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RESUMO 

A utilização de vapor d)água como veículo de remoção de 

calor em reações altamente exotérmicas requer o conhecimento do 

efeito exercido pelo diluente sobre a taxa de reação. Este tra

balho procura estudar a influência da diluição dos reagentes 

com água na oxidação de etano! a acetaldeído sobre catalisador 

de óxidos de ferro e molibdênio. 

Foram coletados os dados cinéticos à pressão atmosférica, 

em reator de leito fixo, integral e isotérmico, introduzindo-se 

vapor de água na alimentação, na faixa de temperatura de 180 

a 240°C. Conseguiu-se boa isotermicidade diluindo-se o 

catalítico com partículas de aço inoxidável. 

leito 

Propôs-se um mecanismo de reação onde o oxigênio é adsor-

vida molecu1armente sobre um único sít~o ativo e reage com o 

etanol da fase gasosa. Obteve-se uma equação da taxa de reação 

que representou satisfatoriamente o efeito inibidor da água so

bre a reação 

Simulou-se o comportamento de um reator multitubular de 

leito fixo, com resfr1amento externo em contra-corrente, utill

zando-se os modelos homogêneo e heterogêneo unid1mensiona1s 

operando-se com introdução de água e retirada de igual 

de nitrogênio na al1mentação. 

volume 

Analisou-se a 1nfluéncia da água nos perf1s de temperatu-

ra do reator e na sensit1vidade paramétrica em relação à tempe-
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ratura de entrada do fluido refrigerante, à velocidade mássica 

superficial e à razão molar oxigênio/etanol na alimentação. A 

introdução de água mostrou-se conveniente para auxiliar no con

trole de temperatura do reator. 
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ABSTRACT 

The use of water vapor as vehícle to remove the heat 1n 

highl~ exotermíc reactions needs more understandíng of the ef-

fect produced b~ the diluent on the reaction rate. This work 

studies the influence of the reagents dilution with water on 

ethanol oxidat1on to acetalde~de over iron-molibdenum catai~st 

The kinetics data was obtained at atmosphere pressure, in 

a isothermal, integral, fixed bed reactor, with the addition of 

water 

from 

vapor in the reactor feed, in the range of temperature 

180 to 240°C Good isothermicit~ was obtained b~ dilution 

of catal~tic bed with stainless steel particles 

A react1on mechanlsm was proposed consideríng the molec

ular adsorpt1on of ox1gen on a single active site and reaction 

with vaporous ethanol The rate equation obtained represented 

satisfactor~ the water inibition effect on the reaction. 

The behavior of the multitube fixed bed reactor, with ex-

ternal countercurrent cooling, was simulated using unidimen-

sional homogeneous and heterogeneous models, operating with in-

troduct1on of water and remova1 of equai volume of n1trogen 

from the feed. 

The water influence on the reactor temperature profiles 

and on the parametrlc sensitivit~ about the 1nlet thermal fluíd 

temperature, the superficial mass velocit~ and the feed cx~gen/ 

ethano1 molar ratlo was anal~sed The addition of water shcwed 
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to be suitable help for the reactor temperature control. 
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NOMENCLATURA 

área superficial da esfera 

parâmetros do modelo do reator 

área superficial externa da partícula de catalisador 

CP i calor específico do composto i 

diâmetro interno da carcaça 

diâmetro equivalente da carcaca 

D . 
l' J 

difusividade do composto i no composto j 

difusividade do composto i na massa reacional 

diâmetro externo dos tubos do reator 

Dpa diâmetro equivalente da partícula baseado no diâmetro 

de uma esfera de igual área superficial externa 

Dpv diâmetro equivalente da partícula baseado no diâmetro 

de uma esfera de igual volume 

Dt diâmetro interno dos tubos do reator 

Dxi desvio relativo de Xi 

Ei energia de ativacão da etaPa i 

F vazão molar total de alimentação 

FA vazão molar de etanol na alimentação 

fd fator de diluição do leito catalitico 

G velocidade mássica superficial da massa reac anal 

velocidade mássica superficial do fluido térm1co 

H função a ser minimizada no método da máxima verossimi-

Jhança 

hi coeficiente de película do lado dos tubos 

hei coeficiente de película do lado da carcaça 
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coeficiente de transferência de calor da parede dos tu-

bos 

coeficiente de transferência de calor entre o meio rea-

cional e a superfície do cata1isador 

k constante da taxa de reação; condutividade térmica 

constante de adsorção da etapa 3 

fator pré-exponencial da etapa 3 

kgi coeficiente de transferência de massa do composto i en-

k t 

L 

m 

N 

tre o meio reacional e a superfície do catalisador 

constante de equilíbrio de adsorção 

fator de frequência para a etapa i 

condutividade térmica do material dos tubos do reator 

comprimento do reator; função de máxima verossimilhança 

vazão mâssica 

massa de diluente 

massa média de uma partícula de catalisador 

número de medidas experimentais 

número de moles da espécie j após a reação 

"jo número de moles inicial da espécie J 

p'ésima rota de reação 

número de tubos do reator 

p pressão total; número de rotas de reação 

Pi pressio parcial do composta i 

PMi peso molecular do composto 1 

PMr peso molecular da massa reacional 

Pr número de Prandtl 

r taxa de reação; taxa de reação na superfície do catali-

sador 
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R razão molar ar/etanol na alimentação 
ó 

R valor experimental de R 

R a razão molar água/etanol na alimentação 
A 

R a valor experimental de Ra 

taxa de consumo de etanol por unidade de massa de cata-

lisador 

R e número de Re~nolds 

taxa da reação ao longo da rota p 

taxa da etapa s 

raio interno dos tubos do reator 

área superficial externa específica da partícula de ca-

talisador 

área superficial total específica da partícula de cata-

lisador 

T temperatura do reator; temperatura da massa reacional 

t temperatura do fluido térmico 

Te temperatura de entrada da massa reacional 

temperatura de entrada do fluido térmico 

temperatura de referência 

temperatura do lado 1nterno da parede dos tubos 

temperatura do lado externo da parede dos tubos 

Tq temperatura dividido pelo parâmetro energético dopo-

tencial de Lennard-Jones 

Ts temperatura da superfície do s6l1do 

U coeficiente global de troca térmica 

volume de catal1sador 

vd volume de diluente 

Ve volume da esfera 
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volume do reator 

X grau de conversão de etanol 

A 

X valor experimental de X 

grau de conversão do composto j 

grandeza experimental 

média aritmética dos valores de ~i 

valor experimental de ~· fração molar do composto i na 

fase gasosa 

fra,ão molar do composto i na superfície do catalisador 

w massa de catalisador 

W/F tempo espacial modificado 

A 

W/F valor experimental de W/F 

z sitio ativo na superfície do catalisador; posicão axial 

no reator 

comprimento adimensional do reator ( posi,ão axial/com-

primento da reator} 

CZJ numero de sít1os ativos livres dividido peJo n~mero to-

tal de sít1os ativos 

Z.i espécie i adsorvida no sítio ativo Z 

[Z. iJ número de sítios ativos ocupado pela espécie i dividido 

pelo n~mero total de sítios at1vos 

letras gregas 

o potencial de Stockma~er 

l\Ha entalpia de adson;:ão 

ÜHfi entalpia de formação do composto i 

ÜHr entalpia de reação 
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porosidade do leito catalítico 

parâmetro energético do potencial de Lennard-Jones 

grau de cobertura dos centros ativos 

viscosidade 

coeficiente estequiométrico do etanol 

ordem da reação com respeito ao componente i 

número estequiométrico da etapa s ao longo da rota p 

massa específica 

massa específica aparente do catalisador 

diâmetro característico do potencial de Lennard-Jones 

desvio-padrão de Xi 

esfericidade da partícula de catalisador 

integral de colisão do potencial de Lennard-Jones para a 

viscosidade 

fln integral de colisão do potencial de Lennard-Jones para a 

difusividade 

:ind1ces 

f relativo ao fluido térmico 

r relativo à massa reac1ona1 
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CAPiTULO I 

INTRODUCÃO 

O acetaldeido, matéria-prlma importante na indústria al-

coo1quÍmica~ é produzido a partir de etano! por via oxidativa, 

utilizando-se catalisadores à base de prata ou cobre. O cata11-

sador à base de ferro e molibdênio apresentou desempenho su-

perior ao desses catalisadores para a oxidação de etanol a ace

taldeídoi. 

Boa estabilidade, conversões maiores que 90% por passo, 

seletividade praticamente total em acetaldeido e temperatura de 

operação de até 240°C, bastante abaixo da praticada com a 

prata (5700C) e com o cobre (4QQOC), foram característ1cas no-

tadas por Maciel Filhoi para o reator operando com etano! con

tendo pequena quant1dade de 'gua na al1mentaçio 

Como se trata de reação altamente exotérmica, o controle 

de temperatura no reator é essencial para que características 

como selet1v1dade e estabilidade do catalisador não sejam al-

teradas. D1versas patentes sugerem a diluicão dos reagentes 

com vapor de ua para melhorar a transferência de ca1or no 

reator2;3,4_ 

A utilização de água na alimentação é também interessante 

para substitulr o nitrogênio, 1nerte nao condensàve1, faci1i-

tando a separação posterior, principalmente porque as maiores 

conversões do processo são obtidas para etano1 bastante diluí-
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do. 

Para se poder utilizar etano! hidratado (azeótropo) ou 

ainda maiores quantidades de água na alimentação, é necessário 

que se conheça a sua influência sobre a taxa de reação Este 

trabalho tem como objetivo estudar esta influência e determinar 

a equação da taxa da reação que represente bem os dados cinéti

cos coletados com etanol anidro e com adição de água 

A coleta de dados cinéticos é feita introduzindo-se dife-

rentes quantidades de água na alimentação A Introdução de um 

sistema de adição de água na instalação experimental utilizada 

por Maciel Filhoi , permitiu a coleta dos dados nas mesmas fai

xas de operação, condições de ativação do catalisador e carac

terístlcas do leito cataiítico. 

O tratamento dos dados foi feito propondo-se um mecanismo 

de reação e derivando-se a equação da taxa seguindo a metodolo

gia de Temkin5 O ajuste dos parâmetros foi feito utilizando-se 

o método da máx1ma verossimilhança 

A f1m de se verificar alteracões nos perfis de temperatu

ra do reator e na sens1t1v1oade paramétrica, quando se substi

tui parte do nitrogênio por água na alimentação, realizou-se a 

simulação de um reator multitubular de leito fixo, com resfria

mento externo em contra-corrente, utilizando-se modelos unidi-

mensionais homog eo e het~rog eo 
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CAPiTULO II 

REVISÃO DA LITERATURA 

A rev1são da l1teratura abrange a obten~ão de aceta1deído 

por oxidação de etanol, o catalisador de óxidos de ferro e mo-

libdên1o e os efeitos da diluição dos reagentes com agua em 

reações de oxidacão catalit1cas heterogêneas de álcoois. Os tó-

picos aqui apresentados sobre mecan1smos de reacão de oxidação 

e equaçÕes da taxa, coleta e tratamento de dados cinéticos, e 

simulação de um reator de leito fixo, abordam apenas aspectos 

gerais, de forma reduzida, já que são bastante tratados na li-

teratura usua16,7,8,9 

II.í- Ox1dação catalítica em fase gasosa de etanol a acetaldei

do 

Desde o iníc1o do século XIX tem sido estudada a oxidacão 

catalit1ca de etano]10, mas somente a partir de 1930 começaram 

a aparecer estudos para ci seleção de catalisadores. D1versos 

a base de prata, cobre, Pal io, plat1 a, ni-

que 1, ródio, v:anàd1o e t 

Desdes os primeiros estudos se destacam a prata e o cobre como 

os cata1isadores mais promissores para o uso industrial_ 

Cata1isadores compostos de misturas de cobre e prata a-

presentam melhor rend1mento em acetaldeído do que aqueles cons-
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tituídos somente de prata ou cobreiS Pequenas quantidades de 

óxido de samár1o adicionadas à prata ou ao cobre aumentam a 

conversão de etano] a acetaldeido16,17 

O cobre oxidado foi utilizado como catalisador para a o

xidação de etanol por Faith et alii18, que obtiveram conversões 

de 54,7% em acetaldeído e seletividade da ordem de 97% a 410°C 

Recentemente, Moura19 fez um estudo cinético da reação u

ti11zando catalisador de cobre oxidado. Obteve conversões da 

ordem de 60%, com 95% de seletividade em aceta1deido, a 36ooc, 

e propôs um mecanismo de reação baseado na adsorção molecular 

do ox1gênio 

A utilização do cobre como catalisador num processo com

binado de oxidação e desidrogenac de etano] para a obtenção 

de acetaldeído foi estudada por Baccareda e Pedrazzine2D. Com 

baixas concentracões de oxigênio, aproximadamente 95Y. de etanol 

fo1 convertido a acetaldeido, a uma temperatura de 350°C d 1 Á-

vila et alii21 demonstraram a v1abilidade termodinám1ca desse 

processo autotérm1co 

A prata é o catal1sador ut1l1zado atualmente nos proces

sos de obtenção de acetaldeído por oxidação de etanoJ22. A tem

peratura de opera~ão está na faixa de 500 a 575°C e são obtidas 

conversões em acetaldeido de 25 a 35%, com selet1vidades máxi-

mas de 95Y. Chodhuri23 propôs uma equeç emplrica para a taxa 

utilizando-se prata como cataiisador, na faixa de 

470 a 5700C 

As razões para o uso da prata e não do cobre como catali

sador não são claras. A prata apresenta a vantagem de ser ma1s 

resistente as reac s com os produtos formadas do que a cobre, 
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entretanto, é mais susceptível ao envenenamento) a1ém de ter um 

alto custo e operar a temperaturas elevadas22,24 

Utilizado 1ndustrialmente na obtenção de formaldeído a 

part1r de metanol, o catalísador de óx1dos de ferro e molibdé

nlo foi estudado recentemente para a oxidação de etanol a ace

ta1deído1 A coleta dos dados cinét1cos foi feita em reator 1-

sotérmico de leito fixo, integral, na faixa de temperatura de 

180 a 24QOC Esse catalisador apresentou melhor desempenho do 

que os dema1s. inclusive a prata e o cobre. Verificou-se boa 

estabilidade, rendimento total em acetaldeido e conversões su-

periores a 95X nas operações com grande excesso de ar. O meca

nismo de reação usado é semelhante ao proposto por Moura19. 

A simulacão de um reator tubular não adiabát1co e não 1-

sotérm1co mostrou a ocorrência de pontos quentes no reator e o 

perigo de "burn-out ··, sendo conven1ente a ut i 11zacão de grande 

excesso de ar para controle da temperatura do reator 

II.2- Catalisadores de idos de ferro e molibdén1o 

O catal1sador de Óx1dos de ferro e molibdin1o, conhecido 

como catal1sador de Fe-Mo, é utilizado na indústr1a para a oxi

dação de metano! a formaldeído25, apresentando conversões maio

res que 70% e seletividades ma1ores que 90X. 

