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de 1993. 244 p. Tese de Doutorado apresentada aoc Curso de
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RESUMO

A reac3co de oxidacfo catalitica do benzeno a anidrido maleico
foi estudada através da revisfo da literatura, da preparacfo de
catalisadores suportados, da caracterizac¢8o dos catalisadores, da
avaliac8o destes catalisadores em uma montagem experimental com
reator de leito fixo, da determinacf8o da cinética da reaclio em
condig¢Bes isotérmicas e da modelagem e simulag8o de um reator
industrial,

Trés séries de catalisadores foram preparadas através da adicgHo
de diferentes tecores dos promotores niguel, cobalto e antimbnio
sobre & formulacio basica. Foram também preparados catalisadores
com a adic83c simultinea dos promotores niquel e cobalto e
utilizando suporte de 4area especifica reduzida. A formulacéo
basica dos catalisadores foi V,0g-MoOg3-P0g com as razfes molares
Moly:Va0g ¢ Pp0g:Va0g de 1:3 e 1:21,7 respectivamente. O método de
prepara¢ido dos catalisadores foi a impregna¢8o por via umida em
suporte de a—alumina de origem nacional. Os experimentos foram
conduzidos em uma montagem com reator de leito fixo em condicgdes
isotérmicas {(diametro interno = 6,35 mm), acoplado em }linha a um
cromatégrafo a gas para a analise da mistura efluente do reator.

Os testes experimentais objetivaram avaliar o efeitoc dos
promotores niquel, cobalto e antiménio assim como do efeito
sinergético niquel—-cobalto e da reduclio da 4area especifica do
suporte na atividade/seletividade dos catalisadores. Foram
realizados ainda experimentos visandoe analisar o método de
prepara¢fo dos catalisadores, os efeitos de variac¢les no processo
de ativacHio dos catalisadores e os efeitos da interacHo reacHo
homogénea -~ reacio heterogénea.

A partir dos rTesultados experimentais concluiu-se gque os
catalisadores de melhor desempenho de cada série apresentam os
seguintes teores (em peso) de promotores na mistura de precursores
para formar a fase ativa: 1,5% de NiSD,.6H,0 (série niquel), 7,0%
de Coz0; (série cobalto) e 5,0% de Sbp03 (série antiménio). O
catalisador <contendo, na sua formulacio, nigueli e cobalto
simulténeamente apresentou maior seletividade e atividade que
aqueles com cada um destes promotores separadamente.

Os resultados experimentais mostraram também gue a reducfio da
Area especifica do suporte melhorou o desempenho de catalisadores
com ac8o fortemente oxidativa e que a associac8io do processo
homogéneo junto ao heterogéneo sé ocorre relativamente a cinética
de desaparecimento do anidrido maleico.

Os parametros cinéticos foram estimados para o catalisador com
5% de SbgDy; através de correlacfes empiricas e para o catalisador
com 7% de CozU03 utilizando o modelo de Mars e van Krevelen. Os
Sparametros determinados permitiram uma boa concordincia entre os




..
resultados experimentais e os calculados.

Todos os catalisadores foram analisados e caracterizados usando

varias técnicas modernas.
Um modelo unidimensional pseudo-homogéneo foi desenvolvido e

utilizado na modelagem do reator industrial, que apesar de
simplificado, descreveu de forma satisfatoria os perfis de
temperatura e concentrac¢fo ao longo do reator. Os dados cinéticos
obtidos mostraram-se confiaveis para o projete de reatores

cataliticos.

PALAVRAS-CHAVE: Benzeno, anidrido maleico, oxidacHio catalitica,

vanadio, molibdénio, fosforo, niguel, cobalto, antiménio,
reator ftubular de leito fixo, parlmetros cinéticos, modelo

redox, modelo de Mars e van Krevelen, modelo unidimensional

pseudo-homogéneo.
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ABSTRACT

The catalytic oxidation of benzene to maleic anhydride has been
studied in the present work. A detailed analysis of the literature
is presented. Various supported catalysts were developed and
tested in a fixed bed tubular reactor. The reaction kinetics
parameters determined. Finally, a model to predict the behaviour
of a pilot plant reactor is presented and the simulation results
analysed.

Three series of catalysts were prepared, each one having a
basic and common compositions and based on the main promoter added
nickel, cobalt or antimony. For each series various catalysts with
different promoter contents were prepared. Also, were prepared
catalysts with the simultaneous addition of two promoters (nickel
and cobalt) as well as catalysts whose surface specific area of
the support was reduced.

All the catalysts were prepared through the wet method using
a-alumina. The experimental equipment consisted of a fixed bed
tubular reactor, i.d. 1/4", gperated under isothermic conditions,
in the range of 380 to 500°C, using a oven with PID temperature
control. A gas cromatograph on-line was used to analyse all the
gases out of reactor.

The experimental runs permit fto analyse the effect of the
promoters {nickel, cobalt and antimony), the synergetic effects of
the nickel-cobalt combination and the specific area reduction of
the support on the activity and selectivity of the catalyst for
the benzene oxidation to maleic anhydride. Also, several runs were
carried out t¢ analyse the catalyst preparation method, the
process of catalyst activation and the interaction of the
homogeneous~heterogeneous reaction mechanism.

The experimental results shows that the best catalyst of each’
series were those obtained from liquid solution for wet
impregnation have 1.5% of NiSO,.6H;0 {nickel series), 7.0% of
Coz05 (cobalt series}) and 5.0% of Sby03 (antimony series). The
catalysts containing two promoters (nickel and cobalt) show a
higher selectivity and activity that those containing nickel or
cobalt alone.

Also, the experimental results shows that the reduction of the
specific area of the support results in a better performance of
the catalyst of high oxidative action and that the interaction
homogeneous-~heterogeneous occurs only for the kinetics of the
maleic anhydride disapearance,

The kinetics parameters were estimed for the 5.0% Sbal,
catalyst through empirical correlations, and for the 7.0% Cog0,
catalyst from the Mars and van Krevelen model. The determined

“parameters permits to obtain a good agreement between calculated




modern techniques.

A unidimensional model pseudo-homogenecus was developed to
predict the behaviour of a pilot plant reactor. Although,
simplified, this model permits to describe accurately the axial
profiles of temperature and composition, thus showing that the
kinetic data obtained in our experiments shows to be reliable for
the industrial modelling of the reactor for the benzene oxidation
to maleic anhydride.

KEY WORDS: Benzene, maleic anhydride, catalytic oxidation,
vanadium, molybdenum, phosphorous, nickel, cobalt, antimony,
fixed bed tubular reactor, kinetics parameters, redox model,

Mars and van Krevelen model, pseudo-homogeneous unidimensional

model.
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NOMENCLATURA

A » fator pré-exponencial na expressfo de Arrhenius
{mol/g h atm)

C # concentragdo do hidrocarboneto fase gasosa
no modelo de Hinshelwood (moles/1)

C » concentraééo do oxigénio na fase gasosa

no modelo de Hinshelwood (moles/1)

CP » capacidade calorifica a pressio constante (cal/g °C)

Dt » diadmetro do reator (cm)

ﬁhA #» difusividade massica efetiva radial (cma/s)

ﬁLA # difusividade massica efetiva axial (cma/s)

Ea % energia de ativacHo (cal/mol)

81 # érro experimental niHo observado para o experimento i

FAO # fluxo de alimentacg¢fio do componente A de referéncia
(mol/h)

G » velocidade massica (g/s cmz)

&wo % coeficiente de transferéncia de calor na interface
s6lido-fluido da parede interna do reator tubular
(cal/s cm® °c)

ﬁu1 % coeficiente de transferéncia de calor na interface
s6lido~fluido da parede externa do reator tubular
{cal/s cmz oC)

K #» parametros n3c conhecidos de um processo de reacio

K % matriz das derivadas parciais

I& % constante da taxa de adsor¢®o do oxigénio no modelo
de Hinshelwood (1/g s)

X % constante arbitraria do modelo Langmuir~Hinshe lwood
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Frgsf2, .

S

T

ent

-1
{mmHg )
% constante arbitraria do modelo Langmuir-Hinshelwood

(mmHg) ™"

..» constante da taxa de reac3o (mol/g h atm)

= condutividade térmiba efetiva axial (cal/s cm °C)

+ condutividade térmica efetiva radial (cal/s cm °c)

5 Sz,a o/ PT; coeficiente de transferéncia de massa
efetiva aiial por difusdo (mol/s cm atm)

» ﬂr,h 5/"91’ coeficiente de transferéncia de massa
efetiva radial por difusfo (mol/s cm atm)

* nimero de parlmetros desconhecidos K

#» peso molecular médio da mistura (g/mol)

% namero de experimentos

» numero de moles de benzeno na alimentac3o do reator

* namerc de moles de benzeno na mistura efluente do
reator

» pressHo parcial do hidrocarboneto (atm)

% pressHo parcial do oxigénio {(atm)

#» press8o total (atm)

# nimero de variaveis independentes em um processo
de reacio

» constante dos gases ideais (cal/mol K)

» fun¢ido da taxa de reacHo

» raio do reator (cm)

# coordenada radial

..% taxa da reac¢83o {(mol/g h)

2 funcHo objetivo
% temperatura do filuido (°C)

% temperatura do fluido na entrada do reator (°c)
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AH

»

© i

temperatura na parede do reator (OC)

tempo espacial caracteristico (g h atm/mol)
coeficiente global de transferéncia de calor
(cal/s cm® °C)

massa do catalisador (g)

conversfio fracional do componente A

variavetl iﬁdependente em um processo de reagfo
variavel! dependente em um processo de reacio
valor predito para a variavel dependente em um
processo de reacgHo

fracio molar do benzeno na alimentacfio do reator
fracd3o molar do oxigénio na alimentac3o do reator

coordenada axial

numero de moléculas de oxigénio
calor de reac8io (cal/mol)

porosidade do leito catalitico

fracd3o da superficie do catalisador gque contém sitios

ativos

multiplicador de Lagrange

massa especifica média da mistura (g/cma)

massa especifica aparente do catalisador (g/cma)
W/FAO, tempo espacial modificado do componente A

de referéncia (g h/mol)




INTRODUCAO

As reacdes de oxidag3o catalitica de hidrocarbonetos aromaticos
s3o de grande aplicac8o industrial dada a import&ncia comercial de
seus produtos. Ent:e estas reagdes podem ser destacadas a
oxidacg#do do naftalenﬁ e do o-xileno a anidrido ftalico, tolueno e
benzaldeido a acido benzbdico, antraceno a antraquinona e benzeno a
anidrido maleico.

0 estudo das reacdes de oxidacg8o catalftica de hidrocarbonetos
aromaticos envolve algumas dificuldades em raz3o destas possuirem
complexos mecanismos de rea¢30 e de na maioria dos casos
apresentarem alta exotermicidade o que dificulta separar os
efeitos de transporte dos efeitos cinéticos. Um outro aspecto de
complexidade destas reagdes & que muitas vezes o produto desejado
apresenta-se instavel, podendo haver uma sobre oxidacfo a €O e
C0y, ocorrendo também uma reac¢H8o paralela de queima direta do
reagente. Torna-se necessario entfo um estudo cuidadoso das
condicBes de operaciio e da composic8o do catalisador que otimizem
a obtenciio do produto desejado.

Em raz8io da alta exotermicidade da maioria destas reagdes n#Ho
s80 atingidas condicdes isotérmicas no reator industrial. Como
consequéncia, ocorre a formacldo de pontos gquentes que podem
favorecer reagfes indesejaveis e concorrer para a desativacfo do
catalisador. Desse modo, o reator iﬁdustriai requer um controle
rigoroso das condig¢des operacionais e para tal, torna-se
necessario o desenvolvimento de modelos matematicos que possam
simular adequadamente os perfis de temperatura e concentracfio ao

longo do reator.




Para que © modelo matematico reproduza satisfatoriamente o
comportamento de um reator catalitico industrial ¢ necesséario
dispor de parBmetros cinéticos confidveis. A estimativa destes
parmetros exige estudos cinéticos cuidadosos desenvolvidos
atravées de experimentos em condicdes isotérmicas.

Apesar dos esforcos dos pesquisadores no sentido de estabelecer
um conhecimento maisfprofundo dos véarios aspectos destas reacdes
muitas respostas se fazem necessarias para uma melhor elucidacfo
do assunto.

Buscando estudar alguns aspectos complexos associados 4as
reacdes de oxidacf3o catalitica de hidrocarbonetos aromaticos em
fase gasosa, foi escolhida a reacfio de oxidaglc do benzeno a
anidrido maleico dado o baixo custo do benzeno e a facilidade de
operac8o com o reagente liquido visto que, com a utilizacfio de
frascos saturadores, facilmente se forma a corrente gasosa de
alimentac8io do reator. Outro aspecto fundamental é o interesse
industrial desta reac8io ndoco s6 do ponto de vista comercial mas
também do ponto de vista de preparacl8o de catalisadores,

tecnologia de interesse e vital para o pais.




CAPITULO 1 - REVISAO DA LITERATURA

1.1 - INTRODUCAO

A oxidac8o catalitica em fase pgasosa do benzeno para anidrido
maleico foi descrita por Weiss & Downs [1] em 1920 e sua primeira
produc8o industrial ocorreu em 1928,

A formag¢f3o do anidrido maleico a partir do benzeno [2)

i
Q

+ 4 O — || + CO + COz + 2 Hy0 (1.1)

€ = =)

I
Q

¢ acompanhada pelas reacdes de combust3o do benzeno e do anidrido

maleico
CH — ? = 0
u ? 4‘2,502%-"9 CO+3C01+H20 {(1.2)
fH—C=20
+ 6,5 0g ——— 2 CO0 + 4 CO; + 3 HyO {(1.3)

Esta rota para a obtenc3o do anidrido maleico wutiliza um
catalisador de Vz0g ¢ MoO; contendo pequenas quantidades de
fosforo e niquel {3]. O reator industrial utilizado & uma unidade

multitubulada de leito fixo, com resfriamento intensc de sais
A
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inorgénicos fundidos, em razfio de alta exotermicidade da reacfio,a
qual libera 5800-7500 kcal por kg de benzeno reagido. O suporte do
catalisador usado ¢ alumina de baixa 4rea superficial (em torno
de 1 mzlg) para evitar que o processo seja limitado pela difusso
nos poros, o que implica em queda da seletividade. Nas condicgdes
operacionais normalmepte utilizadas, a alimentagB8o do reator ¢
composta de uma miséura em fase vapor com 1,0-2,0% molar do
benzeno em ar, a pressfio de trabalho um pouco acima da
atmosférica, o tempo de contato da ordem de 0,5 a8 1,0 3 e a
temperatura de reacfio entre 300°C e 400°C. Nos processos
industriais a convers80 atingida é de 97% a8 98% com uma
seletividade lnicial de 74%, a qual cai gradualmente com o tempo.
Sob condicdes normais, a vida Gtil do catalisador ¢ da ordem de 2
a 3 anos.

O anidrido maleico, juntamente com os Acidos maleico e fumarico
constituem um grupo de produtos afins e de grande importincia na

indastria quimica.

0 0
H H
CH-—-? = 0 tH — € — OH HO — € — CH
I o I I
CH—C == 0O CH-~E~M»BK _ cn-ﬁ-g — DM
o o
ANIDRIDO AcCIDO ACIDO
MALEICO NALEICO FUMARICO

Os principais produtos obtidos a partir do anidrido maleico
sfo: poliésteres, resinas, 6leos de secagem, produtos de aplicacfio
na agricultura (inseticidas, fungicidas e inibidores do
crescimento), acido fumarico, plasticos, lubrificantes,

sgopolimeros, etc.
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A maior aplicac8o do anidrido maleico é na formaclio de resinas.
A reac8io primédria de preparagfio das resinas de maleico ¢ a
esterificacfio. Uma polimerizacfio adicional pode ser feita para a
formacfio de moléculas tridimensionais que conduzem a resinas

extremamente resistentes,.

1.2 - ASPECTOS GERAIS DA REACAO

Ap6s o trabalho de Weiss & Downs {[1] surgiram varias
publicacdes e patentes sobre a oxida¢8o catalitica, em fase vapor,
do benzeno & anidrido maleico bem como sobre assuntos relacionados
a este topico, trazendo conhecimentos relativos ao mecanismo da
reacB8o, A estrutura do catalisador baseado em Vp05 ~ MoO3; e aos
fatores que influem na suva atividade/seletividade.

Uma revis#do extensa sobre a oxidagio catalitica de
hidrocarbonetos é apresentada por Margolis [4].

A oxidacH8o seletiva dos hidrocarbonetos aromticos é favorecida
pelos catalisadores Vp0g, MoO; e WO, enquanto que os
catalisadores de aclo mais forte (NiO, Mn0;) e os metais (PL, Ni,
As) dfio margem a uma degradacfo completa a COp e CO [4,5].

No caso especifico do benzeno em presenca de 6xidos mistos
v-Mo~D obtem-se grandes rendimentos de anidrido maleico a 350°C -
450°c [6}. Alguns autores [5,7,8] tem sugerido que & reacHio
desenvolve-se com & formagHo de produtos intermediirios que
incluem fenol, quinona e hidroquinona. Na literatura encontra-se
também referéncia [1] & presenga, entre os produtos de reacHo, de
formaldeido, difenil e &cido acrilico. No entanto, o produto que

industrialmente apresenta maior interesse econdémico para ser
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produzido a partir da oxidac8o catalitica do benzenoc € o anidrido
maleico e de acordo com varios pesquisadores [5,7,9] as principais
reacfes envolvidas na sua produc3io podem ser descritas pelo

seguinte esguema cinético triangular:

csﬁg s Op * CuHz0,

3 1 2

cﬂz 4 ca 4 Hzﬁ

no qual ambas as reagSes 1 e 3 ocorrem com um certo numero de
intermediarios de vida curta. Todavia, & determinacfo dos modelos
para rteac¢des de oxidac#io catalitica de hidrocarbonetos sobre
6xidos metalicos apresenta certa dificuldade em raz3do da
complexidade das rea¢fes envolvidas, da diversidade de produtos
formados e da caréncia de informacdes sobre os fendmenos
elementares que ocorrem a nivel de catalisador.

Apesar dos esforgos gue tem sido feitos, com éxito, neesentido
de fornecer um modelo cinético para o desenvolvimento da reac#io
catalitica, com base e em termos das taxas de formac83c e
subsequentes reacfes dos intermediarios, existe ainda muita
incerteza quanto ao exato papel e forma de participaciio do
catalisador nas varias etapas da rea¢fio [10]. Desta forma,
torna-se necessario obter respostas para algumas questBdes tais
como: quais dos reagentes, hidrocarboneto ou oxigénio, e quais dos
intermediarios reage com o catalisador?; qual a natureza das
interagBes se transferéncia, dissociac#io ou rearranjo de oxigénio

ou se transferéncia de elétrons?; qual destas interacdes atua

iniciando a reacglo e qual tem continuidade na fase gasosa?; qual a




razido para 8 especificidade e seletividade de certos catalisadores
na formacfio de produtos desejados?; qual a funcHo dos promotores
na ativacfio dos catalisadores ou tornando-os mais seletivos?

Algumas respostas a estas questles vem sendo dadas em recentes
anos de forma mais conclusiva, a4 medida que PTORressos
significativos tem ocorrido nesta area.

O envolvimento da;molécula de oxigénioc na oxidac8io catalitica
do benzeno sobre vanadio - molibdénio foi proposta por Dmuchovsky
et al. [9]. A partir de medidas cinéticas estes autores concluiram
que a oxidag3o segue dois caminhos independentes, um levando
diretamente a formag8io dos o6xidos de carbono e outro ao anidrido
maleico. Como uma explicac80c para a existéncia destes dois
caminhos, duas formas diferentes de atagque do oxigénio eram
postuladas, uma na posic¢iio 1,2 e a outra na posicfo 1,4 de adicfo
do oxigénio 4a molécula de benzeno, resultando as seguintes

estruturas

b3 u/o\,,\n

{a) (b}

A estrutura (a} tem uma menor energia em razio da conjugaclo da
dupla ligacfio e conduz sos oxidos de carbono, enguanto a estrutura
{b) atua como um intermediario para o caminho a anidrido maleico.
A subescrita x pode assumir o valor 1 ou 2, dependendo do nimero
de Atomos de oxigénio envolvidos, ou seja, o oxigénio na sua forma
atémica ou na sua forma molecular.

Dmuchovsky et al. [9] verificaram ainda que a taxa de reac3o do

benzeno ¢ de primeira ordem, independentemente do oxigénio, sob as
X
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condicBes de reaclio empregadas, e proporcional ao pesc do
catalisador. Estas observacgdes indicam que a superficie ¢ saturada
com oxigénio atdmico e/ou molecular ¢ sugere que a etapa lenta ¢ a
reacio do benzeno com o filme das espécies de oxigénio que
recobrem a superficie.

Marek & Hahn [11] postuiaram que um catalisador que acelera a
primeira etapa da reacfio, deverd acelerar todas as outras etapas
subsequentes em razfo de ser dificil conceber um catalisador que
possa acelerar & oxidacHo de hidrocarbonetos e nfo ter efeito
sobre a oxidag8io do formaldeido para 4gua e didxido de carbono.

Hammar [12] estudou a oxida¢#io do benzeno sobre catalisadores
de VYy0gy e MoD; suportados em aluminio metalico. Seus dados foram
interpretados pelo mesmo esquema cinético triangular, proposto da

seguinte forma:

 ANIDRIDO PIOXIDO DE
" MALEICO CARBONO

; L2

PIOXIDO DE
CARBONO

BENZENO + Og + AGUa

+03

Hammar [12] observou que estas trés etapas eram reacles de
primeira ordem com igual energia de ativacio e que a primeira
etapa, de oxidac8o do benzeno a anidrido maleico é muito rapida,
sendo limitada somente pela taxa de transferéncia de massa. Por
outro lado, © autor determinou que & energia de ativac8o desta
etapa ¢ de 25 Kcal/mol, que é inconsistente com a hipStese da
transferéncia de massa como mecanismo controlador.

Vaidyanathan & Doraiswamy [7] tiveram por objetivo de estudo a

reac8o de oxidacHo catalitica do benzeno em Tfase vapor sobre
%




catalisadores de vanadio-molibdénio suportados em silica gel. Foi
adotado o© mesmo esquema cinético triangular j4 referido
anteriormente e verificaram & existéncia de reacdes de primeira
ordem para as tres etapas. Foi observado ainda pelos autores que
em torno de 350°C acontecia uma mudanca do mecanismo controlador.
A energia de ativacfio que na faixa de temperatura de 310°C a 350°C
apresentava um valor; de 20 kcal/mol passava para 2 kcal/mol na
regiio de temperatura de 350°C a 400°C. Nestas condicgdes foi
examfnada a possibilidade de, nesta alta faixa de temperatura, a
etapa controladora ser a difus8o nos poros e/ou a taxa de
transferéncia de massa externa, no entanto, nenhuma da duas
hipdteses foi confirmada. Estes resultados levaram os autores a
concluir que as reacgdes sHo quimicamente controiadas em toda a
faixa de temperatura e que a8 queda da energia de ativaciio é devida
& uma variac3o favoravel na estrutura e corientac8o do catalisador.

A mudanca do mecanismo controlador da reaclio a altas
temperaturas foi também observada por Pinchbeck [13] ao estudar a
oxidac8o catalitica, em fase vapor, do naftaleno a anidrido
ftalico. Neste caso, a mudanca do mecanismo da reacgfio
verificava-se proéxima a 400°C no entanto, nfo foi delineado o
mecanismo controlador a altas temperaturas.

Ramirez & Calderbank {14] trabalhando com catalisadores de
vanédio-molibdénio-f6sforo na oxidag¢fio catalitica do benzeno,
verificaram um decréscimo da energia de ativacfio com o aumento de
temperatura, como foi observado anteriormente por Vajdyanathan &
Doraiswamy [7]. Seus resultados também indicaram que um esquema.
triangular de rea¢des cataliticas de primeira ordem, concorrentes

e consecutivas, descreve de forma adequada a reacio.

Por outro lado, Beydoun et al. [8] estudando a oxidaclio
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catalitica do benzeno sobre 6xidos de vanadio encontraram um
efeito contrario da variacdio da energia de ativagclio com a
temperatura, constatando um aumento desta energia para as etapas
da reacBo, quando a temperatura ultrapassava os 350°C. Segundo os
autores, este efeito & uma particularidade dos ¢4xidos de vanadio
obtidos a partir do oxalato de vanadio, n8o se verificando com os
6xidos provenientes _aa decomposigiio do metavanadato de aménio.
Estes autores verificaram gque as velocidades de formacfio do
anidrido maleico e da <quinona variavam paralelamente &
condutividade elétrica enquanto que a velocidade de formacfio do
C0; ¢ independente, levando-os a considerarem plausivel supor o
ion 0O como responsavel pela oxidacHo seletiva enquanto que o©
oxigénio adsorvido na sua forma atOmica deve levar a oxidaclio
completa. A interferéncia de duas espécies de oxigénio & um
argumento positivo em favor dos dois complexos intermediarios
propostos por Dmuchovsky et al. [9].

Ioffe & Lyubarskil [2] estudando a cinética da oxidacso
catalitica do benzeno a anidrido maleico sobre catalisadores de
vanadio-molibdénio chegaram a resultados que indicam um forte
efeito inibidor que o anidrido maleico exerce sobre a oxidacfio do
benzeno. Foi ainda determinado que a taxa de oxidag¢#o do benzeno,
para concentracdes de oxigénio abaixo de 10%, ¢ de segunda ordem.
relativamente a0 oxigénio e gque para maiores concentracdes de
oxigénio esta taxa independe da concentra¢lic do mesmo na fase
gasosa.

