo gp reagao do tipo Temkin, que utiliza o conceito de

rotas de.feagﬁo para a obtengdo da cquagao da taxa da reacio.

0 mecanismo proposto para descrever a cinética da reagdo, su-

Pbée a adsorgdo do oxigénio molecular em um tnico sitio ativo.

Supde~se, ainda, que o etanol da fase gasosa choca-se com 0

oxigénio adsorvido, formando acetaldeido, agua e oxigénio atd-

mico adsorvido. O oxigénio atomico formado,através de  reacdo

"rapida, transforma-se em oxigenio molecular adsorvido e regene -
ra um sitio ativo.

Fez-se a simulagao do comportamento de um reator tu
bular catalitico, nao isotérmico, ndo adiabatico e unidimensio
nal para a producgao de acetaldeido, utilizando-se a equagdo da
taxa da reacao deduzida a partir do mecanismo proposto.

Realizou-se ainda, um breve estudo a respeito das
condicbes de operacao do reator, nas quais, as relacoes mola-
res dos componentes presentes no reator estejam fora dos limi

tes de inflamabilidade.



CAPITULO 11T

REVISAO.- DA LITERATURA

IT.1 -~ Geral

0 acetaldelido € um produto intermediario importan-
te na industria quimica, principaimente na fabricagdo de com
postos alifiticos . O desenvolvimente da indGstria quimica, ba
seado no acetaldeido como matéria prima em grande escala, come
gou com a necessidade da fabricagao da acetona para uso em ex-
plosivos, durante a 12 Guerra Mundialcs’s).

0 acetaldelido foiobtido pela primeira vez em 1774,
pela oxidacao do etanol, utilizando dioxido de manganes como
catalisador. BEm 1835, L.V. Liebeg obteve acetaldeido por oxi-
dacao do etanol com o uso de bicromato de pot@ssio e em 1881
Kutschevow preparcu o mesmo produto através do acetileno e
sais de mercirio (97

Atualmente, o acetaldeido & produzido, comercial-
mente, pelos pProcessos

- Alcoolquimico, que engloba a oxidagdo catalitica

do etanol e a desidrogenagao catalitica deste al
cool;

- Oxidacdo de hidrocarbonetos a altas temperaturas

~ Oxidacao do etileno cm fase liquida

- Hidratagao do acetileno

Nos processo citados, a conversao, por passo, nao

ultrapassou 72% com rendimentos inferiores a 95% em acetaldei-



d0(25356}71839910)

-~ Um novo processo autotérmico por oxidu¢w.o e desi-
drogenagao simultaneas do etanol em um Unico reator, © termod i
namicamente possivel, como demonstradc por d'Avila e outrostl)
Uma aplicagdo praticados principios gerais envolvidos nos pro
cessos autotérmicos ¢ dado por Hocrdon(lz), em estudo feito pa
ra a sintese da amdnia.

A escolha do processo a ser utilizado € funcdo da
disponibilidade de matéria prima. Em paises ou regicdes que
sao grandes produtores de etanol, o processo alcoolquimico de
obtencdo do acetaldeido torna-se viadvel. A via oxidativa & bas

tante conhecida, com tecnologia dominada,porém, restrita a ca-

talisadores descobertos a mais de cingquenta anos,

11.2 -~ Proccsso de oxidagio catalitica do etanol a acctaldeido

A oxitdacio parcia?! do ctanol}l tem sido assunto de
numerosos c¢studos desde os experimentos rcalizades por llumphrey

(13) em 1817. A partir dc entido, viarios catalisadores de

Davy
oxidacao conhecidos, foram tcstados para a oxidagac do etanol,
sendo que a maioria aprecscntou alguma atividade. Os Oxidos me-
talicos, por atuarem como catalisadores de oxidacao,foranm ex
tensivamente estudados. Por volta de 1920, a prata ja tomava
posicdo de destaque entre os mectais utilizados como catalisa-
dor, para a obtengio oxidativa do acetaldeido a partir do cta
nol.

Day(laj, verificou que a adigao de pequenas quanti
dades (0,5%) de Oxido de¢ samirio (SmZOS) cm prata, aumenta a

~ . . . o,
conversio de ctanol em acectaldeldo ¢ o rendimento (92% a 370 )



sofre uma queda menor com o aumento de temperatu.. No entanto,
com a rolagﬁo molar ar/ctanol cstcquiométrica, o catalisador de
prata promeovido com oxido de samario apresenta rendimentos me
nores do que os obtidos com prata metalica.

Alem da prata, o cobre foi outro metal utilizado
como catalisador ma rcacgido de oxidagio do ctanol a acctaldeido.
Lowdermilk(15) investigou as possibilidades de trés catalisa
dores :

- Oxido de samario puro

- Telas de cobre na forma de cone com pedra  pome

no espa¢o entre c¢las e pedra pome impregnada com
oxido de cobre

~ Telas de cobre na forma de cone com pedra  pome

impregnada com 6xido de samario no espaco entre
elas e pedra pome impregnada com mistura de 6x1
do de cobre ¢ 0xido de samario.

0Os catalisadores de cobre contendo 0,5% ¢ 1% de
0xido de samario apresentaram melhor desempenho que os demais
testados. O maximo rendimento em acetaldeido fol de 69,6% a
485°C, tendo como catalisador, pedra pome impregnada com 99%
de cobre ¢ 1% de oxido de samidrio.

(16

Simington ¢ Adkins ) utilizaram catalisador cm
forma de telas dec cobre, dec prata e de ligas de prata e cobre.
0 catalisador com a composigdo de 90% de cobre e 10% de prata
apresentou um rcndimento em acetaldeido (76%) melhor do que oS
catalisadores constituidos apenas de prata ou de cobre.
Faith(17j e outros em 1932, trabalhando apenas com

catalisador de cobrc oxidade cem reator de leito fixo,ohtiveram

. a . -
rendimente da ordem de 97% a 410°C, com a conversdo de 54.7%



em acetaldeldo.

(18) estudou a oxidagao

Em trabalho recente, Yu Yao
catalitica na faixa de temperatura de 100-450°C, com catalisa-
dores que incluiam platina, palddio, rGdio, prata e alguns dxi’
dos de metais de transig@o, todos suportados em alumina ou zir |
conia. O catalisador mais favoravel & conversdo de etanol em
acetaldeido, dentre esses catalisadores testados, foi a prata
suportada em alumina, seguida do rddio no mesmo suporte.

A prata € o catalisador utilizado nos processos Co
merciais atuais de obtencdo oxidativa do acetaldeido a partir
do etanol. A temperatura de operacdo deste catalisador esta na
faixa de 300-575°C, sendo obtidas conversdes em acetaldeido de
25-35%, por passo, com rendimentos entre 85-95%(3). Nao existe
na literatura, nenhum motivo claro que justifique a preferén-
cia do uso da prata,.em detrimento do cobre como catalisador.

A prata tem a vantagem de ser mails resistenteaﬁ'reagﬁes com oS
produtos formados do que o cobre, no entanto, & mais suscetivel

a envenenamento (l 9)

. 0 alto custo da prata e as altas tempera-
turas de operacdo sdo fatores negativos nos processos atuais.
Patterson(lg) investigou o efeito da pressdo sobre
a oxidagao do etanol na faixa de1-50 atm sobre catalisadores
de prata metalica e prata promovida com oxido de samario. Foi
observado que a conversao total decresce rapidamente com o au-
mento de pressao. 0 mesmo autor cstudou, ainda, o efeito das
variiveis temperatura de operacdo do catalisador,velocidade es
pacial e relacdo molar ar/etanol, em operacdo a pressio amosfé
rica. A temperatura de operacao do catalisador foi a variavel

mais importante na obtencdo da maxima conversio. A  pressao

atmosférica, a maior conversao de etanol a-acetaldeido foi de



78,0%, con rendimento de 83,9%, obtida com catalisador de pra-
ta promovido com oxido de samario, opecrado a 379°C e com rela
¢ao molur oxipenio/etanol de 0,969, A pressido de 50 atm, a ma-
xima conversao de etanol a acctaldeido foi de 11%, com rendi
mento de 33,5%, 4 temperatura de 352°C ¢ relacdo molar oxige-
nio/etanol de 0,411, utilizando prata como catalisador.

A influéncia de variiveis que afetam o comportamen
to cataliticé, o efeito de produtos intermediirios e o da adi
cao de diluentcs na mistura rcagente sobre catalisadores de si
lica gel platinizada, foi estudada por Michels e Keyes(ZO).
Esses autores verificaram a diminuicao da conversao de etanol
em didoxido de carbono com altas relagGes molares ar/etancl ou
com & udigﬁu de dgua na mistura reagente. Isto pode scr cxpli
cado pela isotermicidade do reator, obtida quando este ¢ opera
do d altas rclagoes molaves ar/etanol ¢ também  pela melhora
das propricdades de trunsferencia de calor da mistura  gusosa
quando fgua ¢ adiclonada. A conversio de ctanol ¢ acetaldeldo
atingiu o nivel de 54,6% a 2850C, com apenas etancl e ar como
reagentes, na relacao molar ar/etanol de 7,3, & pressio atmos-
férica.

A importincia da transferéncia do calor 1liberado
na oxidacfio catalitica do ctanol a acctaldeido em fasc vapor ,
foi notada quando cram descjadas altas conversocs. 0O controle
eficicente da temperatura do leito catalitico ¢ a dissipacdo do
calor para evitar combustio completa do ctanol, outras rcagoes
laterais ¢ lormagio de pontos quentes, levaram os pesquisado-

res a adotarem catalisadores de alta condutividade tcérmica,con



digoes operacionais adequadas ¢ rcatores com detalhes de cons-

~ Lo - 19,21 .
trugac (quc maximizasscm 4 troci tormlca( 2 ). Em alguns tra
balhos, para garantir ) cstabilidade do reator, as particulas
do catalisador foram diluidas com particulas de material iner-

te, {ormando um leito catalitico misto(zz’zs)

. Deste modo, a
taxa de reacao catalitica por unidade de volume do leito cata-
litico era controlada pela quantidade de catalisador presente.

Os trahalhos citados, que abordaram a reacao de
oxidacdo do c¢tanol a acctaldeido, sdo trabalhos exploratorios,
em que 0s uutores visavam a cscolha dos catalisadorces mais efi
cientes e das faixas de opcragao adcquadas. Nenhum modelo teo-
rico ou empirico foi proposto, nio scndo possivel a determina-
¢io da cquagdo da tuxa da reacho.

Moura(4) estudou a reacao da oxidacao do etanol a
acetaldeido, através du coleta de dados cincticos isotcrmicos
e da proposicao Jde um modelo cinético, que representou de for-
ma satisfatdoria os resultados cxperimentais. O catalisador uti
lizado foi cobre oxidado em forma de cilindros de 1 mm x 1 mm,
formando um leito fixo. A mclhor conversao obtida, por passo
foi de 60% com rendimento de 95% cm acetaldeido a 360°C. A equa
cdo da taxa obtida, foi utilizada para a simulagao do comporta
mento do catalisador em reator unidimensional, onerando em con
dicdes industriais. O autor veritficou que o rendimento diminui
com o aumcnto da conversieo, o que prejudica o obtengido de al-

tas conversoes poTr passo.
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I1.3 - Catalisadores de oxido de Ferro e oxido de Molibdenio
IT.3.1 - Geral

0 catalisador de oxido de ferro e Oxido de molibdé
nio & utilizado para obtengdo de formol pela oxidagao de meta
nol. Esta reacdo & bem cstudada desde a década de trinta(24’2$

e os trabalhos evidenciam o bom descmpenho deste catalisador

na produgio de formol.,

D@ntc(zz) ¢ outros fizeram estudos com catalisador
de 6xido de ferro ¢ Oxido de melibdénio, preparado segundo
(24)

Adkins e Pcterson , € propuscrum um mecanismo de reagdao que
representou bem os dados experimentais coletados. O catalisa-
dor nao sofreu nenhum dano estrutural ou perda de atividade

ate a temperatura de 300°C, gue foi a malor utilizada por eles.

11.3.2 - Preparagido e novos usos do catalisador de Fe-Mo

0 catalisador constituldo de oxido de ferro e Oxi-
do de molihdénio ¢ conhecido como catalisader de Fec-Mo,  pois
o principal componente ativo ¢ o molibdato férrico , de formu-
la molccular FCZ(MOO4)3.O modo mais usual de preparo ,consiste
na reacio, om solugao, de algum sal de ferro com um molibdato.
0 precipitade € lavado, scco ¢ decomposto por aquecimento para
a obtengao do cutulisador(ZGJ. Um processo de fabricagido do ca
talisador de Fe-Mo por precipitacao, através da dupla decompo-
sicdo de um halogeneto ferrico e um molibdato solivel em agua

(27)

foi descrito por Sze e (Gessner Os autores notaram que a

drca supcrficial obtida ¢ funcido do tratamento termico adetade
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no preparo do catalisador.
Em trabalhos mais recentcs, nota-sc a preocupagac
em estudar o efeito do suporte em catalisadores de Fe-Mo. Car-

bucicchio(zg)

e outros estudaram esse cfeito em catalisadores
de Fe-Mo suportados em alumina. loi detectada a existéncia de
diferentes formas cstruturais na superficie (Fe-Al<Mo - hetero
molibdatos ou bicamada superficial de Fe-Mo). O composto Fe -
Al - Mo mostrou-se ativo para a formagao de eter dimetilico e
nio de formaldeido na oxidagao do metanol.

Foi reinvidicado em patentetzg), pela firma Badis-
che Anilin § Soda Fabrik Aktiengesellschaft - Alemanha, o wuso
do catalisador de TFe-Mo suportado em silicatos. Este catalisa-
dor, aprescntou altos rendimentos (96-98% do tedrico) para a
obtencdo do formaldeido a partir da oxidagao do metanol.

A dopagem dos catalisadores de Fe-Mo também propi-
ciou seu uso para outras reagocs. Villa(BOj ¢ outros notaram
que a adigdo de bismuto ou teldrio em catalisadores de l'c-Mo
tornou-os selctivos para a oxidagao do propileno a acroleina.
Os autores concluem que a seletividade esta relacionada com as
propriedades da superficie, como a prescnga de complexos envol

vendo os atomos de bismuto, tellrio ¢ os 6xidos de ferro e mo-

1ibdénio na superficic do catalisador. A atividade [oi rclacio
nada com propricdades médias do catalisador , como mobilidade
do oxigénio e condutividade média, que podem mudar com a pre-

senca dos atomos de bismuto, tellrio ou molibdenio nos sitios

intersticianis do molibdato fecrrico.

(31)

Recentemente, Moura e outros reivindicaram pa-

tente para utilizagdo do catalisador de Fe-Mo na obtengao de
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acetaldeido por oxidacio do etanol.

I1 .4 - Modelo de reagao para a determinacio da equacdo da taxa

No pequeno numero de trabalhos envolvendo a inter-
pretacao dos dados cineticos, a obtengao da equacao da taxa da
reacio & fcita pela proposicdo de um medelo tedrico, ou mesmo
empirico, que deve representar bem os dados experimentais cole
tados. As constantes fisicas devem apresentar tendencias devi-
das aos clfecitos termicos.