Foi preparado em 1931 pela pr1me1ra vez26; e Passou a ser 

mais estudado a partir da década de sessenta Existem dois me-

todos usuais de preparação a co-preclpitação de um halogeneto 

férrico e um mol1bdato solúvel em agua, segu1do de secagem ao 

ar27-30, e a formação de gel a part1r da ad1ção, a ba1xa tempe 
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de soluções concentradas de nitrato férr1co e paramo-

l1bdato de ia, sob forte agitaçio, seguido de reducio do 

teor de água e calcinaçlo67 

O catal1sador de Fe-Mo é constituído de uma mistura de 

ido de molibdénio (Mo03) e molibdato de ferro (Fe2<Mo04)3) e 

a razão atóm1ca tip1ca nos cata1isadores comerciais~ Mo/Fe, es

tá na fa1xa de 2.5 a 3. 

A alta seletividade do óxido de molibdénio para a oxida

ção parcial de metano] fo1 notada por Adkins e Peterson26 quan

do comparavam catalisadores compostos pelos óxidos puros com o 

catal1sador de Fe-Mo. Os autores observaram que o catalisador 

de 6x1do de molibdén1o era 100% eficiente para a obtenção de 

formol a part1r de metano], mas não apresentava altas conver-

sões (38%) O catalisador composto somente de óxido de ferro 

apresentou-se bastante ativo para a oxidacão total, obtendo-se 

excluslvamente co2 como produto, enquanto que o catalisador de 

Fe-Mo apresentou 90% de conversão a formaldeído. 

sador 

Mais tarde, procurando relacionar o desempenho do cata1i

na oxidacão de metano1 com a sua estrutura, diversos au-

tores estudaram a reação sobre o cata1isador de Fe-Mo e 

catal1sadores compostos pelos óxidos puros 

sobre 

Nováková et a11i3i,32 relac1onaram a alta seletiv1dade de 

um catalisador para a oxida;io Parcial com a maior energ1a re

querida para a remoção de ma1s de um átomo de oxigênio de um 

mesmo sítio ativo da superfície do sólido. A função pr1nC1pal 

dos íons Fe3+, segundo os autores, e inibir a redução dos ca

tlons Mo6+, aumentando a labil1dade do oxigênio da rede crista

lina 
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Pern1cone et a1ii33 notaram que o catalisador de Fe-Mo é 

quatro vezes mais at1vo que o catalisador de óxido de molibdi

nlo, a 232oc Conclu1ram que o mecanismo de oxidação é o mesmo 

nos dois cata11sadores e a presença de íons ferra aumenta a 

concentracão de sít1os at1vos. O papel determinante do óxido de 

ferro no processo de oxidação de moléculas orgânicas sobre ca-

tal1sadores à base de ferro e molibdinio também foi reconhec1do 

por Trif1ro et a1ii34. 

Um estudo da estrutura do catalisador por melo de raios

X, confirma a hipótese de que o molibdato de ferro, no catali

sador de Fe-Mo, tem def1ciênc1a em ferro, 1sto é, contém molib-

dên1o em excesso em relação a estequiometria35 Este mol1bdato 

deficiente em ferro parece ser o componente catal1ticamente 

ativo do catalisador de Fe-Mo36 

As modificações ocorridas na superfície do catalisador de 

Fe-Mo resultantes de ativação a alta temperatura também foram 

estudadas27 Para temperaturas de ativação ma1ores que 350°C 

foram observadas alteraç5es no catal1sador que devem alterar 

sua atividade e selet1v1dade 

Um dos problemas apresentados pelo catalisador de Fe-Mo 

para a oxidação de metanol e a dim1nu1ção da atividade durante 

o uso. A razão para isso e a saída de molibdinio da superfície 

na forma de um composto volatil de mol1bdénio e metanoJ37 A 

pressão parcla1 do composto volátil e proporciona} à concentrc

ção de metanol e aumenta com a temperatura e a concentração de 

molibdênio no catalisador, e com a dim1nuição da concentração 

de oxigênio e do diâmetro das partículas 

Catalisadores compostos de misturas de Mo03 com Mn e 
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com V205, também se mostraram altamente seletivos e at1vos para 

oxidação de metanol a formaldeído38,39 O efeito do suporte 

em catalisadores de Fe-Mo suportados em alumina foi estudado 

recentemente40 O catalisador suportado se mostrou bastante 

ativo 

nol 

para a formação de ~ter d1metílico na oxidacão de meta-

do catalisador de Fe-Mo para a obtenção de 

acetaldeído por oxidação de etano], foi reivindicado em paten

te, em 1984, por Moura et alii41 

Maciel Filho1,42, utilizando o catalisador para a oxida-

cão de etanol, verif1cou altas conversões, rendimento total em 

acetaldeído e boa estabilidade, não notando queda na at1vidade 

até 750 horas de uso contínuo 

A influência do método de preparacão, da adição de promo

tores e do tratamento térmico no desempenho do catal1sador de 

ferro e molibdên1o Para a reação de oxidação de etanol a ace-

taldeido fo1 estudada por Pere1ra et alli67 O catal1sador que 

apresentou ma1or rend1mento em acetaldeído foi preparado a par

tlr de soluções concentradas de nitrato férr1co e paramolibdato 

de amônia, com ad1ção de pequenas quant1dades de cromo e manga

nês como promotores e sofrendo tratamento térmico diferenciado 

na faixa de temperatura de 65 a 480°C 

II_3- Mecanlsmos de reação. Equa;ão da taxa 

A determinac~o de um mecanismo de uma reaç~o e a corres

pondente equação da taxa têm 1mportante papel não somente como 

fonte de 1nformaçÕes teór1cas mas também para apl1cações p 1-
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cas em proJeto de reator e otimização de processos 

Dois tipos de modelos são usualmente utilizados pa a a 

descrição de reaçÕes de oxidação de hidrocarbonetos43. 

o pr1meiro considera a qu1missorcão de oxigénio sobre a 

superfic1e do catal1sador; a reação ocorre pela interação de 

uma das formas de oxigénio adsorvido (tals como o2-,o-) com 

molécula de hidrocarboneto da fase gasosa (mecanismo Rideal) ou 

também qu1missorvido lmecan1smo Langmu•r-Hinshelwood) De acor-

do com a teoria de Hougen e Watson, a equação da taxa pode ser 

escrita pore 

r = 
k 1T<Ki.Pilj) 1 

' ( 2. 1) 

onde k é a constante da taxa e Vi a ordem da reação com respe1-

to ao componente i O denominador expressa a competição dos si-

tios pelos componentes do sistema e os K? s são as constantes 

de equilibrlo de adsorcão de Langmu1r O expoente m é igual a 1 

para a adson;ão molecular ou i/2 se a adsorcão da molécula 

ocorre d1ssoc1ativamente Usualmente n e l9Ua1 a i ou 2, con-

forme o número de sítios ativos envolvidos. 

o segundo modelo considera a participa~ão na reação de 

oxidação de íons o2- da rede cristalina do cata1isador A equa-

çio da taxa e der1vada b seando-se no mecan1smo de ox1 a~~o-re-

dução (redox) 

lq 
A + C-ox ~ p + C-red (2.2) 

k2 
C-red + 1/2 - C-ox; (2.3) 
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onde A e o reagente, P o produto, e C-ox e C-red são os 1 ons 

cxig :to e vac cias sobre a s Perficie do catalisador, resp~c~ 

tivamente, Como a soma das concentra~Ões de íons oxigênio e va-

câncias e constante, no estado estacionário as taxas dos pro-

cessas são igua1s e a seguinte equação da taxa 2 der1vada. 

r = (2.4) 

onde n é igual a i ou 1/2. 

Se a adsorcão dos reagentes e produtos retardam o pro-

gresso da reaç~o, a equaçio ~ reescrita como_ 

r = (2 5) 

onde 8 é o grau de cobertura dos centros ativos Como 

(2.6) 

onde K J e a constante de adsorcão do componente J, a equação 

<2 5) flca. 

k i PA 
r = (2.7> 

Vários estudos presentes na literatura sobre a oxidação 

de metanol a acetaldeído sobre catal1sadores de F e-Mo, 

Mn 

t1sfatór1o para a representac dos dados clnét 1 c 0 s38,39,44-48 
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O mecanismo redox também descreve a oxidação de etanol e de to-

lueno sobre 

As equaç: s 2.2 e 2.3 apresentam somente uma 

aproximada de um fen no mais complexo e as express s para a 

taxa o 

oxigênio da rede cr1stalina participa na oxidação do metano1 e 

vá1 ida; entretanto, em condiçÕes estacionárias, a reoxidaç:ão do 

catal:tsador reduzido ser1a equ1valente à adsorção de oxigênio 

sobre centros de adson:ão diferentes daqueles para adsorcão 

de metano145. Portanto, o mecanismo de reação poderia ser ar-

ranJado de mane1ra cl~ssica. atrav~s da adsorc~o dos reagentes, 

reação na superfície e dessorção dos produtos 

O oxigênio da rede cristalina seria, na p lCa; oxigênio 

adsorvido e reduz1do a íon o2-. A possibilidade de arranjar o 

mecanismo de reacão na maneira ciáss1ca~ porém, não permite 

apl1cação da teor1a de Hougen e Watson para o tratamento quan-

titativo dos dados c1néticos, pois metano] e oxigênio são ad-

sorvidas sobre diferentes sítios ativos 

Uma alternativa aos todos clássicos para a elaboração 

de mecan1smos de reac5es cataliticas heterogêneas foi proposta 

por Temkin49~5 na década de setenta. 

Mecanismo de reação tlPO Temkin s cata1itica_s 

heterogêneas 

Uma rea~ão cata1it1ca heterogênea e sempre um conjunto de 

reações elementares; CUJO número pode ser grande Uma reação 

complexa pode ocorrer Slmu1taneamente em vãrias direções. Para 
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descrever tais reaç: s, Temkin usa a definic~o de rota de rea-

c~o complexa e a condição de estado estacionário. 

Uma reaç: complexa é descrita Por uma ou ma1s reações 

qu:Íml.cas globa1s, que descrevem a estequ2ometrra do processo~ 

mas nao seu mecan1smo_ Uma rota de uma reação complexa e um 

conjunto de n~meros estequiom~tricos dos estágios, que produzem 

a equação de uma reaç global Rotas vazias são rotas que não 

resultam em nenhuma transformação quÍmica. 

ç:Ões 

Uma 

de 

reação está no estado estacionário se as concentra-

todas as espécies em cada elemento da superfície não 

variam com o tempo. 

A 

de um 

rota. 

Na 

usadas 

condição de estado estacionár1o estabelece que a 

estágio é a soma das taxas do estágio ao longo de 

derivacão das equacões cinéticas frequentemente 

hipóteses simplificadoras adicionais Assume-se, 

taxa 

cada 

são 

por 

exemplo, que algum estágio esteja em equilíbrio e Que o grau de 

cobertura da superfície por algum dos intermedi 1.os e oespre-

z:íve1 

o método de Temk1n fo1 usado para descrever a oxidacão 

catalítica de etano! a acetaldeído sobre catal1sadores de co

bre19 e de Fe-Mo1 O mecan1smo proposto supÕe a reação do oxi-

gen1o adsorv1do mo1ecularmente com etano1 da fase gasosa, e 

existência de uma rota vazia, onde ocorre adsorção de 

de :ido e reação com água para formar etano! e ox1ginio 

adsorv1do. Para o catal1sador de cobre, supÕe-se QUE a 

aceta1-

atômico 

produ-

;:ão de C02 se dá por um mecan1smo em sér1e onde o acetalde:ido 

reage com o oxigênio adsorvido_ 
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II 4- Diluição dos reagentes com 'gua em rea~5es de oxidação 

cata1ítica em fase vapor 

A lmportância da transferência de calor em reaçÕes alta-

mente exot icas, como a oxidacão catalitica em fase vapor, é 

reconhecida a muito tempo 

Efeitos indesejáveis devido à acumula~ão de calor, como 

rea~ões laterais e oxidação completa, podem ser minimizados 

utilizando-se catalisadores com alta condutividade térmica e 

boas 

rior, 

nos, 

condicões de transferência de calor do leito para o exte

como reatores com diâmetro e espessura de parede peque

construidos com material de boa condutividade térmi-

ca12,i8 

A dilui~ão do leito catalitico com material inerte também 

é utilizada por vários autores para conseguir condi~ões isotér

mlcas3,23,44,45,50 

É sugerida em várias patentes a introdução de co2, 

vapor d 1 água ou outro refrigerante na mistura reagente para me

lhorar o controle de temperatura do reator na oxidação catali

tica de etano12,3,4 A presença de grandes quantidades de água 

parece melhorar o controle do calor 1iberado51 

Para se utilizar o vapor d
1

água como veículo de remoção 

de calor em rea~ s de 

conheça a sua influênc1a sobre a taxa da reação 

II 4 1- Efeito da ua sobre a taxa da reacão 
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água 
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Apesar da adicão de vapor d'água na alimentação ser suge-

desde a d ada de trinta, estudos sobre a infl 

na taxa de reação só começaram a se realizar trinta anos 

mais tarde 

Uma pequena diminuição na conversão tota1 e na conversão 

quando água é adicionada à alimentação, foi notada em 

Michels e Ke~es52, quando estudavam a 1nfl cia de 

a1gurnas vari is sobre o comportamento do catalisador de pla-

tina suportado em silica-gel, na reação de oxidação de etanol 

Somente mais tarde começaram a surgir estudos mais completos 

sobre o efeito da água sobre a taxa de reação, a maioria tra

tando da oxidação de metanol a formaldeído sobre catalisadores 

de óxidos de ferro e molibdênio. 

Jiru et a1ii53 investigaram a influência dos produtos so

bre a taxa de oxidação de metanol a formaldeído sobre cata1~sa

dor de Fe-Mo. Encontraram que o formaldeído atua como inibidor 

enquanto a água não afeta. Pernicone et a1ii45,54 estudaram a 

reação usando reator diferencial, na faixa de temperatura de 

180 a 280°C e notaram um forte efeito inibidor da água sobre a 

taxa de reação, esPecialmente a menores pressões parciais de 

água mostra a variação da taxa de reação com a 

pressão parcial de agua para valores fixados de pressões par

ciais de reagentes e de temperatura 

A infiuéncia da água foi atribuída à adsorção competiti

va de água com metanol sobre a superfície do catalisador. A 

inibicão pelos produtos fo1 confirmada por Edwards et alii47 

Este efeito inibidor da água parece não ser notado quando 

e utilizado reator de reciclo, onde as concentracões de ua 
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PRESSÃO PARCIAL DE ÁGUA lmm Hgl 

Figura 2.1 

Dependência da taxa ae reaçaa em relação a Pressão 
parcial de água para temperatura, 232°C; pressão 
parcia1 de oxigênio~ 180 mm Hg; pressão parcial de 
metano!, 180 mm Hg; pressão parcial de nitrogênio, 
560 mm Hg (referêncla 54) 
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são ma~ores, situação onde a influência relat1va da água e pe-

quena e provavelmente da ordem de grandeza dos erros exper1men-

Pern1cone et a1ii33 ver1f1caram o mesmo efeito 1nibidor 

da água quando era utilizado catal1sador de óxido de molibdên1o 

puro Também Santacesaria et alii46 observaram que a ua dimi-

nui a taxa de ox1dacão de metanol a formaldeido sobre catalisa-

dor de Fe-Mo Ut1lizando um reator CSTR, com temperaturas entre 

200 e 250°C, coletaram uma parte dos dados cinét1cos com adição 

de ua na alimentação Os resultados foram descr1tos por um 

modelo c1netico der1vado do mecan1smo redox, com a presença de 
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agua limitando o numero de centros ativos 

A oxidação de etanol sobre pentóxido de tântalo foi estu-

dada em 1972 por Legendre e Cornet13. Eles obtiveram os dados 

cinéticos em reator diferencial na faixa de 150 a a 

pressão atmosférica, e notaram que a adição de vapor d'água na 

alimentação causa grande diminuição da taxa de oxidação quando 

a pressão parcial de etano] é baixa. ProPuseram um mecanismo de 

reação onde ocorre adsorção de etanol e oxigênio em diferentes 

tipos de sítios ativos e a etaPa determinante é a reação das 

espécies adsorvidas na superfície 

Yao14 em 1984 estudou a oxidação cataiitica de etano] em 

baixas concentraçÕes, usando catalisadores de Pt, Pd, Rh, Ag, e 

de óxidos de Cu, Mn, Co e Cr, suportados sobre Al203 e Zr02 A 

adição de 2% de água na alimentação inibiu a oxidação de etano] 

em todos os casos, exceto para o catalisador Rh/(-A1203, onde 

ocorreu um aumento de atividade. Para o catalisador de Cu/(

Al203 o efeito 1n1bidor da água sobre a conversão a acetaldeído 

fo1 atribuído à adsorç de água sobre a superfÍcle do catali-

sador, que compete com a adsor~ão de etanal. 