Com base nos resultados experimentais os autores propuseram as

seguintes equacdes cinéticas empiricas:
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a) para concentragdes de oxigénio abaixo de 4x10“3m01es/litro

B]O,?E {0]2
ry = kg b PRCRT (1.4)
re = kp [AM] (1.5)
. (1% "' [03?
rg = k (AM1%" 74 (1.6)

b) para concentracdes de oxigénio acima de,4x10'3moies/iitro

ry = ke —E—Pllim Eay = 22,6 kcal/mol (1.7)
AM]

re = kp [AM] Eapg = 12,6 kcal/mol (1.8)
51971

rg = kg —f—lag—;; Eag = 37,0 kcal/mol (1.9)
AM]™

onde Os numeros subescritos 1, 2 e 3 das taxas de reaciio r
referem—-se as seguintes reacdes;

1 - benzeno a anidrido maleico;

2 - combustfio do anidrido maleico;

3 - combustdo direta do benzeno a €O ercnz.

No sentido de interpretar estes resultados, Joffe & Lyubarskii
{2] postularam que a maior parte do benzeno ¢é oxidado pelo
oxigénio adsorvido na superficie do V05, enquanto que o oxigénio
contido na rede de V05 €& responsavel pela decomposic3o de uma
pequena quantidade de benzeno, porém a taxa desta reac3o &
consideravelmente menor. O anidrido maleico ¢ facilmente adsorvido

na superficie do V.05 sendo este coeficiente de adsorgido maior que
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o do oxigénio e do benzeno.

Nos estudos cinéticos geralmente nédo se faz referéncia a reacfo
de decomposi¢fio promovida pelo oxigénio da rede. Joffe &
Lyubarskii {2] no entanto, propuseram uma equacfio para a taxa de
oxidac#io do benzeno levando em conta as transigles de fase na rede
de VYz0y. :

Alguns autores [;%,16} analisando as bandas de espectros de
infra-vermelho concluiram que a dupla ligaclio metal-oxigénio
desempenha um papel essencial na oxidacio seletiva de
hidrocarbonetos. Trifiro & Pasgquon [15] sugeriram que o atomo de
hidrogénio separado da molécula de hidrocarboneto adsorvida pode
ser adicionado a dupla ligac%o metal-oxigénio do catalisador,
abrindo entf3io esta ligag¢Ho e pogsibilitando a unifdo da molécula
desidrogenada com a nova valéncia livre do atomo do metal. Weiss
et al. [16] chegaram a propor um mecanismo de oxidag80 seletiva do
benzeno sobre V0g no qual as moléculas s8o0 adsorvidas, em um
primeiro estagio da reag8o, sobre a dupla ligaclo dos atomos de
oxigénio. Contrariamente, Bielanski & Inglot [17] com base em
alguns resultados obtidos em laboratério com catalisadores Vp05 e
Vp05-Mo03 nfic suportados, mostraram que a dupla ligaclio dos atomos
de oxigénio nf3o desempenha o papel de centros cataliticamente
seletivos como proposto por Weiss et al. [16]. Nesta pesquisa eles
conciuiram que o fator determinante da seletividade era o grau de
reduc%o do metal, sendo a atividade méxima quando a reducfio
atingia 100% do metal na massa do catalisador e neste nivel de
reduc8io os espectros de infra vermelho n¥o indicavam a presenca de
grupos v=0.

Uma contribuic8io importante no sentido de desenvolver um

entendimento dinAmico generalizado para o© comportamento de

%
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catalisadores oOxidos foi dada mais recentemente por Cavani et al.
[18] qgue propuseram uma interpretaciio para os resultados de
seletividade baseada na estrutura da superficie e em conceitos
cinéticos. Os autores mostraram em trabalhos anteriores [19] que
para sistemas cataliticos com base no vanadio as funcBes de
ativagiio do hidrecagboneto e de insergHo do oxigénio estdo
associadas com diferéntes espécies de vanadio. Foi proposto que o
modeio cinético de uma reagfo de oxidacHo poderia ser expresso
pelo esquema descrito a seguir, onde o simbolo [B] indica um
intermediario genérico da reacgHo, adsorvido sobre a superficie do
catalisador e 03 simbolos R, P e W representam o hidrocarboneto
reagente, 0 produto desejado e o8 &dxidos de carbono

respectivamente.

Segundo Cavani et al. [18], a probabilidade que a oxidaclo do
intermediario [B] pare no produto desejado P em lugar de proceder
para posteriormente gerar o produto W, depende da distribuicfo dos
sitios de inserg%o do oxigénio préximos ao intermediario ([B].
Estes pesquisadores consideraram os centros reduzidos da
superficie, como por exempio os ions V*4, responsaveis pela
ativacdo da molécula de hidrocarboneto para formar o intermediario
(B}l enquanto que os centros oxidados, espécies V*s, responsaveis
pela inserc¢ldo do oxigénio no intermediario [B]. Estas suposicdes
estdo de acordo com os resultados obtidos pelos autores com a

sintese de anidridos. Em resumo, o modelo apresentado por Cavani
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et al. [18] sugere que & seletividade de uma reacHo de oxidacio é
uma funclo da dinAmica das transformacdes de superficie que se
verificam no processo de oxidagd3o e que o0s seguintes fatores
afetam significativamente a seletividade para o produto desejavel:
a) o grau de oxidaclo da superficie ou seja, a disponibilidade
controlada de centros oxidantes proéximos aos centros de adsorcgéo
de hidrocarboneto; |
b) a taxa de oxidaéﬁo dos intermediarios da superficie para a
formacg80, através da oxidag83o seletiva, do produto estavel a ser
dessorvido;
c) a estabilidade do produto dessorvido no sentido de gque seja
evitada a oxidac83o consecutiva.

A ocorréncia do metal na forma reduzida da suporte a teoria de
Mars & van Krevelen [20] que dada a sua importincia como modelo
das reacdes de oxidacHio vem descrita no item a seguir, juntamente

com outros modelos apresentados na literatura.

1.3 - MODELOS DE REACAO
1.3.1 -MODELO DE OXIDACAO REDUCAO

?érios trabalhos realizados a partir de 1923 tém constatado a
presenga do vanadio em estado reduzido, em catalisadores de V,0y.
A partir desta evidéncia Mars & van Krevelen [20] interpretaram os
dados sobre a oxidacfo do benzeno, tolueno, naftaleno e antraceno
baseados em um modelo de oxidacHo-reduglio. Mars & van Krevelen
[20] concluiram ent8o gque a reacfio desenvolve-se atravées de duas

etapas:
%
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a) umea reacfo entre o oOxido e o hidrocarboneto na qual o

hidrocarboneto ¢ oxidado e o d6xido reduzido

b) uma reacBo em que o dxido reduzido & oxidado com Uz para

retornar ao seu estado de valéncia inicial.

A espécie responsavel diretamente pela oxidacdo & considerada como
o fon 0° situado sobre a superficie do catalisador. A validade
deste modelo tem sid; comprovada para varias reac¢Ses de oxidagfio
catalitica [21,22,23,24,25,26,27] e segundo Gates & colaboradores
[28} o mecanismo de Mars e van Krevelen ¢ aplicavel, com alguma
generalidade, as reacdes de oxidacio de hidrocarbonetos
catalisadas por superficies sélidas.

Sachtler & de Boer [29)] postularam que a tendéncia de um 6xido
ou combinagBio de O6xidos de doar oxigénio pode ter uma importAncia
determinante na seletividade do catalisador. De acordo com estes
sutores se a reducBio de um o6xido ¢ facil ent8So, o oxigénie pode
facilmente ser doado para uma molécula da fase gasosa e o
catalisador neste caso deve ser ativo porém nfio seletivo. Se por
outro lado existir uma dificuldade em dissociar o 0y em virtude da
forte ligacHo metal-oxigénio, o oOxido devera ter uma baixa
atividade catalitica. Para as faixas intermedidrias os Oxidos
devem ser moderadamente ativos e ainda seletivos.

Segundo Mars & van Krevelen [20] o hidrocarboneto ¢

primeiramente oxidado em um sitio ativo de acordo com

k
H + 8 —2— prod. + §° (1.10)

(€) (1-8)

cnde 8 & a fraclo da superficie do catalisador que contém sitios
ativos. Este agente oxidante & provavelmente o 02' proveniente da

srede catalitica.
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A taxa de reoxidac8c dos sitios ativos foi estimada com

e B

proporcional a uma poténcia "n" da pressfo parcial do oxigénio e i

frac8io da superficie que n3c contém sitios ativos, ou seja:

k
s° + 0p —2— §* (1.11)

(1-8) (8)

A taxa de reag#o do hidrocarboneto ¢ dada por:

r,®= ———— = k_P_ 0 (1.12)

onde, P, » pressfo parcial do hidrocarboneto
t = tempo

A taxa de oxidac8o da superficie é dada por:

r. =k P? (1-6) (1.13)

Se B moléculas de oxigénio s#o necessarias para a oxidacHo de

uma molécula de hidrocarboneto resulta, em estado estacionario:

Bk, P, 0=k P;z (1-8) (1.14)

e rearranjando a expressio,

it

Z
? Bk P +k P (1-13)
AR B Gz

Substituindo a expressfio de O resulta a seguinte equacBio para a

taxa de oxidac80 do hidrocarboneto:
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n
dap "A Pa hn Po
H 2
T Tat o~ n (1.16)
kg P+ B k, Py
2
ou
e H L (1.17)
dt 1 + En *
l:"‘l Pﬂ kapo
F]
Em razBio do excesso de oxigénio utilizado P; permanece

praticamente constante. A equacg8io (1.17) indica que para pequenos
valores de P_ a taxa da reacg8io € de primeira ordem relativamente
ao hidrocarboneto e para grandes valores de P, a taxa & de ordem
Zero.

Tufan & Akgerman [30] trabalhande com catalisador V-Mo-P-Sb
suportado em kieselguhr, na faixa de temperatura de 344-393°C,
concluiram gque a reacfo principal de oxidag¢8o do benzeno =a
anidrido maleico procede segundo o mecanismo redox de Mars & van

Krevelen [20] em duas etapas com & taxa de reac8io r_ dada por:

B

ry = ky kg VOp ya/(ta, yB + kg ¥0z) (1.18)

em mol de benzeno/g cat h, onde ky e ky s8o as constantes da taxa
de oxidac#8o do benzeno e de oxidac8o do catalisador
respectivamente em mol de CgHg ou 0 / g cat h, !IB ¢ a fraclo
molar do benzenc e YW, & a fraco molar de 0, na alimentaclio.
Utilizando os resultados experimentais obtidos em um reator

-diferencial, os autores determinaram os seguintes valores dos




parametros cinéticos, expressos através da equac8o de Arrhenius:

kg = 8,96x10" exp (-19200/RT) (1.19)

kz = 8,89 exp (-10750/RT) (1.20

1.3.2 - MODELO ESTACIONARIO DE ADSORCAO

Uma modificacic do modelo de Mars e van Krevelen foi propost:
por Shelstad, Downie & Graydon [31] sugerindo uma reacfio di
superficie entre as duas espécies adsorvidas da fase gasosa, «
hidrocarboneto e o oxigénio. Este modelo, também conhecido com

modelo estacionario de adsorcio (S5SAM) e idéntico ao di

reducgfo-oxidag¢8o proposto por Mars & van Krevelen [20], 34 excecH
da constante de reoxidac8io que ¢ substituida pelsa constante di
taxa de adsorc8o do oxigénio. Este modelo tem sido aplicado cor
éxito para varias reac¢les de oxidagHo de hidrocarbonetes [32]
levando & determinac8io de constantes de sdsor¢8o semelhantes pare

certos hidrocarbonetos, inclusive o benzeno.
1.3.3 - MODELO DE HINSHELWOOD

Hayashi et al. (33] correlacionaram o3 dados cinéticos de
reaco de oxidag¢do catalitica do benzeno usando o mecanismo de
reac8o0 de Hinshelwood, adequado para descrever processos
cataliticos onde a taxa de adsorglio do reagente sobre ¢
catalisador possui a mesma ordem de grandeza da taxa de reacc
quimica., ©O mecanismo de Hinshelwood engloba as seguintes

consideracBes:
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- o oxigénlo ¢ o unico reagente adsorvido na superficie dc
catalisador;

- & taxa de desorcfio do 'oxigénio a partir da superficie d«
catalisador é desprezivel;

- para que a reaclio ocorra ¢ necessario que o reagente na fasc
gasosa colida com o oxigénio adsorvido;

- & estabelecido um ;égime estaclionario no qual a taxa de remogic
do oxigénio pela reaclo quimica é& igual A& taxa de adsorclo dc¢
oxigénio.

Considerando sdmente a reag8io de oxida¢80c do hidrocarboneto,
H+ n 0 —— Produtos

Hayashi et ail. [33] chegaram 3 taxa de oxidacHo do reagente

organico expressa da seguinte forma

K kK C C
= a r h 0 {121)
r K C +nk C :
s © r h

onde:
K, » constante daltaxa de adsorc¢fio do oxigénio, 1/g s
tr % constante da taxa de rea¢8o do reagente orghnico, l/g =
n *% nimero de moles de oxigénio consumido por mol de reagente
organico
C0 # concentraciio de oxigénio na fase gasoss, moles/1
Ch % concentracfio do hidrocarboneto na fase gasosa, moles/1
r % taxa da reacfio, moies oxidados/g s
A partir do ajuste dos dados experimentais para a oxidacfio do
benzeno na temperatura de 350°C, os autores concluiram que a
equacio de Hinshelwood fornece uma boa descrigio da taxa de
oxidac8io de compostos aromaticos. No entanto,_quando o3 dados do

"benzeno foram comparados com os do naftaleno e do tolueno, obtidos
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sobre o mesmo catalisador, foi observado gque a taxa de adsorc8o d
oxigénio diferia para os tres hidrocarbonetos contrariando
mecanismo sugerido por Hinshelwood © qual requer gue a taxa d
adsorcfio do oxigénio seja independente da espécie de reagent
oxidado.

Jaswal et al. [34] utilisaram o mesmo modelo para correlaciona
os dados da oxidac8o do benzeno a anidrido maleico obtides n
faixa de 350 a 406°C sobre o mesmo catalisador da referénci
antefior [33]. Os autores concluiram que o modelo fornecia um mei
de correlacionar e interpretar dados da taxa da reac8io de oxidacH
catalitica. Nesta investigac8o, foram comparados os resultados di
benzeno com os do naftaleno e tolueno tendo sido verificado gque |
taxa de adsorc83o do oxigénio era independente do hidrocarbonet:
presente, dependendo somente da temperatura e da natureza di
catalisador. Os parmetros cinéticos foram ajustados e o3 valore:
obtidos, expressos através da equac8c de Arrhenius, foram o:

seguintes:
In Ia = 10,50 - 25100/RT (1.22)
in k. = 7,11 - 22500/RT (1.23)

Estes resultados diferem daqueles obtidos em trabalho anterio:
[33] no qual os autores conciuiram que a taxa de adsorg8o do O,
no era independente do hidrocarboneto e também determinaran
valores de !a até dez vezes menores. Segundo Jaswal et al. [34]
esta diferenca deve-se ao fato de que Hayashl et a_l. [33] n#c
detetaram o COy nos produtos de reac8o de modo que os seus valores

da taxa eram calculados baseados somente na oxidac8o do benzenc

para anidrido maleico e p-benzoquinona.




1.3.4 - MODELO DE LANGMUIR-HINSHELWOOD

As formulacg®es de Langmuir-Hinshelwood, quando aplicadas a:
reac8es de oxidacdo, baseiam-se na consideragfio de que a etap:
determinante € a rea¢fio de superficie entre espécies adsorvidas er
centros ativos adjacentes e que a superficie do catalisador ¢
homogénea ou seja, todos o0s centros ativos tem a mesma atividade
[3]7.

Cordova & Gau [35] determinaram a cinética, em estadc
estacionario, da reac3o de oxidag3o catalitica do benzeno
anidrido maleico, wutilizando o modelo de Langmuir-Hinshelwood.
Para justificar a adogfdo deste modelo, os autores partiram de
consideragdes sobre trabalhos como o de Weiss et al. [16]1 que
oferecem um detalhado esquema da reag3o de oxidacfo do benzeno,
com a formac#do de ndo menos que 20 intermediidrios. Desta forma,
apesar do modelo fenomenoldgico de Mars e van Krevelen
correlacionar satisfatoriamente os dados experimentais, nfio seria
indicado para representar formalmente um esquema de reacfoc tHo
complexo. Neste trabalho, os autores concluiram que nas condicdes
experimentais adotadas, a reacfio de oxidac8Ho do anidrido maleico
era pequena € que o esquema de reac83o paralela descrito a seguir

representa bem 0 processo para conversdes do benzeno de 50%.

Partindo-se do esquema anterior, negligenciando os intermediarios

.da reacdo e utilizando-se o procedimento usual de desenvolvimento
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do modelo Langmuir-Hinshelwood apresentado por Satterfield (31, a
equagfes do modelo podem ser escritas da seguite forma:
k xs xo Py Py

r = {1.24)
AM 2 _
{1 + IB PB + xO Po)

onde, k » constante da taxa de formac8o do AM, mol/g h
xB = constante‘arbitraria do modelo L-H, {mm Hg}_‘i
X, ® constante arbitraria do modelo L-H, (mm Hg)'1
PB % pressfio parcial do benzeno, mm Hg

Po % press8o parcial do oxigénio, mm Hg

Segundo Cordova & Gau [35] o modelo de Langmuir-Hinshelwood
adequado para condig¢des de baixas temperaturas (& 300°C) e alt.
pressfio parcial do benzeno, guando ocorre uma grande cobertura d:
superficie do catalisador pelos intermediarios da reac8o, inibind
a taxa de oxidac83o. Por outro lado, a formulacfio de Langmuir-
Hinshelwood apresenta a adsorcg8c reversivel do benzeno e d¢
oxigénio no denominador da expressfo e como nas reacdes d¢
oxidac¢H%o de hidrocarbonetos nfo ¢ normalmente observada a desorcic
de gquantidades apreciaveis do hidrocarboneto ou do oxigénio, ¢
formulac8io de Langmuir-Hinshelwood & incorreta neste sentido.

Os modelos e mecanismos propostos por diversos autores levantan
questfes tais como se o0 oxigénioc da rede ou 0 oxigénio da fase
gasosa causam a reag¢8o na superficie e se uma ou varias formas de
oxigénio estdHo presentes e quais as responsaveis pelo ataque ac
hidrocarboneto. Estes aspectos relativos as trocas de oxigénio sHc

de grande importacia e ser8o discutidos no item a seguir,




1.4 - ASPECTOS DAS TROCAS DE OXIGENIO

A mobilidade dos Aatomos ou moléculas de oxigénio sobre a
superficie e na r1ede s6lida do catalisador pode ser prevista
através das trocas isotépicas. Margolis [4] refere-se a varios
autores que estudaram as trocas isotépicas de oxigénio. A naturezs
dos intermediarios fdrmados na adsor¢8o pode ser estabelecida a
partir da investigacH8o sobre as trocas de oxigénio., A formagfio e a
quebra das ligag¢des quimicas durante as trocas isotdpicas pode
ocorrer através de uma troca homolitica ou de uma troca
heterolitica. O conhecimento do mecanismo da troca homolitica de
oxigénio sobre varias superficies so6lidas pode indicar em que
condicBes ocorre a dissociag8o do oxigénio na superficie do
catalisador.

A troca isotépica de Aatomos de oxigénio foi estudada por
Cameron et al. [36] nos sistemas pentdxido de vanadio - oxigénio,
pentoxido de vanadio - agua e pentdéxido de vanadio - Aagua -
oxigénio na faixa de temperatura de 400-550°C. Segundo os autores,
para os catalisadores Valg suportados, n3oc foi verificada &
participac8o do suporte na troca e a reacdo procedia de acordo com
um mecanismo controlado pela reac8o na superficie. Foi analisado
por Cameron et al. [36] que a cinética de primeira ordem
encontrada para o0 progresso das reacgdes de troca no sistema
oxigénio - pentdéxido de vanadio suportado era compativel com a
ordem aparente zero com respeito & pressfHio do oxigénio, na medida
em que o oxigénio fosse fortemente adsorvido. Foi observado tambeém
que as trocas heteroliticas entre o oxigénio adsorvido e o
oxigénio contido na rede do 6xido metalico a4 temperaturas acima de

440°C ocorriam da seguinte forma:




16 18 ——d i8 16,18
rede + ade  Ee——— rede ade (1. 25)

A energia de ativacHo encontrada para a troca entre o Yyl e o O,
(45 kcal/mol) sugere que o processo envolve a dissociaclio das
moléculas de oxigénio na superficie do sélido ou o desprendimentc
das ligacdes vanad10r§xigénio‘

Keulks {(37] trabalhando com o oxigénio marcado 519 na oxidacic

do propileno verificou que somente uma pequena quantidade deste
oXxigénio era incorporado aos produtos da reacBo, indicando s
interferéncia do oxigénio da rede na oxidac#o.

Khalif et a&al. [38] utilisaram técnicas de ESR para estudar s
qguimissorg#o de oxigénio sobre catalisadores suportados
Va0g5/Al 203, contendo 1 a 15% em peso de Velg. Os auvtores
verificaram. gue o0 calor de adsorc8c do oxigénio excedia 6
kcal/mol para todas as concentragdes de Va0g. Foi ainda observada
a oxida¢8o dos ions vanadio nestes catalisadores para formar
predominantemente a espécie 02', o que confirmou a hipoétese de
Mars & van Krevelen [20] referente ao agente oxidante,

Blanchard et al. [39] realizaram medidas de trocas isotépicas
do oxigénio para catalisadores de Va0 - Mo03 com diferentes
composicBes utilizando duas instalagdes, uma que consistia de um
sistema estatico e outra de uma montagem com circulac3o de gas.
Segundo o0s autores, em um sistema de oxigénio molecular e 6xido
s6lido com uma distribuic8o n#o equilibrada de is6étopos, tem lugar
duas reac8es de troca isotépica:

a) uma nova distribuic8o dos isétopos entre a fase gasosa e a

camada superior do 6xido, chamada troca heterogénea de

oxigénio




16 e 18
)

172 032 + (o 172 04° + (o (1.26)
b) uma nova distribuiclio entre as formas moleculares isot6picas

de oxigénio, que € a troca homomolecular

18— , 516,18 (1.27)

Segundo o modo de participaciio do oxigénio da camada
superficial do o6xido na reagfio de troca, distingue-se tres tipos
importantes de permuta do oxigénio molecular: a troca homogénea
molecular sem a participac8o do oxigénio da superficie, a troca de
um &tomo da molécula de oxigénio com um atomo do oxigénio da
superficie e a troca de dois atomos da.molécula de oxigénio com
dois atomos de oxigénio da superficie do 6xido. A partir dos dados
experimentais, Blanchard et al. [39] conciuiram que a troca ocorre
entre dois atomos da molécula de oxigénio da fase gasosa e dois
adtomos de oxigénio da superficie do &xido verificando também que a
energia de ativac8io da troca isotépica e a seletividade da reacHo
variam de uma forma similar.

Avetisov et al. [40] propuseram equa¢des para descrever a taxa
da reac¢Ho de troca heteromoleculiar do oxigénio com catalisadores
6xidos dentro da estrutura do modelo de Temkin [41] para uma
superficie heterogénea. A validade das equagdes foi comprovada com
os dados experimentais da cinética da troca do oxigénio com o
V305 .

Segundo Broclawik et al. [42] quando ume molécula de oxigénio
gasoso se aproxima de uma molécula de benzeno operam soOmente as

.forcas repulsivas n8o se verificando a rea¢8o. No entanto, a
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oxidacdo do ions V+4 e V+5 permite a transferéncia de elétrons do
metal para o oxigénio, formando o ion molecular 0O o qual tem
capacidade de reagir com a molécula de benzeno. De acordo ainda
com os autores, na quimissorc¢Ho do oxigénio sobre 6xidos de metais
de transic¢cfio o primeiro intermediario formado seria o ion

molecular ou seja

———————; -

- Og (ads) 0 »
S ———

havendo uma transferéncia de elétron do orbital d do metal para o
orbital n antiligante do oxigénio.

De acordo com a literatura [43,44] existem evidéncias
experimentais que permitem sugerir uma sequéncia geral para a

adsorcfo do oxigénio:

02 + @ Bz“

O + 2 & — 20

0 + e — 0%

onde e & um elétron. Segundo as referéncias, o aumento da
temperatura favorece a espécie 02'. Foi demonstrado que para os
ions Ti, ¥V e Mo o oxigénioc adsorve como Gz- sobre um ion
coordenado tetraedricamente, enquanto nd3o foi verificada sua
adsorc8o sobre ions piramidais e qctaédricos i45]. Relativamente a
uma monocamada de catalisador foi verificado que a coordenaciio
tetraédrica era favorecida pelos suportes de silica enquanto a
coordenacfo octaédrica pela alumina. Desta forma, a adsorcfo do
oxigénio sobre catalisadores de V/Ala045 parcialmente reduzidos n#o
produz Oy e a coordenac8io do ion vt pode ser tanto na forms

piramidal quanto na forma octaédrica.
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1.5 - INTERACAO REACAQ HOMOGENEA-REACAO HETEROGENEA

0Os diversos esquemas de oxidac8o catalitica de hidrocarbonetos
discutidos foram analisados com base no fato de que &a reaclo
ocorre somente na superficie do catalisador. No entanto, tem-se
conhecimento de complexas reacles homogéneas-heterogéneas que se
desenvolvem tanio n&n superficie sélida quanto na fase gasosa.
Muitos processos ﬂe oxidacio catalitica considerados Ccomo
puraﬁente heterogéneos foram posteriormente classificados como
processos gue ocorrem pelo mecanismo homogéneo~heterogéneo tais
como a8 oxidag8o de: hidrogénio, metano, etano, etileno, propeno e
ambnia, sobre catalisadores de platina em condi¢8es de temperatura
elevada [4].