A elaboracao Jde mecanismos de recagoes cataliticas

heterogéneas pode scr feita atraves do mCtodo de Langmuir-
-Hinshelwood - Hougen - Watson (L - 1l - Il - W) ou de Temkin.

A primeira mctodologia (L - Il - H - W) ¢ a mais
usual e o seu procedimento esta bem explicado na literatura

cléssica(°2’33’34’35).

(36)

0 método de Temkin , baseado nos principios do
primeiro métedo, ¢ mais recente, tendo surgido na deécada de se
tenta. Este método utiliza o conceito de rotas de reagac e a
deducio da ecquacio da taxa ¢ felita através da resolugdo do
sistema Jde cquacdes originado das ctapas do mecanismo proposto,
onde as etapas nio precisam estar om cquilibrie quimico, mas
sim, em regime pcrmancnte,

A determinacio dos parametros da equagdo, que $30
as constantes fisicas, ¢ feita através do uso de métodos mate-
maticos com ¢ auxilio de computador, muitas vezes empregando
tecnicas de regressdo nao lineares(>7:38) , devido a complexi-

dade da equacgio da taxa. O método normalmente empregado € 0

dos minimos quadrados, com a minimizacgao de uma fungao conve-
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nientemente escolhida(sg).

II .5 - Simulacao do comportamento do reator

Atualmente & de grande interesse os trabalhos en-
volvendo a simulacgao dn comportamento dos reatores em condi-
goes industrials de 0péragao. E possivel, desta forma, estimar
as condicdes onde a sensitividade paramétrica ocorre, alem de
selecionar as variaveis operacionais que sido mais adcquadas pa
ra o controle do recator. lintre us variaveis, estio incluldas as
concentracoes dos reagentes ¢ dos produtos formados, que devem

estar fora da faixa de inflamabilidade(*?)

. Hlavacek[41J apre-
sentou uma revisdo dos critérios sugeridos para prever os limi
tes de oﬁeragﬁo, com o intuito de evitar situacoes onde ocorra
o efeito de 'burn-out”, podendo alterar o catalisador. No en-
tanto, para reagdes complexas ¢ altamente exotérmicas,apenas a
simulacio permite prever os limites de sensitividade parametri
ca.

Este tipo de tratamento €& importante no projeto de
restores industriais, pois permite simplificar o "scule-up” a
partir de reatores de Juborutﬁrjo(ﬂz). Todavia, deve ser leva-
do em consideracgio, neste tipo de procedimento, os aspectos
nio quimicos do processo, que sem duvida influenciam no desem-
penho do catalisador. A e¢scala piloto, € um passo importante
para a verificagdo desses aspectos.

A simulacio € feita através de equagoes matemati-
cas que representam os balangos de massa, energia e quantidade

de movimentc no reator. Culdorbank[ZBJ e Froment(SSJapresentam

os modelos mais usuais utilizados na simulagao. A maior difi-
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Culdade na utilizacao dos modelos mais sofisticados, que levam
em conta £erfi5 bidimensionais de concentragdoc e temperatura ,
€ a falta de meios seguros de predicdao dos parametros relacio-
nados com a transferéncia de massa ¢ energia. A incerteza na
estimativa desses parametros prejudica a aplicacdo de modelos

mais complexos, justificando o uso de modelos unidimensionais.
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CAPITULO 111

FUNDAMENTOS TEORICOS

III.1 - Introdugdo

Neste capitulo sao apresentados os fundamentos teé
ricos utilizados, ressaltando-se sua importancia na interpreta
cio dos dados cinéticos coletados. I descrito o reator tubular
e o procedimento de obtencdo da cquagao da taxa da reacdo, a
partir da proposigao de um mecanismo, utilizando-se a sistema-
tica de Temkin(36]. 0 método integral de andlise & wutilizado
para a determinagio dos parametros cinéticos, com o emprego do
método dos minimos quadrados. Também sdo apresentadas as equa-
cdes matematicas que descrevem Um reator catalitico ndo isotér
mico, nao adiabatico, unidimencional e as correlag¢des que per-
mitem os calculos dos coeficientcs de transferencia de calor e
das propriedades fisicas dos materiais e compostos utilizados

na simulagao.

1T1.2 - Reator tubular

0s experimentos cinBticos em catalise heterogénea
sao, geralmente, feltos em reatores de fluxo. A gualidade dos
dados coletados depende do tipo de reator e de seu desempenho
nas condicOes de operagaoc utilizadas.

A escolha do tipo de¢ recator, entre os existentes ,
depende de¢ fatores como:

- facilidade de construgao, montagem ¢ operacao do reator,alem
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da mangtengﬁo das condigdes operatdrias e flexibilidade pa
ra mudangas dessas condicoes.
- confiabilidade e precisio das medidas dos pardmetros de ope-
ragao do reator.
- tipo de reagldo a ser estudada
~ tipo de andlisc dos dudos cinéticos colctados, que pode ser

diferencial ou integral.

Para reacdes cataliticas heterogéneas gis-sdlido

,
un dos tipos de reator mais utilizado ¢ o reator tubu-
1a£43’44’453, operado em um Unico passo, sem reciclo. Neste ti
po de reator, o catalisador & montado formando um leito  fixo
de particulas, através do qual passa a mistura reagente.

0 reator tubular € assim denominado porque,em mui-
tas situagoes, cle possui a forma de um tubo. Contudo, no ge
ral, reator tubular & qualquer reator operando de forma conti-
nua, no qual cxiste um movimento cm rcgime permanente de um ou
todos os reagentes en uma diregio espacial escolhida. Alem dis
so, nenhuma tentativa E 'cita no sentido de provocar misturaen
trec os clementos do [lulde, em diferentes pontos, ao longo da
direcao de fluxo[46).

Iistec tipo de reator permite a obtengdo de um mode-
lo matematico simples, recorrendo-sc a algumas hipbteses  sim
plificativas. Tais hipdteses incluem a constancia da velocida
de, composicio c tempcratura cm qualquer ponto da seccgao reta
do reator e a inexistencia de cfeitos difusivos, tanto para o
transportce de massa como de calor.

lm processos catuliticos heterogcneos, a transfor-

macio quimica ocorre na superlicic dos poros do cutalisador,de
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modo que, o processo no reator envolve nccessariamente transfe
réncia de massa ¢ de calor entre a mistura ¢ as particulas do
catalisador. No entanto, esse transporte pode ser maximizado

dependendo das condigoes operacionais ¢ de detalhes geométri

cos de catalisador e dJdo recator.

111.2.2 -~ Modelos matemiticos para rcator tubular catalltico

Os modelos cexistentes para descrever matematicamen
te os reatores tubulares cataliticos podem ser agrupados em

duas categorias[ss’ssj:

- Modelo Pseudo-Homogéneo:admite~se neste modelo que ndo haja
qualquer gradiente dc concentragac e de temperatura entre o
gas em escoamento e o catalisador, de forma que as condigoes

que determinam a2 taxa da reagao catalitica sdo as da mistu-

- Modelo lleterogéneo:tem-sc em consideragao as difcrengas de
composigio ¢ temperatura existentes centre a fase gasosa ¢ o
catalisador sendo, portanto, as duas fases tratadas scparada

mente.

0 modelo pseudo-homogeneo de escoamento empistona-
do de um reator heterogéneo, admite que sejam validas as hipo

teses de um reator tubular sem leito fixo. Este modelo e bem

aplicado para os rcatorcs de laboratério , devido 3 sua simpli
cidade.

Nestas condigoes, a cquagao do balange de massa de
um reator tubular catalitico heterogéneo, de secgido reta cons-
tantec, com cscoamento cmpistonado, em termos de um reagente li

mite j, em um eclemento de massa dw', pode scr ecscrita da SC-
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guinte mangira(35'47]:

F'y, 9X = (orj) dw' | (3.1)

onde
Fjo' = taxa de alimentacdo do reagente j, kmol/h
X = fracdo de conversio = kmol de reagente limite consumido

kmol de reagente limite alimentado

(-rj)= taxa de consumo do reajente j por reacdo quimica,

Jmol de reagente j
h«kg de catalisador

W' = massa de catalisador, kg
A analise dos reagentes e produtos mostrou que S$e€
esta tratando da seguinte reagao:
PR | T '
CHSCHz Ol + E O2 - (JlsCHZO + HZO
etanol acetaldeido

A taxa de alimentacdo global esta relacionada com

a taxa de alimentacido de etanol, numa mistura de etanol e ar

atraves de

Fio F' Y, (3.2)

onde
~ kmol
h

F' = taxa total de alimentacao,
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1
- Y. = 3.3
o 1 (3.3)
onde
on = fracdo molar de etanol
R = relacao molar ar/etanol
Das equagdes (3.2) e (3.3) obtém-se
T
F. ' = 3.4
jo -~ (3.4)
Substituindo-se a equacgao (3.4) em (3.1) tem-se
R
dX = (-r.) dw' (3.5)
R+1 J

A expres. . {3.5) expressa o balanco de massa para
o reator tubular catalitico, com escoamento empistonado,em ter
mos da alimentagéo global e da relacdo molar ar/etanol.

De modo geral, os reatores usados na coleta de da-

(48

dos cineticos sao divididos em : reatores diferencials e
reatores integrais. Considera-se um reator como sendo integral
quande a variacdo da taxa de reagdo no seu interior fOr consi-
derdvel, influenciando na cscolha do método de anilise empregado.
Como a taxa & dependente da concentracdo, uma alteragdo na ta
xa corresponde & uma mudang¢a na concentragao do reagente. Por
conseguinte, no reator tubular integral existe uma grande va-
(47)

riacdo da taxa de reacgao ao longo do leito catalitico

0 reator utilizado neste trabalho & do tipo inte-

gral.
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I11.2.2 - Utilizagaoc de diluente no leito catalitico de reato-

res tubulares

A transferéncia de calor em reator de leito fixo
de catalisador constitui problema significante, de dificil so
lucdo quando a reagao € exotérmica.

Entre as varias maneiras de contornar o problema ,
a utilizagao de diluentes no leito catalitico mostra-se bastan
te prafica e eficiente. Deste modo, com alto grau de diluicio,
pode-se reduzir a taxa aparentc de reaglo por unidade de volu
me do lecito catalitico. Assim, a liberacio de calor, pela rea-
c¢do quimica nio fica restrita a uma pequena regido do leito
permitindo que se obtenha a isotermicidade do leito catalitico.

0 diluente precisa ser um material dinerte,para nao

mascarar o resultado obtide pelo cutalisador.

I11.3 - Método integral de analise de dados cineticos em rea-

tor tubular

Os resultados experimentais obtidos atraves de um
reator tubular integral, podem ser analisados por duas manei-
ras: método diferencial de analise cinética ou método integral
que faz uso dos diados de conversio ¢ W'/I'. A anilisc pelo mé-
todo diferencial, consiste na Jdilerenciagao da curva conversuo
contra W' /I, permitindo, assim, obter a taxa da rcagio.

. . - . .. 33
Uma tercelra mancira ¢ cltada por 1!111('S )

Levenspieltﬁ?J

e por
. sendo bascada na simplificacdo da expressdo da

taxa da reacgdo, através do uso de um grande excesso de um ou

mais reagentes ou de suas relagbes cestequiométricas, de modo
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a permitir uma avaliagao parcial da forma da expressio da ta-
xa. |
0 metodo integral & o mais simples de ser emprega-
do, pois nio apresenta operagdes numéricas que propaguem os
erros experimentais e sera utilizado neste trabalho.
Rearranjande 2 gquacdo (3.5) tem-se:

(—rj) R dX (3.6)

R+1)  d(Wr/em)

A integracao da equacgaoc (3.6) com a condigiaoc X = 0

para W' = 0 e R constante lecva a :
LA 1 x dX (3.7)
F' (R+1) (-r.)
o J

A analise dos dados pelo método integral consiste
na proposicio de formulagdes matematicas para a taxa da reacgdo
em funcdo da conversao, a temperatura constante. A expressioda
taxa da rcagio € obtida com basc na estequiometria da  rcagdo
e nas consideragoes oriundas do mecanismo considerado. Ista ex
pressdo & substituida na cquacao (3.7) e a integracdo & feita
analitica ou numericamente. O resultado da integrugio forncce
uma relacdo cntre W'/I'' e X, a qual & ajustada aos dados expe-

rimentais, através de¢ método numérico.
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ITI.4 - Mecanismo ¢ cquagio da taxu da reacglo
IT1.4,1 - Geral

A experiéncia mostra que, se um certo solidec atua
como catalisador em relag¢ao a uma dada reacao quimica, ele ge
ralmente possui caracteristicas adsorventes em relacio a um ou
varios dos reagentes e produtos da rcacdo. Esta observacdo le-
va a hipotese da existéncia de uma relagcdo entre as proprieda
des adsorventes e as propriedades dos catalisadores sdlidos.

Observagoes experimentais também revelam que a
energia de ativacgao dos processos cataliticos &, de um modo ge-
ral, acentuadamente menor do que a dos processos homogéneos
equivalentes.

Estes dois fatos permitem concluir que um catalisa
dor tem uma funcao ativa no processo da reagao cataliticacrian
do um mecanismo alternativo, em que algumas das espécies inter
medidrias sao espécies quimisorvidas 3 superficie do catalisa-
dor. Deste modo, uma reacdo de catdlise heterogénea & uma rea
¢ao complexa, cujo mecanismo incluil, cntre outras reagoes in-
termediirias, reagbes de quimisorgio entre 0S Teagentes gaso
sos ¢ u superlicic do catulisador. [ possivel também, que  as
espécies quimisorvidas possam reagir entre si ou com outros com
ponentes da fase gasosa.

0 equacionamento matematico de um mecanismo deste
tipo leva a exprcssoes bastante complexas, fazendo com que a
equacac da taxa de rcagao, obtida a partir do mecanismo  pro-
posto,seja de dificil utilizagao. Faz-se necessario, entac, a

coleta de dados cxperimentais, que permitam a determinagao dos
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parametros {isico-quimicos cnvolvidos na reacio e o uso de téc

nicas matematicas ¢ computacionais.

I11.4.2 - Mecanismo tipo Temkin para as reacoes heterogéneas

0 método de Tcmkin(Bﬁ), utiliza para o estabeleci-
mento do mecanismo ¢ da cquagao da taxa de reagae, a  condigdo
de regime permancnte e a definigdo de rota de reagde complexa.
Os fenomenos de adsor¢ao sao descritos segundo o modelo de ad-

)
sorgao de LungmuirMJJ

, 0 qual supoc que a superficie do adsor
vente ¢ cnerglticamente vuniforme, a adsorgioc ¢ localizuda,cada
molécula do adsortivo ocupa um Unico sitio e as moléculas ad-
sorvidas nao interagem entrc si.

A condicdo de regime permanente impoe que a con-
centragio de todas as cspécics na superficic do catalisador nao
varia com o tempo.