II.5- Obtenção de dados c1nét1cos 

Para a obtenção de dados cinét1cos confiáveis, eis na 

determinação de equação de taxa e mecanismo de reação, precau

çÕes devem ser tomadas. O tipo de reator, a reação estudada e o 

sistema analítico devem ser compatíveis Reações rápidas e bas-

tante exotérmicas podem ser estudadas em reator integral de 

leito fixo Entretanto, o leito f1xo de catalisador deve operar 
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em condi,ões isotérmicas e sem efeitos difusivos. 

11.5.1- Isotermicidade do leito catalítico 

Devido forte dependência da taxa de uma reac com a 

temperatura, é muito 1mportante que se mantenha o leito catali

tico a uma temperatura o mais uniforme e constante possive1 

Os gradientes radiais de temperatura são minimizados em-

pregando-se reator de pequeno diâmetro, catalisadores de boa 

condutividade térm1ca e sistema externo de dissipação de calor 

eficiente. Para se otimizar as condições de transferência de 

calor em leitos fixos, tem.sido demonstrado que a relação entre 

o diâmetro da partícula e o diâmetro do tubo deve ser aproxi-

madamente iguaJ55 a 0,15 

Frequentemente o leito catalítico é diluído com partícu-

las de material inerte como porcelana, vidro, carbonato de cál

cio, a'o inoxidável e outrosi,44,45,50 Com 1sso a taxa de rea

ção por un1dade de volume do leito catalítico é reduz1da, per-

mitindo-se obter condições isotérmicas. O grau de diluição pa-

rece não ter efeitos apreciáveis sobre a taxa de reação44, mas 

um estudo mais completo indica que existe um grau máx1mo de di

luição, até onde pode-se considerar as influências físicas des

preziveis56 

Mesmo sendo tomadas todas as providências, é muito difí-

cil conseguir um leito catalitico isotérmico em reaçÕes forte-

mente exotérm1cas. A temperatura ao longo do leito catalítico 

deve ser acompanhada e uma diferença de 1 a 2% entre a maior e 

a menor temperatura é considerada permissível por diversos au-
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toresi,19,44,45 

Il 5.2- Efe1tos difos1vos 

Para que 

quÍmicos e neces 

ta1itica heterog 

os dados cinét1cos reflitam apenas fen 

io que as etapas de transporte na reac 

ea não seJam limitantes para o processo_ 

os 

c a-

Os gradientes externos de temperatura e concentração po

dem ser minim1zados dilu1ndo-se o fluido com um inerte parare-

duzir o ca1or liberado por unidade de vo1ume e operando-se 

altas ve1ocidades mássicas para reduzir a res1sténcia à trans-

feréncia de calor e massa57 

Um teste comumente usado para se determinar a possível 

influência da difusão 1nterfase consiste em determinar o efeito 

da velocidade do fluido sobre a conversão, mantendo-se a razão 

entre a massa de catalisador e a vaz~o molar de reagentes, W/F, 

constante Quando nenhum efeito é encontrado, conclu1-se que o 

transporte 1nterfase não 1nfluenc1a a taxa de reacão Este tes

te pode falhar para ba1xos valores do nUmero de Re~nolds, onae 

os coef1c1entes de transporte são pouco dependentes da veloci

dade. 

Em catal1sadores porosos, além da d1fusão interfase, a 

difu dentro dos poros, intrafase~ também tem importante pa-

pe1, podendo mascarar dados col ados no laboratório. 

Os grad1entes Internos de temperatura e concentração são 

minim1zados usando-se particu1as pequenas de cata1isador. Expe

ri elas real1zadas com d1ferentes tamanhos de partículas 1nd1-

cam a possível inf1 cia do transporte 1ntrafase sobre a taxa 
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partícula 

Se 

de 

a taxa de reação é ~ndependente do tamanho 

catalisador, significa que não h' limitação 

transporte intrafase 
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da 

por 

Critérios para se estimar as resistências aos transportes 

de c a 1 or e massa, interfase e intrafase, avaliando suas 

fluénc ias em medidas experimentais são apresentadas por diver-

sos autores57-60 

Um método para se conc1uir sobre a ausência de }imitações 

par transferéncia de massa e calor, é a dependénc1a linear en-

tre o logaritmo natural da constante da taxa (Jn kl com o 

verso da temperatura absoluta47, isto é, a concordância com 

a 1 e i de Arrhenius. Este método, entretanto, apresenta a inca-

veniente de não ser prelim1nar, pais a conclusão sobre os efe1-

tos difusivos so pode ser feita depois de tomadas as medidas 

experimentais e ajustados os parâmetros da equa~ão da taxa. 

Il.6- Tratamento de dados cinét1cos 

Os dados coletados em reator integral podem ser analisa-

dos pelo método integral Esse método 1mpÕe que as e quaç:ões 

propostas para a taxa de reação seJam integradas e os parâme-

tros ajustados aos dados exper1mentais 

Il.6 1- Est1mação dos parâmetros da equação da taxa 

Quando se tenta encontrar a equação da taxa de uma reação 

que descreva um conjunto de dados c1néticos, é preferível uti-

lizar-se equações com signif1cado teorico da que equac s pura-
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mente empÍricas. Apesar de dispenderem maior tempo de computa-

as teóricas permitem maior compreensão sobre o 

mecanismo da reação e apresentam maior chance de sucesso na ex

trapolaçio. 

o rnecan1smo de uma reação na maioria das vezes comp -se 

de r1as etapas e conduz a expressões matemáticas comp11cadas, 

contendo parâmetros que estão relacionados a cada uma das eta-

pas Estes parâmetros tém significado físico determinado por 

cada uma das etapas 

Para estrmacão dos parámetros e verificação da validade 

de uma equação são utilizados métodos de ajuste de curvas Os 

métodos de uste mais usados são: mínimos quadrados, m1n1mos 

quadrados ponderado e maxima verossimilhança A escolha do mé-

todo depende do conhecrmento das funcões de distribuição dos 

erros das variaveis medidas. Guirarde11o61 estudou detalhada

mente os três métodos e estabeleceu a comparação entre eles. 

Um modelo proposto é considerado satisfatório se repre-

sentar bem os dados experrmenta1s, mas é essencial que os par 

metros obedeçam aos efeitos térmicos estabelecidos pelas etapas 

do mecanismo. Um modelo que contenha maior número de parâmetros 

so deve ser preferido se apresentar vantagens significatlvas em 

relacâo aos do1s aspectos citados46_ 

II.7- Simulacão de um reator catalít1co de leito fixo 

Quando uma reacão exotérmica ocorre num reator catalitico 

de leito f1xo, é praticamente inevitave1 a ocorrência de um au

mento da temperatura da mistura gasosa ao longo do reator. Essa 
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variaç~o de temperatura deve ser mantida dentro de certos limi-

por raz5es de segurança. atividade do catalisador e sele-

tividade do Processo. 

Geralmente, mudanças relativamente pequenas nas var1 ve1s 

de Processo, ta1s como temperatura e concentração de entrada~ 

provocam grandes alte-ra;;;: s na temperatura do reato r i fen o 

denominado de sensit1vidade param~trica. Portanto, se não ~ to-

ma do cuidado, a temperatura pode aumentar de forma incontro1á-

ve1, ocorrendo o fen no de "burn-out" 

Procedimentos para o controle e eliminação do "burn-out"r 

critérios para a sua prediç~o e de valores crít1cos para as va

riáveis de operação estão presentes na 1iteratura62,63 

O estudo da sensitividade paramétrica é parte 1mportante 

para o projeto e operação do reator, e e normalmente realizado 

através da modelagem matemát1ca e simulação do reator. 

o modelo homogêneo é largamente util1zado para se obter 

est1mat1vas do comportamento de reatores de le1to f1xo. Admite

-se que as características do flu1do, como temperatura> pressão 

e compos1ção, var1am continuamente com a posi,ão no reator, 

O modelo heterogêneo é usado quando os grad1entes inter-

fases no reator são importantes, sendo necessárias equações de 

balanço Para a fase fluida e para o cata1lsador_ 

Podem ser utilizados modelos unid1mensional e bjdlm~nsio-

nal, dependendo do grau de sof1st1cac desejado O modelo b1-

dimensional e usado nos casos em que se necessita conhecer os 

perf1s rad1a1s de temperaturas, como nas reaç5es altamente exo

térmlcas, onde pode haver grandes diferen~as entre a temperatu-

r a da secç transversal e a temperatura do centro do 
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Tanto no modelo homogêneo como no heterog&neo p 

consideradas ou n as dispersões axiais de massa e calor Os 

efeitos de d1spersão são pequenos quando comparados com a 

fluªnc1a dos gradientes rad1ais de temperatura e compaslcio 

o modelo homog eo unidirnens1onal sem dispers al e 

equivalente ao mode1o p 1ug-flow" para reatores hornogérH:os 
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CAPiTULO III 

MONTAGEM EXPERIMENTAL 

III 1- Descricio geral da insta1ac5o experimental 

A coleta de dados cinéticos fo1 realizada em escala de 

1 aborat ór 10, em uma instalat~o exper1mental que per~ite a at1-

vaç do catalisador, o ajuste da concentra~ da m1stura rea-

gente e a obtenç dos dados exper1mentais Basicamente. a 1ns-

ta1acão consta de quatro secç s 

A pr1me1ra secção e composta pelo compressor de ar, pelos 

cilindros de hidrogên1o e nitrogên1o e Pelo sistema de aJuste e 

medida de vazão. composto pe1as vâ1vu1as redutoras de pressão, 

válvulas reguladoras de vazão e rotãmetros O ar fornece ox1g~-

para a reação~ o nitrog 10 e o hidrog 10 são uti1lzados 

na at1vacão do catallsador_ O hidrog 10 tamb é usado no sis-

tema de anâl1se 

Na segunda secc ocorre a introdução de agua e etano1 na 

corrente de ar para formar a mistura reagente_ Dois saturado-

para o etano1 e outro para a água, oPeram 1mersos em 

banhos termostáticos distintos Um terceiro banho termastáticc 

com o reator constitui a terce1ra seccão da 1nstalação 

A quarta secç_ Com-

p -se de cromat rafo a g registrador e integrador e1etr6-

n1cos, banho de gelo e f1uximetro de fi1me. 
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As quatro se-c~; s e suas interaç estão representadas 

na Figura 3.1 com 1nhas pontilhadas. 

A interação das secç: s1,2e4 permite a determ1nação 

da concentração da m1stura reagente a ser admitida no reator 

Na at1vaçio do catal1sador ocorre a 1nteraçio entre as secç5es 

III.2- Diagrama de blocos e fluxograma da 1nstalaçio exper1men 

ta 1 

O diagrama de blocos e o fluxograma da 1nstalação exper1-

mental são mostrados nas Figuras 3,1 e 3 2_ 

o 

Schulz 

v1dido 

válvulas 

ar, 

(CP) 

em 

fornecido pelo compressor 1sento de 

passa por uma coluna de síllca-gel 

. ' 01E0 1 

< CSG) , 

duas correntes cujas pressões são reduz1das 

marca 

pelas 

reguladoras de pres VRP1 e VRP2 e vazões ajustadas 

separadamente usando-se as válvulas Vi e V2 e os rotámetros R2 

e R3. Uma corrente ~ dirig1da ao saturador de etano] <STE) e a 

outra ao saturador de Eigua <STA) I 1mersos nos banhos termosta-

t1cos BT:l e BT2 A reposiçio de liquido nos saturadores é feita 

de forma intermitente através dos dispositivos DRE e DRA. A tu-

bula; após os saturadores ê aquec1da a i para evitar con-

densação Em seguida as duas correntes de ar saturado~ de eta-

no1 de agua, se unem e a vaz total de ar é medida pelo 

fluxímetro de filme FF. Antes de ser medida a vazão de ar, 

corrente passa Pelo banho de gelo BG para condensar a água, o 

etano] e o acetaldeído A compos1ção da mistura a ser a11menta-

da no reator é determinada d1rig1ndo-a diretamente ao sistema 
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de an~l1se, através do ··b~-pass·· do reator 

anal sada, a mistura e d1recionada ao reator RT, 

liTlf:?fSO no ban o termost~t1co BTR 1stura ef1uente do reator 

e conduzida ao s1stema de anâ1ise em tubulaç aqueclda 

III 3- Mater1al de construç~o da instalaç~o experimental 

As tubu1aç s e 1vu1as uti11zadas na 1nstala~ão experi-

ment ai s de aco 1noxidável AISI 304 Os saturadores e o banho 

termostát1co do reator s construídos em aço inoxid~vel AISI 

304, enquanto o reator e seus complementos são em aço lnoxidá-

ve1 AISI 316 

Os banhos termostáticos dos saturadores são iso ados com 

po1iuretano 

III 4- Sistema de ai1mentar;:ão de etano] e agua 

A 1ntrodur;: de etanol e de agua na corrente de ar ~ fe1-

ta fazendo-se passar o ar atravEs de do1s dispositivos~ denorni-

nados saturadores, um deles contendo etanol e o outro água. Ao 

atravessar os saturadores, que estão 1mersos em banhos termas-

táticos, as correntes de ar se saturam de etano1 ou 

do-se em seguida para formar uma ~nica corrente, que ~ d r1gida 

ao sistema de aná11se, onde é determinada a sua compos1ç 

O ajuste das concentrações de etano1 e água, desejadas na 

al1mentac e feito variando-se as temperaturas de cada um dos 

banhos termostàt1cos 
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III .4 1- Saturadores 

Os saturadores 

constituídos de 

para etano1 e para ~gua sio id ticos. 

ro tubos ligados em série~ recheados com 

esferas de vidro para facilitar o contacto entre as fases, 

aparas de aço inoxidável na parte superior para evitar o arras

te de gotas de lÍquido. Nos tubos de entrada e saída da mistura 

gasosa, são colocadas telas de aço inoxidável para evitar entu

pimento pelas esferas de vidro. 

Cada saturador e sua serpentina de pré-aquecimento e 

imerso em banho termostático. 