O trabalho pioneiro de Semenov [46] sobre reacgdes em cadeia ¢
responsavel pelo surgimento dos conceitos & respeito das
interagdes homogéneas-heterogéneas. Com base nestes conceitos é
prevista a formac8io de centros atives, atomos ou radicais, como
consequéncia da reacfo heterogénea na supefficie, e estes podem
posteriormente reagir na fase gasosa sem a participac8o da
superficie solida.

Daniel & Keulks [47] estudando a oxidagHio catalitica do
propileno procuraram estabelecer a natureza e & importéincia das
reacBes homogéneas que poedem ocorrer no leito pGS*catalitico.r
Neste trabalho foram encontrados indicios gue confirmavam a etapa
homogénea iniciada na superficie, o que resultava em aumento da
conversfio do propileno e formagfio do 6xido de propileno.

Brown & Trimm [48] investigando a reacio de oxidac8o do benzeno
sobre catalisador de vanddio-molibdénio~-fésforo encontraram

evidéncias da existéncia de intera¢3c homogénea-heterogénea. Os
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experimentos eram conduzidos em reatores tubulares com diferentes
volumes livres apds o leito catalitico qgue alternativamente eram
ocupados por particulas inertes. Os autores concluiram gque os
resultados experimentais indicavam uma variac8io do consume de
benzeno com a alteraclo das condigfies do volume pds-catalitico. Os
autores observaram ainda que esta variacHo do consumoc de benzeno &
devida a formacédo d; um intermediario sobre o catalisador, pela
reaglo do benzeno com o oxigénio tanto da fase gasosa quanto da
rede, e que este intermediario reage futuramente na fase gasosa.
Resultados contrarios foram encontrados por Ramirez &
Calderbank [14] que trabalhando com a oxidaclo catalitica do
benzeno a anidrido maleico em reator tubular de leito fixo
constataram que as paredes e os volumes vazios do reator nfo tém
participacfio significativa nas reacdes cataliticas. Ao realizar
experimentos com diluiciio de catalisador e espaco livre apés o
leito, os autores verificaram uma queda drastica na seletividade
para anidrido maleico 0 que levava a concluir que as paredes do
tubo e o suporte do catalisador causam uma oxidacfio posterior do

anidrido maleico.
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1.6 -~ CATALISADOR

08 aspectos relativos & formulac8io do catalisador s%o também
imprescindiveis para o estudo das reacdes de oxida¢H3o catalitica.
0 entendimento dos fendmenos fisicoes e quimicos que ocorrem a
nivel do catalisador quando se adiciona um promotor ou um veneno
catalitico ou quand0 ainda se utiliza uma mistura de O6xidos, bem
como ' os dados experimentais obtidos das investigacdes neste
sentido s&io fundamentais na busca das atividades e seletividades
cataliticas desejadas.

Metais (platina, prata, etc.), O6xidos metalicos semicondutores
(pento6xido de vanadio, tridxido de molibdénio, 6xidos de cobre e
de tungsténio, etc.) e semicondutores complexos s3o largamente
usados na oxidaclio catalitica de hidrocarbonetos. As atividades
cataliticas dos metais e dos semicondutores s3o supostamente
desiguais em raz8o das suas diferentes propriedades eletronicas.
No entante, sob condi¢Bes de oxidac8io catalitica muitos metais
apresentam uma cobertura de um filme semicondutor do é6xido do dado
metal e esta ¢ a raz8o pela qual o mecanismo da oxidag3o de
hidrocarbonetos sobre metais e semicondutores tem varios pontos em
comum;

Uma analise sobre o8 pricipios fundamentais da atividade

catalitica ¢ apresentada por Seitz [49].

1.6.1 - OXIDOS SIMPLES E MISTURAS DE OXIDOS DE VANADIO

A literatura refere-se de forma muito intensa & atividade dos

6xidos de wvanadio na reacic de oxidacfico do benzeno & snidrido

maleico, constituindo~se estes 6xidos a base de todos os




30

catalisadores industriais para a reac8io em questo.

Simmard et al. [50] utilizando raios X estudaram a estrutura
dos oxidos de vanadio que eram ativos na oxidac¢fo catalitica do
o-xileno a anidrido ftalico. O Vp045 e o V30, eram inativos e foram
verificadas como ativas as estruturas estaveis entre vzns e
vaoq,ac e as transicﬁes entre elas ocorrem de forma fAcil. Por
outro lado, Vol ’fson .et al. [51] comparando a atividade catalitica
com a composicg8o de fase de varios Oxidos de vanadio encontraram
os 6xidos Va0, e VYgli3 como componentes ativos para a oxidac8io do
naftaleno a anidrido ftalico.

Em um estudo semelhante Schaefer ([52] estudando a oxidacfo
catalitica do benzeno na presenca de uma série de Oxidos de
vanadio com faixa de composig8o variando de VYp0; a VY05, excluindo
o8 O6xidos VY043 €& V305, constatou que o V0, possuia a mais alta
atividade enquanto o Vel3 e o0 Va0 eram inatives e o Vglyy
levemente ativo.

Segundo Farkas [10] esta aparente discrepancia pode ser
atribuida a4 diferenca na natureza dos aromaticos estudados. No
caso do o-xileno & oxidaclo ataca o grupo metil porém deixa o anel
aromatico intacto. Por outro lado, na oxidacfo do benzeno e do
naftaieno, o anel aromético ¢ diretamente envolvide sofrendo
destruic8io. Desta forma, é razosvel que & natureza das espécies
6xidas cataliticamente ativas seja diferente nos dois tipos de
oxidac8o.

Bielanski et al. {[53] investigaram a oxidagHo catalitica do
benzeno sobre VaOy, Vglig, V204, Vy0sa, Velsg, V50p, VaOy, V305 e
¥;03 na faixa de temperatura de 300°C a 400°C. Os o6xidos de

vanadio com mais baixos niveis de oxidac8o eram obtidos a partir

de misturas de Va0 ou V30, com V¥;0; através de sinterizac8o em
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ampolés de quartzo nas quais se fazia o vAcuo. Foi verificado que
o V305 era cataliticamente inativo no entanto, quando reduzido com
vapor de benzeno, tornava-se ativo e seletivo para a formagHo do
anidrido maleico. Todos os é6xidos com o estado de oxidac3o do
vanadio abaixo de v'® eram ativos sem nenhum pré-tratamento e os
mais estaveis nas condi¢des da reaclio catalitica eram o Ve, e o
¥g0i3. No entanto nﬁoiexiste uma relac8io simples entre o namerc de
oxidacsio dos atomos de vanadio no 6éxido e sua atividade catalitica
em razf8io desta ser influenciada também por outros fatores tais
como os estruturais. O V40, o qual ¢ o mais ativo dos 6xidos
investigados tem & sua estrutura do tipo rutilica fortemente
diferente da estrutura do Vgliy. Blelanski et al. [53] concluiram
ainda que de uma maneira geral, para oOxidos de vanadio em uma
tnica fase, a seletividade aumenta com o decréscimo da atividade
mas que este n8o & o0 caso do catalisador de VY0 reduzido o qgual &
simultaneamente altamente ativo e seletivo. Os autores reaiizaram
ainda experimentos adicionando MoO; a V0, e Vg0sa que resultaram
em uma diminuic8o da atividade porém em um forte incremento da
seletividade do catalisador. Este aumento da seletividade dos
6xidos de vanadio com Mol deve decorrer,segundo os autores, do
bloqueio de centros ativos nos quais ocorre a oxidacglio total e/ou
da ativacB8o de centros seletivos para & oxidacBio a anidrido
maleico. O fato da adiclio do MoO; ao Vp0g resultar na conservacfo
da taxa de redug¢8o do catalisador sugere também que a presenca do
molibdénio causa um incremento na energia de ligac8io do oxigénio e

esta ¢ uma provavel raz#io para o aumento da seletividade.




1.6.2 - SISTEMAS BINARIOS Vj05-MoOs

Esta mistura de Oxidos realizada por Bielanski et ai. [53] ven
sendo referida intensamente na literatura como um fator de
alteracfio da atividade e da seletividade do catalisador.

A partir dos dados experimentais obtidos com catalisadores da
série V05 - MoOy, Blanchard et al. [39] mostraram que a
dissolugfio do MoO; no VY05 provocava um aumento da energia de
ligag8co do oxigénio até a saturacgfio de 30% coincidente com um
aumento da seletividade do catalisador, levando 3 conclusfo que &
energia de ligac#io do oxigénio deve ser um fator importante para
compreender as propriedades seletivas de wum catalisador de
oxidac8o, sobretudo guando as medidas sfio efetuadas dentro de uma
mesma série de oxidos.

Ioffe et al. [54] trabalhando com catalisadores de vanadio e
molibdénio concluiram que a atividade e a seletividade maximas do
catalisador coincide com a maxima solubilidade do MoO3 no Vyl0g e
gque a aclo do Molly estd mais provalvemente ligada 3 inclus8io de
imperfeigdes na rede original de Vg e a criagfo de novos niveis
eletrénicos.

Butler & Weston [55] procuraram obter uma correlacfo entre a
atividade catalitica e as propriedades elétricas de catalisadores
de vanadio na oxida¢8o0 do benzeno. Eles constataram gque a adic8o
de molibdénio na forma de Moy ao V0 aumentava a atividade e
decrescia a energia de ativaclio aparente e a resisténcia elétrica,
engquanto &8 adic8o de germ8nio como GeDy; resultava em um efeito
exatamente oposto. Estas observacdes eram interpretadas como um
indicativo que a etapa determinante da taxa dependia ds

disponibilidade de elétrons sobre a superficie os quais controlam
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a quimiss;)rcﬁo e & ionizac8o do oxigénio. 0s autores postularan
que 0 MoD; tende a estabilizar o vanadio no estado tetravalente
enquanto o GeDy estabiliza o ion pentavalente. A natureza dos ions
de vanadio presentes no catalisador determinam entfio a facilidade
de ionizac8o do oxigénio quimissorvido. Note~se que estas
consideracBes podem explicar a natureza da primeira etapa na
oxidacHo catalitica"'no entanto, n#o indicam gqualquer forma de
relac8io entre as taxas das reagdes concorrentes e consecutivas as
quais determinam a seletividade para o produto desejado, bem como
8 producfio do anidrido maleico no caso da oxidagfio do benzeno.

Dmuchovsky et al. [9] estudaram catalisadores V-Me, suportados
em carborundo e promovidos com pequenas adigdes de metais,
utilizando métodos de difrac8o de raios-X. Nesta pesquisa, foi
verificado que a composicio da fase ativa era formada
predominantemente por dois oOxidos mistos de vanadio e molibdénio,
MogVYglho © MouVYgOzs, tendo ambos a raz3o V/Mo com o valor de 3/2
porém com contetdos diferentes de oxigénio. Segundo os autores, o
6xido de féormula empirica MogVelye possui 1/9 do total de vanadio
no estado de oxidacdo ¥'' enguanto o de férmula MoyVeDys
corresponde 8 2/3 do vanadio como v'*. De acordo ainda com os
autores, o resultado da analise de difracfo de raios-X para o
catalisador novo ¢ idéntico ao do catalisador wutilizado nas
condigdes de reac#o.

A partir de uma série de catalisadores VzOx-MoO; obtida pela
fusfio de uma mistura de &6xidos puros a diferentes razdes molares,
Bielanski et al. [56] utilizando a analise por difragfio de raios X
constataram que até a concentrac8o molar de 30% de Moz ocorria a
formac8io de uma soluglio so6lida de MoOg em Vz0. A partir da

concentracfo molar de 21,7% de Mol3 comecavam a aparecer linhas de
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difrac8o correspondentes a uma nova fese e a maiores concentrac3e;
de triéxido de molibdénio a presenca de um composto intermedifiric
ficava evidente, provavelmente o MogValyp. A suposicfio da presenc:
desta fase intermediaria foi também confirmada pelos resultados d:
analise térmica das fases. Pela capacidade das amostras reduzire:
certas quantidades de ¥Mn0, ficou patente o conteade de AR
Mo'®. No entanto, Munch & Pierron [57} em estudos anteriora:
consideraram que o vanddio seria provavelmente o dGnico meta
presénte na forma reduzida visto que a espécie vt €@ bem conhecid:
na guimica dos 6xidos de vanfdio, enguanto gue & ocorréncia de

+8 em 6xidos ¢é duvidosa.

Mo

Posteriormente, Bielanski & Najbar [58] constataram gque en
nenhum dos trabalhos apresentados na literatura sobre o limite de
solubilidade do Mol no VY305 foram estudadas as variacdes de
solubilidade a temperaturas mais baixas. O limite de solubilidade
no estado s6lido do MoD; no V05 a uma temperatura eutétics
{610°C) & de aproximadamente 30% de MoO; (concentracho molar). Nc
entanto, foi observado que uma amostra contendo 15,8% de MoO,,
ap6és um periodo de 3 anos apresentava a ocorréncia de um compostc
intermediario, indicando que a solubilidade do MoO3 no Va0,
decrescia fortemente com a diminuig8o da temperatura. Desta forma,
foram preparadas amostras contendo 10, 15, 25, 25 e 30% de Mo,
pela fusfo da mistura de 6xidos a 700°C. Apbds atingir as condicdes
de equilibrio as mesmas foram resfriadas em nitrogénio liquido. A
andlise por difrag8o de raios X indicou que dependendo da condic#ia
de témpera as amostras apresentavam soOmente a fase Va0 ou Vy0,

juntamente com o composto intermedidrio MogVglyg. Concluiu-se

também que a solubilidade no estado s6lido decresce visivelmente

com & diminuic8o da temperatura e que a temperaturas abaixo de
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500°C o limite de solubilidade estd entre 10 e 15% de MoO,
(concentrac8o molar}.

Os espectros oticos e de infra-vermelho do sistema VgOg-Molg
foram estudados por Bielanski et al. [59]. Os autores trabalharam
com amostras obtidas por fusfio de mistura dos 6xidos Vy0g e Moly ¢
da analise dos espectros foi verificado gque a introduciio do
molibdénio na rede de Vp0y contribui para um certo enfraquecimento
da dupla ligacio oxigéni0mvanédio V=0 o gue pode ser de grande
importancia para as propriedades cataliticas do sistema V;0g~McO,.

Bielanski & Dziembaj [60] estudaram as isébaras de adsorgfio de
oxigénio em sistemas Va0g-Molz. As amostras eram obtidas de igual
maneira que na referéncia anterior {59] e padronizadas através de
vacuo antes dos experimentos. Foi observado que nas amostras com
predominancia de MoD3 ou da fase MogVgl,g, a cobertura de oxigénio
permanecia inalterada durante o resfriamento, ¢ gque caracteriza
uma adsorc¢8o irreversivel. J&4 para as fases que continham VYu0g
como constituinte dominante aparecia um ponto distinto de maximo
nas isébaras, situado apés a regifio de aquecimento. As séries
analisadas neste experimento mostraram claramente gue nas amostras
contendo Mol e/ou o composto intermedidrioc MogVeglD,e como fases
predominantes, o0 oxigénio da rede ¢ muito menos instavel gue nas
amostras formadas de Vg0 puro ou solugfo s6lida de MoOg em V,0y.
Desta forma, os autores concluiram que a introduc8io do Moly na
rede de Vg0 diminui a capacidade desta rede, especialmente nas
camadas superficiais, de dar oxigénio, o que n#o exclui o fato de
que a instabilidade intermediaria do oxigénio observada para &
amostra que continha 30,8% de MolOj {;encentracﬁo molar} esteja
ligado de alguma forma com propriedades cataliticas o6timas, visto

que os catalisadores vanadio-moiibdénio com esta composigBo s#o os




36

mais frequentemente utilisados industrialmente. Estas conclusdes
sugerem uma certa discordaAncia com a pesquisa anterior [59] que
verificou ser a adic80 de molibdénio causa de enfraquecimento da
ligacio ¥=0,

Bie!ahski & Najbar [58} ja haviam provado que dependendo das
condigBes de témpera ocorriam mudancas no limite de soclubilidade
do Mol; no VYz05. No'iantanto, medidas da condutividade elétrica
realizadas nas mesmas amostras bem como alteracdes de suas
propriedades fisico~quimicas ap6s armazenamento 2a temperatura
ambiente pareciam indicar que nas referidas amostras, as
transformag®es do estado s6lido dependiam principalmente da
atmosfera. Desta forma, Bielanski et al. [61] decidiram estudar
este processo usando analise pontual de raios-X por microsonda e
verificar se existe uma correlag8o com qualquer segregacfio de
vanadio e molibdénio occorrendo sob & influéncia de agentes
oxidantes e redutores. Através da analise de raios-X realizada em
varios estégios dos experimentos foi constatado que em ambas
amostras utilizadas (concentracfo molar de 10% e 30% de MoOy) a
oxidac8o resultava em decréscimo da raziio Mo/V nas camadas
externas dos critais enquanto que a reduclio causava um efeito
oposto, aumentando fortemente & concentrac8oc do molibdénio nas
camadas externas e empobrecendo no interior dos cristais. Segundo
08 autores, estes resulitados provam que tanto a oxidac#o como a
reducHo das solugdes sé6lidas de V0g~Mol; causam a segregac8c dos
elementos V e Mo entre as camadas externas e o interior dos
cristaia, Tais efeitos de acordo ainda com o©s autores, podem ser
explicados quando se leva em considerac8io o fato de que a oxidacgfo
& acompanhada da incorporac8o de oxigénio na rede e da formaciio de

novas camadas na superficie do cristal, ¢ que deve necessariamente




ser acompanhado pela difus3io de cations do interior para
superficie. Se a taxa de difusBioc do vanadio for maior que a dc
molibdénio esta nova camada podera conter uma menor gqguantidade d¢
molibdénio. No caso da reduclio, o oxigénio é removido & partir das
camadas externas do cristal e o excesso de cations deve migrar
para o interior e sendo a difus8o do vanadio mais efetiva, results
ent%o em um enriquecimento de molibdénio nas camadas externas.

Estes resultados [61] explicam as constatacBes de Najbar
Nz'ziél [62] em séries analogas de experimentos usando anélise de
raios~X em uma amostra pulverizada de VYz05-MoD3 com 7% molar de
MoD,. Os autores, nesta pesquisa, verificaram a formac%o de un
composto intermedidrio no processo de oxidac%o e que a guantidade
deste intermedidrio diminuia sensivelmente nos estéagios iniciais
da redugfio, porém reaparecia no prolongamento deste processo.
Segundo Bz’e_lﬁ;:sk.i et al. [61] este fato pode ser explicado em
razdo de no curso da oxidac8o a concentrac8o do molibdénio nas
camadas internas dos cristais tornar~-se maior que o limite de
solubilidade do MeOy no V¥,05, ocorrendo uma consequente formacho
do MogVglyg- J2& no inicio da redugBo, o enriquecimento das camadas
internas em vanadio deve ser uma primeira contribuiglo para
dissolver o composto intermedidrio na fase V,0g no entanto, o
prolongamento deste processo conduz ao acimulo de molibdénio nas
camadas externas ate ultrapassar o [imite de solubilidade e a
repetida fTormac8io da fase MogVeglyy, desta vez na superficie dos
cristais.

Ezhkova et al. [63] realizaram estudos relativos a atividade
catalitica, & estrutura (difrac8o de raios X e EPR) e a func8o

trabalho do elétron para as seguintes misturas de Oxidos: Va0 +

Moy, Valig + Cral3, VYa0g + Cop0y, Velz + Po0g, Va0p + LID e Va0g +
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Rbe0. Para o sSistema VYz05-MoD; fol observado que & atividade do
catalisador aumentava com a adic%o do Mol até a concentracHo
molar de 27-28% e que a maxima atividade coincidia com o limite de
solubilidade do MoB; no Vy0g. Foi verificade também gque a
seletividade wvariava da mesma forma que a atiiidade. Nesta
pesquisa, ©0s autores observaram através dos sinais da analise de
EPR que a baixas. concentra¢des do aditivo existia uma
correspondéncia de ~um fon V! para cada Mo*° adicionado,
Reiafivamente a func¢8o trabalho do elétron foi verificada também
uma dependéncia aparente com a concentracio de v, A partir
destas observagdes os autores concluiram, para a reacsio de
oxidag3o do benzeno a anidrido maleico, sobre & existéncia de uma
correlac8io entre a atividade e a seletividade do catalisador e a
quantidade de vanadio tetravalente.

Posteriormente, Blelanski & Inglot [64] trabalhando com uma
série de catalisadores n3o suportados de VY0 - MoDy, na reaciio do
oxidac3o do benzenoc para o anidrido maleico, concluiram que a
atividade do catalisador dependia de um periodo inicial de
ativac3io que resultava na reduc8o parcial do catalisador. Os
autores chegaram também a uma relacio entre o valor absoluto da
concentracio do vanadio tetravalente no catalisador e & sua
atividade, verificando que 3 medida gue ocorria o inc¢remento da
concentracgfo de v'* no catalisador, também aumentava a sua
atividade, independente da raz3o V/Me. Quanto a4 seletividade do
catalisador, para uma temperatura na qual somente 50% do benzeno
era oxidado, foi observado gue ela cresce com o0 aumentc da
concentrac8io do vanadio tetravalente até um maximo de 8)!:10“2 moles

v’'*/g de catalisador, havendo um subsequente decréscimo,

provave lmente devido ao aumento da oxidacfio do anidrido maleico a
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CO e CO;.

Dando continuidade a esta pesquisa Bielanski & Inglot [65]
estudaram em catalisadores n#Ho suportados o efeito da razéo
Vz0g5 /Mol sobre a atividade e a seletividade na reag8io de oxidacfo
catalitica do benzeno a anidrido maleico. A partir dos resultados
experimentais, foi observado que a raz8%o vanadio/molibdénio
influenciava tanto a velocidade de reducfo quanto a concentracfo
de v'* do catalisador. Os autores concluiram que ©s catalisadores
contendo 20 a 30% de Mol; (concentrac8o molar) apresentavam boa
atividade e 08 maiores valores para a seletividade.

Em um trabalho posterior, Bieiahski & Inglot [66] realizaram um
estudo sobre catalisadores de V,05~Mo0; suportados em alumina
fazendo uma analise comparativa com os catalisadores nfo
suportados de mesma composiclo [64]. Neste trabalho, foi observado
gque a concentracio de v'* em catalisadores suportados é sempre
muito maior que nos ndo suportados, 0 gue seguramente & devido 3
acfio redutora do Aacido cloridrico presente no processo de
preparacfio dos catalisadores suportados. Foi também observado gque
as diferencas no estado de oxidac8io de ambos os tipos de
catalisadores pode ser uma das razdes pelas quais o catalisador
novo suportado era ativo sem nenhum pré-tratamento, enquanto que o
catalisador novo nf3o suportado s6 se fazia ativo apdés uma reduchbo
inicial. No entanto, de forma diferente que nos catalisadores nio
suportados, o conteudo de v'* nao era o principal fator que
governava a atividade dos catalisadores suportados visto gue, uma
reduc8o adicional com vapor de benzeno que duplicou o grau de
redugclc destes catalisadores, praticamente ndo alterou a

atividade. Os autores observaram ainda que a pouca correlacHo

entre a atividade catalitica de catalisadores suportados & o teor
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de V+4

é também refletida no fato de gque com o incremento do
conteddo de molibdénio a atividade decresce monotonicamente
enguanto gque a concentracio de V” cresce € atinge um maximo para
depois decrescer. Esta auséncia de uma correlacfio simples entre o
nivel de reduc8o e a atividade nos catalisadores suportados pode
ser entendida quando se considera que a atividade catalitica n8io é
sdmente dependente dbs cristais de VY-Mo dispersos na superficie
externa dos granulﬁs € nos seus poros mas também ao YV e Mo
depogitados na superficie dos grios de Alp03 na forma de uma
camada muito fina microscopicamente n#o detet&vel. Bielanski &
Inglot [66]) concluiram ainda neste trabalho que a seletividade
para catalisadores suportados novos {(nfio utilizados) apresenta uma
complicada dependéncia com o conteudo de molibdénio e apds uma
reducfio inicial do catalisador, era atingido um patamar maximo
para uma concentragfio molar de 30% de MoD;, anaiogo ao observado
para o catalisador n8o suportado, apés uma prolongada reducfio
inicial,

Najbar et al. [67] estudaram a composic8o de fase de um
catalisador Vz0s-Mol3 promovido, tipo industrial, suportado em
corindon sinterizado, <contendo Va0 e Moll3 na raz3o molar
0,65:0,35 e obtido pela evaporac8io de uma soluclio aquosa de
vanadato de amdnio, &cido molibdico, @cido oxalico bem como o5
promotores Na, Nl e Ta introduzidos na forma de cloretos e também
0 Pp0g. Os autores procederam o estudo dos catalisadores usando as
técnicas de: infra-vermelho, raios-X e microscopia eletrénica de
varredura. Foi comprovado gque a fase predominante na massa
cataliticamente ativa no catalisador novoe e usado eram cristais

relativamente grandes de uma liga No-V-Mo. O catalisador nBo

utilisado continha também solugdio s6lida de VpOg-MoO3 e a fase
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MogVslyo © © <catalisador wusado possuia todas estas fases e
adicionalmente também MoOy e alguns outros o6xidos de molibdénio
com menor estado de oxidacgH#o. Os experimentos feitos sdomente com a
liga Na-¥V-Mo mostraram que a mesma era cataliticamente inativa na
oxidac8o do benzeno. Desta forma, a alta atividade e seletividade
observadas foram atribuidas aos cristais muito pequenos da solucio
sblida de VaU0g—Molg e/ou MogVal,e dispersos nos maiores cristais
da iiga, o gue sugeria que a liga No-VY-Mo estabilizava a dispersfo
das fases cataliticamente ativas.