A rota de reacao complexa ¢ definida como um con-
junto de reagdes elementares difercentes, ocorrendo conjuntamen

te ¢ rclacionadas umas com as outras, atravées de alguma espé-

cie participante em comum. O resultado de uma reacaoc complexa,

em termos de recagentes ¢ produtos finais, ¢ descrito por uma
ou virias cquagoces cstequiomCtricas. Tals cquagoes sdo chama-
das de equagocs quimicas globais, ¢ 0s reagentes e produtos

das reacbes sdo denominados ''participantes da recacgao'.Existem,
ainda, outras cspocies que participam somente das reagdes qui-
micas elementares e siao chamadas ''esptcies intermediarias".
Com ¢ proposito de realizar a andlise cinética de
uma reacgao complexa, as reagoes elementares sao agrupadas em

ctapas . Uma ctupa comprecende um par de reagoes elementarcs mu
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tuamente reversIveis ou uma Unica reacdo elementar irreversi-
vel. Tais etapas sao denominadas '"etapas simples'". Algumas ve-
zes, varias etapas simples podem ser agrupadas em uma etapa
complexa; isto & feito quando as taxas das reacdes elementares
possuem valores elevados em comparagao com a taxa da Teagao
complexa como um todo. As equacgoes quimicas das etapas podem
conter, nao somente reagentes ¢ produtos, mas também espécies
intermediarias.

As equagoes quimicas globais sio combinag¢bes linea
res das cquagdes quimicas das ctapas, sendo obtidas pecla adi-
¢ao dessas equugoces quimihus multiplicadas por certos nimeros,
que podem ser positivos, negativos ou nulos. LEstes nimeros, de
nominados 'nimeros cstequiométricos", devem ser escolhidos de
modo que a equacio quimica global nilo apresente espécie inter~
mediaria,

0 conjunto de nameros estequiométricos das etapas

que geram a equacdo quimica global, recebe o nome de '"rota de

reagao''. Representa-se por N(P) a p'esima rota de reagao e
vi(P) o nimero estequiométrico da rota N(PJ) correspondente a
etapa 1.

As rotus que nao conduzem o nenhuma  transformugio
quimica sdo chamadas de "rotas vazias" ¢ a cquagdo quimica glo
bal a ela associada & representadn por 0 = 0.

I11.4.2.1 - Bquaciio da taxa da reagao

A taxa das reagoes de catalise heterogénea e fun-
cio da temperatura e da composicao do gas em contato com a su

perficie do catalisador. A prescnga dos reagentes e dos pro-
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dutos de reacgdo na superficie do s0lido € expresso pela fracgdo
de sitios ativos ocupados pelas espécies quimicas; estas quan
do presentes no seio da fase gasosa sao expressas através de

pressoes parciais.

Deste modo, -a equagio da taxa da reacdo r(p), asso
ciada & rota N(P) & :

r(P) = v (P) (T, PAj’[Z] ,[Z.Aj] ) (3.8)

onde 7 representa o sitio livre, Z.Aj o sitio ativo ocupado e

PAj a pressdo parcial em atm da especie quimica Aj na fase ga-
sosa e
T2z = nimero de sitios ativos livres dividido pelo nimero to

tal de sitios ativos.

[?.Ai]= numero de sitios ativos ocupados pela espécie quimica

Aj dividido pelo numero total de sitios ativos.

Pelo conceito de regime permanente, a taxa de uma
etapa que faz parte de varias rotas & igual a soma das  taxas
das rotas em que ela participa, multiplicadas pelos nilmeros
estequiométricos correspondentes. As etapas lentas e de equilil
brio geram as equagdes, enquanto as irreversiveis, muito rapi

das, ndo o fazem, pois nao constituem etapas determinantes do

Processa.

As composigbes das ¢spécies intermediarias na su-
perficie do catalisador sdo expressas em termos das concentra
cdes de reagentes, produtos e incrtes gasosos. Para isso, uti-

liza-se a equacao de balango dos sitios atives que, se  forem
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em numero constante e de um unico tipo, & dado por

czl s 3 I[Z.Ajj -1 (3.9)
=1

J

onde

J = nimero total de espécies adsorvidas.

I11.4.3 - Reaclo de oxadacdo catalitica de etancl a acetaldei-

do

A analise cromatografica dos produtos de reagao da
oxidacgdo catalitica do etanol a acetaldeido sobre catalisador
de oxidos de ferro e molibdénio, indicam a ocorréncia da se-

guinte transformacgzo quimica:

i i
H-C-C - OH +'loz—>H-(T:—C=0+H20(3.10)
" H ’ I

etanol acetaldeido

Os testes nao indicaram quantidades significativas
de didxido de carbono, portantoc a reacao de combustio do eta-
nol ou do acetaldeido ndo necessita ser considerada.

0 acctaldcido aprescnta tendéncia de polimerizar -
-se, levando 4 formacido do alcoel vinilico, que & a sua forma
endlica , nao sendo estavel como monamero(z). No entanto, ne-
nhuma substancia além do etanol, ar, acetaldefdo e agua foi de
tectada em quantidade na faixa de tcmperatura estudada. A sele
tividade de praticamente 100% foi confirmada pelo balango de

massa,
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III.4.4 - Mecanismo proposto para a oxidacao de etanol a

“acetaldeido com catalisador de Fe~Mo

I11.4.4.1 - Apresentacgao do mecanismo

0 mecanismo de reagdo do tipo Temkin,utilizado pa-

ra descrever a reagao de oxidagdo do etanol a acetaldeido com

. catalisador de Fe-Mo é apresentado na Tabela 3.1.

A reacao de oxidagao € descrita pela equagio quimi
ca global {3.10) em duas rotas (Tabela 3.1). A rota N{1) repre
senta a equacdo quimica de oxidacdo do etanol a acetaldeido. A
rota N{2} & uma rota vazia. O mecanismo possui cinco etapas.Por
analxagia com outros trabalhos (4’36),admite~sé que as etapas 1,2 ¢ 4 sao
lentas ¢ irrcversiveis , a etapa 2' & muito rapida ¢ a 3 € de equilibrio.

0 mecanismo proposto supde a adsorgac do oxigénio
molecular, sem dissociagdo em um Uniceo tipo de sitio ative Zdo
catalisador.

Admite-se que moléculas de etanol da fase vapor cho
cam-se com moléculas de oxigenio adsqrvidas formando, acetal-
deido, dgua e oxigénioc atomico adsorvido, conforme € mostrado
na etapa 1.

Considera-se que a ocupacgao de sitios ativos com
oxigénio atdmico & acompanhada de reacgdo rapida entre  atomos
adsorvidos, regenerando um sitio ativo e formando oxigénio mo-
lecular adsorvido no outro. A etapa Z' representa essa conside
racio. Devido a rapidez dessa reagao, a fracao de sitios ati-
vos coberta por oxigénic atomico €& praticamente desprezivel.

A etapa 3 do mecanismo admite que parte do acetal-

deido formado & adsorvido no sitio ativo, ficando em  equill
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Mecanismo de reagao tipo Temkin para a oxidagao de etancl a
ggetaldeido com catalisador de P'e-Mo
Rotas de Reacnot
NCE) s enLeiLon o+ 1/2 0, 7 CHLCHO + 1,0
: 3772 2 3 2
N(ZJ : CH,CH,OIl + 1/2 0, =~ CII.CII0 + 1{,0
' 372 Z 3 2
-+ CHSCHZOH + 1/2 02
0 =20
Etapas
'I(.L 'N(l) N(ZJ

I Ou +Z. - . . _ : :

1) CHSCHZOII + OZ -+ (JHSCHO + 1120 + 7.0 1 1
K,
2) 0, + 2 7.0, 1/72 -
2') 2 L0 o Zow 1.0, 1/2 1
I(?)
3) CHSCHO + L - s C]IBCIIO - 1
k4

4) Z-LHSCHO + HZO > LHSCHZOH + 2.0 - 1

Consideragoes

IE}

rz.0] =0

etapa 2' muito rapida

etapa 3 cquilihrio
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brio com o acetaldeido presente na fase gasosa. A obtencdo do
etanol a'ﬁartir da reacao do acetaldeido adsorvido com a agua
na fase gasosua € mostrada na ectapa 4. Lista rcac¢io nio & termo-
dinamicamente favoravel, pois a variacgdo da cnergia livre de
Gibbs € positiva.

(4)

Moura , no estudo dua oxiduagao de ctunol a acctal

deido em catalisador de cobre oxidado, prop0s um mecanismo se

melhante, porém com duas etapas a mais, que previam a formagio

de dioxido de carbono.

1I1.4.4.2 - Deducao da equacgao da taxa da reacao

A equacao da taxa global da reagdo e da taxa da ro
ta nao vﬁzia sao deduzidas a partir dc mecanismo proposto.

Sejam r a taxa glebal da reacao e r(P) a taxa da
reacio referente 3 rota N{P). Obtém-sc as seguintes expressdes,

quando apenas as etapas lentas 1,2,3 e 4 sac consideradas:

_ (1), () Ly
r = T +or = K 2.0 P _ (3.11)
1 [ 2] CHCli,OH
oMok g (3.12)
2 2 0, '
(2} _ k LG
r = %, Z-CHZCHO PHZO (3.13)
onde
k.. = constante de Arrhenius rclacionada 4 ctapa 1i.

1
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. Da etapa de equilibrio 3 tem-se

K, [ 2] Pt e [:Z.CHSCHO_J (3.14)

onde

K3 = constante de equilibrio de adsorgac da ctapa 3.

Pelo balango de sitios tem-sc

CL7+ [2©2] +[?m%um]+ [z@]=]_ (3.15)

Devido 4 ctapa 2' ser muito rﬁpida,[:z.dw =0, a
equacio (3.15) transforma-se em
rz +(ZJ%] +[Lm%mm] -] (3.16)

Resolvendo-se o sistema constituido pelas equacoes

(3.11), (3.12), (3.13), (3.14) e (3.16) obtém-se

k, P .
1 °C 13(,[!2011

Z =
ky Py e +2Kp o+ Kk, Do Do+ Kok P P
1 CH:,)LIIZO]I Z O2 374 CHBLHO 1120 371 CI-ISCIIZON CIISCUO
(3.17)
A variacao da energia livre de Gibbs para a rota
vazia r(2) nio & favorivel de modo que a taxa da rota r(2) e

considerada muito pcquena, quando comparada com a taxa da rota

r (1), Assim, da equacgao (3.11) resulta que:

ro= D) (3.18)
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. Utilizando-se as equagoes (3.12), (3.17) e (3.18),
- obtém-se a equagd@o (3.19), que & a expressdo da taxa da reacio

em fungido das varidveis mensuravels:

2k k_p

Per.
2.1 02 CHSCHZOH.

P, k X
Ky TOHECHON + 2 %P0+ *5%y Tacro Pino * %51 Penonon Pecro

(3.19)

Para expressar-se a taxa da reacdo em fungio da
conversio de etanol a acetaldeido e pressdo total a qual esta
submetida o reator, admite-se comportamento ideal dos gases e

aplica-se as seguintes definigodes:

Xj = 3.0 ] (3.20)
J,o
[N
n
Ng= Ny v D vy gy (3.21)
L=1
onde
Xj = conversao da espécie j
Nj o = nimero de moles inicial da especie j
Nj = numero de moles da cspécie j apds a reacglo
Vi T coeficiente estequiométrico da espécie j na rea-
cao L
2 = grau de progressio da reagao L
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Assim sendo:

P _ (1 - X3y
CII3CJJZOII = T (3.22)
Y
) (0.21 R - 0.5 X)
by, - P (3.23)
Y
_ X
"o © 0" (3.24)
Y
X
p = Zp (3.25)
CHSCHO v
0.79 R
Py = —nlp (3.26)
2
Y
onde
y = 1+0,5 X + R (3.27)
PAj = Pressao parcial da substancia Aj
Invertendo-se a equacdc (3.19) obtém-se:
1 1 ) 1 . Kskq Mi0PcHzCHO . K5 PengCHo
T 2k, P k.1 CH,0N 2k, kP r _ 2 k, P
2 709 1 [HI3 2 271 02 CIISCIlzolI 2 02
(3.28)
Substituindo-sc as equacgoes (3.22) a (3.25) em
(3.28) resulta
Lo1e0,X v R 1 ok ero 1o xh Khox o %
@ kP (1-X) kP (a-X) (10K gk, (a-X) k

(3.29)
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onde

a = 0.42 R (3.30)

IT¥.5 - Determinacgdo dos paramctros cinéticos

A equacdao (3.29) apresenta parametros que devemser
determinados. A estimativa desses parametros € feita pela defi
nigac de uma funcgao objetivo. Os desvios entre a predicac do
modelo e os dados experimentals, representados por essa funcao,
devem ser minimizados.

A funcdo objetivo mais largamente utilizada & ados
minimos quadrados. No entanto, € necessario levar em conta al-
gumas hipoteses restritivas d sua aplicagdo, a saber :os erros
sio normalmente distribuidos com média zero, variancia constan
te e s3ao estatisticamente independentes. Essas.hipﬁteses sao0
geralmente validas na auséncia de erros experimentais sistema-
ticos. Contudo, o critério dos minimos quadrados tem-se mostra
do eficientec uma vez que, no geral, suas hipSteses sap preser-
vadas pelos erros experimentais(so).

A determinacao dos paramctros cinéticos deve ser

. - .. . - . 48
feita atraves da minizacao de uma das funcoes abalxo(Sg’ ):

N -2
g] = 5 H - H ) (3.31)
=1 8
ou N ~ o
S2 = X -X) (3.32)
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onde

=

— & X sdao calculados a partir do mecanismo proposto e o

x|

simbolo "™ representa a medida experimental.

A estimativa dos parametros € mais simples quando
a fung¢do objetivo & basecada em W/F. Mesmo assim a regressao ¢
geralmente ndo linear. I conveniente minimizar a fungfo que uti
liza dados experimentais cuja medida apresenta maior iIncerte-
za(48). 0 erro de medida de W/F (+ 2%) e sunerior aoc de X (i 1%,

de modo que a funcgao 54 deve ser minimizada,

A utilizacio do método integral de andlise cinéti-

ca resulta em uma equacgao do tipo

2= F (X,P,k,K,...) {3.33)

Para o mecanismo proposto, substituindo-sc a equa~

cdo (3.29) em (3.6) obtém-se

qow/ey o U [rmeosy 1 pweosx 1, xRk
dX R+1 (=) ko LXK @=00-x) Kk,
K
pdo 2 (3.34)
HES ! ]&2

A integracao da equagao (3.34) com a condigao ini-

cial X = 0, W/I' = 0 recsulta cm
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wo C
—— [j— (0,52 1ln (1 - X/a) + 0,5 X + (R+*1) 1n (1 - X/a)J:] +

F' R+l

C
v 2 [_ (0,5In 1 -X) +0,5X+ (R+1) 1In (1 - X) J] *

R+1

CS a2 1
+ In{d-Xa)+X- — 1In0-X) +
R+1 | (a-1) a-1 {
C4 -
+ - (@ In (1 -x/a) +X) (3.35)
onde
. K.k K
C, =ty C=t 0,38 e, =3 (3.36)
Lowop 7 2 % 1k Yok
2 1 172 2

A utilizagao das equagoes (3.35) e (3.31) juntamen
te com o conjunto de dados experimentais W/F e X, pcrmite a
determinacido dos parametros cinéticos ky,k,,Kg e k, para cada

temperatura.