III.4.2- Banhos termostáticos dos saturadores 

Os banhos termostáticos também são idênticos e têm os 

mesmos sistemas de aquecimento e controle de temperatura Têm 

capac1dade de 25 litros e usam água como fluido t i co, A agi-

tação, para homogeneizar a temperatura do banho, é feita com 

borbulhamento de ar compr1mido, usando tubos de cobre de 1/8" 

de diâmetro, dispostos de forma a promover mov1mento circular 

da água. 

O aquecimento dos banhos é feito usando-se resistências 

rl e i me 

ratura e 

de 110 V e potência de até ikW. O controle de tempe-

feito por um termômetro de contacto elétr1co, marca 

Precision, conectado a um controlador liga-desllga da marca En

gro, com relê auxiliar, apresentando uma precisão de ±0,10C 

A alimentação de etanol e água é feita na entrada do pri-

meiro est io de cada saturador 
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o aJuste das concentraç s de etano1 e água deseJadas na 

corrente de a_1 imentaç é feito pela seleção conven te da 

temPeratura de operaçio de cada um dos banhos termostát1cos 

III 5- Reator 

Para se obter dados c1n2t1cos confiáveis: o reator deve 

ser projetado de modo a evitar a ocorrªnc1a de caminhos prefe-

renciais e efeitos difusivcs. Para maior simp1lcidade no trata

mento dos dados, deve-se operar o reator isotermicamente 

o reator ut1lizado apresenta dimens s e razão diâmetro 

do reator/diámetro da partícula adequados para se evitar 

existénc1a de caminhos preferencials. Para que a transferência 

de calor e massa, intra e interfase, nio sejam limitantes do 

processo~' além de se utilizar partículas de catalisador de ta-

manha pequeno, é 1mportante que se OPere o reator com altas ve-

1oc1dades dos gases 

A esco1ha de reator do txPo integral deve-se ao fato 

oxidação de etanol a acetaldeído ser uma reaç 

s1m, conversões altas são esperadas. 

III 5 1- Detaihes de construção 

o reator tubular contém no seu interior um tubo cone 

da 

as-

trico de menor diámetro por onde é introduzido o termopar para 

1evantamento do perfil axia1 de temperatura O reator opera na 

POSlÇ vertical e o fluxo de reagentes e produtos ~ ascenden-

te Possui di tro 1nterno de 9,4 mm e comprimento de 78mm o 
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diâmetro Det:a1h s as 

s do reator sio encontrados na refer c:1a 1 

o reator da. m stura 

reagente são 1mersos em banho termostât1co de sa1s fundid s. 

III 5 2- Banho termostat1co do reator 

o banho termostát1co do reator possui volume de 2;8 

tros e tem como fluido térmico uma mistura de sa1s fundidos com 

a seguinte formu1a:ão19 7% de nitrato de s 10, 40% de nitr1to 

de sód1o e 53% de nitrato de potássio, em massa. Essa mistura 

funde-se a aprox1madamente 170°0, podendo operar a temperaturas 

de até dev1do à sua estabilidade qu1m1ca e ba1xa pressão 

de vapor nessa temperatura. A mistura apresenta também boas 

propriedades de transferência de calor 

O aquec1mento do banho é fe1to através de duas res1st 

C laS tipo cartucho, com diâmetro de 16 mm, compr1mento de 180 

mm e pot c1a de 200 W a 110 V. 

O controle de temperatura é feito por um contro1ador ele-

trônico tipo 11ga-des1iga com retrocesso, marca Bitr~c, fabri-

cado por Hartman e Braun do Brasil O controlador é montado com 

relê auxiliar de contacto duplo, com Tr1ac para ajuste de po-

ténc1a, Permitindo operar com correntes e12trlcas de até 15 A. 

0 sensor de temperatura do SIStema de controle e um ter

mopar de ferro-constantan de i mm de diàmetro, colocado prÓximo 

resistênc1a de aquecimento A temperatura do banho é medida 

por um termopar idêntico ao sensor, 1nstalado prÓx1mo ao rea-

tor. O banho de sa1s fundidos opera com oscila~ão de temperatu-



ra de ±0, na região próxima ao reator 

O banho termostático é vigorosamente agitado, Por is 

"impelers" montados em eixo de aço inoxidável~ com ve1ocidade 

de rotaç aprox1mada de 600 rpm 

III.5 3- Sistema de leitura e acompanhamento da temperatura 

no interior do reator 

Para se garant1r que o reator opera em condições conside-

radas isotérmicas$ é neces io que se acompanhe a temperatura 

no interior do reator e a variaç~o axial de temperatura ao lon-

go do mesmo. 

A determina<;: do perfll de temperatura do reator é feita 

deslocando-se um termopar ao longo do poço instalado 1ongitudi-

nalmente no inter1or do reator, em todo o comprimento do leito 

catal:it1co 

O termopar utilizado é de ferro-constantan, de 1 mm de 

di tro, ligado a um ponto frio de gelo e ua em equilíbrio e 

a um m1livoltimetro digital modelo 045, fabricado por Equ1pa-

mentos C1entificos do Brasil. 

III 6- Sistema analítico 

O sistema analítico compÕe-se de válvula de amostragem 

( VA) , c romat rafo de condutividade térmica <CCTl, registrador 

e 1ntegrador eletrôn1cos \RG e ITl, permitindo rapidez, preci-

são e reprodutibilidade das med1das, características fundamen-

tais na coleta de dados experimentais 
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III.6 1- lvula de amostragem 

A amostragem da corrente gasosa para anái1se e feita utl-

1izando-se uma vâ1vu1a aquecida de 6 vias, com anéis de vedação 

de borracha de si11coru:, construída em aço inox:idávelf com "]o~ 

OP de 2 ml O sistema de amostragem é mantido a para 

evitar condensação 

III 6 2- Cromatógrafo a gás 

Utlliza-se um cromatógrafo a gás, modelo CG 35375, fabrl

cado por Instrumentos Científicos CG Ltda, com detector de con

dutividade térmica. 

A escolha conveniente da coluna cromatográfica e das con

diçÕes de operação permite a obtencão de boa separação dos com

ponentes da mistura e um tempo adequado para a análise 

A coluna cromatográfica utilizada é feita de aco inoxid 

vel, com 3,65 m de compr1mento e 1/8" de diâmetro, recheada com 

Porapak-Q A coluna usada como refe cia é uma peneira mo1ecu-

lar de 2 m de comprimento e 1/8" de diâmetro. 

A energ1a elétrica fornec1da ao cromatógrafo é estabill-

zada em 110 V, utilizando-se um estabilizador de tensão fabri-

cado por Ita1vo1t, com potência de 3 kW a 110 V 

Corno gás de arraste, o cromatógrafo utiliza hidrogênio 

ultra-puro, fornecido pelo Laboratório de Hidrogênio-Unicarnp 

III.6.3- istrador e integrador eletrônicos 



51 

Os cromatogramas são obtidos at de um registrador 

potenci trico de um cana1, modelo SRG-GC. As áreas dos picos 

e a composição da amostra são calculados pelo integrador ele

trônico programável marca Hinigrator, modelo 23000-ii. 
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CAPiTULO IV 

TÉCNICA EXPERIMENTAL 

IV< 1- Introduc 

Para que os dados cinét1cos coletados possam ser analisa

dos em conjunto com os da 1iteratura1k é essencial que as con

dições experimenta1s com respeito ao leito catalitico e às fai

xas de operação sejam as mesmas. 

O catalisador, as técnicas empregadas para a sua ativaçic 

e para a montagem do leito catalitico são os mesmos utilizados 

por Maciel Filhoi< Também os valores de temperatura, os inter-

valos de r molar de reagentes na alimentaç~o, e a menor va-

zão de reagentes utilizados são as mesmos, 

Os valores dos p 

tro de intervalos onde n 

ros operacionais 

há oc: c1a de reaç 

ou limitações por transferência de calor e massa< 

A Tabela 4<1 mostra as fa1xas de operac 

coletados os dados cinéticos< 

adotados den-

secund 1as 

em que 



Tabela 4.1 

Faixas de opera~ão para coleta 

dos dados cinéticos 

Temperatura <T): 180, 200, 225, 240 (OC); 

Tempo espacial modificado (W/F): 1,2-12 (g de catali-

sador.min/Nl de mistura reagente); 

Razão molar ar/etanol na alimenta~ão <R>: 4,5-21,9; 

Razão molar água/etano! na alimentação <Ra): 0,14-1,40. 

IV.3- Mistura reagente 

53 

A mistura reagente é constituída de ar, etanol e água. O 

ar proveniente do compressor isento de Óleo é seco numa coluna 

de sílica-gel O etano] é fornecido por Merck e contém 1,6% mo-

lar de água e 98,4% molar de etana1 A água utilizada é prev1a-

mente tratada com carvão ativado e deionizada. 

IV.3.1- Ajuste da compos1ção 

As concentraç5es de agua e etanol na mistura reagente sio 

aJustadas variando-se as temperaturas dos banhos termostáticos 

de cada um dos saturadores, de modo que as pressões de vapor 

sejam compativels com as concentrações d a das As vazões das 

correntes de ar que entram nos saturadores são ajustadas sepa-
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radamente, utilizando-se os rotâmetros R3 e R4 mostrados na Fi

gura 3.2. 

As duas correntes que saem dos saturadores unem-se em li-

nha, e a composição da mistura resultante, constituída de ar, 

etanol e água, é determinada fazendo-se uma derivação antes do 

reator e encaminhando-a diretamente ao cromatógrafo para análi

se. 

As temperaturas dos banhos termostáticos são ajustadas 

por tentativas, o que torna o método demorado, principalmente 

quando é necessário mais de um saturador. 

A operação de ajuste da concentração da mistura reagente 

é realizada abrindo-se as válvulas VRP2, V2, V3, V4, V6, V7, 

V8, V9, V10, V12 e V13, mostradas na Figura 3.2, mantendo-se as 

demais fechadas. 

IV.4- Leito catalítico 

o leito catalítico é composto de 0,5 g de catalisador e 

2,9143 g de aço 1noxidável, numa relação volumétrica inox/cata

lisador aproximadamente igual a 0,7. O aço inoxidável é utili

zado como diluente, auxiliando na obtenção de condições isotér-

pois a dilui,ão do Jeito diminui o calor liberado pela 

rea~ão por unidade de volume 

O leito é fixo, possui 2,23 em de comprimento e porosida

de igual a 0,4 Devido à existência do po~o para medida de tem

peratura, a secção transversal do leito é de forma anular. 

IV 4.1- Catalisador 
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Usa-se o catalisador de oxidação de metanol, composto de 

óxidos de ferro e molibdênio, fornecido pela Perstorp do Brasil 

Indústria e Comércio Ltda. 

As partículas de catalisador e de aço inoxidável utiliza

das possuem tamanho médio de 1 mm. O catalisador é poroso e tem 

forma irregular. Outras características do catalisador são 

apresentadas na Tabela 4.2 <análise por difração de raios-X 

realizada por INT-RS nQ 099/85, análise química por SEST/DAT

RS nQ 100/85 e demais características obtidas da referência 

n91). 

Tabela 4.2 

Características do catalisador 

Esfericidade: 0,54 

Densidade da partícula: 0,93 g/cm3 

Volume total de poros: 0,547 cm3/g 

Área superficial (por B.E.T.): 21,6 m2/g 

Fases cristalinas (por difração de raios-Xl: Ho03, Ho9026 e 

Fe2<Ho04l3 

Composição (por análise química) <Y. em peso>: 12,89Y. Fe203 

86,51Y. Ho03 

IV.4.2- Montagem do leito 

A montagem do Jeito é feita fixando-se as partículas en-

tre duas placas circulares de aço inoxidável, perfuradas e 
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ajustáveis. O poço do termopar serve como guia para o posicio-

namento das placas. Uma das placas delimita a parte superior do 

leito e sua posição é determinada pelo apoio em uma secção de 

tubo de aço inoxidável. A outra placa suporta a parte inferior 

do leito e é fixada com enchimento de lã de vidro silanizada, 

que atua também como distribuidor de fluxo. 

Antes da montagem do leito catalítico, as partículas são 

misturadas num tubo de ensaio a fim de se obter uma distribui

ção uniforme do diluente. 

IV.5- Ativação do catalisador 

A ativação do catalisador é realizada no próprio reator. 

O leito catalítico montado é usado na coleta de dados sem que 

nenhuma alteração seja feita. 

A ativação é feita a 3oooc, com passagem de ar à vazão de 

30 ml/min durante 15 horas, seguida de purga com nitrogênio e 

passagem de hidrogênio a 100 ml/min durante duas horas. é feita 

nova purga com nitrogênio e passagem de ar a 30 ml/min durante 

22 horas. 

Para se testar a influência da etapa de ativação no de

sempenho do catalisador, alguns pontos experimentais foram co

letados com o catalisador sendo ativado somente passando-se ar 

durante 22 horas, com vazão de 30 ml/min, a 300°C. Com as de-

mais condições fixadas, comparou-se os valores de grau de con

versão obtidos com o catalisador sendo ativado pelas duas ma

neiras. 
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IV.6- Coleta dos dados 

A coleta dos dados cinéticos é feita dirigindo-se a mis

tura reagente, com a composição e vazão desejadas, ao reator. A 

temperatura do reator é previamente selecionada e controlada 

pelo banho termostático. 

A composição da corrente de saída do reator é acompanhada 

dirigindo-a ao sistema de análise. 

Usualmente o reator opera continuamente, entretanto, 

quando são necessárias interrupçÕes na coleta dos dados, inter

rompe-se o fluxo da mistura reagente e passa-se ar pelo reator. 

IV.6.1- Acompanhamento do grau de conversão e reprodutibilidade 

O grau de conversão é acompanhado ao longo de cada expe

rimento realizado. Considera-se atingido o estado estacionário 

quando são conseguidos valores dentro de um desvio de ±1~. sem 

tendência crescente ou decrescente. O tempo necessário para a 

estabilização é cerca de 6 horas. 

Após cada conjunto de dados coletados é repetida a coleta 

para uma condição já realizada, escolhida aleatoriamente, a fim 

de se verificar a reprodutibilidade. 

IV.6.2- Medidas de vazão e temperatura 

Para cada experiência realizada são feitas medidas de va

zão e de temperatura ao longo do leito catalítico. 
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A vazão da mistura reagente é determinada medindo-se a 

vazão da fração não condensável da corrente que sai do reator. 

A mistura que sai do reator passa por um tubo em forma de U, 

imerso no banho de gelo e segue para o fluximetro de filme, 

onde é medido o tempo de deslocamento de um volume conhecido de 

gás. A vazão é corrigida levando-se em conta a temperatura, a 

pressão atmosférica e as pressões de vapor da água, etanol e 

acetaldeído. 

A temperatura do reator é medida ao longo do leito cata

lítico deslocando-se o termopar através do poço. 

IV.7- Condições de operação do cromatógrafo 

O cromatógrafo foi operado nas seguintes condições: 

a) temperatura da coluna: 140°C 1 

b) temperatura do detector: 218°C; 

c) corrente do detector: 150 mA; 

d) nível de ruído: <10; 

e> temperatura do vaporizador.: 130°C, 

f) vazão de gás de arraste: 30 ml/min; 

g) temperatura da válvula de amostragem: 105°C. 