Mori et al. ([68] trabalhando com catalisadores V,0g/TiIOy e
V,05/Al 303 concluiram que na oxidag3o parcial do Dbenzeno a
seletividade a anidrido maleico era determinada pelo numerc de
camadas de Y30y enquanto a atividade seria controlada pelo nimero
de espécies V=0 sobre o catalisador.

Investigando os sitios ativos da superficie do catalisador de
Va0g - MoDg, Satsuma et al. [69] verificaram que a mais alta
concentrac8io de sitios redox na superficie era observada com
Mo/(¥+Mo) = 0,3 a 0,5. Baseados nos dados experimentais os autores
afirmaram que o MoO3 sozinho é inativo no entanto, a ativacHo das
espécies de oxigénio ligadas aos ions molibdénio da superficie
pode ser devida a forte interac8io com os ions vanadio vizinhos.
Entéio, o aumento das espécies V=0 na superficie bem como a
ativacBo das espécies Mo=0 pode ser atribuida A mistura dos ions

vanfadio e molibdénio na superficie.
1.6.3 - PROMOTORES CATALITICOS

Um outro aspecto de grande importénecia & ser revisto refere-se

80 fenbmeno de promoclio e envenenamento catalitico que consiste na
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adicsio de determinados compostos para modificar a atividade ¢ a
seletividade catalitica de metais e semicondutores.

Foram investigadas modificacles em catalisadores de Vg0 para a
oxidac8o do propeno, aldeidos saturados e acroleina [4]. As
impurezas adicionadas s#Ho classificadas em dois grupos: Aanions
acidos {metaldides) de 80.3“, Ps0g e cations alcalinos, tais como:
Na, K. As adigdes de S0,%2° resultaram em forte elevacsio da
energia de ativacglo enquanto a adigido de Noa e K produziu uma queda
nestda energia de ativagHo.

A atividade do catalisador & também modificada por pequenas
adictes de 6xidos de metais do grupo VIII (Ni, Co) [70,71,72].

Bielanski et al. [73] estudaram o efeito da adicdo de PabDg a
catalisadores Va0g~MoD3. A mistura padr3o era preparada a partir
de 71,5% de Wa0s e 28,5% de MoOy (concentragdes molares) cuja
composigc83o corresponde aproximadamente a da solucdo sélida
saturada do Moy no V,0g. A este catalisador padrHo foi adicionado
P20z em concentragdes molares de 1% e 10% e a preparacio deu-se
através da fus&o em tubos de quartzo. Foi verificado pelos autores
que a dopagem com PplOg contribui para o enfraquecimento das linhas
de difracZio de raios~X, indicando a formag¢Ho de certa gquantidade
de um fase amorfa. A amostra contendo 1% molar de PaO0g foi testada
1 1/2 ano ap6s ser sintetizada e apresentou a mesma atividade da
amostra ndo dopada, porém uma seletividade para anidrido maleico
sensivelmente maior. A amostra com a concentracdo 10% molar de
P,0g mostrou-se pouco ativa e seletiva.

Em razd3o das propriedades dos catalisadores vanadio-molibdénio
sofrerem influéncia da presenca do suporte ([66], Inglot [74]
decidiu estudar o efeito da adic8o do Py05 nas propriedades de

catalisadores Vg0g-Mo0; suportados. Nesta pesquisa, foi utilizado
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como suporte uma alumina comercial e a massa ativa do catalisador
continha VY;0g~-Mols na raz8io molar 70:30 e Py03 na faixa de 0-25%
{concentrac8io molar). Dos resultados experimentais foi observado
que a atividade do catalisador decrescia fortemente com o
incremento do teor de PaDgy na massa ativa, para coﬁcentracﬁes
molares entre 0% e 1,5%. Na faixa de concentracfio molar de 1,5% a
10% de Pp03 a atividade permanecia aproximadamente constante e
acima de 10% de P,0g voltava & decrescer sensivelmente. Foli
verificado também que a seletividade a anidrido maleico atingia
valores maximos para concentragdes de P05 entre 1% e 5% molar. O
autor observou ainda a existéncia de uma correlacfo linear entre a
seletividade e &8 energia de ativagdio aparente da reacfic de
conversfio do benzeno, Ainda nesta pesquisa Inglot [74] observou,
ap6ts os testes cataliticos, um aumento do grau de reducfo para
todos os catalisadores da série, particularmente aqueles com um
alto teor de ©o6xido fosférico. Pequenas variac8es na atividade
acompanharam este incremento do grau de redu¢83o sugerindo que,
para os catalisadores suportados, o nivel de reducfio do vanadio
n3o influencia muito a atividade catalitica. Estes resultados
est%o de acordo com os anteriores de Bielanski & Inglot [66].
Bielahski et al. [75) investigaram a influéncia da adic8o de
Cry03 e Coy0, sobre catalisadores V,0;-Mo0; n8o suportados. Os
catalisadores foram preparados com © mesmo procedimento utilizado
em [73] com amostras contendo 1% e 10% molar de Cry0; € 4% e 10%
molar de Coaly, oObtidas pela fus8o dos respectivos o6xidos com a
amostra padr8o (28,5% molar de MoDz). Foi verificado qgue a adicBo
de Cra03 tornava o catalisador mais ativo e seletivo e que o

promotor juntamente com o molibdénic formava uma soluc8o sélida na

fase Va0z. A amostra contendo 1% molar de Crz0; desativava
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rapidamente, enquanto com 10% moiar apresentava uma atividade mais
estavel. Quanto ao efeito da adi¢8o de Cog0,, foi verificada para
a concentraclio de 4% molar a formac8o de pequenas quantidades de
uma nova fase, nfio identificada, fase esta que por sua vez era
dominante na amostra com 10% molar de Coa0,. Os autores
verificaram que a dopagem com Cosly, na concentrac3o molar de 4%
melhorava a seletividade porém na concentrag¢8o molar de 10%
formava-se um catalisador de desempenho muito fraco, o gue pode
ser altribuido a presenca da referida fase dominante, supostamente
uma liga cataliticamente inativa de vanadio-molibdénio.

Kripylo et al. [76] investigando o efeito da proporgio V:Mo,
V:P e ¥:Co na atividade e/ou seietividade de catalisadores de V -
Mo para a oxidacio catalitica do benzeno a anidrido
maleico,observaram que a adi¢ldo do melibdénio e de fosfatos
estabiliza o vanadio em um menor estado de oxidac8o e que a adicgHo
de Co0 modifica a atividade, mas n3o a seletividade do
catalisador.

Estudando catalisadores de Valg -~ Palg, Satsuma et al. [77])
verificaram que a adic3o de Pz0 em quantidades que mantinham a
razo atdmica P/¥ abaixo de 1,0 resultava em acréscimo das
espécies V=0 da superficie. Foi também verificado pelos autores
que a adicldo de Palg a V30; na razdio P/V=0,11 favorecia a formac#o
de V” na matriz O6xida de vanadio e gque a presenc¢a de ions vanadio
de menor valéncia no catalisador, pode resultar na formac¢io de
espécies V=0 sobre varios planos cristalinos com um consequente
aumento destas espécies na superficie.

Tufan & Akgerman [30] trabalharam com catalisadores V-Mo-P

suportados em kieselguhr e dopados com Sbglz. A partir de um

estudo preliminar com 14 diferentes catalisadores Vyo0y suportados
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[78] os autores concluiram que © mais seletivo deles possuia a
seguinte composiclHo em peso: 74% de kieselguhr, 15,5% de Via0g, 8%
de MoQy, 2% de Sbe0; e 0,35% de PgOy, 0 que equivale a 7,7% em peso
de SbyDs na massa ativa. O objetivo principal deste trabalho [78]
foi avaliar o desempenho de catalisadores V-Mo-P-Sb impregnados em
tres diferentes tipos de suporte os quais foram: Ala0s, kieselguhr
e silica gel. Os mel}_xbres resultados foram obtidos com kieselguhr,
que tinha menor area superficial comparativamente as dos demais, e
neste suporte foi avaliada a dopagem com Sbp03 em concentragdes na
faixa de 7,7~13,3% em peso na massa ativa. A mais baixa
concentracfo testada foi a que forneceu melhores resultados.
Bielanski et al. [79] estudaram o efeito dos aditivos Aga0 e
Nas0 sobre as propriedades cataliticas e fisico-quimicas de
catalisadores n8o suportadoes gque continham a solucBo s6élida de
MoO; em Vz05 como a fase predominante. A preparaciio da amostra era
feita com o mesmo procedimento de [73]. Sobre a solucHo sélida de
Mol; (28,5% moliar) em VYp0g5 foram adicionados Ag,0 (1,02 e 12,0%
molar) e Nagl0 (0,89 e 9,4% molar) através da fusfo da amostra
padr3o com Age0 e NogCOy respectivamente. Os resultados das
analises de difra¢f8io de raios-X e infra vermelho indicaram que as
amostras com pequenas gquantidades de Aga0 (1,02% molar) formavam
juntamente com 0 MoO; uma solugdo sb6lida na fase V05, o que
aumentava fortemente a atividade/seletividade na reaclio de
oxidac8io catalitica do benzeno a anidrido maleico. A adic¢fio nos
6xidos fundidos de quantidades de A0 tHo elevadas quanto 12%
molar bem como 9,4% molar de Nazg0, contribuia para a formacfoc de
uma unica fase da liga VaOg-MoUy-Aga0(Nagll). A adiciio de 0,89%

molar de Nop0 também propiciava a formac8io de alguma quantidade

desta liga. Os autores concluiram que as amosiras contendo ests
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nova fase apresentaram uma atividade <catalitica muito fraca
podendo n3o ser ativadas mesmo pela ac8Ho prolongada de uma
atmosfera redutora. |

Bielanski & Pozniczek {80] procurando estender a pesquisa
anterior [79] estudaram o efeito sinergético entre a prata e o
molibdénio, trabalhando com duas séries de catalisadores nfHo
suportados. Na pri;eira série foi estudado o efeito da
concentracio de Ag em catalisadores contendo 28,5% molar de Mol e
na segunda foi verificada a influéncia da razZo VsOgx:Mol; em
amostras com uma concentrac8o constante de Agp,0. Dos experimentos
com a primeira série os autores constataram que Ppara os
catalisadores com 28,5% molar de MoOy o0 melhor desempenho foi
obtido para o teor de S,QXIO'aumol de Ag para 1 g de catalisador,
o que equivale a 7 atomos de Ag para cada 1000 Atomos de (ViMo) na
superficie. Para a segunda série de catalisadores na qual o teor
de prata era fixo (5,9x10*zumol Ag/g catalisador) foi verificado
que a prata quando adicionado ao vanaddio puro (0% de Molz) n#Ho
produzia nenhum efeito no entanto, o efeito de promocHo aparecia e
aumentava & medida que era incrementado o contetdo de MoO,,
caracterizando nitidamente uma tipica interac3o sinergética.

Apés a apresentacHo dos trabalhos [73], [75] e [79] Bielanski
et al. {(81] elaboraram uma discuss8o geral dos resultados
concernentes ao efeito dos promotores 6xidos sobre as propriedades
dos catalisadores vanadio-molibdénio n#o suportados. A partir da
extensa investigag8o realizada os autores concluiram que somente
aqueles o6xidos os quais formam uma solucHo s6lida na fase Vy05 slo
capazes de aumentar & seletividade na formacio do aanidrido

maleico. Foi observado também gque &8 atividade total dos

catalisadores promovidos era de alguma forma menor gue a dos nHo
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promovidos. Constatou-se ainda que os catalisadores com aditivoes
6xidos responsaveis pela formag8o da liga vanadio-molibdénio

possuiam um desempenho muito fraco e eram nlo seletivos,

1.7 -~ DESATIVACAO DO CATALISADOR

Um outro aspecto de fundamental import@ncia para a utilizag8o
industrial dos catalisadores para a oxidacfio do benzeno a anidrido
maleico refere~-se ao fendbmeno da desativac8o.

Neste sentido, Bielanski et al. [82] investigaram a morfologia,
a composic8o guimica e & distribuici#o de elementos na camada de
massa ativa de catalisadores vanadio-molibdénio suportados,
utlilizando microscopia eletrdnica de varredura, microanalise de
raios~X e analises quimicas classicas. Neste trabalho foram
estudadas tanto as amostras n8o utilizadas quanto as que eram
usadas em reator industrial. O catalisador era obtido pels
evaporacfio de uma solu¢3o aquosa de sais de vanadio, molibdénio e
metais promotores sobre um suporte de corindon sinterizado, com
baixa Area superficial, Foi usado um reator industrial tubular
imersc em banho de aquecimento de 385°C ( cada tubo possuia 21 mm
de diametro e 3 m de comprimento). Na sec8o superior do reator
onde a intensidade do processo de oxidac8io era maior, a
temperatura excedia a do banho de aproximadamente 100°Cc. As
fotografias obtidas por microscopia eletrfémnica de varredura nos
catalisadores nfo usados mostraram que a massa catalitica cobrindo
o suporte era composta de gr8os esferoidais os quais seriam

provaveimente agiomerados de cristalitos muito menores, aparecendo

também um pequeno niumero de cristais plumiformes. Os catalisadores
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trabalhados na parte inferior do reator preservavam a aparéncia
inicial dos gr8os esferoidais no entanto apresentavam pegquenas
variaces com cristalitos em forma de agulha, enquanto para as
amostras tomadas na parte superior do reator foram verificadas
fortes modificacBes na morfologia com os cristais apresentando
formas tipicas de haste e de agulha de até 15 um de comprimento.

Pos resultados das niicro analises quantitativas de raios-X, foi
obse;vado para o catalisador nove que as intensidades das
radiac8es caracteristicas (consequentemente a concentracfio) do
vanadio e do molibdénio sofriam certas flutuacles. Foi possivel

entfio verificar que se alternavam as regides onde & concentracfo
do molibdénio era maior que a do vanadio e vice-versa, © que
indicava a micro segregacfo de tais elementos dentro das Areas de
medida. Para as amostras tomadas na parte superior dos tubos do
reator verificou—-se um alto grau de transformac8o e foi constatado
um decréscimo do conteudo de molibdénico. SimultAneamente era
observada uma difus8o de potassio e de pequenas quantidades de
ferro, oriundas do suporte, para a massa ativa. O efeito destas

variacdes foi investigado através da comparacfo do comportamento
catalitico de amostras n#o utilizadas e de amostras usadas na
parte inferior e superior do reator apds 16 meses de uso continuo,

Os autores concluiram que o decréscimo observado na seletividade
foi devido a diminuic80 de molibdénio na massa ativa, fendmeno que

pode ser explicado pela bem conhecida volatilidade do Mol a altas

temperaturas. A deterioracgéo do catalisador foi também
parcialmente atribuida ao aumento na concentracfo de potassio. Uma

outra conclusfo importante neste trabalho foi que a

recristalizaclo do catalisador a altas temperaturas, transformando

os grios esferoidais primarios em cristais em forma de agulha com
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poros e fendas, resultou em um aumento da Area superficial de duas

a4 tres vezes.

1.8 - REATOR PARA A AVALIAGCAO DOS CATALISADORES

Um problema ¢ colocado quando se objetiva avaliar o desempenho
de catalisadores industriais para reacdes altamente exotérmicas
ocorfendo em reatores tubulares de leito fixo., Se por um lado a
utilizacdo de particulas com o tamanho compativel com os usados
industrialmente exige um dilmetro de reator suficiente para
garantir fiuxo empistonado, por outro lado & necessidade de manter
condigdes isotérmicas restringe o tamanho para que se assegure
boas condig¢des de transferéncia de calor.

A literatura fornece intmeros casos de reatores de leito fixo
utilizados em laboratério para testes de catalisadores suportados
e estudos cinéticos.

Ramirez [83}], em uma extensa pesquisa desenvolvida sobre a
oxidac8o catalitica do benzeno a anidrido maleico, testou varios
diametros de reator no sentido de obter um reator integral que
operasse em condigles isotérmicas. Nos testes de isotermicidade,
um termopar inserido no leito catalitico media a diferenca de
temperatura entre este ponto e a parede do reator. Como resultado,
mostrou~se isotérmico o reator construido em tubo de aluminio com
3/8 in de di&metro nominal e 5/16 in de diAmetro interno dentro do
qual as esferas de catalisador eram dispostas em fileira.

Ramirez [83)] obteve 0s resultados de seletividade para anidrido
maleico a partir de uma analise integral e para assegurar s

validade dos seus dados, procurocu também fazer experimentos com um
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reator SCBR (Spinning Catalyst Basket Reactor) gque & um restor de
recirculac8o interna, bem misturado, com conversfio integral mas de
analise matematica simples, tal como um reator diferencial. De
forma diferente que no reator tubular integral, no reator SCBR o
leito catalitico n8io esta sujeito a variacles de concentracio
visto que & mistura ¢é ideal e a concentrag8o dos reagentes no
interior do reator ¢ igual & saida. Os dados significativos
obti@os pelo autor no reator SCBR foram para a c¢inética de
desaparecimento do benzeno. N#o foi possivel avaliar a cinética de
desaparecimento do anidrido maleico como uma consequéncia da alta
razfio entre a superficie do metal e dos catalisadores, que
resultou na combustfo do anidrido maleico.

A partir dos resultados obtidos no reator SCBR Ramirez [83]
verificou gque & reaclio de desaparecimento do benzeno era de
primeira ordem, valor este idéntico ao encontrado no reator
integral. Os resultados para a constante da taxa de reacfio obtidos
no reator SCBR mostraram-se também perfeitamente compativeis com
os do reator integral, quando se trabalhava com temperaturas mais
baixas (415°C). A altas temperaturas, o reator SCBR forneceu
menores valores da constante da taxa, Esta discordéncia foi
interpretada por Ramirez [83] como uma decorréncia do fqto de no
reator SCBR todas as particulas do catalisador estarem expostas a
uma alta concentrac8o dos produtos de reacfio o que pode causar um
efeito inibidor na reac8o. Este efeito inibidor provocado pelos

produtos da reac8o j& havia sido detetado por JIoffe & Liubarskii

[21.
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1.9 - CONCLUSOES

Da analise da literatura sobre a reacfio de oxidacfio catalitica
do benzeno a anidrido maleico & observado que alguns aspectos
apresentam estudos conclusivos enguanto outros apresentam estudos
ainda contraditérios. Dentro desta abordagem, sfo destacados a
seguir os principais pontos relativos ao assunto.

a) Aspectos geraié da reacg8o

A‘tax& da reac8o de conversfio do benzeno é de primeira ordem,
relativamente 2a c¢oncentraclio de benzeno [9,12]. Para o esquensa
triangular completo de reacBes em série e em paralelo, as tres
reagdes podem também ser consideradas de primeira ordem [7,12,14].

A literatura [9] se refere a duas formas de ataque da molécula
de benzeno © que conduz por sua vez a duas estruturas: uma com
menor energia que leva a degradac8o com 6xidos de carbono e outra
que atua como um intermediario para a formac3o do anidrido
maleico. Estreitamente ligado a esta questfio estd o trabalho de
Cavani et al. [18] o qual sugere que as fun¢des de ativacdo do
hidrocarboneto e da insercBo de oxigénio estfo associadas a
diferentes espécies de vanadio.

A rTeacgBio & controlada gquimicamente em toda a faixa de
temperatura [7,12].

A espécie s R apontada como o agente oxidante [38],
confirmando o trabalho de Mars & van Krevelen [20). O aumento da
temperatura favorece a formac3o do ion 0*" {43,44,45].

Existem controvérsias sobre o papel da dupla ligacHio metal-
oxigénio [15,16,17,69].

b) Modelos de reacfio

Dentre os modelos de reaclo, o de oxidaclo reducBio de Mars e
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van Krevelen ¢ aquele que tem a validade mais comprovada quando
aplicado a reactes de oxidac8o catalitica (21,22,23,24,25,26,27,
28,30]. Os estudos sobre a aplicaciio do modelo de Hinshelwood a
estas reacBes de oxidacgBio sfio restritos {33,34]1. Ja o modelo de
Langmuir-Hinshelwood n8c se mostra adequado para a reacfio de
oxidac8io catalitica do benzeno a anidrido maleico em raz3o de
algumas hipédteses, ’ﬁﬁo serem compativeis com as condicdes da
reacio [35]. Da anélise da literatura ¢ verificada também a
inexisténcia de estudos contendo algum modelo de reac¢lio aplicado
para © sistema triangular de reagles em série e em paralelo.

¢} Interac80 reaclo homogénea- reagfio heterogénes

No tocante a4 presenca de pfocessos homogéneos associados aos
heterogéneos na reagBo de oxidaclo catalitica do benzeno a
anidrido maleico, os resultados s8c contraditérios [14,48].

d} Catalisador

Relativamente & formulag8o do catalisador, ¢ verificado que a
dissoluc8o do MoDy no Vz0g provoca o aumento da seletividade do
catalisador até a saturac8io de 30% molar [39,54,63,65,66].

A literatura indica a formacfio de uma fase intermediaria,
MogVgl,p. em catalisadores suportados e n#o suportados [9,56,58,
60,61,62,67]. O8 pequenos cristais desta fase podem ser
responsaveis pelo aumento da atividade e da seletividade dos
catal isadores suportados [67].

A adic83o do Pg0g contribui para a formac8o de certa quantidade
de fase amorfa {73] e em catalisadores suportados em alumine a
seletividade & anidrido maleico pode atingir valores maximos para
teores de Pp0g, na massa ativa, entre 1% e 5% molar [74].

Para os demais promotores ¢ verificada a inexisténcia de

estudos sistematicos sobre a adic8o dos mesmos & catalisadores
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suportados, & excegfio do antimdnio ([30,78].

Poucas referéncias abordam a infiuéncia da arees especifica do
suporte [30,781].

Em catalisadores suporiados, o nivel de redug8o n3o influencia
muito a atividade catalitica [66,74].

e) Desativac8o do catalisador

Estudes sobre a deéativacﬁo dos catalisadores mostraram que as
altas temperaturas de um reator industrial provocam fortes
modificacdes na morfologia dos catalisadores e perda de molibdénio
na massa ativa em raz3o da volatilidade do Mol a temperaturas
elevadas [82].

f) Reator

A literatura indica ainda que os dados cinéticos obtidos no
reator SCBR s#o compativeis com os do reator tubular integral,
utilizando-se <catalisadores com as mesmas caracteristicas dos
industriais [83].

Em resumo, 8 andlise da literatura sobre a oxidac¢H8o catalitica
do benzeno a anidrido maleico permite concluir gue:

¢ pequena a disponibilidade de estudos sistem&ticos sobre a

influéncia de promotores em catalisadores suportados e sobre o
efeito sinergético entre estes promotores;

- n8o ¢ enconitrada na literatura referéncia as condigdes adequadas
de ativacfo dos catalisadores suportados;

- 8830 pouco conclusivos os estudos sobre a interaclioc reagHo
homogénea - reac8o heterogénea;

- poucas referéncias abordam o efeito da area especifica do
suporte na atividade/seletividade da reacfo; ‘

- & literatura nHo apresenta os parimetros cinéticos para o modelo

de Mars e van Krevelen aplicado & reaclo de oxidacg8o catalitica
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do benzeno a anidrido maleico, quando se considera o esquema
triangular de rea¢les em série e em paralelo.
Pelo conciuido através da analise da literatura ¢ verificada a
necessidade da realizac8o de estudos experimentais visando:
- a preparaciio do catalisador suportado e & anadlise das
técnicas de sua preparaclo;

a analise das conéiéﬁes de ativac8io do catalisador;

t

o estudo do efeito da adic¢8o de determinados promotores (niquel,
cobalto e antimdénio) a composicg8o basica do catalisador;

o estudo do efeito sinergético entre promotores;

1

a investigacfo de possiveis interagdes reacfio homogénea - reagéo

heterogénea;

1

a determinacg8o da influéncia da reduclio da area especifica do
suporte na atividade/seletividade do catalisador;

a determinac8o de parAmetros cinéticos.

A fim de se demonstrar a confiabilidade dos dados cinéticos
obtidos existe a necessidade de ser desenvolvido um modelo
matematico para um reator industrial e realizar a simulac8io do
mesmo utilizando os parametros determinados a partir dos dados
experimentais. O objetivo desta simulacdio ¢ obter os perfis de

temperatura e concentra¢fio ao longo de um reator de modo gue este

perfis possam ser comparados com dados da literatura,
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CAPITULO 2 -~ APARELHAGEM E PROCEDIMENTOS EXPERIMENTAIS

2.1 - INTRODUCAO

A determinacgfio de dados cinéticos em condicdes isotérmicas de
uma reacio altamentgéexotérmica exige uma série de requisitos no
projeto do equipamento experimental para tal fim. Um fator de
complexidade é acrescentado quando se objetiva avaliar o
catalisador suportado desta reagfo, com as mesmas dimensdes do
catalisador industrial. Desta forma, a alternativa de trabalho é
um reator integral ao qual estX%o associadas altas conversdes.