I11.6 - Modelo de reator catalitico unidimensional, nio

isotermice e naoc adiabitico

A simulagao permitce prever o comportamento de um
reator, quando este & submetido a alteracdes nas condicgbes de
operacao. Normalmente, as variavels estudadas sao temperatura,
vazdo massica superficial e a concentracac dos reagentes. Des-
ta forma, é possivel prever situacoes de sensitividade paramé

trica, com a ocorrencia de pontos quentes e determinar as vas
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riaveis que sao mais efetivas no controle de temperatura do
leito. Na simulag@o, o comportamento de um reator & representa
do por equagCes matematicas que consistem o modelo para o rea-

tor.

I11.6.1 - Equagoes do maodelo

As equagoes do balango de massa, energia e quanti-

dade de movimento(zs’sz’SI), que descrevem um reator tubular

nao isotérmico, nao adiabatico e com escoamento pistdo sdo:

. o, Mor®
dx .- b (3.37)
&z G
. : P
ar . . 8 b . o AU g (3.38)
12 G C R+1 GDC
‘ p () P
dp ~13 l-e, /-, G
a4 - . 7,615 x 10 (1,75 + 150 =22 (=59) (3.39)
dz NRe £ pr
onde
C = calor especifico da mistura reagente,kcal/kg °c
P
D, = diametro da esfera com volume igual ao da particu
la, m
D = diametro internc do reator tubular, m
G = yazao massica superficial, kg/h m?
All = calor de reacdo de oxidaciio do etanol a acetaldei

do, kcal/lkmol

M = massa molecular média da mistura reagente,kg/kmol
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Npgoo = EQER , numero de Reynolds
u
T* = taxa de reacdo kmol migfura reagente/h kg catali-~
sador
R = relacgao molar ar/etanol
T = temperatura.interna local, K
Ty = temperatura externa do reator(de alimentacad), X
U = coeficiente global dec transferencia de calor,
kcal/h m? °c
Z = POsigac no sentido axial do reator, m
E = fragao de vazios do leito
p, = densidade aparente do leito, kg/m3
p = MP , densidade do gas, kg/m3
RT
W = viscosidade do gas, kg/h.m

As equacoes (3.37),(3.38) e (3.39) apresentam ter
mos niao lineares referentes as equacdes das taxas das reacoes.
A solugdo desse sistema deve ser feita através de métodos numé
ricos, uma vez que & impossivel a utilizacioc de métodos anali-
ticos. Um procedimento conveniente € a integracgdo dessas equa-
gées, fazendo uso do método de Runge-Kutta de 42 ordem, com o
auxIlio de computador . As equagbes das taxas das reacgbes uti
lizadas, sdo determinadas a partir dos dados cinéticos, com a

proposicao de um mecanismo que 0S represente adequadamente.

II1.6.2 - Expressoes utilizadas na simulagao

Para o calculo do coeficiente global de transferén

cia de calor € utilizada a equagilo
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D D
1 1 0 1
== =+ In 2+ = (3.40)
U he 2 kaL D h
onde
he = coeficiente externo de transferéncia de calor
D0 = diametro externo do tubo
D = diametro interno do tubo
k, = condutividade termica do ago inoxidavel
h = coeficiente interno de transferéncia de calor
0 coeficiente externo de transferencia de calor
exerce pouca influéncia na equacdo (3.40), pois seu valor S
determinado(sz), para fluido térmico em condig¢Ges bastante fa-

voriveis dc¢ troca de calor.

0 coeficiente interno de transferencia de calor pa
ra tubos com enchimento, & estimado pela corrclagic de Leva(ssl
equagio (3.41). As propricdades fIsicas da mistura rcagente sédo
tomadas como scndo & do ar, pols a concentracgae de ctanol o
baixa.

0

K D .7
h = 250 x S exp (- 4,0 ——R) (NRG-) (3.41)
D D

onde
K = condutividade térmica do ar, Kk cal
hm™ —
m
D = diametro interno do tubo,m
Dp = diametro da esfera com volume igual ao da particu

1a do leito catalitico, m
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0 maximo coeficiente interno de transferencia de
calor & obtido pela diferenciacio da equagdo (3.41) com rela-
cao a Dp com o diametro interno do tubo e a vazio massi

ca constantes. Assim,

%p . 0,153 (3.42)

D

Jakob(54) tamb&ém preve uma rclacio DP/D em  torno
desse valor, para a otimizagdo da transferéncia de calor entre
0o leito catalitico ¢ a parede do reator.

As expressdes utilizadas para o calculo da conduti
vidade termica do ago inoxidavel, da condutividade térmica do
ar, de sua viscosidade ¢ do seu calor especifico sao apresenta
das no Anexo A,

A porosidade (e) do lcito catalitico & calculada pe

la expressao

_ Py,
(1*C) = —— (3-43)
PLH
onde
Py 7 densidade aparente do leito catalitico
g™ densidade do leito catalitico
Tanto P quanto o1k foram determinadas cXxperimen-
talmente.
Para o calculc do calor de reacgio da oxidagdao  de
ctanol a acctaldeido (A1), presente na cquagio (3.38), ¢ utili

) 55
zado o banco de dados do Prnusnltz( ],



40

CAPITULO 1V

MONTAGEM EXPLERIMENTAL

Iv.l - Geral

0 projeto de reutores quimicos envolve, normalmen-
te, uma intensa atividade experimental em escala de - laboraté
rio, bancada piloto e unidade industrial, pelo processo de re-
torno de informagoes. Este trabalho foi realizado em escala de
laboratorio, com a finalidade de explorar as condicdes operatd
rias e determinar os parametros cinéticos necessarios para o
estabelecimento da equégéo da taxa da reagao de oxidacdo de
etanol a acetaldefdo em fase gascsa e heterogénea, com catali-
sador solido.

A qualidade dos dados cincticos coletados depende
do tipo de¢ recator emprepado ¢ do scu desempenho nas  condigocs
operatorias vtilizaduas.

Para que ndo haja comprometimento quanto ao desem-
penho do reator e para que a andlise dos dados possa ser feita
sem as dificuldades increntes aos modelos matematicos rigoro-
sos e complexos, € necessario que se atenda a requisitos tais
como,isotermicidade do lelto catalitico, auséncia de efeitos
difusivos, inexisténcia de caminhos preferenciais e condigoes
de reprodutibilidade. Detalhes gcometricos e de construcio do
reator, as dimensoes das particulas do catalisador e as condi-
¢oes de opecragao foram paramctros cscolhidos para atender a
esses requisitos. O projeto do reator permite, ainda, o acompa

nhamento de temperatura em todo o leito cataltitico.
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A c¢scolha do recater do tipo tubular e integral foi
feita devido as altas conversoes esperadas para a recacio de
oxidagdo do etanol a acetaldelde. I’ necessirio um sistema que
permita boa dissipacio do calor, através da parede do rcator
pois a reacio € fortemente exotlrmica.

0 sistema de andlise deve ser compativel com o ti-
po de reator, apresentando confiabilidade e rapidez. Para tan
to, foi desenvolvido uma metologia de analise por cromatogra-
fia gasosa, com pequenos erros experimentais,

A montagem experimental permite, ainda,grande fle
xibilidade de operagao e facilidade de ajuste das condigles ope

ratorias desejadas.

IV.2 - Descricgdo da instalacao experimental

A instalagdo experimental utilizada pode ser divi-
dida em quatro seccgoes principais, que sao representadas pela
Figura 4.1,

Na secgao 1 encontram-se¢ instalados os cilindros
de nitrogénio, ar sintético e hidrogénio. A seccdo 2 contém os
saturadores abastecidos com etanol, imersos em banho termosta-
tico. A seccao 3 consta de um reator tubular imerso em  banho
termostatico de fluido térmico. O sistema de analise estd equi
pado com um cromatégrafo a gis com detetor de condutividade tér
mica, integrador e registrador cletrdnicos ¢ € representado pe
la secgao 4.

A montagem possibilita a intcracde direta entre as
seccoes 2 ¢ 4, permitindo a analisc da mistura reagente a ser

admitida no reator. i, ainda, possibilidade de diluicao da
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corrente efluente do saturador com ar sintético.

IV.2.1 - Diagrama de Dblocos ¢ fluxeograma da instalacdo expe-

rimental

A Tigura 4.2 mostra o diagrama de blocos da monta-
gem experimental utilizada ¢ a Figura 4.3 apresenta o fluxogra
ma da instalacao.

Na Figura 4.2 observa-se que o fluxo de gases, ar
sintético, nitrogénio e hidrogenio & acertado pelos rotametros
(R') . A pressdo dos gases & ajustada pelas valvulas regulado
ras de pressao (VRP). O ar sintético, proveniente do cilindro,
passa pela ccluna de silica-gel (CSG) ¢ & conduzido aos satura
dores. O\acerto da concentragao dec ctanol no ar ¢ {cito nos sa
turadorcs (ST), pela variaciao da temperatura do banho tcrmosti
tico (BTA). O controle dec temperatura do banho (BTA) C recaliza
do pelo controlador (CTBTA), (Vigura 4.2). A reposicio do ecta-
nol nos saturadores ¢ feita de forma intermitent. com seringa
de reposigao (AE).

0 "by-pass' do reator permite que seja feita aana
lise da mistura reagente ar-etanol, no cromathrafo (CCT), (Fi-
gura 4.2).

A mistura reagentc, com a concentracgaoc desejada, €
dirigida ao recator (RT), imecrso no.hanho termostatico (BTO)
que permite o controle de temperatura do leito catalitico. A
termostatizaciao deste hanho ¢ rcalizuada pelo controlador (CTBTO)
0 fluxoc eflucnte do rcator ¢ analisado no cromatografo (CCT)
acoplado ao registrador (RG) ¢ ao Intcgrador cletronico (371)

para calculc das areas dos picos.
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O banhe dc gelo (BG), ¢ utilizado para condensar o
etanol, a.ﬁgua e o acetaldeido da mistura efluente do reator.
A fracao nao condensivel, o ar, tem a sua vazao medida no rota
metro de bolha (RB).

As linhas apds a saida do banho termostatico do sa
turador (BTA), do reator e também a do "by-pass'" sic mantidas
a temperatura de IOSOC, para evitar condensagao (Figura 4.3).

A distribuigao dos equipamentos da instalacio expe
rimental e todas as linhas de suprimento de ar, mistura reagen

te e efluente do reator sao aprescntadas na TFigura 4.3,

IV.2.2 - Material de construcac da instalagao experimental

Todas as valvulas ¢ tubulagoes utilizadas na insta
lagdo experimental sio d¢ ago inoxidavel.

Os saturadores € o recipiente do banho termostati-
co do reator sao construidos com ago inoxidavel 304, enquanto
que o reator e seus complementos, como serpentina de pré-aque-
cimente e suportes internos, sao de aco inoxidavel 316. O ba

nho termostidtico do saturador & isolado com poliuretano.

IV.3 - Banho tecrmostatico

A Tigura 4.3 mostra o banho termostatice do satu-
rador (BTA) ¢ do reator (BTO).

£ de fundamental importancia para a coleta de da-
dos, que os banhos termostiticos secjam eficientes ¢ estiveis ,

pois os mesmos sac responsaveis pelo ajuste da concentracgao da

mistura reagente e pcla isotermicidade do reator.

FR L R S I P A
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IV.2.1 - Banho termostatico do saturador

A capacidade do banho termostatico do saturador
(BTA), apresentado na Figura 4.3 ¢ de 25 1 e a dgua & utiliza-
da como fluido térmico do banho. A agitacBo, com a finalidade
de homogeneizar a temperatura no banho, e feita com borbulha-
mento de ar comprimido., Os borbulhadores de ar sdo de tubo de
cobre de 1/8", dispostos dc tal forma que o movimento de 4dgua
do banho seja circular.

0 aquecimento do banho ¢ feito por uma resistén-
cia tipo imersaoc de 110 volts, quc fornece poténcia de até 990
watfs mediante variacan da corrente elétrica.

Um termdmetro com contato elétrico, marca Precision,
conectado a um controlador liga-desliga da marca Engro, com TE
lé auxiliar, formam o sistema de contrcole da temperatura do
banho (CTBTA), (Figura 4.2), com precisdo de + 0,1 °C. A tempe
ratura do banho & medida com um tcrmdometre de haste de merci-

rio, colocado entre os saturadores.

IV.3.2 - Banho termostitico do rcator
Utiliza=-se loido térmico Mobiltherm 605, fornecido
pcla Mobil 0Qil do Brasil Ind. ¢ Com. Ltda, no banho termostati

co do reator. Lste [lluido aprescnta boas propriedades de trans
ferencia de calor <007,

0 banho possui um volume de 2,8 1 e acomoda o rea-
tor, a serpentina de pré-aquecimento, o agitador, a resisten

cia de aquecimento e¢ o sensor de temperatura. Para evitar oxi-

dagao do fluido térmico e permitir colocagao de isolamento, ©
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banho & montado em recipiente fechado .

A homogeinizagao da temperatura do banho e a  me-
lhora das condicoes de transferéncia de calor com o reator sao
obtidas por vigorosa agitacdo mecanica, com dois "impeilers"
montados em um eixo de ago inoxidavel.

0 controle de temperatura do banho termostitico do
reator (CTBTO) mostrudo na PFigura 4.2, ¢ recalizade por um con-
trolador eletronico tipo liga-desliga com retrocesso, marca
Bitric, fabricado pcla lartman & Braun do Brasil. 0O controla
dor & montado com relc auxiliar de contato duplo, permitindo a
operagdo com correntes elétricas de até 15 A. 0 ajuste de po-
téncia & feito com Triac.

0 sensor de temperatura do sistema de controle & um

termopar de Fe-Constantan de 1 mm de diametro, colocado proxi

mo a resistencia de aquecimento. Esta resisténcia ¢ do tipo
cartucho ¢ lornece no maximo 1100 watts de poténcia. A leitura
de temperatura ¢ leita atraves de um puinel griafico.

IV.4 - Saturadores

As dimensocs ¢ os detalhes de construcao dos satu-
radores sao mostrados na Vigura 4.4,

0s quatro saturadorcs sao ligados entre si por tu
bos de ago inoxidavel, com diametro de 1/8'", sendo que o tubo
de entrada injeta o ar na parte inferior do saturador e o da
saida & colocado no topo. Os tubos de entrada possuem telas de
aco inoxidavel nas cxtremidades para evitar o cntupimento com
esferas de vidro. listas esferas sio colocadas no interior dos

saturadores ¢ constituem o recheio para lacilitar o contato cn
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tre o ar e o etanol., Acima das camadas de esferas foram coloca
das apar&s de aco inoxidavel, formando um leito de aproximada-
mente 2,0 cm de altura, para evitar o arraste de gotas de cta
nol.

A alimentagdo de ctanol € feita com seringa ligada
a tubulagio do primeiro saturador. Uma tubulagaoc no quarto sa-
turador permite verificar o enchimento dos saturadores com cty
nol ¢ serve como tomuada de pressao. A scrpentina de pré-aquecd
mento, colocada antes do primciroe saturador, ¢ imersa no banho
termostatico, para preé-aquecer o ar quc flud ati...s dela (Fi-
gura 4.3).