A Figura 4.1 mostra um cromatograma típico, representan

do uma análise da mistura efluente do reator. 
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Figura 4.1 

Representação de um cromatograma típico 

Velocidade do papel: 0,25 in/min 

Fundo de escala no registrador: 2 mV 
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CAPiTULO V 

RESULTADOS EXPERIMENTAIS 

V_1- Programa~ão da coleta de dados 

Na coleta preliminar de dados observou-se que, embora a 

dilui~ão dos reagentes com água diminuísse o grau de conversão 

de etanol a acetaldeído, a curva de tempo espacial modificado 

(W/F) versus grau de conversão <X> tinha o mesmo aspecto notado 

para o reator operando com etanol anidro, para valores de tem

peratura e razão molar ar/etanol na alimenta~ão dentro da faixa 

explorada na literatura1 

Este fato fez com que se programasse coletar a maior par

te dos dados usando-se apenas um valor de razão molar ar/etanol 

(R l ' e variando-se a razão molar água/etanol <Ral na alimenta-

~ão_ Pelo grande número de parametros de opera~ão a ser varia

dos, a coleta dos dados explorando-se toda a faixa de razão mo

lar ar/etanol e de tempo espacial modificado (W/Fl, para cada 

valor de razão molar água/etanol e temperatura, dispenderia 

muito tempo e não se acrescentaria informa~ões relevantes. 

A maioria dos dados foi obtida com valores de razão molar 

ar/etanol em torno de 10. Este valor foi escolhido por ser in-

termediário aos utilizados por Maciel Filho1_ Valores menores 

dificultam a coleta dos dados, pois apresentam o perigo de 

"burn-out", e valores maiores representam concentrações muito 
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baixas de etanol, inviáveis industrialmente. Apesar disso, al

guns dados foram coletados para outros valores de R. 

Tanto os valores de razão molar ar/etanol como os de tem

po espacial modificado utilizados se encontram dentro dos in

tervalos onde não ocorrem reações secundárias ou efeitos difu-

si vos, conforme critérios de escolha apresentados no Capítulo 

IV. 

Os valores de temperatura utilizados foram os mesmos da 

literatura1, para permitir a análise conjunta dos dados cinéti

cos. 

Explorou-se valores de razão molar água/etanol entre 0,14 

e 1,40. O maior valor foi limitado pela instalação experimen

tal, que impossibilitava a obtenção de concentrações mais altas 

de água. 

V.2- Isotermicidade do reator 

Em cada corrida experimental foi determinado o perfil de 

temperatura do leito catalítico. Em todas as situações notou-se 

alguma diferença de temperatura ao longo do reator, sendo que o 

maior valor foi sempre registrado no início do leito. 

O perfil de temperatura variou de acordo com os valores 

de vazão de reagentes, concentração de etanol e de água na ali-

mentação, e temperatura empregados. Para maiores concentrações 

de água na mistura reagente, fixadas as demais condições, ob

servou-se uma pequena atenuação no perfil de temperatura. 

As diferenças de temperatura verificadas no leito foram 

sempre menores que 2% do maior valor registrado, sendo que a 
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maior delas correspondeu à situação de temperatura elevada, 

baixas concentrações de etanol e água e altas vazões de reagen

tes. 

De acordo com estas observações, considerou-se que o rea

tor operou isotermicamente durante a coleta dos dados cinéti

cos. 

V.3- Seletividade e estabilidade do catalisador 

Não foram notadas alterações na seletividade e na estabi

lidade do catalisador quando se adicionou água na mistura rea

gente. Nas faixas de operação utilizadas, não houve formação de 

outros produtos além de acetaldeído e água. 

Em temperaturas maiores do que 240°C, principalmente para 

os valores mais altos de relação molar ar/etanol, a produção de 

dióxido de carbono ocorreu mesmo com a adição de água na ali

mentação. 

A estabilidade do catalisador também não sofreu altera

çÕes. O catalisador se manteve estável com 820 horas de uso 

contínuo. 

V.4- Reprodutibilidade dos dados 

Após a obtenção de um conjunto de dados a uma temperatura 

fixa, uma das condições, escolhida aleatoriamente, era repetida 

para testar a reprodutibilidade. 

Para esta repetição as condições de vazão e composição da 

mistura reagente eram novamente ajustadas. As diferenças obser-



63 

vadas entre os valores de grau de conversão obtidos nas duas 

situações ficaram dentro da faixa de ±2Y., mostrando que os re-

sultados experimentais apresentam uma boa reprodutibilidade. 

V.5- Influência da etapa de ativação 

Alguns pontos experimentais foram repetidos com o catali-

sador sendo ativado apenas com a passagem de ar, como descrito 

no Capitulo IV. Os valores de grau de conversão obtidos com o 

catalisador ativado pelos dois modos apresentaram diferenças 

que ficaram dentro da faixa de ±2Y.. 

Isso indica que a ativação do catalisador apenas com a 

etapa de oxidação apresenta os mesmos resultados da sequência 

oxidação-redução-oxidação. 

V.6- Dados experimentais obtidos 

Na Tabela 5.1 são apresentados os dados experimentais co-

letados. Nela constam os valores de temperatura (T), razão mo-

lar ar/etanol <R) e razão molar água/etanol <Ra) na alimenta-

tempo espacial modificado (W/F) e grau de conversão de 

etanol <Xl obtidos. A vazão total na entrada, F, é expressa em 

Nl/min, que e a vazão medida em condições padrão de temperatura 

e pressão <1 atm e 273,15 Kl. Também são apresentados os valo

res dos desvios-padrão associados a R, Ra, W/F e X. 

Para o primeiro ponto da Tabela 5.1 a fração molar de 

etanol é igual a 0,0875; de água, 0,0230; de oxigênio, 0,187, e 

de nitrogênio, 0,703. 
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Os desvios-padrão foram calculados pela equação: 

N-1 
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15.1) 

onde ~ é a grandeza medida, ~i o valor experimental de ~. ~ a 

média aritmética dos valores de ~i• e N o número de medidas ex-

perimentais de ~; levando-se em conta as várias medidas obtidas 

ao longo de cada corrida experimental, depois de atingido o es-

tado estacionário. 

A pressão considerada no reator é de 0,94 ± 0,01 atm e a 

massa de catalisador <Wl utilizada é de 0,5000 g 



T R 

(OC) 

10,17 
9,793 
10,01 
9,883 
9,884 
10,42 

180 12,11 
10,48 
10,62 
17,27 
10,10 
20,27 
20,78 
4,551 

9,676 
10,14 
11,08 

200 9,660 
9,885 
9,884 
10,17 
4,981 

10,06 
10,26 
9,807 

225 21,89 
9,890 
10,13 
10,94 

5,215 
12,15 

240 9,604 
9,874 
9,370 
9,670 

Dados experimentais obtidos 
Massa de catalisador=0,5000 9 
Massa de diluente=2,9143 9 
Pressão=0,94 ± 0,01 atm 

O" R R a O"Ra W/F O"w!F X 

( *) 

0,2000 0,263 0,00797 2,06 0,00504 0,03246 
0,1261 0,266 0,00520 5,00 0,00816 0,06748 
0,1629 0,260 0,00173 7,47 0,0100 0,1045 
0,1679 0,291 0,00907 9,88 0,0100 0,1237 
0,08940 0,6H~ 0,0465 1,40 0,00568 0,02448 
0,08940 0,654 0,0465 4,03 0,00568 0,06120 
0,1836 0,633 0,0294 10,3 0,0183 0,1308 
0,5632 0,698 0,0300 11.2 0,00557 0,1184 
0,5302 1,40 0,0694 7,78 0,0721 0,08929 
0,3785 1.68 0,0323 10,5 0,0400 0,1442 
0,3062 0,656 0,0318 10,3 0,0161 0,1147 
0,1829 1,10 0,0517 10,7 0,0173 0,1822 
0,2452 1.34 0,0236 11.0 0,0252 0,1823 
0,1738 0,396 0,0829 10,4 0,110 0,06566 

0,3451 0,247 0,0171 7,94 0,0205 0,2780 
0,09373 0,236 0,00356 4,19 0,0386 o. !881 
0,1095 0,315 0,00419 1.45 0,00141 0,08195 
0,1137 0,685 0,0255 12,2 0,0482 0,3002 
0,07501 0,671 0,0356 1,17 0,00300 0,05939 
0,05290 0,769 0,0257 3,61 0,0104 o. 1416 
0,4187 0,646 0,0438 3,52 0,0107 o, 1463 
0,3051 0,339 0,0239 3,58 0,0379 0,09528 

0,1746 0,590 0,00495 4,69 0,00848 0,3914 
0,1139 0,284 0,00924 1.45 0,00252 0,1887 
0,3436 0,650 0,0252 10,6 0,0782 0,5718 
0,1343 o. 143 0,00693 1.70 0,00100 0,3128 
0,4073 0,249 0,0207 1.31 0,00360 0,1690 
0,06667 0,241 0,00565 1,36 0,00100 o, 1766 
0,3755 0,319 0,0173 2,01 0,00436 0,2448 

0,09891 0,493 0,0108 10,6 0,0287 0,6129 
0,1168 0,461 0,0220 10,5 0,0265 0,8357 
0,1771 0,221 0,0104 2,07 0,00265 0,3877 
0,05160 0,680 0,0151 2,09 0,00265 0,3465 
o, !849 0,577 0,00651 5,56 0,0129 0,5945 
0,3345 1.23 0,0960 2,04 0,0152 0,3093 

<•l g de catalisador.min/Nl de mistura reagente 

65 

O"x 

0,0009550 
0,0009681 
0,001943 
0,003071 
0,0002392 
0,0006090 
0,001514 
0,002511 
0,0007834 
0,001818 
0,0009907 
0,0007561 
0,001950 
0,0009860 

0,001118 
0,0005941 
0,0003189 
0,002700 

I 0,0003671 
0,00004609 

1 o.oo648s 
I o,oo482t 

0,002432 
0,001513 
0,005947 
0,003253 
0,004361 
0,002586 

I o.ooo5483 
j I 

0,01578 
0,004158 
0,0007211 
0,0006767 
0,002291 
0,004520 I 
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CAPiTULO VI 

ANÁLISE DOS DADOS CINéTICOS 

Os dados cinéticos coletados foram juntados aos dados da 

1iteratura1 e tratados pelo método integral. PropÔs-se um meca-

nismo de reação, obteve-se a equação da taxa e ajustou-se os 

parâmetros usando-se os métodos dos mínimos quadrados e da má-

xima verossimilhança. 

VI.1- Mecanismo de reação 

A equação química 

+ + (6.1) 

representa a reação entre o etanol e o oxigênio, formando ace-

taldeído e água. De acordo com as observações experimentais es-

sa é a única transformação química que ocorre quando, dentro 

das condiçÕes de operação utilizadas, etanol e ar são colocados 

na presença do catalisador de Fe-Mo. 

O mecanismo de reação proposto para descrever a cinética 

da oxidação de etanol a acetaldeído sobre catalisador de Fe-Ho, 

com a presença de água na alimentação, foi elaborado de acordo 

com a proposta de Temkin5 e é apresentado na Tabela 6.1. 
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Tabela 6.1 

Mecanismo de reação proposto para a oxi-

dação de etanol a acetaldeído sobre ca-

talisador de Fe-Mo 

Etapas N(1) N(2) 

1 CH3CH20H + Z.02 --> CH3CHO + H20 + z.o 1 1 

2 02 + z ~ Z.02 112 o 

2' : 2 Z.O ~ z + Z.02 1/2 1 

3 : CH3CHO + Z ~ Z.CH3CHO o 1 

4 : Z.CH3CHO + H20 ----.... CH3CHzOH + z.o o 1 

Rotas de reaç:ão 

N<1L CH3CH20H + 1/2 02 - CH3CHO + H20 -
N(2l: o= o 

O mecanismo é composto por duas rotas de reação. A rota 

N<i>.descreve a reação química entre o etanol e o oxigênio, e a 

rota N(2) é uma rota vazia. Cada rota é uma combinação de cinco 

etapas, isto é, a soma das etapas multiplicadas por seus núme-

ros estequiométricos. 

Admite-se que as etapas 1, 2 e 4 são lentas e irreversi-

veis, que a etapa 2
1 

é irreversível e muito rápida, e que a 

etapa 3 está em equilíbrio. O sítio ativo sobre a superfície do 

catalisador é simbolizado por Z, e Z.i representa a espécie i 
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adsorvida em Z. 

único 

etanol 

SupÕe-se que o oxigênio é molecularmente adsorvido em um 

sítio ativo, e reage na superfície do catalisador com o 

da fase gasosa, formando acetaldeído e água na fase ga-

sosa, e o sítio ativo ocupado por um átomo de oxigênio. 

Dois átomos de oxigênio adsorvidos em dois centros ativos 

vizinhos reagem formando oxigênio molecular adsorvido em um 

centro ativo e regenerando o outro. A rea~ão, mostrada na etapa 

2~ é considerada rápida e, portanto a fra~ão de sítios ativos 

ocupados por oxigênio atômico é desprezível. 

A etapa 2 representa a intera~ão entre o oxigênio da fase 

gasosa e um sítio ativo. O oxigênio choca-se com a superfí

cie, formando um sítio ativo ocupado por um oxigênio molecular. 

SupÕe-se que parte do acetaldeído produzido através da 

etapa 1 é adsorvido, ficando em equilíbrio com o acetaldeído da 

fase gasosa, conforme a etapa 3. A etapa 4 representa a rea~ão 

da água da fase gasosa com o aceta1deído adsorvido, for

mando um oxigênio atômico adsorvido e etano] na fase gasosa. 

VI.2- Equação da taxa de rea~ão 

Deduziu-se a equa~ão da taxa de rea~ão a partir do meca

nismo proposto, seguindo-se a metodologia de Temkin5. 

A taxa da reação global é igual à soma das taxas ao longo 

das rotas de reação, ou seja: 

r = r<1J + r<2). (6.2) 
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No estado estacionário, a taxa global é determinada pelas 

taxas das etapas ao longo das rotas de reação. A taxa de uma e-

tapa s é a soma das taxas da etapa ao longo de cada rota, que 

é a condição de estado estacionário, dada por: 

p 
r s = L, Vs ( P ) . r ( P ) ' 

p=1 
(6.3) 

onde rs é a taxa da etapas, Vs(p) o número estequiométrico da 

etapa s ao longo da rota p, r<Pl a taxa da reação ao longo da 

rota p, e P o número de rotas de reação. 

Aplicando-se a condição de estado estacionário para as 

etapas 1, 2 e 4, tem-se: 

ri = r ( 1) + r<2> = ki.PA.CZ.BJ, (6.4) 

r2 = 1/2.r<1l = k 2 .Pa.EZJ, (6.5) 

r4 = r<2l = k4.PD.CZ.CJ, (6.6) 

onde A, B, C e D representam respectivamente: etanol, oxigênio, 

acetaldeído e água, Pi é a pressão parcial da espécie i, CZJ é 

o número de sítios ativos livres dividido pelo número total de 

sítios ativos, CZ.iJ é o número de sítios ativos ocupados pela 

espécie química i dividido pelo número total de sítios ativos e 

kj é a constante da taxa da etapa j. 

Para a etapa de equilíbrio: 

onde K3 é a constante de equilíbrio de adsorção da etapa 3. 