Muitos cuidados se fazem necessarios no sentido de garantir a
isotermicidade do Jleito catalitico, a inexisténcia de efeitos
difusivos externos (difus8o no filme gasoso) e internos {difusHo
nos poros) e a reprodutibilidade dos resultados. Foi projetado
entdo um sistema em que a geometria do reator e as condig¢les de
operacfio foram escolhidas no sentido de atender aos requisitos
acima citados. Todas as etapas do experimento, desde a colocac8io
da carge no reator até a dosagem da mistura reacional,
apresentavam facilidade operacional. O controle da temperatura e
da press8io ao longo de todo o sistema era simples e preciso. O
método de analise cromatografica foi também desenvolvido
objetivando a rapidez e a precisf8o. O0Os catslisadores foram
elaborados <¢om um <c¢ontrole cuidadoso em todas &as fases da
preparacfio para que houvesse reprodutibilidade dos resultados.

A descrig8io detalhada de todas as etapas do procedimento

experimental deste trabalho é apresentada a seguir.
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2.2 - PREPARACAO DO CATALISADOR

A preparac¢fio de um catalisador ¢ sempre um pProcesso gue exige
um desenvolvimento muito cuidadoso para chegar-se a resultados
satisfatoérios. E muito importante que haja um controle rigoroso de
todas as etapas deste processo para que ocorra reprodutibilidade
de resultados no catalisador obtido.

No caso especifico do catalisador suportado, alguns problemas
se colocam no desenvolvimento do método de impregnacfo,
Determinados 6xidos utilizados sfBo de dificil solubilizacfio além
do que, no caso da impregnacgHo por via umida, em suportes de baixa
porosidade, o processo demanda tempo para que a impregnagio seja
complets.

Desta forma, no desenvolvimento do método de prepara¢8o houve
uma série de testes no sentido n8oc sé de chegar-se a3 molaridade
ideal da solugfio &acida de impregnag¢fio, bem como das demais
condicBes, temperatura e tempo para a impregnacio.

As etapas seguidas na preparacfio do catalisador sHo0
apresentadas na Figura 2.1.

Todas as etapas da preparaclio sfHo descritas detalhadamente a
seguir. Os procedimentos adotados desde a lavagem do suporte até a
secagem do catalisador estf#o descritas no sub-item 2.2.2 de

métodos de preparacHo, enquanto as etapas de oxidaecdo e reducéo

siio apresentadas no item 2.4 gque trata da ativac8o do catalisador.
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Figura 2.1 - Sequéncia de etapas para a preparacio
dos catalisadores.

2.2.1 - SUPORTE CATALITICO

0 suporte do catalisador tem a fungfo extremamente importante
de agir como um agente de expansfo e difus8io da fase ativa,
propiciando a formac8io dos centros ativos. O suporte & também um
meio de aumentar a resisténcia meclnica do catalisador e em alguns
casos pode contribuir na atividade catalitica (dependendo do tipo#
e condicdes da reacgfic) bem como reagir com ingredientes da fase
ativa durante o processo de preparacf8o do catalisador {3]. Dal a
importaAncia da escolha adequada do suporte.

Dentre as aluminas, as de transicfo sfio as mais utilizadas como

suporte catalitico e s#o obtidas a partir da desidratag8o parcial

dos hidro6xidos e oxihidréxidos de aluminio. A natureza do tipo de
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alumina obtido depende do hidréxido de origem (gibbéita, boehmita,
bayerita e diasporo}) e das condigSes de calcinag¢fio do mesmo.
Qualgquer que seja o hidréxido utilizado, sempre o dltimo produto
obtido pela desidratac8o ¢ o corindon (a-alumina).

A literatura [84] lista algumas propriedades da alumina que
revelam caracteristicas fisicas e quimicas que a tornam um suporte
satisfatorio. Em priméiro lugar ela & anfotérica o que significa
gque pode atuar como um 4cido em um meio basico ou como uma base em
um meio Acido. A alumina possui um aito ponto de fusfio, levemente
acima de 2000°C, que & também uma caracteristica desejavel para um
suporte. O alto ponto de fus#Ho identifica a alumina como um oéxido
refratario o que implica em excelentes caracteristicas para
separar um material catalitico finamente dividido, visto que como
vsualmente o8 componenies da fase ativa possuem menor ponto de
fussio que o o6xido de aluminio, fica evitada assim a aglomerac8io ou
coalescéncia. Neste sentido, a alumina como suporte serve também
como um estabilizador térmico. |

Uma outra caracteristica da alumina ¢ gque na forma de w-~alumina
& um material extremamente duro. Consiste no material de dureza
mais proxima do diamante e como resultado é muito estével sob alta
temperatura, sob alta pressfio e em condigdes fortemente abrasivas.

No caso especifico de muitas reacdes de oxidac¢8o0 catalitics, a
a-alumina apresenta ginda a caracteristica desejavel de baixa Ares
especifica que impede efeitos de sobre oxidaclio do produte
formado.

Desta forma, o suporte utilizado na preparacio do catalisador
foi a-alumina de origem nacional, fabricada pela Indastria
Ceradmica RVS Ltda, do tipo ES-98/BS, de {forma esférica com

digmetro médio de 5,2 mm e Area superficial de 4,5 mzlg. A analise
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quimica fornecida pelo fabricante ¢ a seguinte:

Alumina (Al 203) 97,0 - 98,0%
Silica (Si0g) 0,1 - 0,2%
Oxido de Magnésio (MgD) 1,0 - 1,3%
Oxido de Calcio (CaD) 1,0 - 1,3%

Os métodos de preparacfio desenvolvidos (desde a lavagem do
suporte 2a secagem do catalisador) sHo descritos a seguir. As

etapas de calcinac8io e reducfo serfio descritas no ftem 2.4.

2.2.2 -~ METODOS DE PREPARACAO

a) Método de Preparag¢io I- neste método o suporte foi lavado em
solug8o de HCI 0,1 M através de refluxo pélo periodo de 12 horas,.
Em seguida o suporte era lavado continuamente e refluxado com agua
destilada durante 4 horas., O suporte foi seco em estufa a 78°C por
2 horas. No processo de impregnac83o umida os 6xidos e sais foram
adicionados em solucl8io de HCl 9,0 M {400 ml para impregnar 200 g
de suporte), a mistura aquecida até a sua disscoluclio completa e o
suporte adicionado para que através do aquecimento lento & solucHo
fosse concentrando e o impregnando. Pe:iodicamente uma particula
do suporte era retirada e quebrada para que fosse verificado o
nivel de impregnaciio e desta forma controlado o tempo de duracio
deste processo., ApbOs a impregnaglio os su?crtes eram deixados
envoltos em papel filtro dentro de um dessecador durante o periodo
de 12 horas. Posteriormente o catalisador foi seco em estufa a

78°¢C por um periodo de 2 horas.

b) Método de Preparactdo II- alternativamente, foi testado outro

m&étodo de impregnac8o com base na metodologia utilizada por
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Bieiaéski & Inglot [66]. Neste método de impregnacgfio, o suporte
foi inicialmente lavado através de refluxo durante 40 horas com
soiug8o de HCF 9,0 M. Apds isto foi efetuada a lavagem seguidas
vezes com #agua destilada e como o pH desta 4gua de lavagem
mantinha-se baixo, foi feito ainda um refluxo com fgua destilada
durante 1 hora ( ao fim deste tempo o pH tornou-se neutro). Em
seguida o suporte foi seco em estufa a 78°C por 3 horas. No
processo de impreghacﬁo propriamente dito, 08 compostos da
formﬁlacﬁo do catalisador foram adicionados a 200 ml de HCI 9,0 M
e a mistura aquecida até a dissoluc8io completa. Depois de
dissolvida, a soluclio foi deixada evaporar até reduzir o volume a
70 mi tendo em seguida sido acrescentado & mesma 20 ml de &lcool
etilico PA e 100 g de suporte. Através do aquecimento gradual a
soluc8o foi concentrando e impregnando no suporte durante o
periodo de 10 horas. Os suportes jA impregnados ficaram envoltos
em papel de filtro, dentro de um dessecador, por um pericdo de 12

horas e posteriormente secos em estufa a 110°C por 1 hora.

¢) Método de Preparacdo III- relativamente ao suporte, foi ainda
utilizado um procedimento especifico de tratamento para a reducfio
da Area especifica, que consistiu do refluxo em solucio de HClI 9,0
M peloc periodo de 40 horas seguindo-se de varias lavagens com Agua
destilada. Quando o pH da &gua de lavagem ficava préximo de 5, o‘
suporte foi refluxado com agua destilada durante 16 horas e seco
em estufa a 78°C por 2 horas. Posteriormente era feita a reduclio
da area especifica através da calcinac8o, em forno mufia a 800°C
por 8 horas, resultando uma Aarea de 2,35 mz/g. 0O processo de

impregnacfco do supcerte por via tmida era © mesmo descrito no

Método de Preparacfio I.
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2.3 - TIPOS DE CATALISADORES PREPARADOS

Foram preparados varios catalisadores cuja formulagio basica
era Va0g-Molz-P2U0s com as razdes molares Moby:Vz0g e Palg:Va0g de
1:3 e 1:21,7 respectivamente. A Tabela 2.1 apresenta a formulacao

basica do catalisador BM (V-Mo-P).

COMPOSTO FESO REAL (g) -
QUINICO PESO (g) DESCONTANDO IMPUREZAS RAZAO MOLAR
v:ns 20,0156 19,9155 1:1
MoO5 5,2800 5,2536 1:3
P20g 0,7241 0,7096 1:21,7

Tabela 2.1 - Formulacg8o basica do catalisador BM
para a impregnacio de 200 g do suporte

Sobre esta formulacio foram preparadas séries de catalisadores
com o objetivo de estudar separadamente o efeito de alguns
promotores, elementos do grupo VIII e V. Desta forma, a esta
composic83o basica de VY-Mo-P, foi adicionado mniguel na forma de
NiSO,.6H,0 em quantidades que variavam de 0,5 a 2,0% em pesc na
mistura de compostos. Para o estudo do cobalto, adicionou-se Coy0y
em quantidades entre 1,0 e 9,0% em peso & para o antimdnio foi
preparada uma serie com Sbz03 entre 1,0 e 7,0%, tendo-se obtido
tréds séries de catalisadores, série niquel, série antimbénio e
série cobalto cujas caracteristicas s80 mostradas nas tabelas a

seguir,.
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COMPOSTO QUIMICO

CATALISADOR va0s Mo0s Fals géig‘.
BMNI0S $ | 20r0sie | 20 t00s | Frav | orades
g | 20,0158 | s.2800 | 0.7241 | 02628
& | 200156 | 5.2800 | 0,7241 | 0,396
g | 20,0156 | 52800 | 0,7241 | 0,551

Tabela 2.2 - Composic8io da mistura de precursores para
0s catalisadores da série Niguel

COMPOSTO QUIMICO

VZG; HOO; qus COgﬂg
CATAL I SADOR
8 20,0156 5,2800 0,7241 0,2628
BMCO10 % 76,1555 | 20,0894 2,7551 1,0000
g 20,0156 5,2800 0,7241 0,8048
BMCO30 % | 74,6169 | 19,6835 2,6964 | 3,0000
8 20,0156 5,2800 0,7241 1,3694
BMCO50 % 73,0787 | 19,2777 2,6436 5,0000
g 20,0156 5,2800 0,7241 1,9584
BMCO70 % 71,5401 | 18,8719 2,5880 7,0000
g 20,0156 5,2800 0,7241 2,5734
BMCO90 % 70,0015 | 18,4660 2,5325 2, 0000

Tabela 2.3 - Composicio da mistura de precursores para
os catalisadores da série Cobalto
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COMPOSTO QUIMICO

V:Dg “903 Pzns Sb3°3
CATALISADOR

p 20,0156 5,2800 0,7241 0,2628
BMSB10 % 76,1555 | 20,0894 2,7551 1,0000
g 20,0156 5,2800 0,7241 0,8048
BNSB30 % | 74,6169 | 19,6835 | 2,6964 | 3,0000
g 20,0156 5,2800 0,7241 1,3694
BMSB30 % 73,0787 | 19,2777 2,6436 5,0000
g 20,0156 5,2800 0,7241 1,9584
BMSB70 % 71,5401 | 18,8719 2,5880 7,0000

Tabela 2.4 - Composigf8o da mistura de precursores para

os catalisadores da série Antimédnio

Com o objetivo de ser avaliado o efeito sinergético destes
promotores foram ainda preparados catalisadores com o cruzamento

dos teores o6timos de cada série. Preparou-se entfo um catalisador

que continha a formulac83io basica indicada na Tabela 2.1

adicionando-se a esta, a massa do composto de cada promotor

correspondente a contida no catalisador de melhor desempenho de

cada série, Desta forma foi avaliado um catalisador com o efeito

cruzado do nigquel e do cobalto, o BMNICO.

A Tabela 2.5 indica a formulac8io dos precursores para a

formac8o da massa ativa do BMNICO.

listados os reagentes

No Anexo A estHo utilizados com seus

respectivos graus de pureza e fabricantes.
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V205 20,0156 19,9155 1:1
MoO, 5,2800 5,2536 1:3
P20g 0,7241 0,7096 1:21,7
NISO, . 6Ha0 0,3963 0,3923 1:73,5
Cos03 1,9584 1,9580 1:9,3

Tabela 2.5 - FormulacgHo basica do BMNICO para a
impregnac8o de 200 g de suporte

2.4 - ATIVACAO DO CATALISADOR

A ativacg3o do catalisador compreendeu as etapas de calcinacfio e
reduc8o realizadas no préprio reator com a mesma Carga que Seria

utilizada em cada teste catalitico.

2.4.1 - OXIDAGCAO

Segundo Satterfield [3] a calcinacBo (oxidac8o) possui varios
objetivos, entre &les eliminar materiais estranhos tais como
aglutinantes e lubrificantes bem como cations e &Anions volateis e
instaveis gque tenham sido previamente introduzidos, porém nSo
desejados no catalisador final. Outro importante objetivo da
calcinacfio é a reduc8o & forma 6xida dos elementos da fase ativa,
antes de proceder a reduc8io. Para catalisadores formados de uma
mistura de o6xidos é necessaria uma elevaclo substancial da

temperatura no sentido de promover a mistura € a difus3c das
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espécies individuais para formar o composto desejado ou a fase
cristalina.

A elevac8o significativa de temperatura & também oportuna na
medida em qgue aumenta a resisténcia da particula através de uma
sinterizac8o incipiente.

Desta forma, o ca;aiisador foi inicialmente oxidado com ar no
proprio reator, ele;andeuse a temperatura lentamente por um
periocdo de 3 horas ate 500°C. Durante este periodo, o catalisador
era aquecido na presenga de uma corrente de ar com uma vaz3o de
1,8 I/min. A taxa de aquecimento adotada foi de 50°C a cada 15
minutos na primeira meia hora e de 40°C a cada 15 minutos nas duas

horas e meia restantes.
2.4.2 ~ REDUCAO

Dentro do processo de preparac8o do catalisador a reducfio é
normalmente o uUltimo estagio e visa a ativaclo do catalisador
através da reducfo do 6xido de metal A forma metalica ou apenas a
reducBio do estado de oxidacBio de determinados ions metalicos. No
caso especifico do catalisador suportado para a oxidacHo
catalitica do benzeno a anidrido maleico o objetive da reducHo @
decrescer o estado de oxidag8io de parte dos fons vanadio a fim de .
se obter a relac8o ideal entre os ions vt e v'°,

Normalmente, o meio redutor & o hidrogénio ou o hidrogénio
diluido com nitrogénio. No caso especifico desta reac8io de
oxidac8#o do benzeno, como o objetivo era a reducfio parcial do
nivel de oxidac8c dos fons vanadio, foi suficiente a utilizacHfo de
uma corrente de ar saturada de benzeno. A temperatura wutilizada

foi de 450°C [83] gque consistia numa temperatura intermediaria da
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faixa utilizada para a resacHo,
sendo assim, a reducgio ocorria durante 7 horas a 450°C com ar

saturado de benzeno a uma concentracfo de 1,77x10 ’moles CeHg/ 1.

2.5 - APARELHAGEM EXPERIMENTAL
2.5.1 - DESCRICAO GERAL DA MONTAGEM EXPERIMENTAL

0 equipamento experimental para estudar a oxidacio catalitica
do benzeno a anidrido maleico foi projetado observando uma série
de fatores para garantir a validade dos dados experimentais. A
obtencgio de dados cinéticos em condigdes isotérmicas
trabalhando-se <com reacdes de alta exotermicidade, pressupde
cuidados no dimensionamento e operacgfo do reator, além do que &
analise dos gases efluentes exige uma boa precisfio. acrescenta-se
a isto, a particularidade do anidrido maleico que, com o ponto de
ebulic8o de 202,5 °c, exige um controle rigoroso de temperatura em
todas as linhas subsequentes ao leito catalitico. No Anexo B estfio
iistadas as propriedades fisicas do benzeno e do anidrido maleico.

O esquema experimental proposto para este trabalho ¢ descrito
a seguir, de acordo com o diagrama apresentado na Figufa 2,2.1. Um
compressor—-aspirador (C) que opera sem 6leo alimenta uma coluna de
silica gel (CS) para a retirada da umidade do ar. Desta coluna o
fiuxo de ar é bifurcado para dois rotametros R1 e R2, todos eles
munidos de valvulas controladoras de vaz#io. 0 fiuxo de ar da linha
L1 segue para os frascos saturadores de benzeno (85) que estHo
contidos em um banho termostatico (BT) com controle de temperatura

e destes saturadores vai para o reator atravées da linha L3 que
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encontra a L2 , oriunda do rotametro R2, com ar puro para. a
diluic8o. Uma camara de isolamento contendo uma resisténcia
elétrica (C1) fica colocada sobre o banho termostatico para evitar
a condensacdo do benzeno entre a saida dos saturadores e a linha
aquecida., A linha L4 alimenta o reator com a composiclio desejada.
0 reator {(RE) esta contido em um forno (FO) munido de um
controlador proporcional-integral de temperatura (CT). Os gases
efliuentes do reator seguem pela linha L3S para anélise no
cromatégrafo sendo que uma parte desta corrente ¢ desviada para a
descarga na atmosfera através da linha L6. As linhas entre os
saturadores e o reator e entre este e o cromatégrafo devem ser
mantidas aquecidas com mantas aquecedoras, reguladas através de
transformadores/variadores de voltagem, para evitar a condensac8o
de reagentes ¢ produtos de reac8o respectivamente. A temperatura
dessas linhas assim comc a temperatura do reator ¢ registrada por
um indicador de temperatura (IT). Um mandbmetro de merciurio (Ml)
mede a pressfio efetiva na linha L3 e outro (M2) registra a pressio
na entrada do reator.

Para a analise dos gases oriundos do reator, um cromatégrafo
{CR) ¢é acoplado em linha A4 aparelhagem experimentai. Este
cromatégrafo & munido de dois detetores, um de ionizac83o de chama
para a analise do benzeno, anidrido maleico e intermediarios da
reac%o e um de condutividade térmica para a analise de CO, CO,,
Oy, Ny e Hg0. Os cromatogramas integrados sfo registrados por um

integrador/registrador (IR) ligado 8o cromatégrafo.
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FIGURA 3.2 - Diagrama esquematico da APATH I hAgem expRTiMental
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2.5.2 ~ ALIMENTACAO DOS REAGENTES

Varios métodos tem sido propostos [83] para a formacfio de uma
corrente altamente diluida de hidrocarboneto em ar. Neste
trabalho, foi adotada a saturag8o de uma corrente de ar, a qual
seria posteriormente diluida, utiiizando o borbulhamento através
de frascos saturadore% com controle rigoroso de temperatura.

O sistema era formado de quatro frascos munidos de um disco
sinterizado, localizado na parte inferior do mesmo e disposto
transversalmente em toda sec¢fio, para um melhor borbulhamento do ar
no benzeno. Destes frascos, dois ficavam a temperatura ambiente
para uma pré-—saturac8o e o0s outros dois foram coclocados em um
banho termostatico. ApOs a saida do ultimo saturador a linha ja
seguia envolta por fitas de aquecimento para evitar a condensacHo.
No entanto, um problema verificado foi a presen¢a de um pontoe frio
pelo qual a corrente saturada passava entre a saida do banho e o
inicio da linha aquecida, em raz8io de nflo ser possivel o. contato
das fitas aquecedoras com a superficie liquida do banho. Para
sanar este problema, construiu-se uma camara agquecida, colocada
por sobre o banho, na qual foi instalada uma resisténcia elétrica
controlada por um variador de voltagem. Consequentemente, as
condicles entre o banho e & linha eram mantidas isotérmicas e
assim havia a garantia da auséncia de condensacéo.

A esta corrente saturada de benzeno era adicionado ar puro,
para a diluig8o até a concentracfio desejada de 1% molar,

As vazdes tanto do ar de diluic8io gquanto do ar gque passava

através dos saturadores eram medidaa com rotAmetros controlados

por valvulas agulha.
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2.5.3 - REATOR

Experimentos objetivando estudos cinéticos relativos a
catalisadores suportados, com as mesmas dimens®es dos industriais,
de reacles cataliticas heterogéneas sf8o geralimente desenvolvidos
em reatores do tipo tubular. No caso especifico deste trabalho em
que um dos objeti#os finais foi & modelagem de reatores
industriais tubulares n#Ho isotérmicos, o tipo de reator mais
recomendave]l para ser utilizado seria sem duvida o tubular.

Nestes estudos cinéticos uma série de procedimentos devem ser
adotados para que a interpretacfio dos resultados se torne o mais
simples possiveli. Em principio, o fluxo no reator deve ser
ordenado e com velocidade uniforme ou seja do tipo empistonado.
Isto requer gue o fluxo possua uma velocidade suficientemente alta
e gque sejam evitados canais preferenciais o que pode ser obtido
com uma razHo significativa do difmetro do reator para o da
particula. Por outro lado, wuma dificulidade que se .p3e na
determinac8o de dados cinéticos para reacdes altamente exotérmicas
¢ a obtencBo de condicles isotérmicas no reator o que exige um
diametro de tubo suficientemente pequeno para evitar gradientes
radiais de temperatura e concentrac8o. Segundo Froment [85],
gquando o efeito de calor na reacfo é pronunciado, como no caso de .
reacBes altamente exotérmicas, € provalvemente mais importante
evitar gradientes radiais de temperatura utilizando uma pequena
razfio do diAmetro reator/particula do gque tentar excluir
completamente os efeitos de canais preferenciais.

Desta forma, partindo-se destas consideracgfes e da importancia

de trabalhar-se com o0 catalisador com as mesmas dimensdes do

industrial, optou-se por um reator com difmetro que garantisse as
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condi¢Bes isotérmicas, contendo uma fileira de particulas de
catalisador.

O reator utilizado foi de aluminio com 3/8" de diadmetro nominal
e 1/4" (6,35 mm} de diAmetro interno. Como uma Unica fileira de
particulas de 5,2 mm de difmetro médio era disposta no interior do
reator e como a vaz8o da mistura gasosa reacional era elevada,
ficou evidenciado qué os efeitos turbulientos permitiam considerar
um cqmportamento empistonado. O desenho do reator é apresentado na
Figura 2.3.

O comprimento do reator utilizado na maior parte dos
experimentos foi de 90 cm. Para os testes de diluigfio do leito
catalitico foi usado um reator de 136 cm de comprimento.

O aluminio foi escolhido como material de construcf8o do reator
porque mostrou-se cataliticamente inerte para a reacgfo.

A carga do reator foi de 30g 0o que representava aproximadamente
155 particulas de catalisador., Consequentemente, trabalhou-se com
um reator integral ao qual est8o associadas grandes conversdes, o
que permitiu a utilizacHo dos métodos amaliticos de rotina.

Para uma maior confiabilidade dos dados cinéticos obtidos foi
necessario verificar a faixa de trabalho das variaveis de operacio
na qual o0s efeitos difusivos externos e internos foram
minimizados. Com este objetivo, foram realizados experimentos com
duas cargas diferentes de catalisador (20g e 30g), para que fosse
observado se &8 um dado tempo espacial modificado haveria ou nfo
valores idénticos para a conversfHo. A Figura 2.4 apresenta os
resultados destes testes para as temperaturas de 440°C, 470°C e
500°C, observando-se a inexisténcia de efeitos difusivos externos,
nas tres temperaturas, para tempos espaciais modificados menores

que 700 g h/mol. Para valores acima de 700 g h/mol foi constatado



Figura 2.3 - Desenho do reator tubular utilizado
nos testes cataliticos
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o efeito difusive para a temperatura de 440°C, mas este efeito
diminuia a medida que a temperatura aumentava, deixando de existir
a 500°C. ou seja, na temperatura de 500°C n#o foi verificada a
difus8o no filme gasoso como etapa limitante para toda a faixa de

tempo espacial modificado.
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Figura 2.4 - Comparac8o da conversfo em experimentos
com diferentes cargas de catalisador

Relativamente aos efeitos difusivos internos a verificacg8o da
existéncia destes efeitos € normalmente bem mais complexa,
A influéncia da difusfo interna em processos cataliticos

heterogéneos é classicamente avaliada pelo médulo de Thiele, ¢,que
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pode ser representado pela seguinte forma [B6]:

2 n-1 2

2 kg R Cg R 1

¢ = = — {2.1)
De De 1/(ko <o )

onde: egg concentragdo do reagente na pelicula gasosa

difusividade efetiva

5
»
kg ® constante da taxa de reacio
#» ordem da réacﬁe

»

raio da particula

O grupo 1/( kg c;hi) representa o tempo caracteristico para a
reagdic e © grupo Rz/De ¢ o0 tempo caracteristico para a difusHo.
Desta forma, o médulo de Thiele a0 quadrado representa a razio de
dois tempos caracteristicos: difusfio para reac#o.