Os saturadores SCrVem pura ajustar a concentracao
de etanol na alimentacao, pela cscolha de sua temperatura de

operacgao.

iv.,5 - Reator

0 projcto do reator de laboratorio deve permitir
que o mesmo opere isotcrmicamente, sob condigoes que maximizem
as transfcréncias de calor ¢ massa, para facilitar a avaliagao

(32)

dos efeitos quimicos intrinsecos . A relacdao otimizada en-
tre o diametro do reator e diametro da particula do  catalisa
dor, o pequenoc diametro do reator e a utilizacdo de  material
de construcdo com alta condutividade térmica, devem Sser consi-
derados, visando um bom projeto de rcator. la neccssidade, tam

bém, de um sistema que permita boa dissipagdo de calor.Bmbora,

se tome todos esscs cuidados no projeto, ¢ de fundamental im-
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portancia a operagao do recator, cm condi¢bes nas quals as ve-
locidades“dos gases secjam sufilcientemente altas, para evitar
problemas de transferéncia de massa interparticulas e produzam
coeficientes altos de transferencia de calor. Os limites des-
sas velocidades levam d escolhu de reatores com pequenos dia
metres.

O acompanhamento dc¢ tempcratura no interior do rca
tor ¢ de extrema importincia, para a verificacio da isotermici
dade do leito catalitico. Neste sentido, o reator deve ser cons
truido de modo a permitir que a leitura da temperatura seja fei

ta aoc longo do seu elxo.

IV.5.2 - Detalhes de construgao do reator

A Figura 4.5 fornece as dimensoes do reator tubu-
lar utilizado para a coleta dos dados experimentails, operado de
maneira integral ¢ isotcrmica.

(0 rcator consiste de dolis tubos concentricos,scndo
0o de menor diametro utilizado como pogo para a introdugao doe
sensor de tempcratura. Desta forma, o leito catalitico ocupa
um espa¢o anular entre os tubos, sendo seus limites fixados por
arruelas pcrfuradas de acgo inoxidavel. Lstas arruelas tem como
guia o tubo de menor diametro e encaixam no interior do tubo
de maior diametro.

A scrpentina  ligada o entrada do reator serve pa
ra pré-aquecer a mistura rcagentc (Figura 4.3).

A posigio dec operacdo do reator ¢ vertical,com flu

xo Jde baixo parn ¢ ima.
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IV.5.3 ~ Controle e leitura de temperatura

A temperatura do reator e controlada pelo banho
termostatico do reator (BTO), (Figura 4.3). Lé-se a temperatura
do leito catalitico em varias posicoes, mediante o deslocamen
to do sensor de temperatura dentro do pogo do termopar. Utili
za-se um termopar de Fe-constantan de 1 mm de didmetro como Sen
sor de temperatura. Este termopar é ligado a um ponto frio

172 digitos ,

de gelo e dgua ¢ @ um milivoltimectro digital de 4
Mod. 045, fabricado pela firma I.C.B ~ LEquipamentos Cientifi-

cos.do Brasil.

IV.6 - Sistema de analise

0 sistema de analise ¢ fundamental na coleta de da
dos cingticos, devendo apresentar reprodutibilidade, precisao
¢ rapidez.

0 sistema de¢ anidlise © composto por um cromatdgra
fo de condutividade térmica (CCL), modelo CG-35375, equipado
com coluna de Porapak Q, valvula aquecida para amostragem, re-
gistrador (RG) ¢ um integrador cletronico (IT). Todos os compo
nentes desse sistema de analise foram fornecidos pela Firma
Instrumentos Cientificos CG Ltda. Nas TFigurus 4.2 ¢ 4.3 esta
representado o sistema de analise.

Um cromatograma tipico , mostrado na Figura 4.6

representa uma analise da mistura efluente do reator.
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IV.6.1 - Descrigio do sistema de analisc

0 estabilizador de tensdo, com poténcia de 3 kW a
110 V, fabricado pela Italvolt, fornecc energia elétrica ao
cromatografo.

Hidrogénioc ultra puro, fornecido pelo Laboratorio
Hidrogenio (UNICAMP), foi utilizado como gas de arraste.

0 cromatdbgrafo € equipado com uma coluna de ago ino
xidavel de 3,65 m de comprimento ¢ diametro de 1/8", recheada
com Porapak Q. Uma peneira molccular 5 A com Z m de comprimen
to e diametro de 1/8" & utilizada come coluna de referéncia.

A injegdo da amostra gasosa a ser analisada no cro
matdgrafo & feita pela vialvula dc amostragem de 6 vias, aquoci
da eletricamente. Ista forma de operacgao permite a coleta da
amostra em linha, de modo sequencial. O "loop'" da valvula de
amostragem ¢ feito em tubo de aco inoxidavel de 1/8", formando
um volume de 2 Cms.

0s cromatogramas sac obtidos através de registra-
dor potenciométrico de um canal, modelo SRG-GC. Um integrador
cletrdnico programiavel, marca MINIGRATOR, modelo 23000-11 , &
utilizado para o determinaciao das dreas sob os  picos ¢ das per

centagens dos componentes da mistura analisada.
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CAPITULO v

METODOLOGIA EXPERIMENTAL

V.1l - Geral

Nos testes preliminares, verificou-sc a produgao de
dioxido de carbono:; entrctanto, a colceta dos dados cineticos
foi feita obedeccendo 4 uma programacio gue cvitou © aparecimen
to de reagdes secundirias e winimizou os efeitos de transfe
réncia de massa.

Utilizou-se um rcator tubular intepgral com Jeito
fixo de catalisador de Te-Mo, para a coleta de dados cinéticos
em condicoes isot&rmicas na pressido atmosferica.

A mistura reagente fol formada por ar sintético e
etanol.

Durante a coleta dos dados cinéticos explorou-se a
faixa de temperatura de 180 a 240°C com tempo de contato entre

2 e 11

atalisador . minuto G-
(g catalisador i ) ¢ relacgao molar ar/etanol en-
N1 de¢ mistura rcagente

tre 3 e 21,0,

V.2 - Operagbes basicas

A instalacgao expervimental permite ativar o catali-
sador, ajustar a concentragao da mistura reagente ¢ coletar oS
dados cinéticos. Cada uma dessas operacoes serda descrita a se-

guir .
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V.2.1 - Ativacao do catalisador

O catalisador foi ativado dentro do praoprio reator,
nao sofrendo contato manual depois de ativado.

Realizou-se a ativacgao a temperatura de SUOOC,pas—
sando-se primeiramente ar sintético, cm seguida hidrogenio,pur
ga com nitrogeénio ¢ Finalmente ar sintdtico.

Efetuou-se a passagem de ar sintético mediante a
abertura das valvulas VR1,VRPL1, VRV2, V7, V11, V16 e V18, (Figu
ra 4.3), mantendo-se as demais fechadas. Nesta operaciao, o ar
sintético provenicnte do cilindro Cl passa diretamente pelo rca
tor e & descarregado na atmosfera.

Passou—se.hidrogénio pelo reator abrindo-se apenas
as valvulas VR3, VRDP3, v4,V9, VI1, V16 ¢ V18, {(Figura 4.3).

Fez-se passar Nitrogeénio pelo reator, utilizan-
do-se o mesmo circuito Jdo ar sintctico, # excecio da valvula
VR1 que foi fechada e da abertura da valvula VR2.

Manteve-sc o temperatura descjada no reator pelo
acionamento do controlador de temperatura do banho tcrmostﬁti

co do reator (CTBTO}, (Figura 4.2).

V.2.2 - Ajuste da concentrigiuo da mistura rcugente

Fez~sc o acerto da concentracdo de etanol na mistu
ra reagente variando-se o temperatura do banho termostatico do
saturador (BTA), (Figura 4.3}, de modo que a pressao de vapor
de etanol fossc compativel com a concentracio desejada.

A mistura ar/etanol (ol analisada atraves do croma

tografo (CCT), (Figura 4.2), scm ter passado pelo rcator, ope-



racao obtida usando-se o "by-pass"” do reator.

A instalacao cxperimental possibilitou o ajuste da
concentracgao mediante a abertura das valvulas VR1, VRP1,VRV1
V5, V10, V12 e V15, (Figura 4.3). O "by-pass! do reator foi
feito abrindo-sc a valvula V12 ¢ fechando-se a V11.

Em algumas situacoes , condicoes com altas rela-
coes molares ar/etanol (R) e baixos tempos de contato (W/F)
fez-se a diluigdo da corrente efluente do saturador através da
adicio de ar sintcético, abrindo-sc tambeém as valvulas VRVZ c

V7, (Figura 4.3).

V.2.3 - Coleta de dados cindticos

Uma vez obtida a mistura reagente na concentragao
desejada, o fluxo foi direcionado para o reator e a analise da
conversidoc alcancada, feita atravCs do cromatbgrafc. Para esta
etapa, acompanhando-se. a descricdo do item anterior (V.2.2)
fecharam-se as valvulas V12 e V15, e abriram-se as valvulas
V11, V16 e V17 ou V18, (Tigura 4.3). Para analisar ¢ efluen-
te do reator, abriu-se a valvula V19 e foram fechadas as valvu
las V17 c¢ VI1i8.

Paralisacoes na etapa de coleta de dados foram pre
cedidas da passapcem de ar sintltico atraves do leito cataliti-
co, usando-sc a corrente de diluigdo, porém,interrompendo-se o

fluxo efluente do saturador.

V.3 - Medidas de vazao, pressaoc ¢ temperatura

A vazdo dos gascs foi controlada peclo rotametroR'l
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quando tratava-se do hidrogénio e pelos rotametros R'2 e R'3 quan
do utiliﬁﬁvunse AT sintctico ou nitrogénio.

A vazao de ar sintético foi medida através do rotd
metro de bolha RB,(Figura 4.3), sendo feita a correciio a pres-
sao de 760 mm lg, temperatura de 0°C ¢ para ar soco(S?’ng.

A medida de pressiao (oi realizada com manometro di
ferencial vertical, utilizando-sc agua destilada como fluido
manométrico. Tomava-se a pressdo nos saturadorc: . na tubula-
¢do apds o reator, abrindo-sc a valvula V18 ¢ concctando-se ne
la o manometro (MA)}, Figura 4.3.

O acompanhamento de temperatura fol feito para o
banho termostatico do saturador, através de um termOmetro com
haste de mercirio, colocado entre os saturadores e¢ para o ba-
nho termostatico do reator, por meio de um péinel grafico,usan
do-se um termopar de Fe-Constantan (TCl) como sensor, (Figura.
4.3). A temperatura no leito catalitico foi lida com o auxilio
de um milivoltimetro digital, deslocando-se um termopar idénti

co ao anterior( TL) pelo pogo do reator, {liigura 4.5).

V.4 - Leito catalitico

0 leito catalitico fol composto do catalisador
{14 ,64% em massa) e de particulas de ago inoxidavel (85,36% em
massa) como diluente, num total de 3,4143 g, formando um leito
fixo. O comprimento aproximado do leito foil de Z,23 cm com em-
pacotamento normal. Fez-sc¢ a sua montagem fixando-se as parti-
culas entre duas placas circulares de ago inoxidavel, perfura
das e ajustavels, usando-sc o pogo do termopar, (Figura 4.5)

como guia para o posicionamento dessas placus. A placa que su-
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porta a parte final do leito foi apoiada por secgao de  tubo
de ago iﬁoxidﬁvcl, enquanto que, aquela a entrada fol mantida
firme por cnchimcnto com 1a de vidro silanizada.

A densidade aparente do leito catalitico foi de
2314 Kg/ms, obtida experimentalmente, cnquanto a porosidade do

leito (e), foi determinada pecla cxpressao (3.43).
V.4.1 - Catalisador

0 catalisador utilizado neste trabalho foi forneci
do pela Perstorp do Brasil Ind. ¢ ComCrcio Ltda. I comercial-
mente denominado de Catalisador de Oxidagdo a base de Ferro-Mo
libdeénio. Os compostos ativos dessc catalisador sao MoO; ¢ o
Fo (Mo0y)~ .

O catalisador loi qucehrado com tamanho medio de

1 mm (analise granulométrica).

OQutras caracteristicas do catalisador sao

forma : particula de forma irregular com eslericidade

¢ = 0,5400)
densidade da particula do catalisador = 0,93 g/cm3
densidade aparcnte do catalisuador = 0,054 g/cm3
volume total de poros = 0,547 cmg/g

21.6 mz/g.

drea superficial pelo mCtodo de B.H.T

V.4.1.1 - Ativagio do catalisador

A ativacdo do catalisador foi feita ~em o leito ca
talitico montado no proprio reator. Lla foi realizada a tempe-

9] . . . -
ratura dc 300°C, pussando-sc primciramente ar sintetico a

UNICAMP
aIBLIOTECA (EEp AL
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30 m1/min por 15 horas (etapa de oxidag3o), nitrogenio a 100
ml/min por 15 minutos, em seguida 100 mi/min de hidrogénio du-
rante 2 horas (etapa de¢ rcdugao) e finalmente 30 ml/min de ar

sintetico por 22 horas (ctapa dc oxidacio).

V.4.1.2 - Acompanhamento da conversao e reprodutibilidade

Durante a coleta dos dados cinéticos de cada ponto,
fol feito o acompanhamento da conversido, considerando-se a rea
¢ao em regime permancnte quande os valores da conversido apre-
sentavam desvios om torno dc + 1% , sem tendencias crescentes
ou decrescentes. A média aritmetica de trés conversdes, desig-
nava o valor da conversao para esta corrida.

| Depois de coletado um conjunto de dados cinBticos,
alguns pontos escolhidos alcatoriamente foram repetidos para

a confirmacao dos valores da conversao.

V.4.1.3 - Testes da atividade do catalisador

Foram realizados testes para a verificagao da ati-
vidade do catalisador, quanto as variacées da relagao molar
ar/etancl {R) e da temperatura.

Algumas corridas foram feitas com baixos valores
de R e temperatura, e foram repetidas depois que o catalisador

foi utilizado com altos valores dessas variaveis operacionais.

V.4.2 - Transferencia de massa interfase

TForam realizados testes com o comprimento do leito
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catalitico dobrado, mantendo-se o tempo de contato (W/F) cons-
tante. Pretendeu-se verificar quais as condigoes de  operacdo
que permitissem eliminar o efeito dé transferencia de massa in
terfase e efetuar a coleta dos dados sob controle da reacgao
quimica.

A transferencia de massa intrafase pode ser supera
da pela escolha do tamanho das particulas e das condigoes de
Operagﬁo(SIJ.

As condig¢fes mais desfavoraveis para a coleta  de
dados no regime cinético sdo as que possuem menor vazao total
e altas temperaturas. Nestas situacoes, foram realizados 0S

testes com o comprimento do leito catalitico aumentado ,repe-

tindo~se os valores da conversiao obtidos com o leito original.

V.4.3 - Transferéncia de calor interfase

Para que a isotermicidade do leito catalitico pos-
sa ser obtida, ha necessidade de que o calor liberado pela rea
¢ao quimica seja transferido da forma mals eficiente possivel.

A transferéncia de calor da parede do reator para
o banho termostatico nao foi a etapa determinante da transfe-
réncia de calor devido @& boa condutividade térmica do ago ino
xidivel, boas propriedades de transferéncia do [luido térmico
e vigorosa agitacgdo.