Fazendo-se o balanço de sítios ativos, considerando-se o 

número de sítios ativos ocupados por oxigênio atômico <Z Ol 

desprezível, tem-se: 



[ZJ + [Z.BJ + [Z.CJ = 1. 
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(6.8) 

Resolvendo-se o sistema constituído pelas equações 6.4 a 

6.8, obtém-se: 

[ZJ = (6.9) 

Como a variação da energia livre de Gibbs para a rota va

zia r<2> não é favorável à reação, considera-se r<2><< r<1>, e 

a equação 6.2 torna-se: 

r= r<1>. (6.10) 

Substituindo-se a equação 6.9 na equação 6.5 e conside

rando a equação 6.10, chega-se a: 

r = (6.11) 

que é a expressão da taxa da reação em função das pressões par

ciais das espécies presentes na reação e dos parâmetros k1, k2, 

K3 e k4, a serem estimados. 

Considerando-se comportamento ideal dos gases e a este

quiometria da reação, aplicando a definição de grau de conver

são 

njo - nj 

njo 
16.12) 

onde Xj é o grau de conversão da espécie j, njo é o número de 

moles inicial de j e nj é o número de moles de j após a reação; 

e assumindo que o ar compÕe-se de 21% molar de oxigênio e 79X 

molar de nitrogênio, tem-se que: 
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(1-Xl.P 
PA = (6.13) 

s 

(0,21 .R - 0,5.Xl.P 
PB = (6.14) 

s 

X.P 
PC = (6.15) 

s 

<X + R a). P 
PD = (6.16) 

s 

onde S = 1 + 0,5.X + R + Ra, X é o grau de conversão de etano1 

e P a pressão total. 

Substituindo-se as equaçÕes 6.13 a 6.16 em 6.11, obtem-se 

a equação da taxa da reação em função das variáveis medidas ex-

perimenta1mente: concentrações de entrada no reator <R e Ra), 

grau de conversão de etano1 <X> e pressão total <P>, ou seja: 

[2.k 1.k 2.<1-Xl.l0,21.R-O,S.XlJ.P/S 

r = ----------------------------------------------------- (6.17) 
kj. <1-Xl + 2 k2. <0,2!.R-O,S.Xl + K3.k 4.X. (X+Ral .P/5 + kj.KJ.X. (1-Xl .PIS 

VI.3- Ajuste dos parámetros da equação da taxa 

VI.3.1- Modelo matemático 

Do balanço de massa para um reator tubular isotérm1co com 

escoamento empistonado, em regime permanente, tem-se 

onde F~ é a vazão molar de etano1 na entrada do reator, X o 

grau de conversão de etanol, (-rA) a taxa de consumo de etanol 
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por unidade de massa de catalisador e W a massa de catalisador. 

Sabendo-se que: 

(6.19) 

onde rA é a taxa de reacão de etanol e VA o coeficiente este-

quiométrico do etanol; e integrando-se a equação 6.18, tem-se: 

w 
(6.20) 

F~ 

Invertendo-se a expressão da equacão da taxa (equacão 

6.17) e resolvendo-se a integral, sabendo-se que: 

F~= ~A-F, e 

~A= 1/(R+Ra+1), 

( 6. 21> 

(6.22) 

onde ~A é a fracão molar de etano! e F a vazão molar total de 

alimentação, obtém-se: 

; =- <A11Czl.@,s.X + <C2+0,5.C1l.ln !1-Xtc1j - <A 2 1Czl.~,S.X + <Cz+O,Sl.ln <1-X3 -

<A3/<Cz.<C1-1ll. fRa.fc,.ln U-XICtl- ln !1-X~ + <Ct-il.X + <Ctl2.Jn <1-XICtl- In <1-X~ -- \ ..1 

<A 4 1Czl.~- C1.Jn U-XIC 1 ~ <6.23> 

onde Ai = 1/<k 2 .P>. (6.24) 

A2 = 1/<kt.Pl, (6.25) 

A3 = K3 .k 4 /<k 1 .k 2 l, (6.26) 

A4 = K3/k2, (6.27) 

c1 = 0,42.R, 

c2 = R+Ra+1. 

A equacão 6.23 é o modelo matemático que, aplicado ao 

conjunto de dados experimentais <X, R, Ra e W/F), permite esti-
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VI.3.2- Dados experimentais 

O conjunto de dados experimentais utilizados para se es

timar os parâmetros da equa~ão 6.23 é composto pelos dados ob

tidos neste trabalho, apresentados na Tabela 5.1, e pelos dados 

apresentados no Anexo 1. Como os valores dos desvios-padrão, 

necessários para o ajuste, não são conhecidos para os dados da 

literatura1, foi-lhes atribuído valores levando-se em conta os 

desvios médios apresentados pelo autor. Os desvios-padrão, nes-

foram tomados como uma percentagem do valor medido. 

Para X, tomou-se 1Y., para R, 5Y., e para W/F, 3Y.. Os valores de 

Ra foram tomados iguais a zero. 

O reator considerado no modelo matemático é isotérmico, 

portanto, os parâmetros cinéticos são estimados separadamente 

para cada conjunto de dados à mesma temperatura. 

VI.3.3- Método de ajuste 

Como o modelo, representado pela equa~ão 6.23, é linear 

em rela~ão a A1, A2, A3 e A4, estes foram os parâmetros estima

dos para, em seguida, utilizando-se as equacões 6.24 a 6.27, 

obter-se os parâmetros cinéticos. 

Os métodos da máxima verossimilhan~a e dos mínimos qua

drados foram utilizados para a estima~ão dos parâmetros. 

O método da máxima verossimilhan~a assume que os desvios

-padrão de todas as variáveis são diferentes de zero e diferen-
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tes entre si e consiste em maximizar, em relação aos parâmetros 

A1, A2, A3 e A4 , a função de máxima verossimilhança, dada por: 

1 1 ' ~;,_,, ,, (R cRi >2 !RacRai >2 <Wh ,_.,, •'j 
L = exp -o,s.Z + + + ,{6.<'8) 

!L' .77J2N n O"~i .O"zi i=! !O"X· )2 (O"Ri )2 !O"Ra )2 !O"W/F i )2 1 1 
i=! 

estando os pontos a serem ajustados relacionados por uma função 

ponde à função dada pela equação 6.23. 

A max1mização da função L corresponde a minímização da 

função H, dada por: 

----+ (6.29) 

A 1\ A A. 

onde N é o número de pontos experimentais; X, R, Ra e W/F são 

as variáveis medidas, X, R, Ra e W/F são os valores calculados 

culados pela equação 5.1. 

O método dos mínimos quadrados é um caso particular deste 

rente de zero e igual para todos os pontos experimentais. 

Para se obter a estimativa dos parâmetros foi utilizado 

um programa computacional desenvolvido por Guirardello61_ O 

programa utiliza o método da máxima verossimilhança, com o mo-

delo colocado na forma implícita; a resolução do sistema de 

equações é feita de forma simultânea e o método iterativo uti-

1izado é o de Britt e Luecke65_ O cálculo das derivadas neces-

sárias no método de ajuste é feito numericamente e são calcula-
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dos os desvios-padrão para cada parâmetro estimado. 

VI.4- Resultados 

As Tabelas 6.2 e 6.3 apresentam os valores dos parâmetros 

cinéticos estimados pelo método da máxima verossimilhança e dos 

mín~mos quadrados, para as quatro temperaturas. Também são 

apresentados os desvios-padrão associados a cada parâmetro k1, 

2 
(6.30) 

com kj = f(Aj); que os relaciona aos desvios-padrão dos parâme-

tros estimados. As funções f<Ajl são dadas pelas equações 

6.24 a 6.27. 

O método de ajuste utilizado maximiza a probabilidade de 

se reproduzir o dado experimental, fornecendo os valores mais 

prováveis de cada variável. As Figuras 6.1 a 6.4 apresentam a 

comparação entre os valores experimentais e os estimados de 

grau de conversão~ tempo espacial modificado, razão molar 

ar/etanol na entrada e razão molar água/etano1 na entrada, para 

as temperaturas de 180, 200, 225 e 24QOC, utilizando o método 

da máxima verossimilhança. O desvio relativo para cada variável 

é definido, tomando corno exemplo o grau de conversão, por 

= (6.31) 

A comparação entre os valores de W/F experimentais e os 

estimados pelo método dos mínimos quadrados é apresentado na 
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Tabela 6.2 

Estimativa dos parâmetros cinéticos obtida 

pelo método da m~Kima verossimilhan'a 

1 (°Cl 180 200 225 240 

k 1 <Nl et/(min.g.atmll o. !06674 0,179838 0,396930 0,824118 

O"k1 0,0213099 0,0112381 0,0152420 0,108752 I 
k2 (il] etl!min.g.atmll 0,00613367 0,0232894 0,0629197 0,103283 

I O"k2 0,000382731 0,00100858 0,00319100 0,0116478 

K3 <atm-1) 1,21945 
I 

2,06428 0,334728 0,271020 

I CTK3 10,9524 I 3,34426 3,00370 4,25287 
i ' 

k4 (Nl et/(min.g.atmll 21,8380 11,0131 63,5221 32,3632 

0"<4 196,187 17,8559 570,032 14!,785 ! 
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Tabela 6.3 

Estimativa dos parâmetros cinéticos obtida 

pelo método dos mínimos quadrados 

T <°Cl 180 200 225 240 

kt <NI et/(min.g.atml 0,111444 0,171751 0,384194 0,488893 

O"k1 0,0136278 0,0105325 0,0236194 0,0568796 

k2 !Nl et/(min.g.atml 0,00583536 0,0225538 0,0619208 o, 136337 

o-kz 0,000392889 0,00179120 0,00702488 0,0703126 

K3 <atm-1) -10,9349 -2,36706 -1,77751 14,3149 

D"K3 10,0069 4,35385 3,45886 13,609! I 
k4 !Nl et/(min.g.atml -2,39527 -9,12132 -11,9220 1.03748 

D"k4 2,20835 !6, 7788 I 23,1825 0,857923 

i 
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Figura 6.2 

Razão molar ar/etanol obtida experimentalmente 

versus desvio em relação ao valor calculado pelo 

modelo ajustado pela máxima verossimilhança. 
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Figura 6.5. 

As constantes cinéticas estimadas pelo método da máxima 

verossimilhança foram ajustadas em função da temperatura, le_ 

vando-se em conta que as constantes das equações das etapas 1, 

2 e 4 seguem a lei de Arrhenius, dada por: 

onde kq é o fator de frequência para a etapa i, Ei a energia de 

ativacão da etapa i, R a constante dos gases e T a temperatura 

absoluta; e que a constante de equilíbrio de adsorção, K3, re

laciona-se com a temperatura por: 

(6.33) 

onde ôHa é a entalpía de adsorcão do acetaldeido. 

Estimou-se os parâmetros kq e Ei da equacão 6.32, e K~ e 

~Ha da equacão 6.33, usando-se o método da máxima verossími-

lhanca, levando-se em conta os desvios-padrão de k1, k2, K3 e 

k4, e tomando-se o desvio-padrão para cada temperatura como 

sendo igual a i% do seu valor. 

A Tabela 6.4 mostra os valores dos parâmetros das equa

çÕes 6.32 e 6.33 estimados e dos desvios-padrão de cada um. A 

Figura 6.6 apresenta o gráfico de (ln ki)• com i=1,2 e 4, e 

<In K3> versus o inverso da temperatura absoluta (Jinearizacão 

das equações 6.32 e 6.33) com os valores de k1, k2, K3 e k4 es

t1mados e as retas calculadas. 

VI.5- Discussão dos resultados 
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Tabela 6.4 

Estimativas dos parâmetros da equação 

de Arrhenius e de adsorção 

k1 ke k4 

ko (Nl et/(min.g.atmll 3,39957.106 2.88539.108 1, 06510.107 
I 

o-ko 7' 14593.106 5,94504.108 4,75699.107 

E <cal!mol l 1, 57390.104 2,20214.104 1. 29454.104 

CTE I 
2,03424.103 1. 96542 .103 4,23714.103 

I 

o 
KJ = 7,36372.10-6 atm-1 

o 
<7K3 = 6,99270.10-5 

llHa = -1,15359.104 cal/mol <7 Ma = a, 99098 103 
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Os parâmetros da equação proposta para a taxa da reação 

estão relacionados com cada etapa do mecanismo e possuem signi-

ficado físico. Portanto, devem ser positivos e se relacionam 

com a temperatura de acordo com as equações 6.32 e 6.33. Além 

disso, para um modelo cinético ser considerado válido, é essen-

cial 

tais. 

todo 

que represente de modo satisfatório os dados experimen-

Observando-se os parâmetros cinéticos estimados pelo mé

dos mínimos quadrados <Tabela 6.3) nota-se que alguns têm 

valor negativo. 

Os valores estimados utilizando o método da máxima veres-

simi1hança são positivos (Tabela 6.2) Evidencia-se, portanto, 

que os valores das estimativas dos parâmetros são muito sensí-

veis aos erros experimentais. Os valores dos desvios-padrão de 

K3 e k4 são bem maiores que os valores dos parâmetros o que 

mostra grande incerteza nas suas estimativas. 

Os valores estimados por Maciel Filho1 usando o método de 

alisamento das curvas seguido do método dos mínimos quadrados, 

para etanol anidro na alimentação, são mostrados na Tabela 6.5 

Para k 1 e k2 os valores são bem próximos aos obtidos pelo méto

do da máxima verossimilhança. Para K3 e k4 os valores apresen

tam grandes diferenças mas a relação com a temperatura é melhor 

obedecida1. 

A dependência dos parâmetros cinéticos com a temperatura 

está de acordo com a esperada. Observa-se na Tabela 6.3 que as 

energias de ativação estimadas para k1, k2 e k4 apresentam va-

lares positivos. A entalpia de adsorção estimada é menor que 

zero, indicando que a adsorção é exotérmica. 



Tabela 6.5 

Estimativa dos parâmetros cinéticos 

obtida por Maciel Filho1 

T <°Cl 180 200 225 

kt !NI et/Cmin.g.atml 0,0899542 0,1769756 0,3896185 

k2 CNI et/(min.g.atm> 0,0064668 0,0235220 0,0675534 

K3 (atm-1) 3,9139153 2,422!660 1,4957687 

k4 <NI et/Cmin.g.atml 4,5095593 9,!439229 15,4076843 

86 

240 

0,7200444 

0,1114646 

!, 159374! 

29,3500328 
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Na Figura 6.6 nota-se que os desvios entre a curva esti

mada e os valores de kt e k2 são pequenos. Para K3 e k4, embora 

as inclinações das retas estejam definidas, os desvios são bem 

maiores; as retas ajustadas se aproximam mais para as tempera-

turas de 200 e 240°C pois são os pontos que apresentam menores 

desvios-padrão, conforme a Tabela 6.4. 

As Figuras 6.i a 6.4 mostram que o modelo proposto repre

senta bem os dados experimentais. Os desvios relativos estão 

dentro da faixa de ±10% para mais de 95% dos pontos. 

Nota-se que os maiores desvios ocorrem para a variável R, 

pois é a que apresenta maiores desvios-padrão, ou seja, contêm 

maior incerteza na sua medida experimental. 

A compatibilidade com a teoria de Arrhenius, mostrada na 

Figura 6.6, em toda a faixa de temperatura estudada indica que 

os dados foram obtidos em regime cinético e sugere que o cata

lisador não sofre alterações com o aumento da temperatura a 

ponto de provocar mudanças no mecanismo de reação. 