A estimativa do mbdédulo de Thiele ¢ complexa pois envolve a
determinac8o da difusividade efetiva. Em sistemas gasosos, a
contribuigsio do volume dos poros no transporte de massa nio
depende somente da difusividade molecular, mas também da
difusividade de Knudsen gque muitas vezes representa a maior
contribuig#o.

A formula de Chapman~Enskog [87] para estimar o coeficiente de
difusgo molecular para gases nfo polares indica uma
proporcionalidade direta entre este coeficiente de difusiio e
(’I‘)M2 e o coefTiciente de difus83o de Knudsen, para misturas
reagentes de comportamento ideal, apresenta uma proporcionalidade
direta com a raiz guadrada da temperatura absoluta, (T)ilz, 0o que
garante uma elevacdo destes coeficientes com T na faixa de
temperatura utilizada experimentalmente, refletindo também em
maiores valores para a difusividade efetiva.

Cutro aspecto a considerar ¢ gque o suporte de catalisador

utilizado nesta pesquisa fol a-alumina de baixa &rea especifica e
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em materiais com esta caracteristica os efeitos de difusdo
intraparticula sfo minimizados.

Estes aspectos levam a4 conclus8o que nas condigBes de trabalho
adotadas a difus8o €& muito rapida, seu tempo caracteristico &
pequeno € o mddulo de Thiele também é pequeno,

O ensaio cléassico para a verificac8o da difusHo intraparticula
gue relaciona a convefséo com o inverso do difmetro da particula,
1/D, n3%o foi realizado em decorréncia da definic8o de se avaliar
os catalisadores com as mesmas dimensdes dos utilizados

industrialmente.
2.5.4 - EQUIPAMENTO ANALITICO

A mistura rTeacional efluente do reator foi analisada em um
cromat6égrafo de fase gasosa Van Den com tecnologia Hewlett
Packard, mocdelo 5890, munido de dois detetores FID e TCD e
acoplado a um integrador/registrador modelo VDC 3390A, também Van
Den e com tecnologia Hewlett Packard. O cromatégrafo era ligado
diretamente 4 linha experimental. ©Os  hidrocarbonetos foram
analisados no detetor de ionizacg3o de chama sendo a injecfio da
amostra feita através de valvula aquecida de seis vias cujo
diagrama esquematico @& mostrado na Figuyra 2.5, A coluna$
cromatografica utilizada era empacotada com 10% de OV 101 sobre
Chromosorb W, tipo AW-DMCS 80/100, com 10’ de comprimento e 1/8"
de diadmetro nominal. O gas de arraste foi o Hp U.P. na vazio de 30
ml/min sendo ainda utilizado nco detetor o ar sintético U.P. para a
chama com 400 ml/min, o© Nz U.P. como gas auxiliar para a
estabilizac8o da chama com 30 mi/min e ainda o Hp U.P. para

complementar & vaz8oc com 10 ml/min, todos os gases fornecidos pela
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Oxigénio do Nordeste Ltda.

O suprimento destes gases para o cromatografo era controlado
por valvulas redutoras de pressf8o tanto na cabeca dos cilindros
como em um painel junto ao cromatégrafo. Estas valvulas redutoras
situadas no painel mantinham o suprimento dos gases com as
seguintes pressdges:

Hz de.arrast{si - 4,9 bar
Hp complementar - 0,2 bar
N2 - 3,9 bar
ar sintético - 2,9 bar

Para que nHo houvesse superposicfo dos picos rtelativos ao
benzeno e aoc anidrido maleico no cromatograma, foi necessario
trabalhar com uma programac83o de temperatura. Como o© ponto de
ebulicso do anidrido maleico & de 202,5°C e o do benzeno é de
80,1°C foi possivel com uma programacio que iniciava em 100°C e em
3 minutos atingia 210°C obter-se tempos de retenclo
suficientemente distintos para a perfeita separaciio dos picos. O
integrador foi programado de modo que a integracl3o fosse feita
sempre em TelacgHo A iinha de base para evitar residuos
decorrentes da cauda dos picos. A Figura 2.6 apresenta um
cromatograma tipico de wuma anAlise realizada no detetor de
ionizac83o de chama (DIC).

A quantidade de o6xidos de carbono produzidos na reagfo era
obtida por balanco de carbono. Eventualmente, o detetor de
condutividade térmica foi }ligado para ter-se o0 percentual de CO e
C0, separadamente. Este procedimento n#o foi sistemdtico porque
demandava muito tempo adicional de analise o que nfo justificava o
procedimento visto que o interesse imediato se relacionava somente

com o total de 6xidos de carbono formado.
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Figura 2.6 - Cromatograma de uma analise do benzeno e do
anidrido maleico no DIC

2.5.5 - CALIBRACAO DO EQUIPAMENTO ANALITICO

A calibracglio da resposta do detetor de ionizac3%o de chama para
o benzeno foi feita sem a presenca do catalisador, com toda a
linha e o reator mantidos a 100°C para garantir a auséncia de
efeitos de condensac8o. Desta forma, conhecendo-se a vazio,
temperatura e press3o do ar através dos saturadores assim como do
ar de diluicHo, foi possivel vincular a area do pico indicada no
registrador com a concentragf8o molar do benzeno. No caso do

anidrido maleico, que ¢ s6lido & temperatura ambiente e cujo ponto

de fusfio fica na faixa de 57-60°C, o sistema foi modificado
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utilizando-se um saturador envolto em fita aquecedora para atingir
temperaturas onde a pressfdoc de vapor permitia atingir as
concentracdes desejadas. Toda a linha era mantida & temperatura de
210°C para evitar efeitos de condensag3io do anidrido maleico.
Estas calibrag¢Bes foram periodicamente repetidas dadas as
alteracdes da coluna cromatografica com o tempo, em raz3io da alta
retencfio do anidridoimaleico. Apesar do condicionamento freguente
da coluna cromatografica utilizando temperaturas elevadas,
pequenas quantidades do anidrido maleico s#3o adsorvidos de uma
forma irreversivel. A Figura 2.7 apresenta curvas tipicas de

calibrac8io para o benzeno e ¢ anidrido maleico.
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Figura 2.7 - Curvas de calibracfio do cromatdgrafo
para o benzeno e o anidrido maleico



80

2.5.6 - DESCRICAO DOS DEMAIS EQUIPAMENTOS E ACESSORIOS Da

MONTAGEM EXPERIMENTAL

As unidades basicas da montagem experimental sfo o reator e o
equipamento analitico, ja descritos anteriormente. A funcio e
utilidade dos demais equipamentos e acessérios dentro da montagem

assim como a marca e o fabricante sf8o descritos a seguir.

BT - Banho Termostatico

O banho termostatico tinha por e¢bjetivo manter os frascos
saturadores com a temperatura desejada para a vaporizacfio do
benzeno. Estes saturadores ficavam imersos em agua aquecida sendo
na maior parte dos experimentos a temperatura utilizada de 52,7°C
a qual possibilitava atingir a concentracgfo desejada na faixa de
vaz3es adotadas.
Especificac30: Fabricante - FANEM

Modelo - UNITEMP

Precisio b 0,1°C

¢ - Compressor-Aspirador
Utilizado para a formag3o da corrente de ar atmosférico a ser
enviada para os frascos saturadores e para a iinha de diluicHo.
Especificag8o: Fabricante - Dia Pump
Modelo - C

Capacidade maxima de press8io - 2 kPa

¢l ~ CAmars de Isolamento

Cobertura de madeira revestida internamente de isopor e
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colocada por sobre o banho termostatico, na qual foi instalada ume
resisténcia elétrica com o objetivo de manter a mesma temperatura
entre o banho e a parte superior dos saturadores assim como evitar
o ponto frio entre a superficie da agua e o inicio do aquecimento

da linha.

CS ~ Coluna de Sil}ca

Tubo em acrilico com 100 cm de comprimento e 5,3 cm de didmetro
externo totalmente cheio de silica gel para a desumidificaciio do
ar. Nas extremidades do tubo encontram-se dois anéis de aco com
rosca externa sobre o0s quais eram rosqueadas as tampas de vedacfo
munidas dos pontos de conecgfo das mangueiras de entrada e safda
do ar.

A utilizac8o do ar seco se faz necessaria para evitar a
formaciio de uma superficie hidroxilada que pode contribuir para a
diminuic#o da taxa de reducHo do catalisador e da taxa da reacdo,
assim como evitar a formac3o de determinados intermedifrios e

subprodutos como por exemplo a benzoquinona,

FO - Forno Elétrico

Forno elétrico tipo mufla de forma cilindrica e com paredes de
material refratario onde fica inserido o reator., Medidas da -
temperatura junto a parede interna do forno e no centro do reator
indicavam uma excelente isotermicidade do equipamento. 0
aquecimento do forno €é acionade por uma chave eletrénica
liga-desliga de marca Birtric fabricada pela Hartmann & Braum do
Brasil, montada com relé auxiliar de contato duplo para operar com

correntes de até 15 A,
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CT - Controlador de Temperafura

Controlador de_ temperatura Pl responsavel pelo ajuste da
temperatura do forno e munido de um termopar do tipo J.
Especifica¢fio: Fabricante - ENGRO S.A.

Modelo - Série 6000

IT - Indicador de-%emperatura
Indicador digital de temperatura com 8 canais, fesponsavel pelo
indicac8o da temperatura nas linhas € no reator.
Especificag8io: Fabricante -~ IOQOPE
Modelo - SP ~ G20 C8

Precisfio &+ 1°C

L0 a L7 - Linhas de Transporte

As linhas de transporte que compBe o sistema tem por objetivo
principal conduzir o0s reagentes até o reator e os produtos de
reaclio até o cromatégrafo. A maior parte das linhas s8Ho em ago
inox com 1/8" de didmetro nominal. Na entrada do cromatégrafo o
didmetro da linha foli reduzido para 1/16" que € a bitola de todo o
sistema interno do cromatbdgrafo, desde as vaivulas de injecHio até
a saida. Pars evitar efeitos de condensacl8o do benzeno e garantir
a composiclio de alimentagdio do reator, utilizaram-se fitas de-
agquecimento envolvendo toda a linha de transporte dos saturadores
ao reator. Deste até o cromatégrafo foi necessario um aguecimento
mais intenso em raz8io da temperatura de ebuli¢3o do anidrido
maleico ser de 202,5°C. Desta forma, toda a linha apdés o reator
foi envolvida de uma resisténcia micangueada a qual por sua vez

foj revestida de fibra cerfimica para um melhor isolamento térmico.

Tanto as fitas de agquecimento guanto a resisténcia s8o controladas
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por tranformadores/variadores de voitagem do tipo VME-213, com
saida de 0 a 130 v, fabricados pela STP~Sociedade Técnica Paulista

I.tda.

Ml e M2 - Mandmetros
Manfmetros diferenciais em U utilizando mercurio como fluido

manométrico.

R1 e R2 - Rotémetros
As vaz8es do ar de arraste do benzeno e do ar de diluiclo foram
medidas por dois rotimetros com faixas de medigido correspondentes
a0 -0,3 I/min (R1) e & 0 ~3,0 1/min (R2), respectivamente.
Especificac8o0: Fabricante - OMEL
Precisfio - 0,005 1l/min (R1)

0,05 /min (R2)

S - Saturadores

Os saturadores utilizados s8o confeccionados em vidro PIREX com
uma capacidade para 500 ml. Uma placa de vidro sinterizada
disposta transversalmente na base de cada saturador & responsavel

pela boa distribuic8o do ar.

2.6 - METODOLOGIA

A metodologia de trabalho consistia basicamente das etapas que
serfo descritas & seguir.
O catalisador foi inicialmente ativado conforme a metodologia

descrita no item 2.4.
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Os experimentos foram realizados nas temperaturas de 380°C,
410°c, 440°C, 470°c e 500°C e para cada temperatura foram
utilizadas cinco diferentes vazB3es de alimentaclio ar/benzeno,
fixando-se no entant0o a concentra¢fio molar do benzeno em 1%. No
caso dos experimentos visando a estimativa de parametros
cinéticos, oito difergntes vazdes de alimentac#o foram usadas para
cada temperatura.

Durante os experimentos foram realizadas as seguintes medidas:
temperatura do banho termostatico (TB), temperaturas nas linhas de
alimentac8io e saida do reator (TL1 e TL2), temperatura do reator
(TR}, temperatura do forno (TF), temperatura do forno do
cromatégrafo (TC), temperatura do detetor de ionizacfio de chama
(TiC), temperatura do injetor do cromatdgrafo (TI), presslo do ar
nos rotametros (PRl e PR2)}, pressfo na entrada do reator (PE),
vaz8io de ar nos saturadores (QaB) e vaz3io do ar de diluic8o (Qp).

A partir destas informacdes e dos cromatogramas resultantes das
anilises foram calculadas as concentrag8es dos reaggntes e
produtos, o tempo espacial modificado, a conversfio do benzeno e a
seletividade a anidrido maleico,

A conversfio do benzeno e a seletividade & anidrido maleico

foram calculadas da seguinte forma [64]:

conversfo do benzeno = [B°]{go§B] x 100% {2.2)
.. - [AM]
seletividade = [Bo] - [B] x 100% (2.3)

onde [Bo]l, [B] e [AM] representam a concentracfio do benzeno
{percentagem molar) na mistura de alimentaclio do reator e a

concentra¢lBio do benzeno e do anidrido maleico na mistura efluente
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do reator, respectivamente.
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CAPITULO 3 - CARACTERIZACAO DOS CATALISADORES

3.1 - INTRODUGCAO

A caracterizac8o fisico~quimica dos catalisadores utilizados é
muito imporfante no-:sentido de possibilitar a interpretaciio do
comportamento dos mesmos. O entendimento de propriedades tais como
atividade, seletividade e estabilidade pode ser feito a luz das
caracteristicas fisicas e quimicas dos catalisadores.

Devido as limitagdes de equipamento foram realizadas apenas
caracterizacdes nos catalisadores que permitiram determinar: a
composic8io quimica (absorgcfio atomica, microsonda eletrdnica e
espectroscopia fotoeletrénica), a natureza e estrutura dos
compostos éuimicos (difraclio de raios X), a dispersfio dos
elementos na estrutura (mapeamento de metais na microsonda

eletrénica) e a area especifica (método B.E.T.),
3.2 - COMPOSIGCAO QUIMICA

A composic8io quimica foi estudada através de anblises de-
absorcio atdbmica, de microsonda eletrénica e de espectroscopia
fotoeletrdnica.

3.2.1 - ABSORGAO ATOMICA

As analises de absor¢3o atdmica nos catalisadores BMNICO,

BMNICO-AR, BMSBS50 e BMSB50-~AR foram realizadas no
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espectrofotémetro de absorclio atémica, marca Perkin-Elmer, modelo
603, acoplado com chama, forno de grafite e gera¢3o de hidretos. ©
objetivo principal destas analises foi o de comparar o nivel de
impregnacio dos catalisadores em suporte de A4rea normal e
reduzida. 0s resultados s#io apresentados na Tabela 3.1. Observa-se

que o fésforo n8o foi analisado por limita¢@es técnicas do

equipamento.

v Mo Ni Co Shb V/Mo
AMOSTRAS (%) (%) (ppm) (ppm) | (ppm)
BMNICO 3,24 0,81 262 4519 - 4,00
BMNICO-AR 3,37 1,01 238 4366 - 3,34
BMSB50 2,11 0,71 - - 1610 2,97
BMSBS0O-AR 2,60 0,78 - - 2503 3,33

Tabela 3.1 - Analise guimica por absorcfio atdmica
dos catalisadores BMNICO, BMNICO-AR,
BMSBS0O e BMSB30~AR.

A Tabela 3.2 apresenta a composiclio quimica relativamente aos
elementos V, Mo, Ni, Co e 8b na mistura de precursores que

formavam a solu¢8ic 4que seria adicionada ac suporte para a

impregnacHo.

AMOSTRAS (%) (%) (ppm) (ppm) (ppm)

BMNICO

BMNICO-AR | *+88 L33 284 o097 ) >
BMSBS0

BMsBS0-AR | 071 L34 ) ] - P

Tabela 3.2 - Composiciio quimica da mistura de precursores
e suporte para a impregnacHo.
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A partir da comparac8io das Tabelas 3.1 e 3.2 chega-se as

seguintes rela¢Bes entre elementos impregnados e adicionados.

% V Impregnado _

BMSB50: %V Adicionado 0,43 a 0,53
% Mo Impregnado =
% Mo Adicionado 0,46 a 0,51
BMNICO: % V Impregnado . o 46 5 0,69

% V Adicionado

% Mo Impregnado
% Mo Adicionado

= 0,53 a 0,66

Destas relacdes observa~se que apenas 40 a 70% do vanadio e do
molibdénio adicionado a4 solucfio mfe de impregnacgfo foi
efetivamente impregnado nos catalisadores. Estes valores que 3
primeira vista podem parecer baixos, s#o na realidade valores
médios visto que as analises de absorcfio atémica foram realizadas
com uma mistura oriunda da moagem de toda a particula do
catalisador. Como o suporte utilizado foi de baixa Aarea
especifica, certamente que a impregnac¢#io nfo foi uniforme aoc longo
do raio, devendo ter sido mais intensa na superficie que no
interior da particula. Esta desuniformidade de impregnac8io ao
longe do raio foi confirmada pelas anadlises pontuais e de
mapeamento dos elementos na microsonda eletrénica. Um aspecto
importante a ser considerado é que a razdo atdmica média Y/Mo nos%
catalisadores estd préxima 3 de impregnagHo.

A Tabela 3.1 indica também uma maior impregnac8io da fase ativa
nos suportes de area especifica reduzida, o0 que sugere ter havido

na calcinac8io do suporte uma possivel perda de aArea sem perda de

volume dos poros, decorrente da formaclo de macroporos.
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3.2.2 - MICROSONDA ELETRONICA

As analises pontuais foram conduzidas na microsonda eletrdénica
CAMECA SX50, munida de um canhfo de elétrons que permite a emissfo
de um feixe eletrbénico com tensfo de 1 & 50 kV e uma corrente de 1
a 1000 nA sobre um filamento de tungsténio, sendo todo este
conjunto mantido em um vacuo obtido por duas bombas mecanicas, uma
de d;fusﬁo e uma idénica, para atingir o valor de 1077 Pa. A sonda
é constituida por quatro espectrdmetros WDS {(analise por dispersio
de comprimento de onda) munidos com cristais de camadas multiplas
gquais sejam: dois cristais de TAP (ftalato 4acido de talio,
CgHg0,T1 ), dois <cristais de PET (pentaeritrol, CgHye0), um
cristal de LIiF (fluoreto de litio) e um cristal de PC2 (estearato
de chumbo, ((CygeHas0z2)2Pb).

O conjunto analdégico € constituido de um contador preenchido
por um gas cuja composigHo volumétrica é Argénio + 10% de Metano,
que por sua vez esta integrado a um sistema numérico que  permite
seu tratamento de forma binaria através de um computador PDP11 da
Digital que tem como sistema operacional o RSX1IM., Todo o sistema
& gerenciado por uma série de programas em linguagem FORTRAN, que
podem fornecer varias opgdes de analises pontuais quantitativas.
Nos catalisadores testados foram realizadas analises dos elementos
P, Si, Al, Ni, Co, Vv, S5b ¢ Mo expressas em concentrac8o em peso e
em concentragdo atémica. Uma anélise tipica da microsonda
eletrdnica & apresentada no Anexo C. Além do sistema de
espectrometria WDS a sonda é munida também de um espectrdémetro EDS
que analisa por sele¢lo de energia, marca KEVEX, acoplado ao
sistema, © que permite a obtencdo dos espectros. O Anexo D

apresenta um espectro obtido na microsonda eletrénica.
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Pars as anflises foi utilizada tanto a emissfdo de elétrons

secundarios como de elétrons retrodifundidos para a obtengfio das

imagens eletrdnicas fixadas em fotografia através do sistema

POLAROID.

A analise pontual n#o destrutiva na microsonda foi realizada
com o corpo de prova formado por meias particulas de catalisador
ou seja, as esferas cSrtadas ao meio. O procedimento de preparacio
do corpo de prova consistiu basicamente em fixac8o das esferas
inteiras em suporte de acriiico, esmerilhamento ¢ polimento para a

obtenclio das calotas esféricas de altura igual ao raio da

particula, Rp, ¢ metalizagfio da superficie polida com carbono.
A analise pontual investigou a composic8io da fase ativa em

pontos desde a borda (pr6ximos & superficie) até o centro do

catalisador. A Tabela 3.3 apresenta os resultados das analises
pontuais para os catalisadores da série cobalto, especificamente o

BMC030 e o BMCO70.

SERIE BMCO (Wuo)!Js (V/Mo)at (Mo/co)M (V/Co)at
2 BORDA 3,2-4,8 6,0-9,0 1,0-1,5 | 7,0-11,0
g INng:égggRiA 14,9-17,0| 28,0-32,0] 1,2-1,5 | 36,8-42,7
g CENTRO 22,3 42,0 . 0,5-1,0 | 21,0-42,0
ﬁ BORDA 1,7-2,4 4,0-4,5 1,4 3,7-6,2
C POS1CAO ; ) ;
o | INTERMEBIARIA 1,7-5,1 3,2-9,7 0,2-3,0 2,2-13,0
g CENTRO 0,8-7,8 1,5-14,4] 0,5-2,0 1,6-6,7

Tabela 3.3 - Analises pontuais da microsonda eletrdnica

A partir da s&nalise dos

em catalisadores

da série BMCO,.

resultados observa-se qgue o BMCO30
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apresentou na borda uma relacfHo atdémica V¥/Mo entre 6 e 9 (igual ou
superior a4 de impregnagido enquanto no BMCO70 a relac8c atémica
¥/Mo indicou valores entre 4 e 4,54, abaixo da relacfio de
impregnacfo. Estes resultados sugerem gque na superficie do
catalisador mais seletivo, o BMCO70, tenha se dado a formagHfio mais
efetiva das fases identificadas na an&lise de raios X, mais
notadamente os 6xido§ mistos de ¥V e Mo.

Pglas andlises da concentrac8o em peso dos elementos quimicos
impregnados, verifica-se que existe uma gueda dos teores absolutos
destes elementos da periferia para o centro do catalisador no
entanto, paralelamente se observa um aumento significativo das
relacdes atébmicas V/Mo ¢ V/Co. Este resultado indica uma taxa de
difusfio do vanadio possivelmente maior gque a do molibdénio e do
cobalto, fazendo com que o© vanaddio migre mais intensamente e o
cobalto ¢ o molibdénio menos. Segundo Biela;ski at al. [(61] esta
segregaclo dos elementos entre o interior e a superficie do
catalisador tem correlacio com a atmosfera 3a qual o catalisador
foi submetido, se oxidante ou redutora. Qutra hipbtese a ser
considerada & que boa parte do cobaltec e do molibdénio esteja
alojada na superficie, formando determinados é6xidos mistos.

JA o BMCO70 mostrou uma estrutura mais homogénea com menor
disparidade nas relacBes atOmicas entre a borda e o centro do
catalisador.

Na série antimdénio (Tabela 3.4), de maneira similar & série
cobalto, o catalisador mais seletivo, o BMSB50, apresentou menores
relagBes atdmicas V/Mo e uma distribuic3o mais homogénea da fase
ativa na particula, quando comparado com o BMSB70.

A Tabela 3.4 apresenta também as anélises pontuais para o

catalisador BMSB50 usado. Dos resultados destas analises &
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verificado que da mesma forma gque no BMSB50 nove, o teor do

vanadio e do molibdénio é bem maior na borda {(como confirmado nas

Figuras 3.11 e 3.12 do mapeamento) no entanto, a razl%o V/Mo no

catalisador usado apresenta menor variacfio ao longo do raio da

particula que no catalisador novo. As condic¢Bes em que foi

realizada & reacfio, com altas temperaturas e atmosfera contendo

excesso de oxigenip' {concentracio molar do benzeno de i%),

certamente contribuiram para a redispersi3o das espécies da fase
ativa. A queda da relacHo atémica V/Mo na regiéo intermediaria e
no centro do catalisador BMSBS0 usado é evidente pelos resultados

da Tabela 3.4 no entanto, € observada uma elevacfio da razfio V/Mo

na borda deste catalisador. Isto sugere que na oxidac8o, a

incorporac8io do oxigénio na rede ¢ acompanhada da difussio de

cAtions do interior para a superficie. Esta segregac8o dos

elementos V ¢ Mo foi comprovada por Bielanski et al. [61].

SERIE BMSB (V/Mo) o | (V/Mo),, | (Sb/P),,
3 N BORDA 1,2-2,7 2,2-5,2 1,4-3,0
o
g 3 INnggég§ARIA 2,0-4,2 3,7-7,8 0,9-1,4
3 0 CENTRO 2,2-4,8 4,1-9,1 0,9-2,0
3 u BORDA 1,6-3,2 3,1-6,1 0,1-1,0
S S POSICAO
B A | INTERMEDIARIA 1,6-2,3 3,0-4,2 0,1
g g CENTRO 1,0-2,4 1,9-4,4 0,1
g N BORDA 4,6 8,6 3,9
o
g 3 INngzég§ARIA 1,0-3,6 2,0-6,8 1,2-3,1
g 0 CENTRO 1,7-22,9 | 3,1-44,1 0,6-3,3

Tabela 3.4 - Analises pontuais da microsonda eietrénica
em catalisadores da série BMSEB.