A transferéncia de calor do leito catalitico para
a parede do reator & fung¢ao das propriedades fisicas dos gases,
da velocidade de escoamento destes, da geometria das particu-

las e do tubo e da relagido entre o diametro do tubo e das par

ticulas.
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A diluicio do leito catalitico foi um fator impor-
tante parﬁ a diminuicao da geracao de calor por unidade de
area, evitando a operacao em condigoes térmicas inacelitaveis
para a coleta de dados cin€ticos isotérmicos.

0 coeficiente de transfercencia de calor ¢ maximiza
do quando a relagdo diametro das particulas/didmetro do reator
estd em torno de 0.150°%),

0 acompanhamento da temperatura ne leito foi feito
em todas as corridas experimentais, ¢ a diferenca de temperatu
ra entre o inicio e o final do leito foi sempre menor do  que

2% da temperatura de trabalho do reator.

V.5 - Partida e mudanga de Condigég

Uma vez uccortadas as condigoes de tempo de contato
(W/F) e relagdo molar ar/etanol (R) a mistura reagentc cra en-
viada ao rcator. Lsta passagem foi efetwada scempre com cuidado,
principalmente nos baixos valorcs de R, para evitar o aumento
brusco de temperatura e o "'burn-out' no reator. Nesta etapa
foi fundamental o acompanhamento rigoroso da temperatura no
inicio do leito catalitico e o manuseio cautcloso das valvulas
para efetuar a passagem progressiva da mistura reagente pelo
reator.

A mudanga de cendigao loi feita desviando-se a mis
tura reagente do rcator utilizando-se o "by-pass" deste. Novas
vazoes foram, cntﬂo, acertadas, assim como i temporatura do 5a
turader, s¢ fossc nccessario, para a obtencido de outras concen

tragoes de ctanol cm ar.
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Adotou-se o procedimento de fixar-se uma temperatu
ra, variando-sc o rclagiao wmolar ar/etanol ¢ o tempo de contato

kl

sempre no sentido crescente de temperatura.

V.6 - Mistura recagente

A misturu rcagente foi formada por ar sintético for
necido pela Oxigénio do Brasil, om cilindros com 5,5 > de ar
2 .
a 120 Kgf/cm™ ¢ etanol fornccido pela Merk, com 98,4% molar

de etanocl e 1,06% molar de agua.

V.7 - CondigOes de operagdo do cromatdgrafo

Opercou-sc o cromatografo nas scguintes condigoes:

- temperatura da valvula aqueccida para amostragem:
105°C

- nivel de ruldo @ < 10

- vazdo de ¢gas de arraste (hidrogénio)} : 30 ml/min

- temperatura do vaporizador : 130°¢

- temperatura da coluna : 140°C

- temperatura dJdo detector : 218°¢

- corrente do detector @ 150 mA.

V.8 - Variante da montagem experimental para verificacao da

“reacdo de desidrogenagao

Para verilficar o comportamento do catalisador de
Fe~Mo quanto a reac¢ao de desidrogenacao do etanol, ¢ montagem

experimental apresentada na Figura 4.3, rccebeu uma bomba de
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infusao, modele BI 900, fabricada por Imbracrios Ind. Com. ,
previamente calibrada, que alimentava os saturadores, mantidos
a 85°C.

0 etanol na fase¢ vapor foi cnviado para o reator |,
operado na faixa de temperatura de 180°C a 300°C. fez-se tam-

bém testes nas mesmas tempcraturas,diluindo-se o vapor de eta

nol com nitrogénio.
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CAPTTULO VI

- RESULTADOS L DISCGSSOES

Neste capitulo siao apresentados os dados cinéticos
experimentais, os resultados calculados a partir do mecanismo
proposto para a reagao dé.oxidagao catalitica do etanol a ace-
~taldeido e os resultados oriundos da aplicacao do modelo de
escoamento unidimensicnal, para o reator tubular catalitico e

isotérmico. Discute-se, também, os resultadcs obtidos.

VI.1.1 - Introdugio

A programagao para a coleta dos dados cinéticos pro
cura evitar o apareci ~to de reagdes secundarias e o efeito
de transferéncia de massa entre particulas.

Além disso, os dados experimentais foram obtidos em

condi¢des consideradas isotermicas ¢ com sucessivos testes de

reprodutibilidade.
V1.1.2 - DProgramacao da coleta de dados experimentais
Os dados cincticos foram coletados nas seguilntes

faixas de temperatura, relagao molar ar/ctanol e tempo de con

tato W/E:
Temperatura °C (T) : 180 ; 200; 225 ; 240

Relacao molar ar/etanol (R) : 3; 6; 9; 21,6
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W g catalisador.minuto

F | Nl de mistura reagente.

VIi.1.3 - Isotermicidade do reator

Para cada situagao programada de coleta de dados
cinéticos, foi determinado o perfil de temperatura ac longo do
leito catalitico. Verificou-se que a diferenga entre a maior
temperatura do leito e a menor nio ultrapassou 3,4°C, nas con-
digdes mais severas, que correspondem a temperatura de 240°C
com altos vualores de Rebaixos valores de W/F. Na situagio mais
branda, essa diferenca de temperatura foi de 0,9°C e OCOTTEU
i temperatura de 180°C.

Esses valores mostram (ue os dados cinéticos foram

coletados em condigOes praticamente isotérmicas.

VI.1.4 - Reprodutibilidade dos valores coletados

Apos completada uma programacao de coleta de dados,
preparava-se 0o cquipamento nas condigoes operacionais de um
dos pontos 70 determinados, cscothido aleatoriamente.Obteve-sc
reprodugao do valor do ponto medido unteriormente com desvio

1]

em torno de 1%.

Apos o catalisador ter apresentado atividade cons-
tante, fcz-se trés medidas das conversoes na sajda do reator
verificando-se um desvio em torno de 1% nos valores obtidos.

Lstes resultados evidenciam a boa reprodutibilida-

de dos resultados experimentais obtidos.
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Vi,1.5 - Atividade do catalisador

A Tigura 0.1 mostra quec a atividade do catalisador
de Fe-Mo ficava estavel apos um periodo de 5,5 horas de usocon
tinuo.

As relagoes molares ar/etanol ¢ as temperaturasuti
lizadas neste trabalho, nido provocaram alteracio da atividade
catalitica durante a coleta dos dados cinéticos.

Testes mostraram uma redugao de aproximadamente
7% na atividade do catalisador, dcpois da ocorrencia de pon-

tos quentcs.

VI.1.6 —§aletividade do catalisador

A programucio obedecida para a coletu dos dados
cinéticos visava cvitar recagodes laterais, tals como,combustao
do etanol ou do acetaldeido e oxidagdo do etanol a formaldeido.

Operando-se a 250°C, com relaciio molar ar/etanolde
9, detectou-se a formacdo de didbxido de carbono.

Nas condigGes em que [oram obtidos os dados experi
mentais, o catalisader de Fe-Mo favoreceu apenas a reagao de
oxidacio do etanol a acctaldeido.

Nio foi observada a producio de acetaldeido em ni
veis significativos, pela recuagiao de desidrogenagao do etanol
sobre catalisador de¢ Fe-Mo, nas condicgoes descritas no item

V.8.
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VI.1.7~ Dados experimentais coletados

Os resultados da colcta cxperimental de dados ciné
ticos sao apresentados nas Tabelas 6.1, 6.2, 6.3 ¢ 6.4. Em ca-
da Tabela sdao mostrados os valores da cenversao de etanol a
acetaldeido (i), do tempo de contato [&/F) e da media da rela-
cao molar ar/etanol (ﬁ). Lsses valores foram obtidos experimen
talmente, o que ¢ representado pelo simbolo =

A prcssﬁo de 0,940 + 0,01 atm C U pressio conside-
rada no recator, ¢ foi calculada como a media das pressocs medi
das. Cada tabela mostra os valores dos resultados experimen-

tais obtidos para cada temperatura com a massa de catalisador e

diluente utilizados nas montagem do leito catalitico.

V1.2 - Resultados calculados pclo mecanismo proposto

Os dados cinéticos de conversao de etanol a acetal
deldo [i) e o tempo de contato (ﬁ/F) forum Intecrprectades pelo
métode integral de andlisc, utilizando-sc a equagao (3.35). Os
valores dos parametros cindéticos foram obtidos a partir do em-
prego do métode dos minimos quadrados com o minimizagio da [un
¢io $1, mostrada na cquagio (3.31), aplicado aos dados experi-
mentais.

0s valores ajustados das constantes kl’RZ’KS e k4
para cada temperatura, as equacdcs ki = kio CXP (~Ei/RT)do ti-
po Arrhenius, para as ctapas 1,2 ¢ 4 ¢ a equagdo dc adsorcgao
K; o exp (Q/RT), para a constante de equilibrioc de adsorgao Kz,
da etapa 3, da Tabela 3.1, sao apresentados no Anexo B.

As Figuras 6.2, 6.3, 6.4 e 6.5, representam as cur



" TABELA 6.1

Dados experimentais obtidos a 180°C
Massa de catalisador 0,5000 g
Massa de diluente 22,9143 g

Pressao 0,940 + 0,01 atm

R W/T X/
2,32 1,88
4,11 3,00
3,30
6,21 4,65
i 8,00 5,31
2,12 305
4,00 5,53
6.1 6,19 8,34
8,02 9,43
| 11,07 | 15,40
2,00 3.57
4,11 6,80
8,9
5.95 9,15
7,60 112,10
10,83 |15,98
2,00 7,10
4,01 |11,71
21,6
5,99 |18,35
g,01 123,01
11,01 29,75




' TABELA 6.2

-Dados experimentais obtidos a 200%
Massa de catalisador 00,5000 g
Massa de diluente 22,9143 g

Pressao 0,940 + 0,01 atm

Tr | we %5

1,95 | 4,93
3,721 7,98
3,1 |
6,22 | 13,01
8,13 {1515

11,01 | 18,41

2,02 | 6,43
61 3,85 | 13,84
6,00 | 19,32

7.96 | 23,52

11,08 29,71

2,00 | 10,39
4,01 {18,47
8,9 5.60 | 23,453
8,03 | 29,29

10,84 |53,88

2,01 |16,40
4,02 [31,15
21,6 6,00 140,72

8,01 146,76

11,02 |56,29




" TABELA 6.3

Dados experimentals obtidos a 2250C
Massa de catalisador 0,5000 g
Massa de diluente 2,9143 g

Pressao 0,940 + 0,01 atm

R /T X/%
2,01 11,77
4,16 21,97
3,2
6,14 25,95
8,08 31,69
11,25 37,25
2,01 18,59
3,78 30,57
6.1 6,04 39,78
8,08 46,97
10,64 52,74
2,02 21,00
3 8 4,01 40,34
5,80 47,92
7,92 54,82
10,97 61,72
1,99 34,75
4,01 61,68
21,6
6,02 72,11
8,01 78,7
4 10,99 | 86,27 |




" TABELA 6.4

Dados experimentais obtidos a 240°C
Massa de catalisador 0,5000 g
Massa de diluente 2,9143 g

Pressao 0,940 + 0,01 atm

1R WE .| X/%

1,98 18,49

o 4,
3.2
6,74 38,90

06 31,09

8,2 43,66

..... 111 4820

2,01 30,73
3,84 14,64
6,1
6,01 53,56
7,95 57,56
10,70 62,78
2,0 36,48
4,08 53,33
9,0
5,99 64,51
8,02 72,42
11,03 79,69
2,02 61,06
4,03 78,19
21,6 |
5,99 89,11
8,01 93,26

11,00 | 96,23
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vas calculadas (X vs. W/F) pela equagao (3.35), para cada tem-
peratura;ﬁe 0s pontos experimentais obtidos encontrados nas
Tabelas 6.1, 6.2, 6.3 e 6.4.

Na Figura 6.6 sdo mostrados os pontos l1n ki e h1K3
vs. 1/T obtidos., As curvas continuas representam as retas que
nmelher se ajustaram a esses pontos.

A Figura 6.7 apresenta os valores da conversdo de
" etanol a acetaldeido calculado (X) e os valores da conversao me
didos experimentalmente (). As linhas continuas sio retas

s .= +
que delimitam a regiao correspondente a erros de - 10%, calcu-

lados pela equagdo

e =2 =X 100 (6.1)

onde

erro percentual

D
i

VI.2.1 - Discussao dos resultados do mecanismo proposto

As Figuras 6.2 a 6.5 mostram que a equacao (3.35)
representa satisfatoriamente os dados experimentais coletados.
A validade do modelo apresentado na Tabela 3.1 e das equa-
coes da taxa de reacao resultantes, para interpretar os dados
cinéticos coletados & confirmada pela Figura 6.7, pols, . mais
de 95% dos pontos determinados experimentalmente STTUAR ~ 58
dentro de uma margem de erro inferior a + 10% em relaghn AN g
valores calculados. No entanto, o mecanismo proposto e os valo

res dos parametros cinéticos obtidos, sio restritos &s condi-
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coes de'tqmperatura, relagao molar ar/etanol, diluic3o e tama-
nho da pérticula do catalisador em que foram coletados os da
dos cinéticos.

0 modelo ndo prevé formacio de didxido de carbono,
o que pode ocorrer a temperaturas mals altas Jdo que a maxima
utilizada na celeta dos dados .

A variagdo dos paramctros ky,k, e k, em relagio ao
inverso da temperatura absoluta, rcpresentada na Figura 6.6
mostra a coeréncia com a equacao de Arrhenius . Este fato suge
re também que o catalisador ndo sofre mudancas de comportamen
to e de estrutura devido a efeitos térmicos ou a variagao da
relacao molar ar/etanol, na faixa de operacgao considerada. A
compatibilidade com a teoria de Arrhenius indica , ainda, que
os dados cinéticos foram coletados no regime cinético.

A etapa 2 €& a quc aprescnta maior cnergia de ativa
¢ao, enquanto as ctupas | ¢ 4 possuem cnergias de ativagio pro
ximas, como indica o paratelismo das curvasg representativas dus
constantes kl C k4, mostradas na lfigura 0.0.

A variagiio do parametro K3 com a temperatura satis

faz a proporcionalidadc K3 o exp (Q/RT), para as constantes de
equilibrio de adsorgdo, onde Q ¢ o calor de adsorgdo. O compor
tamento da curva que rcopresenta a constante K3 na ligura 6.6 ,
indica que o processo de¢ adsorgao referente ao mecanismo pro-
posto na Tabela 3.1 & exotérmico.

A Figura 6.5 wmostra que pode-se atingir alto grau
de conversac de etanol a acetaldeido, aumentando-se a relagao

molar ar/etanol, com rendimento total em acctaldeido.
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VI.3 - Resultados do modelo de cscoamente unidimensional do

" reator nao isotérmico tubular

A simulagdo do comportamento de um Teator tubular
nio isotérmico, ndo adiabatico com escoamento empistonado foi
feita através da solugao do sistema constituldo pelas equacgoes
(3.37), (3.38) e (3.39), pelo método de Runge-Kutta de 42 or-
~dem, utilizando a equacdo da taxa da reacgadao obtida dos dados
experimentais. O programa utilizado para executar a simulacao
fol feito em linguagem Fortran ¢ o utilizado para variacao da
temperatura de alimentagao & apresentado no Anexo C.

0 coeficiente global e o coeficlente interno de
transferéncia de calor foram calculados pelas equacdes (3.40)e
(3.41Y, reépectivamentc. A porosidade do leito catalitico foi
estimado pela equacao (3.43). As propriedades fisicas dos mate
riais e compostos envolvidos na simulacao foram determinadas
através de correlagoes apresentadas no Anexo A.