Essas observações mostram que o mecanismo de reação pro

posto é adequado para descrever a reação de oxidação de etanol 

a acetaldeído sobre catalisador de Fe-Mo, com a introdução de 

água na alimentação. No entanto, a validade do modelo é limita

da às condiçÕes experimentais de coleta dos dados cinéticos. 

A influência da água é bem representada pelo modelo ciné

tico proposto e, portanto, pode-se tirar informações analisan

do-se dados simulados pela equação do modelo. 

A diluição dos reagentes com água diminui a conversão de 

etanol a acetaldeído. O efeito é maior quanto menor for a tem-

peratura do reator e a razão ar/etanol na alimentação. O efei-
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to íníbidor tende a ser independente da temperatura para baixos 

valores de tempo espacial modificado 

Aumentando-se o tempo espacial modificado, a influência 

da água diminui para as temperaturas mais altas <225 e 24QOC), 

e aumenta para as mais baixas (180 e 220o>. 

O efeito relativo da introdução de água é menor quanto 

maior a concentração de água, isto é, um acréscimo na quantida

de de água introduzida provoca uma diminuição na conversão tan

to menor quanto maior for a quantidade de água presente. 

No Anexo 2 são apresentadas figuras que ilustram as ob

servações relativas à influência da diluição dos reagentes com 

água sobre a conversão de etanol a acetaldeído. 

Concluí-se, portanto, que a influência maior da água so-

bre a conversão de etanol a acetaldeído é verificada com o rea

tor operando a baixa temperatura, baixo valor de razão molar 

ar/etanol e alto valor de tempo espacial modificado, enquanto 

que a menor influência é para a situação de maior grau de con-

versão~ ou seja, a alta temperatura e altos valores de razão 

molar ar/etanol e tempo espacial modificado. 

A mistura azeotrópica etanol-água corresponde a uma rela

ção molar água/etanol aproximadamente igual a 0,1. Para o rea

tor operando em condições de altas conversões, a utilização do 

azeótropo como reagente provoca uma redução no grau de conver

são de menos de 1% do valor conseguido com o uso do etanol ani

dro. Em situações onde a influência da diluição com água é má

xima, a redução no grau de conversão quando se utiliza o azeó

tropo etanol-água se encontra em torno de 10%. 



90 

CAPiTULO VII 

SIMULAÇÃO OE UM REATOR DE LEITO FIXO MULTITU

BULAR COM FLUIDO TéRMICO EM CONTRA-CORRENTE 

Para se avaliar a influência da água sobre o comportamen

to de um reator operando em condições industriais, fez-se a si-

mulaç:ão numérica da operação de um reator de leito fixo com 

substituição parcial de nitrogênio por água na alimentação. 

O reator é multitubular e está inserido numa carcaça por 

onde escoa o fuido térmico em contra-corrente. 

Utilizou-se os modelos homogêneo e heterogêneo, ambos 

unidimensionais e sem dispersão axial, e o método dos elementos 

finitos para a resolução do sistema de equações 

VII.i- Modelos matemáticos 

Nos dois modelos de reator utilizados considerou-se o re

gime permanente e desprezível a perda de carga no gás61 

VII.1 1- Modelo homogêneo unidimensional sem dispersão axial 

O modelo homogêneo unidimensional sem dispersão axial é 

equivalente 

são: 

ao modelo .. p1ug-flow" e suas hipóteses principais 

a) escoamento empistonado, 
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b) reator pseudo-homogêneo <não são consideradas diferenças de 

temperatura e composição entre o catalisador e a fase gasosa). 

Equações de balanço de massa e energia 

Balanço de massa da massa reacional: 

2 
dX <Nt .7T.Rtl -Pp- <1-Ell<i+fdl .L.r 

= ( 7 . 1) 
dz 

com z=Z/L, onde F2 é a vazão de etanol na alimentação, X o grau 

de conversão de etanol, Z a posição axial no reator, L o com-

primento do reator, PP a massa específica aparente do catalisa-

dor~ E a porosidade do leito , r a taxa de reação por unidade 

de massa de catalisador, fd o fator de diluição do leito cata-

1 ít ico, definido pela razão volume de inox/volume de catalisa-

dor, Rt o raio interno dos tubos e Nt o número de tubos do rea-

tor. 

Balanço de energia da massa reacional 

z 
dT <Nt .71. Rt J .pP. < 1-0I<i+fdl. r. <-AHrl. L - u. <Nt .2 .7T. Rt l .L. n-t l 

= (7.2) 
dz mr .cPr 

onde mr é a vazão mássica da mistura reagente, CPr o calor es-

pecífico da mistura reagente, T a temperatura da massa reacio-

na 1, <-~Hrl a entalpia da reação por mal de etanol, U o coefi-

ciente global de troca term1ca entre o fluido térmico e a massa 

reacional, e t, a temperatura do fluido térmico. 

Balance de energia do fluido térmico: 

= <7.3) 
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onde mf é a vazão mássica do fluido térmico e CPf o calor espe-

cífico do fluído térmico. 

As equações 7.1 a 7.3, juntamente com as condi~ões de 

contorno: 

X<z=Ol = O, (7.4) 

T<z=Ol = Te, <7.5) 

<7.6) 

onde Te é a temperatura da massa reacional na posi~ão inicial 

do reator <z=Ol, e te a temperatura do fluido térmico na posi-

ç:ão final do reator (z=1l; fornecem o modelo matemático de rea-

tor homogêneo, unidimensional, sem dispersão axial. 

VII.1.2- Modelo heterogêneo unidimensional sem dispersão axial 

O modelo heterogêneo unidimensional sem dispersão axial 

tem como hipóteses principais: 

a) escoamento empistonado, 

bl são consideradas as diferen~as de temperatura e composicão 

entre o catalisador e a fase gasosa 

Equa~ões de balan~o e transferência de massa e energia 

Balanço de massa da massa reaciona1: 

• dX <Nt.TTRt)·Pp-<1-Ell<i+fdl.L.r 
= <7.7) 
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onde r é a taxa da reação na superfície do catalisador, isto é, 

à temperatura e concentração dos reagentes na superfície do ca-

talisador. 

Considerando que a difusão intrafase não limita o proces-

so, para a difusão interfase tem-se as seguintes equações de 

transferência de massa: 

(7.8) 

(7.9) 

(7 .10) 

(7.11> 

onde ~i é a fração molar do componente i na fase gasosa , ~i,s 

a fração molar do componente i na superfície do catalisador, S~ 

a área superficial externa específica da partícula de catalisa-

dor e kgi o coeficiente de tran;ferência de massa do composto i 

entre o meio reacional e a superfície do catalisador. 

Balanço de energia da massa reacional: 

dT 
2 

Nt .7T.Rt Pp· <1-EJ/(i+fd) .r. (-ÔHrl .L - U.Nt .2.7T.Rt .L. <T-t l 
= (7.12) 

dz 

Transferência de calor entre a fase gasosa e a superfície 

do catalisador: 

<7.13) 

onde Ts é a temperatura da superfície do sólido, hs o coefi-

ciente de transferência de calor entre o meio reacional e a su

perfície do sólido e S~ a área superficial externa específica 

da partícula de catalisador. 

Balanço de energia do fluido térmico 
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= (7.14) 

As equacões 7.7 a 7.14, juntamente com as condiçÕes de 

contorno: 

X<z=O) = o, (7.15) 

T<z=O> = Te, (7.16) 

t<z=1> = te, (7.17) 

fornecem o modelo de reator heterogêneo, unidimensional, sem 

dispersão aHial. 

No Anexo 3 são apresentadas a equação para o cálculo da 

entalpia de reacão e as correlações utilizadas para o cálculo 

do coeficiente global de troca térmica, dos coeficientes de 

transferência de massa e de calor, das propriedades físicas da 

massa reacional e do fluido térmico, e da condutividade térmica 

do material dos tubos do reator. O cálculo do diâmetro equiva-

lente e da área superficial eHterna por unidade de massa da 

partícula de catalisador e da porosidade do leito catalítico 

são apresentados no Anexo 4. 

VII.2- Método de cálculo 

Para a simulacão numérica do reator é necessária a reso-

lucão do sistema de equações composto pelos balances e equa-

cões de transferência de massa e energia. 

O programa computacional utilizado61,68 resolve o sistema 

de equações pelo método dos elementos finitos com aproximação 

linear, considerado mais adequado que o de Runge-Kutta de 4ª 

ordem. 
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VII .3- Reator utilizado na simulaçio 

O reator catalítico utilizado na simulaçio é tubular de 

leito fixo. 

triangular, 

Consta de um feixe de tubos dispostos em passo 

envolvido por uma carcaça cilíndrica onde escoa o 

fluido térmico em contra-corrente. 

Como fluido térmico utiliza-se o óleo S~lterm-800, que 

opera na faixa de -40 a 400°C sob a forma líquida, com pressão 

de vapor inferior a 10 atm. Os tubos do reator e a carcaça sio 

construídos em aço inoxidável AISI 304. 

O leito catalítico do reator possui a mesma porosidade, 

tamanho de partícula e diluiçio daquele utilizado na coleta dos 

dados experimentais. As características do reator utilizado na 

simulação se encontram na Tabela 7.1. 

VII.4- Faixas de operaçio do reator 

As faixas de operacio utilizadas na simulacio estio den

tro daquelas onde os dados cinéticos foram obtidos, o que ga

rante a ausência de efeitos dífusivos e de reações secundárias, 

e a validade do modelo cinético. 

A introducio de água na mistura reagente foi acompanhada 

de retirada de igual volume de nitrogênio. 

Foram fixadas a temperatura de entrada da mistura reagen

te <Te> em 120°C, a pressio total em 1 atm e a vazio do fluido 

térmico em 20 m3/h 

Estudou-se a influência dos seguintes parâmetros de ope-

racio sobre o comportamento do reator 



Tabela 7.1 

Características do reator 

utilizado na simulação 

Número de tubos: 200 

Diâmetro dos tubos: 3/8" Schedule nQ40 

Diâmetro interno:1,2522 em 

Diâmetro externo:1,7145 em 

Comprimento dos tubos: 2 m 

Porosidade do leito catalítico: 0,4 

Fator de diluição do leito catalítico: 0,7 

Diâmetro da carcaça: 0,31 m 

a) velocidade mássica superficial <Gl, 

bl temperatura de entrada do fluido térmico <te>• 

cl razão molar oxigênio/etano! na alimentação <Rxl, e 

dl razão molar água/etanol na alimentação <Ral. 

VII.5- Resultados e discussão. 

96 

Pela simulação verifica-se que o comportamento do reator 

é influenciado pela quantidade de água adicionada à alimenta

ção. 

As Figuras 7.1 a 7.4 mostram os resultados obtidos utili

zando-se o modelo de reator homogêneo 
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Figura 7.1 

Influência da razão molar água/etanol na alimen-

tação sobre os perfis de temperatura e grau de 

conversão do reator, para valores de te iguais a 

205 e 208°C; G=5000 kg/h m2; Rx=2,1 e Te=12QOC_ 
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• Ra=O 
o Ra=0,5 

• Ra=l.O 
f). Ra=1,5 

• Ra=O 
o Ra=0,5 

• Ra=1,0 
/::. Ra=1,5 

170 190 210 

Figura 7.2 

Influência da temperatura de entrada do fluido 

térmico sobre a temperatura máxima e grau de con-

versão de saída do reator, para Ra igual a 0;0,5; 

1,0 e 1,5; G=5000 kg/h.m2, Rx=2,1 e Te=120°C. 
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111 Ra.=O 
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• Ra.=l.O 
!::. Ra=1,5 

1000 3000 5000 

Figura 7.3 

Influência da velocidade mássica superficial so-

bre a temperatura máxima e grau de conversão de 

saída do reator, para Ra igual a O; 0,5; 1,0 e 
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Os perfis de temperatura e de grau de conversão para o 

reator operando com valores de razão molar água/etanol na ali-

mentação <Ral iguais a zero e 1,5 são mostrados na Figura 7.1, 

para temperaturas de entrada de fluído térmico <te> iguais a 

205 e 208°C, velocidade mássica superficial <Gl de 5000 kg/(h. 

m2) e razão molar oxigênío/etanol (Rx) de 2,1. 

Nota-se que para te igual a 2050C a introdu~ão de água 

altera o perfil de temperatura e diminui bastante o grau de 

conversão de saída do reator. Para te igual a 208°C a tempera

tura do reator operando sem água na alimenta~ão alcan~a valores 

super1ores a 240°C, permitindo a forma~ão de produtos indesejá-

veis como dióxido de carbono e formaldeído1 e a ocorrência de 

ponto quente no reator, enquanto que com a adição de agua na 

rela~ão molar água/etanol igual a 1,5 isso não ocorre. 

Na Figura 7.2 é mostrada a influência da temperatura de 

entrada do fluido térmico sobre a temperatura máxima do leito 

catalítico e o grau de conversão de saída do reator, para valo

res de Ra variando de zero a 1,5, Rx igual a 2,1 e G igual a 

5000 kg/(h.m2) Nota-se que pequenas alterações na temperatura 

de entrada do fluído térmico provocam grandes alterações na 

temperatura máxima do reator, podendo exceder a 240°C Para uma 

temperatura de entrada de fluido térmico fixa, este efeito é 

menos acentuado para maiores concentra~ões de água na alimenta

ção, porém com as correspondentes conversões de saída menores. 

A sensitividade paramétrica em relacão à velocidade más

Slca superficial, mostrada na Figura 7.3, para te igual a 200°C 

e Rx igual a 2,1, é menos acentuada quando se introduz água na 

alimentação. Quanto maior a quantidade de água introduzida, 
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maior a variação permissível da velocidade mássica superficial, 

ou seja, menor a sensitividade paramétrica , e menor o grau de 

conversão de saída do reator. 

A Figura 7.4 mostra a influência da razão Rx sobre a tem

peratura máxima e o grau de conversão de saída do reator, para 

Ra de zero a 1,5, G igual a 5000 kg/(h.m2) e te igual a 203°C. 

Observa-se que para a alimentação livre de água a temperatura 

máxima do leito catalítico aumenta significativamente conforme 

a razão Rx diminui, enquanto que com a adição de água permanece 

praticamente constante. Portanto, adicionando-se água na ali

mentação pode-se conseguir um mesmo grau de conversão e operar 

o reator em uma região estável. 

A simulação do reator utilizando-se o modelo heterogêneo 

apresentou os mesmos resultados obtidos com o modelo homogêneo. 

Os valores de temperatura máxima e de conversão de saída do 

reator calculados pelos dois modelos apresentaram diferenças 

menores que 1% em todos os casos simulados. Isso era esperado 

pois as características do leito catalítico e os valores dos 

parâmetros de operação utilizados estão dentro das faixas uti

lizadas experimentalmente, onde as etapas de transferência de 

calor e de massa não são limitantes. 
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CAPiTULO VIII 

CONCLUSÕES E SUGESTÕES 

VIII.1- Conclu~õe~ 

O catali~ador de Fe-Mo não apre~enta alteraçõe~ quanto à 

~eletividade e e~tabilidade quando se introduz vapor d água na 

alimentação 

A diluição dos reagente~ com água diminui a conversão de 

etanol a acetaldeído. O mecani~mo de reação proposto representa 

satisfatoriamente o efeito inibidor da diluição com água sobre 

a taxa da reação, dentro das faixas de operação estudadas. Os 

parâmetro~ cinéticos e de ad~orção estimados apre~entam compor

tamento físico coerente e os ponto~ experimentai~ são reprodu

zido~ pelo modelo cinético com desvios dentro da faixa de ±10%. 