93

Qutro aspecto a ser observado €& gue no BMSBS50-U (usado) os
teores do antimbnio sfo muito baixos tanto na posicdo
intermediaria como no centro do catalisador, aumentando um pouco
na regifio da borda. Esta constatacBo indica que o antimbénio migrou
em sua maior parte para & superficie formando possivelmente algum
6xido misto como o SbaMoggl,yy sugerido na difrac8o de raios X.
Vale ressaltar que, dhda as caracteristicas do corpo de prova, as
anélises n3c foram realizadas propriamente na superficie e sim na
regifio interna vizinha, que tem sido denominada neste capitulo de
borda.

Relativamente ainda 4 Tabela 3.4, as analises pontuais na borda
do catalisador BMSB50-U constataram relagles atdmicas V/Me iguais
ou menores a de impregnacdo o que indica ndo 806 a presenca da
soluclio so6lida do Moz no Va0 assim como fases formadas por
¢xidos mistos.

Todos estes resultados levam a concluir gue nos catalisadores
mais seletivos os promotores tiveram uma atuacHo, do ponto de
vista quimico, de possibilitar a formacfo de fases e permitir a

impregnac8o mais homogénea.

3.2.3 - ANALISE XPS - ESPECTROSCOPIA FOTOELETRONICA

As analises de espectroscopia fotoeletrénica foram conduzidas
em um espectrdmetro ESCA-36 da  McPherson Co. Durante o
experimento, a pressfio base na cAmara permaneceu com um valor de
10'7 Torr e a excitac8o usada foi Al ka (1486,6 eV)}. As energias
de ligag¢8io foram calibradas a partir do valor 74,5 eV para Al 2p
(Alz03) e 284,6 eV para C 1s adventicio.

As concentracles foram obtidas calculando-se as areas sob as
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linhas experimentais e corrigindo pela seg8o de choque de
fotoionizac8o do nivel em questlio, pelo livre caminho médio dos
elétrons e pela transmissfio do espectrémetro.

Foram anal isadas gquatro amostras, o BMSB50-N e o BMSB50-U
(superficie externa) e o BMSB5S0-N e o BMSB50-U (particula do
catalisador guebrado, para a analise interna). No apéndice D
enconira-se o espectrb de uma das analises.

As razles atdmicas de alguns elementos, determinadas a
partir dos resultados das andlises, s30 apresentadas na Tabela
3.5. 0 antimdénio e o fésforo n8o foram analisados em raz8o dos

teores estarem abaixo do limite de detecgfo.

AMOSTRAS RAZOES ATOMICAS (¥ 20%)
V/Mo Al/V Q1 /V O11/V
BMSBS0-N (INT.) 4,17 3,05 7,64 3,40
BMSB50~-N (EXT.} 5,00 - 3,05 1,70
BMSB50-U_ (INT.) 4,17 5,40 10,50 3,55
BMSBS0-U (EXT.) 1,61 1,04 3,50 5,90

Tabels 3.5 - Raz@Ges atdmicas determinadas
pelas anslises de XPS

Algumas consideracBes podem ser feitas gquando estes resultados
sfo analisados.

Em primeiro lugar, a raz8o ¥/Mo permanece constante em todas as
amostras com excecfo da parte externa do catalisador BMSB50-U na
qual a razfio diminui. Este resultado é contrario aos das analises
da microsonda eletrénica que indicaram para o BMSB50-U uma maior
relac8o atédmica V/Mo préximo a superficie do catalisador. Esta
discordéncia ¢ compreensiveli na medida que na analise XPS foi
realizada somente uma varredura exploratéria havendo a necessidade

de um pouco mais de detalhamento para detetar as estruturas
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satélites.

E observado também gue & linha do oxigénio & complexa, havendo
pelo menos dois tipos de oxigénio: DI, de maior energia de
ligac3o, provavelmente associado ao Al e 011, de menor energia,
correspondendo aos 6xidos dos elementos da fase ativa.

Foi constatado que as amostras do catalisador ja utilizadas tem
linha de carbono basiante larga (ver espectro no Anexo E) o que

sugere a possibilidade de formacHo de coque.

3.3 - IDENTIFICACAO DA NATUREZA DOS COMPOSTOS QUIMICOS:

DIFRACAO DE RAIOS X

A identificacBo das possiveis fases formadas na massa ativa do
catalisador foi feita atfavés da difrac8io de raios X.

As analises de difrag8o de raios X foram realizadas pelo método
do p6 em um apareiho de difrac8io de raios X RIGAKU GEIGERFLEX, com
radiagSes de Cu Ka,, monocromador de carbono e detetor de
cintiligé8o.

0 método do pdé utiliza uma radiagc83o monocromatica de
comprimento de onda X que incide sobre uma amostra comnstituida de
grande numero de cristalitos, cuja orientac3o é aleatéria [87].
Para um angulo de incidéncia @ sfo identificados o0s cristais que
esto na posicglBo de Bragg para uma dada familia de planos hkl ou
seja, para uma determinada incidéncia © s#o registrados picos
cujas intensidades <correspondem As distancias interplanares
expressas pela lei de Bragg,

nXx= 2 d(hki) sen € (3.1}

onde: n - numero inteiro de comprimento de onda
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A - comprimento de onda da radiacio
d - distancia entre os pianos inter reticulares
hkl - indices de Miller, da familia de planos hkl
O aparelho de difraclo no qual as andlises foram realizadas
possui fonte de cobre com radiacio Ka , tendo os valores n=l e
A=1,54051 2, de modo que a forma da lei de Bragg utilizada foi:

1,54051 &
2 sen @

(3.2)

Nestas analises verificou-se que a o-alumina utilizada como
suporte ¢ bem cristalina o que dificultou a identificac8io da fase
ativa que teve seus pequenos picos mascarados, em parte, pelos
picos bem definidos da a-Alz0,, como pode ser visto no
difratograma apresentado no Anexo F. Diante disto, a identificac8o
das fases presenies nos catalisadores novos (nfo utilizados) ficou
um pouco prejudicada em raz8o da intensidade dos picos em muitos
casos estar proéoxima do nivel dos ruidos do difratograma. J& para
0s catalisadores utilizados, os quais passaram por altas
temperaturas (até 500°C), o maior nivel de cristalizac8io da fase
ativa possibilitou uma identificacBo mais segura dos compostos
quimicos.

A Tabela 3.6 apresenta as fases identificadas pela analise de
raios X.

A partir da anadlise dos resultados apresentados na Tabela 3.6 é
observado que o038 catalisadores mais ativos e/ou seletivos
apresentaram um maior namero de fases formadas por 6xidos mistos

de elementos de transiclc e de elementos do grupo V gue formam a

fase ativa.
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CATALISADOR| FASE a2 ) /1, [dd) 1/1, [dR )  1/1
BM MoV,0, 4,12 | 100 3,56 | 100 1,81 | 100
B
ugﬁéés MogV¥slOuo | 4,12 | 100 | 2,06 | 60 | 3,56 | 50
BMCO70 MogValyo 4,12 | 100 2,06 60 3,56 50
usado Cog(PDy )2 3,44 100 4,33 30 4,07 40
BMNICO MogValyo 4,12 | 100 2,06 60 2,70 40
usado MoV;0, 4,12 | 100 3,56 | 100 3,23 60
BMSB50 MogVglyo 4,12 | 100 2,06 60 3,56 60
usado B-VOPO, 3,07 | 100 3,40 | 100 4,60 80

Ve (PyOsa)a| 4,45 | 100 3,76 | 100 3,51 | 100

Tabela 3.6 - Resuitados das analises de difracfio de raios X

Onde:
d &€ a distncia interplanar e
I/I3 & intensidade relativa do pico

varios autores [9,56,58,60,61,62] apontam para a formacfio de
compostos  intermedidrios de vanadio e molibdénio, mais
intensamente o0 MogVeOyg. Dmuchovsky et al. [9], trabalhando com
catalisadores VY~Mo suportados registraram, aléem do MogVYglyy,
também o MoyVglazs.

Neste trabalho, n#o foi detetado o MegV¥gO,p nos catalisadores
novos (n%o utilizados) oriundos da impregnac8io em meio redutor
seguida da secagem. A presenca da Tase MogVglye s& foi
identificada com seguranca nos catalisadores utilizados, gque
passaram pelo processo de oxidac#o e redug8o parcial no proprio
reator. Este fato pode ser explicado & luz dos experimentos de
Najbar & Niziol [62] que wutilizando &a analise de raios X
verificaram a formacfo do composto intermediario no processo de

oxidac8io e que a gquantidade deste intermedisric diminuia
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sensivelmente no estégio inicial da reduclo, porém reaparecia no
prolongamento deste processo. Segundo Bielar’zski et al. [61], no
curso da oxidag¢fio a concentracBio do molibdénio nas camadas
internas dos cristais torna-se muito maior que o© limite de
solubilidade do Moly no VYgabg, ocorrendo uma consequente formac#o
do MogV¥elyg-

A presenca destesi 6xidos mistos deve de alguma forma estar
associada a melhoria das propriedades cataliticas, A literatura
{60] reporta que quando o Moly e/ou o composto intermediario
MogVyplyo s8o fases predominantes, o oxigénio da rede ¢ muito menos
instavel que nas amostras formadas de Vg0 puro ou solugHo sélida
de Moll; em VaOg. No entanto, 0s mesmos autores relatam que para a
concentracio molar de 30,8% de Molly ¢ observada uma instabilidade
intermediaria do oxigénio associada a propriedades cataliticas
6timas. Como n8 reacgfio de oxidacHo catalitica do benzeno o produto
desejado, anidrido maleico, facilmente se oxida a CO e CDg, ¢
necessario que a rede de VYy03y tenha uma capacidade moderada de
doar oxigénio para que a rTeacHo de sobre oxidac8o n#o seja
favorecida. Desta forma, provavelmente os 6xidos mistos tenham a
capacidade de contribuir para a instabilidade desejada na rede.

Da analise dos difratogramas outras fases sfo ainda sugeridas
porém com a precisfio limitada do experimento as mesmas nfo podem
ser identificadas com seguranca. Dentre estas possiveis fases
destacam-se alguns o6xidos mistos como por exemploc o© NigValg
(BMNI15), o CoVa0g (BMCO70), o CogNiB, (BMNICO), o© SbaMo3oOas
(BMSB50) e alguns Oxidos de vanadio com este elemento no estado de
oxidac%oc reduzido.

Dos resultados apresentados na Tabela 3.6 observa-se ainda que

aparece no catalisador BMSB50, além do MogVelyn € do B-YOPO, uma
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outra fase, O  Vya(PyO42)}3, de identificacdo bem nitida no
difratograma, na qual o vanadio possui um baixo estado de oxidacHo
v e possivelmente, a alta seletividade deste catalisador deve
estar ligada ao nivel de oxida¢io da superficie conforme postulado
por Cavani et al. [18].

varios o6xidos mistos identificados nos difratogramas n#o sfo
referidos na literatura como fases destes catalisadores.
Observa-se que & maior parte das pesquisas neste sentido foram
realizadas com catalisadores de VYzO0g-MoO; n#o suportados e nfio

dopados, o que justifica em parte a inexisténcia de trabalhos

anteriores que apresentem resultados similares,

3.4 - DISPERSAO DOS ELEMENTOS NA ESTRUTURA:

MICROSONDA ELETRONICA

Na microsonda eletrénica CAMECA S8X50, foi também realizado o
mapeamento de alguns elementos quimicos da fase ativa visando
analisar a dispersdio dos mesmos na estrutura do catalisador.

A varredura das areas com o objetivo de se identificar os
pontos de maior intensidade de emiss8o de onda, que correspondem
por sua vez aos sitios onde est8o localizados os elementos
quimicos, foi obtida através da fixagc8o do cristal do
espectrémetro na posi¢So sobre o circulo de focalizagHo
correspondente 8o elemento desejado e fazendo incidir o raio com
variaclic de tempo de contagem para cada elemento. As imagens do

mapeamento foram também fixadas em fotografias através do sistema

POLAROID.

A Area de varredura adotada foi de 78,3584 de altura por 105,7u
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de largura, tomada sempre proxima a borda da particula.

Estas analises foram realizadas com o objetivo de, através do
mapeamento, verificar a influéncia do tipo de promotor e de sua
concentracfio na dispersfio dos elementos e da possivel correlagéo
com a atividade/seletividade.

O objetivo principal nesta analise da dispers3o dos elementos
foi mapear o catalis;dor mais seletivo, o BMSB50, e comparar o
resultado com o mapeamento de outro da série antiménio, menos
seletivo, o BMSB70.

As Figuras 3.1, 3.2 e 3.3 apresentam o mapeamento dos elementos
vanadio, molibdénio e antiménio respectivamente para o catalisador
BMSB70. Para cada elemento quimico foi utilizada a tensfio do

filamento adequada para obter-se o nivel de excitac8o desejado.

1992M§ﬁ53?q

Figura 3.1 - Mapeamento do vanadio no catalisador BMSB70 novo
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Figura 3.3 - Mapeamento do antiménio no catalisador BMSB70 novo
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O mapeamento do BMSB50 esta apresentado nas Figuras 3.4, 3.5,
3.6, 3.7, 3.8 e 3.9. Note-se que foram realizados dois mapeamentos
do vanadio, um com a tensfo de 20 kV (condig¢Bes iguais as do
BMSB70) e outro com 30 kV que permitiu uma detecc8o maior do
vanadio.

Comparando-se a Figura 3.1 com as Figuras 3.4 e 3.5 observa-se
que o catalisador BMSﬁSO apresentou uma dispersfio do vanadio mais
homogénea que a do BMSB70. No catalisador BMSB50 novo a
distribuic8io do molibdénio mostrou-se homogénea em sua maior parte
(Figﬁra 3.6) no entanto, foi localizada uma area de alta
concentracSio de molibdénio (Figura 3.7), possivelmente um

precursor de alguma fase ou alguma desuniformidade na impregnacfo.

Figura 3.4 - Mapeamento do vanadio no catalisador BMSB50 novo -
tens3o no filamento: 20kV
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1 E*QT - ?v

Mapeamento do vanadio no catalisador BMSB50 novo -

Figura 3.5 -
tens3o no filamento: 30kV

Figura 3.6 - Mapeamento do molibdénio no catalisador BMSB50 novo
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Figura 3.7 - Mapeamento do molibdénio no catalisador BMSB30 novo

f13-0CT-1 592 BMSBSO

Figura 3.8 — Mapeamento do antiménio no catalisador BMSB50 novo
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FOSFOROD

20 .00p WDS-WDS 15.0kUV 11303'

Figura 3.9 — Mapeamento do fésforo no catalisador BMSB50 novo

Foi realizado também um mapeamento no catalisador BMSB50-U
(usado) utilizando uma maior varredura (area de 422,9 u por
317,2 4) com o objetivo de investigar a concentracdo de cations na.
borda do <catalisador. A Figura 3.10 apresenta a fotografia
eletrénica da area varrida vendo-se O contorno de parte da borda
limitado pelo suporte de acrilico. O mapeamento do vanadio e do
molibdénio apresentado nas Figuras 3.11 e 3.12 indicam a alta
concentracio dos cations na borda, principalmente a do vanadio

como ja indicado pelas analises quantitativas pontuais do

catalisador BMSB50-U.
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- Fotografia eletrdnica da area varrida no mapeamento

Figura 3.10
do catalisador BMSB50-U

Figura 3.11 - Mapeamento do vanadio no catalisador BMSB50-U
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00..0pP WDS<WDS 30.,.0kWV

Figura 3.12 - Mapeamento do molibdénio no catalisador BMSB50-U

3.5 - AREA ESPECIFICA: METODO B.E.T.

A area especifica dos catalisadores foi determinada em um
aparelho medidor de area superficial CG 2000.

As condicg®es iniciais da mistura He/Np utilizadas foram:

pressfo na referéncia - 3 atm

vaz8o na referéncia - 100 ml/min

pressfo anélise - 0,8 atm

vazdo analise - 300 ml/min

A analise foi precedida de uma limpeza da amostra durante 20

min a 350°C, com uma vaz8o de Ny de 40 ml/min.

Os resultados das analises indicaram as seguintes Areas
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especificas:
suporte lavado -~ 4,3 malg

suporte lavado e calcinado - 2,33 mz/g

3.6 - CONCLUSOES

A ‘snalise dos resultados dos testes de caracterizac®o levam a
concluir que nos catalisadores mais seletivos os promotores
tiveram uma atuac¢fSo, do ponto de vista quimico, de possibilitar a
formacH3o de fases e permitir a impregnacfo mais homogénea da fase
ativa. Os promotores devem portanto atuar estabilizando a
dispersSio das fases cataliticamente ativas,

Pode~se também concluir gque a microsonda eletrénica ¢ um
equipamento de grandes Tecursocs para ser utilizado na
caracterizacfio de catalisadores suportados fornecendo informacdes
qualitativas e quantitativas da composicdo da fase ativa atraveés
da particula.

A analise de difrac8o de raios-X para catalisadores suportados
em o-alumina apresenta uma precisfio limitada em decorréncia do
alto grau de cristalinidade deste suporte mascarar possiveis fases
cristalinas. No entanto, algumas fases foram identificadas com
seguranca permitindo uma interpretacdo coerente dos rtesultados

encontrados para a atividade/seletividade dos catalisadores.
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CAPITULO 4 - RESULTADOS EXPERIMENTAIS

4.1 - INTRODUGCAO

0 procedimento de medidas adotadas para a obtencio dos dados
experimentais foi degcrito no Capitule 2. Apds cada corrida estes
dados eram tratados no sentido de calcular: a concentracfio da
mistura de alimentac¢fio do reator {as variéveis eram controladas
para que a concentracio molar do benzeno fosse sempre 1%}, a
concentracdio da mistura reacional que sai do reator, o tempo
espacial modificado, a convers8o e a seletividade.

Todos os dados experimentais est8o listados no Anexo G, na
forma de tabelas.

Estes resultados permitiram também o© <calculo de outros
parémetros tais como a constante da reac8o de desaparecimento do
benzeno e a energia de ativaclio aparente desta reacHo.

Com base em todos estes dados é desenvolvida a analise gue se

segue.
4,2 - FORMULAGAO DO CATALISADOR
4.2.1 - INFLUENCIA DO TEOR EM NIQUEL

Dos resultados da seletividade para toda & série niquel foi
constatado gue de um modo geral a adic%o do niquel promoveu um
aumento da seletividade na produgiio do anidrido maleico, efeito
bem visivel para © reator nas temperaturas de 380°C, 410°C e

440°C. Para as temperaturas de 470°C e 500°C, este efeito nfo foi
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t#o uniforme ou seja, & temperatura de 470°C o catalisador com
0,5% de NISUO,.6H;0 (BMNIOS5) apresentou menor seletividade que o
catalisador BM {formulac8io base de V-Mo-P) e a temperatura de
500°C os catalisadores com 0,5% e 1,0% de sulfato de niquel foram
menos seletivos que o BM. As Figuras 4.1 e 4.2 mostram os
resultados da seletividade para os diversos catalisadores comoc uma
funcfio do tempo espaéial modificado, para o reator a temperatura
de 440°C e 470°C respectivamente.

Na maioria dos experimentos o maior valor da seletividade
ocorria para altos tempos espaciais e 4 medida em gque este tempo
era reduzido a seletividade diminuia. Esta reducfio da seletividade
com o tempo espacial modificado n8o era no entante continua,
havendo sempre um aumento para valores do tempo espacial entre 600
e 800 g h/mol para em seguida voltar a cair com a diminuic8o do
tempo espacial., Este comportamento observado deve-se ao efeito de
sobre oxidacBio do anidrido maleico a CO e CO,. A medida em que
diminui o tempo de contato entre o reagente e o catalisador
diminui também a conversfio (Figura 4.3) mas a taxa de sobre
oxidac8io do anidrido maleico fica tambem menor. Este efeito, para
um dado tempo espacial, pode compensar a queda da conversHo
resultando em um aumentoc da seletividade.

Analisando-se a energia de ativacHo calculada a partir dos.
dados experimentais obtidos com os catalisadores da série niqguel
observa~se que a adicdo deste promotor provocou uma reduclHoc na
energia de ativacgiio aparente da reacfio. Enquanto o catalisador BM
(V-Mo-P sem a adig¢8o de promotores) sapresentou uma energia de
ativacl3o aparente de 15986 cal/mol o catalisador BMNI15 e o BMNI20
tem paras a8 energia de ativacBo aparente o8 valores de 14725

cal/mol e 9720 cal/mo]l respectivamente.
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0 grafico de seletividade em func3o da conversHo a temperatura
do reator de 440°C (Figura 4.4) indica um melhor desempenho para
os catalisadores BMNI1S e BMNI20. O BMNI15 atingiu os maiores
valores de seletividade tanto & temperatura de 440°C quanto de
470°C como indicado nas Figuras 4.1 e 4.2, enquanto o BMNIZ20
apresentou um comportamento mais uniforme e com conversdes mais
baixas (Figuras 4.3 e 4.4).

Destes resultados>p0de—se concluir que o nigquel ¢ um promotor
que Eontribui para o aumento da seletividade paralelamente 3
diminuic80 da conversZo, o0 que sugere um favorecimento da reacfio
de convers3o do benzeno a anidrido maleico. Verificou-se que para
determinadas condi¢8es de reacfio, a adic8o do niquel a0
catalisador base (V-Mo-P) <chegou &8 triplicar a seletividade

(Figura 4.2) no entanto, estes valores atingidos ainda s%o baixos.
4.2.2 - INFLUENCIA DO TEOR EM COBALTO

Para a seérie de catalisadores VY-Mo-P dopados com cobalto foi
observado a partir dos dados experimentais que de uma forma geral,
a adicido do cobalto provocou um aumento da seletividade do
catalisador.

A partir da anslise das Figuras 4.5 e 4.6 com dados de
seletividade em funcldo da conversHo, pode ser verificado que os
catalisadores com 7,0 e 9,04 de Cog03 na massa ativa apresentaram
melhores desempenhos. Estes dois catalisadores mostraram além do
aumento da seletividade, aumento também da atividade visto que
houve elevag830o da conversfio para os mesmos valores do tempo

espacial modificado (Figura 4.7).
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A Tabela 4.1 indica que para os catalisadores de meihor

desempenho da série cobalto, o BMCO70 e o BMC090, houve um aumento

simultaneoc da energia de ativacHo aparente da reacfio com o k de

desaparecimento do benzeno que compreende o kg+kz segundo o
seguinte esquema triangular:
1 .
8 ky > A B - benzeno
AM - anidrido maleico
3 ka kg 2 CO,_ - 6xidos de carbono
co
x
Ea kewo kuvo
CATALISADOR cal/mol mol/g h atm | moi/g h atm
BM 15986 0,120 0,147
BMCO70 24568 0,168 0,375
BMCOS90 25216 0,245 0,440
Tabela 4.1 - Valores da energia de ativac8oc aparente

e da constante da taxa de reac¢fio,

A Tabela 4.1 indica também significativa elevag8o da energia de
ativac8o aparente para os catalisadores mais seletivos que s#o o
BMCO70 e o BMCO90 o que permite a suposicfio de gue a contribuicfo

da energia de ativaclio da reac8o 1 aumentou bruscamente,

Simultaneamente deve ter ocorrido também um aumento da

contribuic8io da reac8io 3, mas nfo t%o intenso quanto da reagHio 1

visto que a eclevagBio da conversfo implicou também em maiores

valores de seletividade.
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Dentre os catalisadores da série cobalto o BMCO70, com 7% de
Cos03 na fase ativa, mostrou-se o de melhor desempenho,
apresentando inclusive o ponto maximo de seletividade para a
temperatura do reator de 470°C.

A literatura reporta somente referéncias de trabalhos gque
estudaram a adiclio de cobalto a catalisadores né#o suportados
[75,76). Kripylo et al. [76] observaram que a adico do cobalto
modifica a atividade mas n#io a seletividade, resultados estes
discordantes em parte dos obtidos no presente trabalho, com
catalisadores suportados, que constatou também a modificac8o da
seletividade como uma consequéncia da adig¢Ho do Coz0;.

A partir das analises da microsonda eletrénica (Capitulo 3) foi
observado gque o catalisador BMCO70 apresentou uma gstrutura

homogénea da fase ativa. Isto sugere uma melhor distribuic8o dos
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sitios oxidantes junto aos sitios de adsorg¢fio do hidrocarboneto,
como postulado por Cavani et al. [18]. Outro aspecto a considerar
& gue o cobalto deve contribuir para uma menor estabilidade do
oxigénio da rede visto o aumento da conversfo, resultante da
atuacio extremamente oxidante dos sitios. Provavelmente a fase
Coy(Ply )2, identificada nas analises de difracHo de raios X, tenha

alguma relaciio com este efeitoc.

4.2.3 - INFLUENCIA DO TEOR EM ANTIMONIO

Dos resultados de seletividade e convers8io para a série de
catalisadores VY-Mo-P dopados com Sbpl; (Figura 4.8) observa-se que
o catalisador preparado a partir de uma soluclio contendo 5% de
Sba03, BMSB5C, apresentou-se bem mais seletivo que os demais,
comparando-se O0s resultados Aas mesmas conversdes. Outro aspecto
importante é qgque o BMSB50, para o mesmo peso do catalisador e o
mesmo tempo espacial, apresentou conversdes mais baixas gque
aquelas obtidas com o0s outros catalisadores da série antiménio.
Foi observado ainda um aumento da seletividade com a temperatura
até 470°C voltando a seletividade a cair para temperaturas acima
deste valor em raz8io do efeito de sobre oxidaclio do anidridc_
maleico ficar mais acentuado nestas condicgdes.