Avaliou-se o comportamento do reator com relacio 2
sensitividade paramétrica estudando-se os efeitos das varia-
c¢des da temperatura de alimentacao (th), da relagdo molar ar/
/etanol (R), da vazdo midssica superficial (G) e do diametro in

terno do tubo (D). As faixas de variagido foram:

th = 200 a 240°¢C

R = §5 g 25 moles de ar/moles de etanol

G = 3000 a 7000 kg de mistura rcagente/h m?
D = 0.3 ¢ 17 mm

As Figuras 6.8 ¢ 6.9 mostvam n ofaite oo Tlrmn-oet)

nos reatores com tubos de diametro interno de 9,3 e 17 mm tes
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pectivamente, mantendo-se a vazao midssica superficial e a rela

¢ao mola; ar/etanol fixos e variando-se a temperatura de ali-
mentagdo € a 6,10 mostra a influencia da variagao do diametro
internc do reator no deslocamento da maxima temperatura.

A influencia da variagdo da relacio molar ar/eta-
nol sobre a temperatura no reator, para tubos de difmetro in
terno de 9.3 e 17 mm, con VIZO0 miassicn superlicial 4]
temperatura de alimentagdo Fixas, ¢ mostrada nas Figuras 6.11
e 0.12.

As Figuras 6.13 ¢ 0.14 apresentam o efeito da va-

riagao da vazdo massica superficial no fenomeno de "burn-out "

no reator para relacac molar ar/etanol e temperatura de alimen

tagao constantes, com tubos de diametro interno de 9,3 e
17 mm.
VI.3,1 - Limites de inlflamabilidade

‘ara evitar o ocorrcéncia de pontos quentes em rca-
tores industriais, onde & diffcil a extingio dos pontos de ig
nigdo responsiveis pela combustao dos produtos prescntes, de-
ve-se operar em regioes fora dos limites de inflamabilidade das
misturas formadas. Para a reag¢uo de¢ oxiducao do etancl a ace-
taldeido as misturas ar/etanol c ar/acctaldeido devem, entdo |

ser estudadas.

Ds limites de inflamabilidade inferior e superior

para a mistura ar/etanol sao 4,3 ¢ 22,3 respoctivamente(GZJ e

para a misturay ar/acetaldeldo o limite inferior ¢ de 0.75 ¢ o
: = 5, (3) _ _ -

superior ¢ de 24 , cm termos de relaciao molar.,

A PFigura 6.15 mostra a variacao da relacio molar
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ar/etanol (R);e ar/acetaldeido (RT) com a conversao de etanol
em acetaiéeido para as condicOes iniciais G = 4000 kg/h m2 e
R = 10. Nas Figuras 6.16 e 6.17 o mesmo se¢ procede, porém com
a mistura reagente, possuindo relacac molar ar/etanol de 20 e -

25 respectivamente, Usa~se um balango estequiométrico para os
calculos.

VI.3.2 - Discussao dos resultados obtidos na simulacido

O comportamento do reator quanto a sensitividade pa
ramétrica & verificado pelas condigdes operatorias escolhidas.
Bom desempenho do reator, altas conversoes, estabilidade e si
" tuagbes operacionais criticas, podem ser previstas pela simula
cdo. Bla indica, ainda, as variaveis de operacido que sdo mais
eficientés'no controle de temperatura do reator.

Apesar de sua simplicidade, o modelo unidimensio
nal permite prever o comportamento do reator quanto a sensiti~
vidade param@trica. Modelos mais complexos, como os bidimensio:
nais , fazem uso de coeficientes de difusao de calor e
massa que sdo de est’ ~+iva dificil. A baixa precisdo na previ
sao desses coeficientes pode comprometer o desempenho do mode-

1o,

No entanto, resultados definitivos do comportamen-
to do reator sob determinadas condigoes de operagéo devem ser
obtidos por estudos em escala piloto. A razdo dissc & que as-
pectos associados ao transporte de calor e massa, envenenamen
to do catalisador e influéncia de detalhes construtivos, so po
dem ser avaliados em condigOes proximas das industrias. Entre
tanto, a simulacaoc fornece informacdes que sao uteis no dire-

cionamento dos estudos em planta piloto.
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_ As Figuras 6.8 e 6.9 mostram o efeito de "burn-out"
no-reatorﬂe os niveis de conversao obtidos para tubos de didme
tro interno de 9,3 e 17 mm, respectivamente . A vazio massica
superficial (G = 4000 kg/h mz), a relacdo molar ar/etanol(R=10)
e o diametro do catalisador (Dc = 1 mm) siao os mesmos para os
dois tubos.

Variou-se a temperatura de alimentacao tb na faixa
de 200 a 24OOC, obtendo~se os perfis de temperatura mostrados
na Figura 6.8, Observa-se que até o valor tb = 231,8°C os per-
fis de temperatura ao longo de eixo do reator passam por um va
lor maximo retornando, na saida, a valores baixos. No entanto,
a partir de tb = ZSSOC, os perfis de temperatura toman valo-
res muito elevados,indicando a ocorréncia do efeito de 'bhurn-
-out' no reator.

Na TFigura 6.9, observa-se que o "burn-out" no feﬂ
tor ocorrc em temperaturas mals baixas do gque as previstas na
simulacde com tubo de menor diametro intermo. Isto porque 0
cocficiente global de transferéncia de calor (U) diminui com o
aumento de diametro i...rno do tube. Alem do mais, a simulagao
com os tubos de diametro intcrno de 17 mm fol feita com a rela
cao DD/D menor do que 0,15, o que diminui o coeficiente inter
no de transferéncia de calor,como mostra a equacao (3.42)obti-
da a partir de (3.41). Nota-se, ainda, que para os reatores de
major diametro, os pontos de maXima temperatura situam-se mais
afastados da entrada do reator. Isto e explicado pela pouca 1i
beracdo de calor, devido as pequenas convers6es obtidas no ini
cio do reator, com baixas temperaturas de alimentacdo. A medi-

da que o calor & liberado pela reagio quimica, a temperatura no
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reator sobe, propiciando maiores conversbes e, portanto, libe

rando mais calor. A Figura 6.10 ilustra este fato para os tu-
bos de diametro interno de 9,3 mm e 17 mm. O tubo de menor did
metro apresenta a maxima diferenga de temperatura, em torno de
SOOC, a 0,105 m do inicio do tubo, enquanto que, no tubo de
maior didmetro esta diferenca ¢ dec 45°C a 0,18 m.

A simulacido indica que o reator estd em  situacio
proxima de instabilidade nas temperaturas de 231,30C e 207,4°C
para as condicdOes de operagac adotadas, com D = 9,3 ¢ 17mm.

As Figuras 6.11 e 6.12 mostram a influencia da va-
riacao da relacdo molar ar/etanol (R), no perfil de temperatu
ra do reator, para um valor fixo da vazdo massica superficial
(G = 4000 kg/h mzj e da temperatura de entrada (tb) para os tu
bos de diametro interno de 9,3 mm e 17 mm respectivamente.

Na Figura 6.11, observa-se que uma variacio de R
de 10 para 15 propiciou o abaixamcnto de 27°C na  maxima tempe
ratura do rcator ¢ uma recdugdo de 1Y% na conversio, para
th = 231,30C. Por outro lado, esta mesma variacao de R pode le
var a uma reducao de 5% na vazdo massica superficial. A Figura
6.12 mostra que para tb = 207,4°C, obteve-se uma diminuigao de
ZSOC-na maxima temperatura do reator a 0,19 m de comprimento ,
quando variou-se a relacao molar ar/etanol de 10 para 15.A con
versao sofreu uma redugao de 10%.

Na Figura 6.13, podc-se¢ notar a influéncia da va-
riagdo da vazic massica superficial (G) na temperatura interna
do reator, para um valor fixo de tb (231,300] e de - G (4000

kg/h mzj, para tubo de diametro interno de 9,3 mm. Ja a Figura

6.14 aprecsenta o mesmo estudo para tb = 207,40C e diametro in-
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terno de 17 mm.

Como mostra a Figura 6.13, obtém-se uma reducgao na
midxima temperatura do reator de 21°C e uma queda de 34,5% na
conversao, quando aumenta-se a vazao massica superficial de
4000 para 5000 Kg/h mz. Na Figura 6.14, observa-se uma diminui
¢do de 22°C na maior diferenga de temperatura entre a do rea-
tor e a de alimentacdo e um decréscimo de 42,3% na conversao ,
para uma mesma variacdo na vazdo massica superficial. Este
acréscimo de 25% em ¢ risando um melhor controle de temperatu
ra no reator, pode trazer complicagao na operagdo das outras
unidades ligadas ao reator.

Por sua vez, a variacao de R acarreta pouca varia-
¢do na vazao massica superficial, sendo um pardmetro operacio
nal conveniente para o controle da temperatura no reator .Além
do mais; variacodes de R levam a uma queda menor na conversao ,
quando comparada com as causadas pelas variacoes na vazdo mas-
sica. Em condigoes mais estavels dc¢ operacgdao do reator, isto &
mais evidente . A TFigura 0.12Z mostra que uma alteragaoc no R de
15 para 25 nao modificou significativamente a conversdo. Para
produzir-se o mesmo efeito provocado por essa variacgao do R no
perfil de temperatura do reator, atuando-se em G, corresponde
ria a uma mudanca na vazdo massica superficial de 5000 para
7000 Xg/h mz. Como mostra a Figura 6.14, isto implica numa re-
dugdao de 40% na conversao.

As Figuras 6.15, 6.16 e 6.17 apresentam a variagao
das relacoes molares ar/etanol (R) ¢ ar/acetaldeido (RF)com va
zdo massica superficial de 4000 kg/h mz, em relacdo a conver-

sio , para R de 10,20 e 25 respectivamente. Observa-se que pa
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ra a relacdo molar ar/etanol de entrada no reator de 10,ne
nhuma faigﬁ de conversao permite que o$ componentes presentes
no reator estejam em relacdes molares fora do limite de infla
mabilidade. Por outro lado, com R = 20 na entrada do reator ,
nota-se que,se a conversac de etanol em acetaldeido estiver
entre 9% e 80,5 %, as relacdbes molares entre os compenentes
presentes no reator estao fora dos limites de inflamabilidade.
Para R = 25, todas as conversoes permitem esta situacao.

0s resultados apresentados indicam a conveniencia

da utilizagac de altos valores de R ¢ confirmam a validade des

se parametro operacional no controle de temperatura do reator,
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CAPTTULO VI

CONCLUSDES & SUGHSTOLS

VII.1 - Conclusocs

A montagem experimental utilizada, a mctodologla
de trabalho empregada e a programagao cbedecida na coleta dos
dados cinéticos propiciaram a obtencdo de dados de boa qualida
de, que representam satisfatoriamente a reacao de oxidacao do
etanol a acetaldeido sohre catalisudor de Fe-Mo.

A coleta dos dados cinéticos foi efetuada em condi
¢Oes praticamente isotérmicas, sob efeitos difusivos desprezl
veis. Nas (aixas do temperatura ¢ dJde relagio molar ar/ctanol cs
tudadas, ndo foi obscrvada nenhumu reagao secundaria importan-
te.

O mecanismo, tipo ‘Temkln, proposto para a reagio
permitiu a dedugdo da cquagdo da taxa. A tendéncia dos parame-
tros cinéticos extraidos deste mecanismo & compativel com a
teoria de Arrhenius, enquanto que, & constante de equilibrio
de adsorcdo segue o comportamento de adsorgao exotermica. Além
disso, o erro percentual menor do .que + 10% dos dados experi-
mentals em relacao aos calculados pelo mecanismo, mostra que a
reacao de oxidagio de etancl a acetaldeido & bem reprcsentada
pelo modclo de reagiao proposto.

O catalisador de I'e-Mo ¢ seletivo ¢ ostﬁvel, podog
do convertoer prutlcumcnto todo ctanol com rendimento total 21m
acetaldeido. liste resultado 6 muito superior aos obtidos Com

outros catalisadores, como os a busc de cobre ¢ prata, inclusi
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ve os utilizados industrialmente.

Em vista dos resultados altamente positivos, o ca-
talisador de Fe-Mo permite avangar no sentido de um real aper
feicoamento do processo oxidativo de producido de acetaldeido.

0 comportamento do reator tubular de leito fixo po
de ser estudado em relacdo d sensitividade paramétrica,através
de simulacgio, com ntilizacgao da cquacgdo da taxa. O estudo da
“ influéncia da variacdo da temperatura externa do reator,da re-
lagdo molar ar/etanol e da vazao massica superficial na tempe-
ratura interna do reator, mostrou as situacoes operacionais in
covenientes, pelo aparecimento do efeito de "burn out" no rea-
tor. A varidvel operacional mais sensivel para a ocorréncia de
"burn-out" foi a temperatura de alimentagdo do reator.

A analise dos resultados obtidos da simulagao mos
trou que a vazdo do etanol & uma variagvel operaéional adequada
para o controle de temperatura do reator. A escolha esta asso-
ciada ao fato de que a variacglo desta vazdo leva a uma sensi-
vel alteragde ma relagio molar ar/etanol exercendo pequend influcnecin na
vazdo miassica, o que & interessante para a operagao de outros
equipamentos ligados aoc reator.

0 estudo dos limites de inflamabilidade das mistu-
ras ar/etanol e ar/acetaldeido mostrou ser conveniente a utili
zacdo de altos valores da relagao molar ar/etanol na  mistura

reagente, para que as misturas dos componentes presentes no rea

tor permanegam fora desses limites.
VII.2 - Sugestoes

Para dar continuidade is investigagoes a respeito
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da utilizqgﬁo do catalisadorde Te-Mo, para a reagiao de  oxidagdo
do etanoi a acctaldeido, devem ser cxplorados ocefeito da  Fren
especifica deste catalisador na conversio, do grau de diluigio
e de novos Jdiluentes para o leito catalltico ¢ da diluicio da
mistura reagente com agua, alcém da realizacgio de estudos cm cs
cala piloto do desempenho deste catalisador.

A area especifica dos catalisadores de Fe-Mo depen
de do métodec de preparacdo, sendo necessario, portanto, estu-
dar a influéncia da area especifica na seletividade e no rendi
mento do catalisador, na produgdo oxidativa do acetaldeido a
partir do etanol.

0 efeito dec diferentes graus de diluicao, assim co
mo o uso de outros diluentes, como o carbonato de calcio, que
possui massa cspecifica proxima 4 dos catalisadores de Fe-Mo ,
deve ser cstudado.

Este trahalho fol rcalizado com etanol possuindo
pequena quantidade de agua. A diluigao da mistura reagente com
agua mercce estudo detalhado, poils espera-se melhorar as condi
cdes de transferéncia de calor. A agua, entretanto, pode conpe
tir com outras espécies reagentes, sendo adsorvida pelo catali
sador, ou competir com o etanol da fase gasosa no choque com
produtos na superficie do catalisador.