A dependência observada dos parâmetros da equação da taxa 

com a temperatura indica que os dados tratados foram obtidos no 

regime cinético e que não há mudanças no mecanismo de reação 

nas condições experimentais utilizadas. 

A comparação dos parâmetros cinéticos obtidos pelos méto

dos dos mínimos quadrados e da máxima verossimilhança mostrou 

que é importante o conhecimento dos desvios-padrão apresentados 

por cada medida experlmental na decisão sobre a validade de um 

modelo. 

Devido a pequena diminuição observada no grau de conver-
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são, para condicões de altas temperaturas, torna-se uma opção 

viável a utiliza~ão de etanol hidratado como reagente para a 

oxidacão de etanol a acetaldeído sobre catalisador de ferro-mo

libdênio, 

Para que o reator opere em condição estável e com alto 

desempenho é necessário a escolha conveniente das condições de 

operacão. As alterações na sensitividade paramétrica causadas 

pela introdução de água na alimentação, em substituição ao ni-

trogênio, faz com que a concentração de água na mistura reagen

te se torne um parâmetro importante para a procura de condiçÕes 

ótimas de operação do reator. 

Utilizando-se mistura de etanol e água na alimentacio po-

de-se diminuir a quantidade de nitrogênio, usando-se oxigênio 

ou ar enriquecido, o que reduz a perda de acetaldeído e etanol 

no processo de separação 

VIII.2- Sugestões 

água 

mais 

Para se conseguir mais informaçÕes sobre a influência da 

sobre a taxa de reação é interessante que sejam coletados 

dados experimentais introduzindo-se água na mistura rea-

gente e retirando-se parte equivalente de nitrogênio, mantendo

-se assim as concentrações de etanol e oxigênio constantes, não 

ocorrendo diluição. Deve-se conseguir introduzir grandes quan

tidades de água, chegando-se à substituição total do nitrogê-

nio. Para isso são necessárias modificações nos sistemas de 

análise e de introducão de água 

O estudo da reacão apenas com a presença dos reagentes na 
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alimenta~ão também pode levar a informações importantes sobre o 

mecanismo da rea~ão. 

Sugere-se o estudo da rea~ão de oxida~ão de etanol sobre 

Fe-Mo a temperaturas maiores que 24QOC, onde ocorre forma~ão de 

dióxido de carbono e formaldeído, a fim de se conhecer o meca

nismo da rea~ão e a influência da água sobre o mesmo. 

Os valores das estimativas dos parâmetros cinéticos va

riam conforme o método de ajuste empregado. Sugere-se um estudo 

para se avaliar esta dependência e para se conseguir o ajuste 

simultâneo dos parâmetros da equação de Arrhenius e de adsor

ção. 

Em reações altamente exotérmicas, onde um rigoroso con

trole de temperatura se faz necessário, é importante que os mo

delos utilizados na simulação de reatores levem em conta as di

ferenças radiais de temperatura e composição. Sugere-se que o 

reator seja simulado considerando-se um modelo matemático mais 

complexo, ou seja, bidimensional, heterogêneo, com dispersões 

radial e axial, e levando-se em conta o balanço da quantidade 

de movimento. A simulação de um reator multitubular com a tem

peratura do fluido térmico variando em cada região ao longo do 

comprimento do reator também é interessante ser considerada. 
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ANEXO 1 

Dados eKperimentais obtidos por Maciel Fi1ho1 

180°C 

R W/F 
(I) 

2,32 
4,1! 

3,3 6,21 
8,00 

2,12 
4,00 

6,1 6,19 
8,02 

1!,07 

2,00 
4,11 

8,9 5,95 
7,60 

10,83 

2,00 
4,01 

21.6 5,99 
8,01 

11.01 

Massa de catalisador : 0,5000 9 
Massa de diluente : 2,9143 9 
Pressão : 0,940 ± 0,01 atm 

200°C 225DC 

X R W/F X R W/F X 
m (.) m (f) (X) 

1,88 1,95 4,93 2,01 11,77 
3,00 3,72 7,98 4,16 21,97 
4,65 3,1 6,22 13,01 3,2 6,14 25,95 
5,31 8,13 15,15 8,08 31,69 

11,01 18,41 11.25 37,25 

3,05 2,02 6,43 2,01 18,59 
5,53 3,85 13,84 3,79 30,57 
8,34 6,1 6,00 19,32 6,1 6,04 39,78 
9,43 7,96 23,52 8,08 46,97 

15,40 1!,08 29,7! !0,64 52,74 

3,57 2,00 10,39 2,02 21,09 
6,89 4,01 18,47 4,01 40,34 
9' 15 8,9 5,60 23,43 8,8 5,80 47,92 

12,10 8,03 29,29 7,92 54,82 
15,98 10,84 33,88 10,97 61,72 

7.10 2,0! 16,40 1,99 34,75 
11,71 4,02 31, !5 4,0! 61,68 
18,35 2! ,6 6,00 40,72 21,6 6,02 72,11 
23,0! 8,01 46,76 8,01 78,74 
29,75 !1.02 56,29 10,99 86,27 

(ll g catalisador.min/Nl •istura reagente 

ê40°C 

R W/F 
(f) 

1,98 
4,06 

3,2 6,74 
8,2 

11,11 

2,01 
3,84 

6,! 6,01 
7,95 

10,70 

2,0 
4,08 

9,0 5,99 
8,02 

11.03 

2,02 
4,03 

21.6 5,99 
8,01 

11.04 

114 

X 
(X) 

18,49 
31,09 
38,90 
43,66 
48,20 

30,73 
44,64 
53,56 
57,56 
62,78 

36,48 
53,33 
64,51 
72,42 
79,69 

61,06 
78,!9 
89,1! 
93,26 
96,23 
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ANEXO 2 

• 18<1>C 
t::. 20CPC 

o 225°C 

.4 2400C 

~ ......... 
o 

o -.:r 

l 
~ 
.......... ..-... .. 
~ 

l 
~ 
I o 
o C\l 

u 
d! 
~ -

o 

o 5 10 15 20 

R (moles ar/moles etanol) 

Figura A2.1 

Comparação dos valores de grau de conversão para 

Ra=O e Ra=1,4, em função da razão molar R, com 

W/F=iO g.min/Nl de mistura reagente. 
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18cf'C 
20cf'C 
225°C 
2400C 

W/F (g.min/Nl mistura reagente) 

Figura A2.2 

Comparação dos valores de grau de conversão para 

Ra=O e Ra=1,4, em fun,ão do tempo espacial modi-

ficado, com R=20 moles ar/moles etano1. 
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C\l o 

o 

o 0,4 

11 W/F'=U g.min/Nl mist.reag. 
O W/F'=8 g.min/Nl mist.reag . 
.6. 1f/F=5 g.min/Nl mist.reag. 
L:. W/F=2 g.min/Nl mist.reag. 

0,8 1,2 

Ra (moles água/moles etanol) 

Figura A2.3 

Grau de conversão de etanol em função da razão 

molar água/etanol na alimenta~ão, para tempera-

tura de 200°C e razão molar ar/etanol igual a 10. 
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ANEXO 361 

A3.1- Equação para o cálculo da entalpia da reação 

A entalpia de uma reação, ~Hr, a uma temperatura T, é da-

da por: 

liHr<Tl = ÔHr<To> + frT[~Vi .CPi(T~ dT , 
o 

<A3.1l 

<A3.2) 

Para a reação de oxidação de etanol a acetaldeido, com a 

temperatura de referência igual a 25°C, tem-se: 

l1Hr<25°C) = -45,2979 kcal/mol etanol <A3.3l 

A3.2- Correlações utilizadas na simulação 

A3.2.1- Coeficiente global de troca térmica 

O coeficiente global de troca térmica, U, é dado por: 

1 1 
= 

u 

1 
+ -- + 

hp 

1 
<A3.4l 

onde hi é o coeficiente de película do reator, hp o coeficiente 

de transferência de calor da parede do tubo do reator, e hoi o 

coeficiente de película do lado da carcaça. 

Cálculo de hi 

hi = 3,50.Re0,70_exp(-4,6.Dpv1Dtl.kr1Dt <A3.5l 



com 

com 

com 

R e 

Cálculo de hp 

2 

Dt.ln<D 0 /Dt> 

kt<Tl = a.Tm , 

tp = t + U.<T-tl/hoi• 

Tp = tp + U.<T-tl/hp 

Cálculo de hoi 

hoi = ho.DoiDt 

h 0 = jh.Re.Pr113.kf/D~ 

a.<Tp - tp l 

<m+U. <Tp-tpl 
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<A3.6) 

para Tp=tp, <A3.7l 

para Tp=tp, <A3.8l 

<A3.9l 

<A3.10l 

(A3.11l 

< A3. 12) 

<A3.13l 

jh = j~.(jl-l)lp>0,14 , <A3.14) 

j~= [Re-9,36 + (Rel.ó/7,831.10-14 + <1.969.106/Rela)-3/~11!2, l/Dcl60, <A3.15l 

e < z 
De = <De - Nt .D0 li<Nt .D 0 l , (A3.16l 

e 
R e = Gf. Dci)J-f ' <A3.17l 

2 2 
G-r = 4.mfi<1T. <Dc-Nt .D0 )) <A3.18l 

Pr = CP f .!Lflk f 
I 

<A3.19l 

y = flf<t) • 

flp = jlf<tp> 

A3.2.2- Coeficientes de transferência de calor e de massa 

O coeficiente de transferência de calor, hs, entre o meio 

reacional e a superfície das partículas de catalisador é calcu-
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lado por: 

(1\3.20) 

com jh = 0,357/(Re0,359 .E> ' 3<Re<2000 
' 

(1\3 21) 

R e = G. Dpa-jUr • (1\3 22) 

Pr = CPrfrlkr • <A3.23) 
2 

G = 4 . mr/ < Nt . 7T. Dt ) <A3.24) 

O coeficiente de transferência de massa, k 9 , entre o meio 

reacional e a superfície do catalisador é calculado, para cada 

composto i, por 

com jd = 0,357/(Re0,359 .E l 

Re = G. Dpalfr , 

[ T J=K 

3<Re<2000 , 

A3.2.3- Propriedades físicas da massa reaciona1 

<A3.25) 

<A3.26) 

(1\3.27) 

As regras de mistura utilizadas para os cálculos de vis-

cosidade, condutividade térmica e difusividade da massa reacio-

na 1~ e os valores dos parâmetros utilizados para o cálculo das 

propriedades físicas podem ser encontrados na referência 61. 

Massa específica 

Pr = P.PMri<R.T) <A3.28) 



com 

com 

com 

Ca1or específico 

Viscosidade 

Para um gás: 

f= 26,69.<PM.T)0,5/(Cí2.,f1v> , 

SLv = AI<Tq>B + C/exp<D.Tq> + Elexp(F.Tq> + 0,2.Ó21Tq, 

Tq=T.ka/E 

A=1,16145 D=0,77320 , 

B=0,14874 E=2,16178 

C=0,52487 F=2,43787 , 

E)LJ=10-6 g/cm. s 

[ TJ=K 

Condutividade térmica 

Para um gás: 

k = <c p + 5 . R/ 4 > . f /PM 

com [kJ = ca1/cm.s.K 

[}tJ = g/cm.s , 

[cpJ= cal/mol.K , 

R= 1,987 ca1/mo1 .K 

Difusividade 
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(A3.29l 

(A3.30l 

(A3.31> 

<A3.32l 

<A3.33) 

<A3.34) 

Para um composto i difundindo em um composto j (gás): 



com 

D· · = D · · = l,J J,l 

1,858.10-3.r3/2 <1/PMi + 1/PMjl0,5 

Po-i,j·Jln 

T q = T . k a/ i, j , 

c . . 
'-l,J = <Ei.E:j>o,5 

(T· . l,J = o' 5. (O" i +O"j ) ' 

A=1,06036 

8=0,15610 

C=0,19300 

0=0,47635 

[0 · · J=cm2/s 
l' J 

[ T J=K , 

[PJ=atm 

E=1,03587 

F=1,52996 

G=1,76474 

H=3,89411 , 

A3.2.4- Propriedades físicas do fluido térmico 

Massa específica 

Pr = A+B.T 

com A=957,29 , 

B=-0,90194 

cpfJ = kg/m3 , 

[TJ = oc , 

T € [0;40QJOC 

Calor específico 

CPf = A+B.T ' 

com A=1607,4 , 
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,(A3.35l 

<A3.36) 

<A3.37l 

<A3.38) 



com 

com 

B=i,5184 , 

[CPfJ=J/kg°C , 

ETJ=OC , 

T E [0;400JDC 

Viscosidade 

ln jJ-f = A+B/T+C/T2+D/T3 

A=-6,59078 , 

8=4,76969_103 

C=-9,96854.105 , 

D=1,07523.108 , 

CffJ=1o-2_g/cm.s 

[TJ=I< ' 

T E [-45;375JDC 

Condutividade térm~ca 

k f = A+B. T , 

A=0,13943 , 

B=-1,5666.10-4 , 

[kfJ=W/m.°C , 

[ T J=°C , 

T E [0;400J°C 

A3.2.5- Condutividade térmica da parede dos tubos 

com 

kt = a.Tm, 

a=1, 4031 , 

m=0,410266 
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<A3.39) 

<A3.40l 

<A3. 41) 



EktJ=W/m.K , 

[ T J=K , 

T E [o; 500 JOC 
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ANEXO 4 

A4<1- Diâmetro equivalente da partícula de catalisador 

al Baseado na esfera de igual volume <Dpvl 

Como o volume de uma esfera, Ve, é dado por: 

< A4" 1 ) 

então: 

<A4.2) 

onde mp é a massa média de uma partícula de catalisador, deter-

minada experimentalmente 

Como: 

tem-se: 

pp = 0,93 g/cm3 

mp = 1,718.10-3 g 

Dpv = O, 15 em. 

bl Baseado na esfera de igual área superficial 

Como a esfericidade de uma partícula é dada por< 

<P= 
r área superficial da esfera l 
Lárea superficial da particulaj ambas de mesmo volume 

a área superficial externa da partícula, Ap, é dada por: 

Ap = Ae/ <P 

onde Ae é a area superficial de uma esfera< 

Como: 

externa 

íl\4 3) 

<A4<4) 



Ae = TT. <Dpv>2 , 

tem-se: 

OU: 

Como cp = O, 54, 

tem-se: 

Dpa = 0,20 em . 

A4.2- Porosidade do leito catalítico 

com 

A porosidade do leito catalítico é dada por: 

E= 1- PbiPle • 
Pb = <me + md>IVR • 

P1e = <me + md)/<Vc + Vd) 

Como os valores utilizados experimentalmente são: 

me = 0,5000 g 

md = 2,9143 g 

VR = 1,5 cm3 , 

e considerando as massas específicas do catalisador 

g/cm3) e do aço inoxidável (7,8 g/cm3l, tem-se que: 

E= 0,4 
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(A4.5) 

<A4.6) 

<A4.7l 

<A4.8> 

<A4.9> 

<A4.10) 

(0,93 