A reuslizagio de trubulho cm escala piloto,utilizan
do catalisador de le-=Mo, permite reduzir os riscos de "scale -
up' para um reator industrjal. Neste trabalho, devem ser estudu
dos os cfecitos de transferencia de calor ¢ massa, que sao sig-
nificativos, por nao podcrem scr climinados cm reatores de

grande porte.
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A programacao dos testes om cscala piloto deve ser
feita pela simulagio por computador de varios tipos de  reator,
para selecionar os quec merecem scr testados. liste procedimento
permite reduzir os investimentos na montagem experimental, ne-
cessaria para a coleta de dados, tcstando apenas os reatores
realmente promissorcs. Sugere-se aindua, a associagho de proces
sos com a finalidade de aproveitar o calor liberado pela rea-
cao de oxidagao do etanol a acctaldeido, para obter o processo

autotérmico.
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ANLXO- A

Correlagocs para propriecdades (isicas dos materials ¢ compos-

tos usados na simulagio

kg = exp (-9,624 + 0,8641 1n TR)
ka = 2,6788 exp (-0,7618 + 0,3695 In TR)
U = (00,0382 + (0,0061 Tlfz
h = 4,8325 x 3,50 k_ x oxp (-4,6 D_/D) N
’ ’ o ’ p Re
Cp = 0,240 + 3,442 x 1072 t + 2,649 x 1078 t4-1,631 x 1611 7
kg = condutividade térmica do ar,RBTU/(h x ft x °F)
kq = condutividade térmica do 4o jnoxldﬁvo],BTU/(h)(ftxoﬂ)
U = yiscosidade do ur,kg/h.m.
h = coeficiente intcrno de transfercncia de calor,
Kcal/h.mz.oﬂ

Cp = calor cspecifico do ar, Kcal/kg °C

- Op
TR = temperatura, R

- 0
T = temperatura, K
T = tcmperutura,oﬂ

D = Jdiametro do tubo, {t
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Valores das constantes .k.l,kz,K3 C k4 correpondentes is tempera

turas de 180, 200, 225 ¢ 240° ajustadas pelo método

mos quadrados.

dos mini-

Temperatura °C 180 200 225 240
Temperatura K 153,15 AT3, 15 498,15 513,15
1T x 10° K 2,2068 2,1135 2,0074 1,9487
k) ML de etanol 0,0899542 | 0,1769756 | 0,3896185 | 0,7200444
min x g catalisador (atm)
K, de etanol 0.0064668 | 0,0235220 | 0,0675534 | 0,1114646
min x g catalisador (atm)
K, Nl de etanol 4,5095593% 19,1439229 | 15,4070843 | 29,3500328
min x g catalisador (atm)
- 39139153 | 2.4221660 | 1,4957687 | 1,1593741
KS atm
kl = 341492 X 106 exp (- 15746 N1 etanol _
min x g catalisador (atm)
93 1 ctano)
k, = 2,54757 x 10% exp (- 2123y N ctonol
4 T min x g catalisador (atm)
. 1 ctanol
k, = 1,78585 x 107 oxp (- 13674y NI ctano -
min x ¢ catalisador (atm)
K, = 1,19281 x 107 exp (- 224, atm ™t

Com

1,087 calortias

mol K
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ANL X O -C

Programa cm linguapem Fortran pava simulacio em o cator tubular

(variagdo da temperatura de alimentagno)

ST PF\UG“RM:; CHIMA A SUGRODTINA RKITTA ¥ A FUNCARD FUNC, PhHLEA
_ RESULYCR SISTTMA vE LRURCOES RIFECZWNCIATS DRDINARTAS QL
L BRIMEIRN DROEM COM VARIAVEL INDRPEJUENTE
.o OXISROERPLHDNRST/GE X1=b.riz0y

S DEISEDELHLRGKN S ((PENUGNCPRCRN4T L)) -
et x DR (Ter )/ LGERDTRCPY K3=18sZ=0,

COXameT 01513 e X TR GEwn2, / (KRUBADP)
L KFECI 75415001, -K;)/Kdub]K(T ~Li) /(XEww3.)
S K eCONVERRD DR ORTANGL A ATEYALUFLD
Pl X3=VALUR DA thgﬂﬂrUhu U0 REATAR 24 QUALRWUER DPOSICAL 2 w3
TPV BENTIDO AXINL '
Dl A4 IPRESIAU MU KEATOL EM uUuhquH PISICAN Z G0 SEUTIDG AKLIAL
Gy LK) e r(3} o Flad ahU Ua VAbURLS LAS ULHlUﬁDAu S Y
Sl DRI DAA :
CLEPDSICAD ND sturioo nx;nb DG REAT IR
, RDB=DENSIDADE APARENTE DD LEITU -ATALLTTICO KG CilTAL.+INUX/Mnal
2, PEMD=MADSA MOLLCULRN MEOIA DA WISIJINS REAGENTE KG/KMDL
TREMD= S(RHR 20 B5+40,08) /CRM41,) '
CORHERELATAU MULAM RR/ZALCSSOL ADMENS[ONAL
GESVELOZIOADE NASSICA SUPEHFICIAL {5/(HuMkw?)
CDELHI=CALUR OB REACAU 0K OXLDACAD OE PTANUL A ACETALDELIDO
o DELH=-41 4463 HCAL/RMOL DE' ETANDL ;
CPECALOR boPuCIFICD OA ngruan REASENTE -
SCP=CPAR KCALsKGoC "0 7
.,r{sl_T.'\Kh UI‘ REACAD pE F‘I)KMLCAD DC I\~L1AIJUL[DD
CAMUL T DE MISTUAN NEASKLHNTZ/Mwr2 ey
CUSCOEFITICRTE GUUBAL LE TRANSFEPENIIA DE CALOR  KCRLZAN4#N2wGC

P

TI213 03I €1 01T C2 430 €T €20 €I 1307 €9 €32 £ _

€I IO

......
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o

R DINENSIDN C(4, 1n) F10),¥010) X010
S COMMULZOALOE, WP, 0D, CE, R, PT, Tn RO, LS, HERDa, U, & I'B
Chib lFILatzl,'zm')
HEADCD1e12) PASSUSNPALS

. READCR2YI,10) UTo N0, SusBePTaNTH, HIG, JT 4 4F

o nR1lPE(S5,20) DT,00,GE,R,20, RGH be

1o, T rowmad guey

ol =urb[ﬂ TRO QLS VALORLS I§TI2IALS

o ‘Ifme 15¢0,PRESU

1606 wo&%n?((sz 'PasaD DK INTEGRATAQY, FH .5, /)

I ITB:1.u1ﬂ
. FUULLUREAD(21,2) T
v R ., FOBMAT (G}
LT HRITE (5,3) TA o .
C3on CUUFORMAT (7, 5K, = 0 F5 L, )
T s C .
rosn.
LE1I=0,
S *.arsi~rH+2?3.16
BT E S 134 .
RN BPSHIES S LA Solo
CATR=L. h*x(a) _._}‘“- _
AnlfE=3.20p8»pT e
»4hGF LXp(=9.6240Q4. Bbdlun OG{XTRY) .
XKH32,670CEXP (= 7618, ;b95»abur(xrn33
AVse, C38”+'00b1‘X(3)** 5
~x~up-x0?*su/xv -

. e AT e i o <

.AHU""‘ oo .
qui 1NIAUC+LHG+1 /xuo, T
U 1 /‘\.UI L : '
"bDHMAT(“K 'UI(H)

.r;_q 34,'och) = TLE5.0,3K, 'CIKC/Ivmaey)

R ST o P 35:’R =”,.F4 1,77 .
P ZelX "PYTCATK = 'LF5.3, 3L,'RJB(KG/ﬁu»3) =
30, F5.0, 3X LOC(M). = 1 ,FG 5)
';wnirﬂ(5,305'“" b

“?QPDNMar (4x.'z"?1.'1.-k“ PG VKR, 5K, XYY, 5K,
;lntMDu' LPPRAI R 4A;'DLbl'rQXp'T'¢5A-'P'./}

R wRITt(S DO)TG AHNC;KR X(1},RENDE, U, LELT, TL XC4)
v 40 CLOUUNTREY
50 TrhLL RKUTTA (TO,PhuuU,N,K,FJ

CITDUNTZICOURT]

o VS TRCICBUR T ARPRSSY 5D, 70,70
7 SR s B o I

Y 5 N Y TV I G
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?ANC:;,-XA
TATL=A(3)=273 .10
VFLT=To-Ty
_ _ wkLTe(5,80)T0, ﬂhNCrAA:x(1];HLMUF.u-U+hl KL, £(n}
6O P DRMATON FUat 1R, P ety LA, FOude AL, T3, 1K, Foo by 1K, FE,
T AN, P L, Fu 1,14,Fb.4)
Le (T, u,.hr) Gu Tu 1
W B VI S
4 L CauTigL
S sTup
A

‘buﬂ'”‘.)lll.a}\ I‘U'[\-[‘ Pl.i\ﬁ C.\h,U[luR N Vo Lol If\q OERIVLOARD |?'(I)/')I'J
flE FLLYy PubDInns L REULIA

-n=£?*h; &HUL DE MISTURN uLnGhNTEIKGDE TATAL ¢ LDk HxATY PrRL
S 5 P | S
-&K]znTM;*-l.
CARL,UsCAL/MOL
FanM¥®3 0 pe MISTURA KEAGENTE/H
d5=bAA/L(5/0)

KA I A0 0613 0263023

SUsRUUTIRE FUNCCX, To, F)
s wIMENSION K(10),F(10) _
- CUMMOMN/ZDADUSY LT, 00, GC, R, PT, TR, HONB, UC, RELDG, U

€101

CALCULD bE AN XK 2, kK3, (K4, XKS

L ARERCLY :

oo AR01E] 033950

Sre o ARKQR9 200587
S kKU3E 192064
AKRIET _L051E6
AELZ15745
L AELE21793
i T AQmylAT

o ABwzl3uTd

. T ARC=(,987 '
’ ’aﬂl»thi“LKP( xrtfthuc'n(3))}
CARZEARO2R XD (= w2/ (R el (3)))
AKISLRBIWENP (KU CERTIRE(3) )Y

SRR i.aK"*x&owuprc-asu/cauﬁuﬁczn)>
oD '
LT :“cauCULO Ly Ru,HSl,RLhDI

R LA

ool P AURE (R ) :

T AU =D G AR 2w 216 R S KA % (9 o=KLy
CARAYDENRINECL =X 1ROl +ReLGE=24, swhh}/xta)
..uUA3=2J~¢r4*( Vet SR XA e (LoaeR+1,90=24 50 Ka3 /K0 4)
CAUNATIKAN, K3uCaN( Lht] DE=2)

e ALASZAKI wAKIANAw (L, =X0)
RS hUhluhUx/(AUXA+RUX’+RUK FAUIES)
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bl IR

B 7 - ®ERNY
o JIF(XA, hu.o1) REMDU =)
) "’qu-& :
c .
S CALCULD 0D CP 00 AR £ DY COEFICTENTH GLAAKL DE THINGFUHEUTIA
S . UE OALOR-U -
S g
L N bR 35 N0
T A DEP IS T 5
ST L ADPERIS2B08YDP
© T ADTERIL 2808 LT
AGRFSD 20404 GE
ACEISZH 94f 41A4TER2UNTLE, 2191 Fm ‘%uIl“.’,n“-2.-1,9(,5|::..9n-“'zxw3’
»'I_.’Ll\b"“&'}tpf 3,674+ wBLALRRLOGLKTRY)
oG Pw.DﬂB3&&bp
CARAKSEXP (= 7610+ .3695hALUG(XTR))
C L MKCREEXPLG  6T5=, uTSkALDSIXTIR))
C TAKREZ bTBAYNKAE
L TAVE=L0302Y D061 A(3) R 5
' v AV L= G?}.Glrxv ‘
T RYKFEAUPRGEARY
- CAFNHEEXHRLww T
a S AHCKE3 5K AKGRRFAP (g ADP/UTI*XFVLE/ LDTE
S AnCEA LTSN EHCE :
L AHLEBORALGGLDO/NTY (2 KK R)
TIKNG=E2500
AULS1 28U+ XS+ /7 RHO
U= /KU

I3

€23 (.)

CCALCULD De EC1).1 (). FCD)

o AaDELHIT 4] 4473
R N  VEY QTSN T W SV LY/ (K+T )
O IRUuR P EMDY NS 2008
”-,r(J)n-&uLLuiuP(1Jf(xP.MJ*Kan(n+l.l)—
1 A wUR (A~ 1 G=THY SRR CRuD )
oL AB=ELul : .
< ARS GER05
L ARSI .T5+150,0801, -hL)/ahHL)n(l -KL)/(Xn»*J }
L ARUSAPENOYX(4) /(AR L(3))
A E Y 615L~13ukrnchuw2-/(&RD»XD?)
" HETURY R o
S RND

na
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BUSRUUTINE RESTTACTO, PASSD, N, X, F)

SUBRUTING QUE PRUGRAMA U METOND D& MUNGFeKUDTA PARA KESTLe

o Var :lulLHA DE wulho Uco DIFLKFhCI Ls UHnIhAHIRb DU PRIMEIRA -
o I_ . UI“UCH - . o i

Pannnurnou.ro Unh AVEL INDEPENDKYT &

. PASSU=PASS0D. DY IWIRGRATALL
HeNUMERE DE EGURIOES DRILRENCIALS
KLTI=VARIAVELS DEPFIOENYV'S
FCIXzVALURES DAS FUNCUES. DXL{Y) 0Ty

.";-.ST-'\ SUBRDTLNh nl"Vl-: SFH'! CHIU-I.\D.‘\ A :'-\.UA TNCRGMEHTU OIS CLA RI_’"‘
XDRUA A0 PRUGHAMA PHINCIPAL A CAUK CASSD G LGTEGIACAD C0Y 28
KOVOS VALORCS DR T x(I) RO PASSD SkGRInDg,

TENCYCAAT I LA EALTCICHCI €I 4D

;L DTMERS1OH C{Aa10),7%C10), F(10),Y(10)
CoLTHOTE I=1,4
- RIPSEITE S
: 1uf+” CCANTLIRUC
e sy
T CALL FUKC(X, ro F)
#d 20 k=1,.4
L C(l,l} PASSUuF{T)
.ﬂ".f?_ ‘K(l)"ﬂfl)+u[1,.]/4,'
20 - CTDATINUG
‘?mw;l' LBETULPASSD/2.
) '"RLL FUNT(X, Ta, )

Lul 30 Iz, 4-
CCC2, 1) EPASS0RF(T)
oL ALY IO, 12

"CDNT[NUE
L CALL FUHC(K,TD,F)
.03 40 Lz=1,4
T3, 1)=PasSSURP(T)
K(IJ-Y(13+C(3 I
CUmTLuUL

Dhblﬂ CAO OA VARLAVEL LNDEPENDUNTE PRUA u PADKL4D PHSSQ
: ”*T.: T ¢ DLLTAT '

e TosTrerass0 o . N
.- CALL FUNZ(K,TO0,F)
DD 58 I=t1,4

‘-‘HCta 1)=P&"SUaF(I)

-, LJI-:.}-"TNI\.I\O DH.-:- VARIAVEIS OEPENNENTES (L} PARA D PROXIND PASS

T --A(11 Y( 3+ (T, T4+ (2 L) 2, 203, 13%C(G,1))70,
. B% . CDETINYE
U NErURN

[AY)