Estes resultados acima descritos nfo podem ser comparados com
os de Tufan & Akgerman ([30) visto que estudaram o efeito da
dopagem com o Sby0; em catalisadores V-Mo-P suportados, para
concentracdes na faixa de 7,7% a 13,3% em peso na massa ativa.
Como no entanto o melhor desempenho entre os catalisadores foi

observado por estes autores [30] para a menor concentracldo testada
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{7,7% de Sha03), cabe a suposic8o que o teor Otimo esteja abaixo
deste valor o que reforca o8 resultados obtidos no presente
trabalho.

Analisando a Figura 4.9 observa-se gque a constante da
velocidade de desaparecimento do benzeno para a temperatura do
reator de 440°C (kywo)s 9quando graficada em funcfio do teor de
trioxido de antiménipiapresenta um menor valor para o BMSB50. Ja
para a energia de ativac3o aparente o comportamento € oposto,
atingindo um valor maximo para o BMSB50, conforme indicado na
Figura 4.10. O catalisador BM, ndo dopado com antimdnio,
apresentou energia de ativacldio aparente maior que todos que
tiveram a adic8o de Sba0z. Este resultade indica que o antimdnio
atuando como promotor em catalisadores V-Mo-P, provoca
modificacBes na superficie ativa do catalisador que implicam na
reduciio da energia de ativac8o paralelamente ao significativo
aumento da seletividade.

Quando as Figuras 4.8 e 4.10 s3o analisadas simultaneamente,
verifica-se que para a série antiménio, ou seja para os
catalisadores VY-Mo-P que tiveram a adicHo do antiménio, existe uma
correlacio entre seletividade e energia de ativagdo aparente das
reacdes de desaparecimento do benzeno.

Todos estes fatos podem ser melhor interpretados pela anédlise

do esquema triangular da reacHo:

B X » AM
i B - benzeno
3 K K 5 AM - anidrido maleico
3 2 €co_ - éxidos de carbono

cao
X
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Considerando gue as energias de ativacH#o das reagBes 1 e 3 mantém
uma mesma relac8o em todos o0s catalisadores deve haver uma
correlacsio entre a seletividade Sy (seletividade a umé conversiio
de aproximadamente 0) com a energia de ativac3o aparente de
desaparecimento do benzeno. Desta forma, se a energia de ativacfio
da reacfo 1 for maior gque a energia de ativacf#o da reaclio 3, a
seletividade Sy reiativamente a4 produgdo do anidrido maleico
deversa aumentar com ﬁ elevac8o da energia de ativacfio aparente de
desaéarecimento do benzeno e esta dependéncia pode ser linear se
as reagdes 1 e 3 sf8o de mesma ordem € em casc contrario nfo
linear. Este trabalho foi realizado em reator integral ao qual
estféio associadas altas conversBes e nestas condigdes n8o &
possivel determinar Sg. No entanto, considerandc gue a constante
de velocidade da reac8io 2 € pequena em compar&cio com a da reacio
1 pode-se concluir gue a seletividade para maiores valores de
convers8o do benzeno nfo ¢ muito diferente daquela A convers8o
zero. A Figura 4.11 indica a existéncia de uma correlacf8io, com um
pequeno desvio da linearidade, entre a energia de ativacHo
aparente e a seletividade o que sugere que a energia de ativacHo
da reagio 1 {(oxidac8o do benzeno a anidrido maleico) ¢ maior que a
da reacfo 3 (queima direta do benzeno a 6xidos de carbono). Esta
conciusfio ¢ reforcada pela anadlise das Figuras 4.8 e 4.12 que
mostram uma elevacfio da seletividade com ¢ aumento da conversiio e
da temperatura. Uma excegfo é encontrada na temperatura de 500°C
que apresenta um decréscimo da seletividade com a convers83o0 e a
temperatura. Nestas condig¢des, os efeitos de sobre oxidacfo sHo
mais pronunciados © gque indica que a reacgHdo 2, de oxidacHo do
anidrido maleico a CO ¢ CO,;, passa a ser mais significativa.

A Figura 4.13 mostra ainda a variac8io da conversfo do benzeno
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com & temperatura do rTeator para o tempo espacial modificado de
890 g h/gmol.

0 antimdénio mostrou-se © promotor de melhor desempenho entre
todos avaliados, produzindo 0 incremento significativo da
seletividade com a diminuicfo da conversfHo. A analise cinética
demonstrou uma Telac8o entre a seletividade e a energia de
ativacfo das reac@és de desaparecimento do benzeno. Estes
resultados levam a crer que o antimdénio exerce um controle quimico
sobre os sitios oxidantes de modo que o0s mesmos atuem
seletivamente na produg8o do anidrido maleico. Este controle pode
estar relacionado com a distribuic83o adequada de sitios oxidantes
junto aos de adsorcfo do hidrocarboneto que por sua vez pode estar
relacionada com as fases identificadas nas analises de difracfio de
raios X. Cavani et al. [18] sugerem que o038 ions v sfo
responsaveis pela ativagBo da molécula de hidrocarboneto para
formar o intermediario {B] enquanto os centros oxidantes sHo as
espécies V*s, responsaveis pela insercfo do oxigénio no
intermediario para formar o produto desejado, que nesta reacHo é o
anidrido maleico. Apesar dos resultados de Bie!aéski & Inglot [66]
e de Inglot [(74] sobre a pouca influéncia do nivel de reducgdo
sobre a atividade/seletividade nos catalisadores suportados,
consideracBes serfo feitas neste sentido em raz8oc de algumas
evidéncias experimentais.

As analises de difrac8o de raios X identificaram no catalisador
BMSB50 usado as fases MogVgO,g, B-YOPO, e V,(Py042)3. De acordo
com a literatura [9] o oOxido MogVelye possui 1/9 do total de
vanadio como v'' ou seja, a maior parte do vanadio se encontra
como o ion v*°. Por outro lado, a fase P-YOPQ, apresenta o vanadio

em estado de oxidac830 +5 e a fase WV, (PyDi2)a apresenta o vte,
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+3 estejam também atuando como centros de

Possivelmente, os ions ¥
ativac80 do hidrocarboneto e todas as fases identificadas estejam
fornecendo conjuntamente uma razio O6tima V"s/wotai que resulta em
um incremento substancial da seletividade.

De acordo com Najbar et al. (67], para catalisadores suportados
a presenca da fase Y,llo.o.,n est4 associada a altas atividades e
seletividades e o anfiménio deve atuar como agente de dispersfo
das fases cataliticamente ativas.

Desta forma, o bom desempenho do antiménio como promotor ests
associado entfio & sua atuacfio guimica de promover a distribuicfio
homogénea da massa ativa no suporte e de formar fases que fornecem

5 ,
a relacfio adequada v*Y /Vtotal a qual otimiza a razio

seletividade/atividade.

4.2.4 - EFEITO SINERGETICO NIQUEL - COBALTO

Ap6s ter sido determinada a melhor composigdio do catalisador
promovido com niquel e com cobalto separadamente, foi preparado um
outro catalisador gue além da composic8o biasica VY-Mo~-P posuia Ni e
Co simultaneamente para fins de estudo do efeito cruzado destes
promotores.

Os resultados apresentados nas Figuras 4.14 e 4.15 indicam gue
o efeito sinergético NiI-Co, conduziu a maiores seletividades
comparando~se com os catalisadores gue continham os promotores
separadamente ou seja, o BMNI15S e o BMCO70. O efeito cruzado Ni-Co
resultou também em aumento da atividade visto que o BMNICO
apresentou valores de convers3o superiores aos do BMNI15 e BMCO70,

conforme indicado na Figura 4.16.
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Estes resultados indicam que o sinergismo Ni-Co concorreu tanto
para o favorecimento da reag8c de conversfo do benzeno a anidrido
maleico quanto da reac8o de queima direta do benzeno e de sobre
oxidac8o do anidrido maleico. Isto fica evidenciado pela queda da
seletividade com o aumento do tempo espacial modificado, uma vez
que na Figura 4.14 os pontos de maior conversdo correspondem aos
de maior tempo de éontato. A analise de difracdo de raios X
ident_ificou no catalisador BMNICO wusado as seguintes fases:
MogVsOuo (8/9 do vanadio como V'®) e MoVz0s (todo o vanadio como
V+5). Como consequéncia, deve existir um grande nimero de centros

oxidantes dado o alto nivel de V+5 0 que leva a uma atuacfo

fortemente oxidante do catalisador.
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4.3 - ANALISE DO METODO DE PREPARACAO DO CATALISADOR

0 método de preparac¢iio do catalisador desenvolvido neste estudo,
consistiu em um trabalho cuidadoso que envolveu uma série de testes
para uma melhor otimizac8o de todas as etapas da impregnacio.

Alternativamente, foi testado outro método de impregnac¢fio em via
umida com base enm m;todologia citada na literatura, desenvolvida
por ﬁielaéski'& Inglot [66],

besta forma, usando a mesma composiclo da fase ativa utilizada
na preparacfio do catalisador BMNI15 pelo Método de Impregnacio I,
foi preparado um outro catalisador com base na sistematica do
Método de Impregnac8o II, j& descrito no Capitulo 2.

0Os resultados de seletividade e conversdo em funcZio da
temperatura do reator indicam gque o Método de Preparacfo 11
comparativamente ao Método I tornou o catalisador mais ativo
(Figura 4.17) e mais seletivo As temperaturas de 380°C e 410°C no
entanto com menor seletividade as temperaturas de 440°C, 470°C e
500°C (Figura 4.18).

Analisando comparativamente os processos de impregnaclo I e 11,
observa-se que a etapa que mostra maiores diferencas na
metodologia de preparacf8o consiste na lavagem do suporte. Enquanto
no Método I o suporte era refluxado com HCI 0,IM pelo periodo de
12 horas, no Método II a lavagem era conduzida atraves de refluxo
durante 40 horas com solug8o de HCI 9,0M. Consequentemente, o
contato com uma solucfo de acido cloridrico de molaridade mais
elevada durante um maior tempo, pode ter levado a uma melhor
eliminacido das impurezas do suporte,.tendo como resultado final
uma maior impregnac8io da fase ativa. Em decorréncia desta

impregnaciio mais efetiva, o catalisador preparado pelo Método 11
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pode ter apresentado maior nimero de centros ativos o que resultou
em aumento da conversfio para todas as temperaturas e aumento da
seletividade para baixas temperaturas do reator nas quais o efeito
de sobre oxidac8o é minimizado. Com o reator a temperaturas mais
altas houve gqueda da seletividade em razo do efeito de sobre
oxidac#o do anidrido maleico tornar-se mais intenso nestas

condicdes.

4.4 - EFEITOS DE VARIACOES NO PROCESSO DE ATIVACAO DO CATALISADOR
4.4.1 - EFEITO DO TEMPO DE ESTABILIZACAO

0 processo de ativacZio do catalisador, conforme descrito no
Capitulo 2, consiste de um periodo inicial de oxidac#o seguido de
um periodo de reducgfio durante 7 horas.

A literatura refere-se 2 dependéncia da seletividade com a
concentrac8o de v'* no catalisador. Segundo Bielaéski & Inglot
[64], para catalisadores nd3o suportados a temperaturas nas Qquais
50% do benzeno & convertido, a seletividade aumenta inicialmente
com a concentracgfo de V", atinge um maximo para depois decrescer.
Isto sugere a existéncia de uma relacfio 6tima V’”/V+5 que maximiza -
a seletividade. Esta dependéncia da seletividade com o nivel de
reducidio do catalisador foi intensamente abordada por Cavani et al.
[18]. Por outro lado, segundo Bielanski & Inglot [66] e UInglot
[74], para catalisadores suportados o nivel de reducfio do vanadio
nf8o influencia muito a atividade catalitica.

Neste trabalho, ap6s o periodo de ativagdo foram iniciados os

testes, partindo-se da temperatura mais baixa de 380°C, passando
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pelas intermediarias € indo até a maior temperatura avaliada que
foi de 500°C. Neste procedimento, para cada temperatura e vaz3o
foram feitas wvéarias analises até que, no cromatograma, as 4reas
relativas ao benzeno e ao anidrido maleico ficassem constantes.

Com o objetivo de melhor testar o tempo para a estabilizacfo do
catalisador, apods a porrida normal com o BMNI1S, retornou-se As
temperaturas de 380‘?{;, 410°C e 440°C para a realizac8o de novas
analises e comparac8o dos resultados.

Para estas analises repetidas posteriormente, 0s dados
experimentais indicam um aumento significativo da seletividade
para as temperaturas de 380°C e 410°C e uma pequena reducfio da
seletividade para a temperatura de 440°C (Figura 4.19), A
convers8o n#3o sofreu mudancas significativas mostrando~se ap6ds a
estabilizac8o um pouco maior nas temperaturas de 380°C e 440°C e
um pouco menor a 410°C.

Destes resultados, 0 que se pode concluir é que no processo de
ativac8io, o periodo da redug¢8o conduz a um nivel muito alto de v*‘,
fazendo com gue ¢ catalisador seja pouco ativo e seletivo.
Posteriormente, durante o experimento propriamente dito, com uma
corrente de benzeno diluida em ar na concentracfio molar de 1%, uma
parte do VH @ oxidado a V*s 0 que permite a elevaciio da conversio
e da seletividade. No entanto, esta reoxidacf8io de parte do vanadio
na superficie ativa do catalisador passa a ser mais rapida e
efetiva a temperaturas acima de 440°C. Dat porque o8 resultados da
seletividade a 440°C terem ficado praticamente inalterados, havendo
somente uma pouca diminuig¢8Ho o gue pode ser atribuido a uma pequena
desativa¢8o do catalisador ou mesmo 3 propria margem de érro da
determinac8o experimental.

Resumindo, ¢ catalisador com alto grau de redugfio apresenta
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baixa seletividade e conversfio e 80 consegue atingir o equilibrio
desejado entre V" e V'S ap6s ser submetido A mistura benzeno/ar a
temperaturas acima de 440°C. Estas conclusBes indicam que nos
catalisadores suportados o nivel de reduclico tem relacfio com a sua
atividade/seletividade. N30 & possivel avaliar até que ponto estes
resultados s8o concordantes ou discordantes dos da literatura

[66,74] em razlo de n#o terem sido feitas analises para &
+4

detegminacéo do nivel de V¥ ao longo do processo de
estabilizacio.
100 35
! .
~ " BuNtS ]
A N 430
8{} - t ) :
R CONVERSAD 5 4
L 0 Ativagdo normel A - 25
- e Ativagdo mais 5 h 1
) pora estabilizacho 1
50t \ :3}“’
13 - A i g
& ) ] @
z | \815 J1s E
S J
i /
g4 s 0 1 d
o / ) m
1 < 410
- // :
i . SELETMDADE -
[ @ g Ativagbo norml 15
i s Mivogdo mais 5 b ]
| pare estobilizagao
0 i i i i i i i 1 1 i i i 1 i i 0
320 380 400 440 480

T reator (°C)

Figura 4.19 - Dados de conversfio e seletividade em funcéfo
da temperatura do reator - varia¢des na
ativacHo



132

4.4.2 - EFEI'TO DO TEMPO DE OXIDAGCAQ

Dentro ainda dos testes relativos a alteracdes no processo de
ativac3io do catalisador, foi estudada a influéncia da extensfo do
tempo de oxidac8o por mais uma hora a 500°C. Neste periodo, foi
mantida a vaz3o de ar a 1,8 1/min e apés o mesmo, houve a redugfo
durante 7 horas. Em ,g;rincipio, o objetivo de testar este aumento
do tempo de oxidag#io foi verificar a possibilidade de alguma
mudanca estrutural favorével ao desempenho do catalisador, como

por exemplo a reducfio da area especifica.
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Os testes foram conduzidos com o BMCO70 e para cada temperatura
do reator avaliada a convers8io e a seletividade para trés
diferentes valores do tempo espacial modificado. Os valores foram
comparados com aqueles obtidos com o BMCO70 em uma outra corrida
com o processo de ativacldo normal.

A Figura 4.20 apreﬁenta os dados obtidos para o BMCO70 ativado
normalmente e para -0 mesmo catalisador tendo mais uma hora de
oxidac30 no processo de ativacdo, para as temperaturas do reator
de 440°C e 470°C. Estes resultados indicam gque com a extensio da
oxidacso houve uma reducgdo tanto da seletividade quanto da
conversfo demonstrando gue nenhuma mudanga estrutural favoréavel
ocorreu com o catalisador, havendo sim uma possivel desativacio do

mMesSmo.

4.5 - EFEITO DA DILUIGCAO DO LEITO CATALITICO

Os testes para verificac8o da influéncia da diluicio do leito
catalitico na formac8o dos produtos da reac8ic foram realizados com
o catalisador BMCO70,

Utilizou-se um reator de 136 cm de comprimento contendo 20 g de
catalisador diluido com suportes de a-alumina na proporcido de 1:1.
Os resultados foram comparados com aquelies obtidos com o mesmo peso
de catalisador n#o diluido, em reator de 90 cm, testado para as
mesmas condicdes de temperatura do reator e de vaz8o e concentracio
de alimentacdo do benzeno.

Os resultados mostram uma queda acentuada na concentracdo molar
de anidrido maleico na mistura efluente do reator, quando o

catalisador & diluido com suporte n#Ho impregnado (Figura 4.21).
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Observa-se ainda que esta diferenca de concentrac8o entre o leito
com e sem diluico aumenta para maiores valores de temperatura do
reator (Figura 4.21). Como os efeitos de sobre oxidaglio do
anidrido maleico podem confundir a analise dos resultados, é
importante observar as alteragles no consumo do reagente quando
sfio feitas modificacBes nas condicdes do leito catalitico.

Analisando os dadés de conversfo do benzeno (Figura 4.22) é
constatada uma diminui¢%0o da conversf8o com a diluicfo do leito. A
diferenca destes valores de conversfio entre leitos com e sem
diluic8io ¢ muito pequena nas temperaturas de 410°C e 500°C e mais
significativa nas temperaturas de 440°C e 470°C. Estes resultados
s8io indicativos de que na oxidag3o do benzeno n8o ocorre a
associacfio do processo homogéneo junto a0 heterogéneo,
relativamente A cinética de desaparecimento do benzeno,visto a
reducfio da conversf3o verificada experimentalmente com a diluic8io
do leito. Por outro lado, a sobre oxidac@o do anidrido maleico foi
favorecida a altas temperaturas, dada a significativa reducHo na
concentracBo do maleico produzido, n#o compativel com a pequena
reducfio da convers#io. Estes fatos s83o indicativos de que para a
temperatura de 500°C ocorreu a associac#io de efeitos homogéneos
aos heterogéneos na cinética de desaparecimento do anidrido
maleico.

Eétes resultados s#o contrArios aos de Brown & Trimm [48] no

entanto totalmente de acordo com os de Ramirez & Calderbank [14].
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4.6 - EFEITO DA REDUCAO DA AREA ESPECIFICA DO CATALISADOR
4,6,1 - CATALISADOR COM OS PROMOTORES NIQUEL E COBALTO

Na rTeac8o de oxidagf8ic catalitica do benzeno, o principal
produto da rea¢fio ¢ o anidrido maleico que, em fung8o das
condigdes da reacéo; facilmente se gueima a CO e CO,. Neste
aspecto, um dos parimetros mais rTelevantes consiste na Aarea
especifica do catalisador.

Neste trabalho, os suportes de a-alumina apés lavados e secos
pelo Método de Impregnacg8Ho 1 apresentavam uma Area .especifica,
determinada através de BET, de 4,5 mz/g. A literatura no entanto,
refere-se a wvalores de 1,0 ma/g Ou menores, para minimizar os
efeitos de sobre oxidacHo do anidrido maleico.

A reducio da area especifica do suporte foi realizada em forno
mufla tubular, através da exposig8o das particulas a4 temperatura
de 800°C durante um periodo de 8 horas, resultando uma &rea
especifica final de 2,35 m°/g.

Para a impregnagfio do catalisador neste suporte, foi escolhida a
formulac8o referente a avaliag8o do efeito sinergético Ni-Co ou
seja a do BMNICO. Apés preparado, o catalisador foi submetido aos
testes experimentais com exatamente as mesmas condigdes dos testes
com o BMNICO em area n#o reduzida.

Alguns resultados estfio apresentados nas Figuras 4.23, 4.24 e
4.25. Um asumento significativo de seletividade foi verificado na
temperatura de 440°C conforme indicado na Figura 4.23. Observando
o comportamento da conversfo com a temperatura, para um dado tempo
espacial modificado, ¢é verificada uma queda da convers8o para o

catalisador de 4area superficial reduzida (Figura 4.24) engquanto
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para a seletividade, a Figura 4.25 indica um aumento significativo
com a temperatura. Nestes dados de seletividade em func8Ho da
temperatura (Figura 4.25) observa-se que as maiores diferencas de
seletividade entre o BMNICO-AR e o BMNICO s#Ho encontradas nas
temperaturas intermediarias ou seja, a 440°c e 470°c. Nas
temperaturas mais baixas o ganho de seletividade com a Area
reduzida ¢ pequeno‘éporque estas temperaturas n#o favorecem a
queima do maleico. Na temperatura de 500°C o efeito da sobre
oxidacBo €& muito acentuado de modo que a reduc8o da Aares
superficial apesar de causar um zanho significativo de
seletividade, aproximadamente o dobro, ndo apresentou valores t#Ho

favoraveis gquanto a 470°C.

30
. [ ]
nnnnn .,__-_’.‘"
"L =
25k T~
L
CAN]
g
Z
§15~
7
T reator =
10
o BMNICO
o BWNICO-AR
ssinl:lnliiallink
20 30 40 50 60_70 80 90 100

CONVERSAG (%)

Figura 4.23 - Seletividade em funci#o da conversso
- catalisadores BMNICO e BMNICO-AR




138

100

-

CONVERSAD (%)
S
[ a3

60 - 4
e W/FBo = 890 g h/mol
or o BMNICO
o BENICO-AR
w”!l]’lll!lllilll'lll
320 360 400 440 480 520
T reator (°C)

Figura 4.24 - Dados de convers#io variando a temperatura do
reator - catalisadores BMNICO e BMNICO-AR

40
L S
- / \
W/FBo = 890 g h/mol .
/
o BMNICO ; '
3L # BMNICO-AR ; 1

SELETIVIDADE (=)
S
1

o>
t

0:|1l11;1:1|laxk111|

J20 360 400 440 480 520
T reator (°C)

Figura 4.25 - Dados de seletividade variando a temperatura do
reator - catalisadores BMNICO e BMNICO-AR




139

No sub item 4.2.4 foi visto que o sinergismo entre o niquel e o
cobalto provocou um aumento da seletividade paralelamente ao
aumento da conversfio (Figura 4.14), resultando no incremento da
reacl8oc de <conversfio do benzeno a anidrido maleico e no
favorecimento também da reac8o de queima direta do benzeno e de
sobre oxidac8o do anidrido maleico.

De acordo com a ahalise do Capitulo 3, a diminuicZo da Aarea
especifica provavelmente levou a formac83o de macroporos com um
consequente prejuizo na distribuig8io dos centros ativos, o que
pode conduzir a diminuic8o da velocidade de convers3o do benzeno a
maleico mas também da reac3io de gqueima direta do benzeno e de
sobre oxidac#o do. anidrido maleico., Estas suposi¢Bes est3io de
acordo com o©0s resultados da Figura 4.23 que mostra para o
BMNICO-AR o aumento da seletividade acompanhado da diminuic8io da

converszo.
4.6.2 -~ CATALISADOR COM O PROMOTOR ANTIMONIO

Com o antimbnio o resultado foi oposto ao do catalisador
niquel-cobalto impregnado em suporte de area reduzida. O promotor
antiménio favorece fortemente a reacBo de conversfio do benzeno a
anidrido maleico, de modo gque & constante de velocidade das
reacdes de queima direta do benzeno e de sobre oxidacgdo do maleico
s8o pequenas em comparac¢fo com a da reacgfio principal. Desta forma,
o catalisador BMSB5S0 quando preparado scbre o suporte de &rea
reduzida, o qual deve apresentar macroporos € menor niumero de
centros ativos, mostra decréscimo da convers8o do benzeno e da
seletividade a anidrido maleico (Figura 4.26). Consequentemente, ©

desempenho do catalisador BMSBS0-AR ¢ inferior ao do BMSB50.
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4.7 - CONCLUSJES

A anadlise dos resultados experimentais coﬁduz as conclusdes que
se seguem.

O niquel €& um promotor que contribui para o aumento da
seletividade paralelamente & diminuicBio da conversfio. Como o
aumento da seletividade foi mais significativo nas temperaturas de

380°C, 410°C e 440°C o niquel é um promotor mais adequado para ser

adicionado a catalisadores utilizados em processos desenvolvidos
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nas temperaturas mais baixas da faixa reativa. Os maiores valores
de seletividade foram atingidos no BMNI15, catalisador com 1,5% de
NiSD, .6H;0 adicionado a mistura de precursores para formar a fase
ativa.

A adic8o do cobalto incrementa simultaneamente a seletividade e
a atividade sendo o catalisador BMCO70, com 7% de Con03 na fase
ativa, o0 que apresénta melhor desempenho. O ponto maximo de
seletividade para o BMC0O70, ocorreu na temperatura do reator de
470°C.

O antimfénio mostrou ser o promotor de melhor desempenho, dentre
os avaliados, com o© aumento significativo da seletividade
paralelamente 3 diminuig¢Ho da atividade. Os melhores resultados
foram atingidos pelo BMSB30 (5% de Sbp0; adicionado a mistura de
precursores). A analise cinética dos resultados experimentais
indica que o antimdénio eXerce um controle guimico sobre os sitios
‘oxidantes de modo que os mesmos atuam seletivamente na producgéo do
anidrido maleico.

Os testes para a avaliag8o do efeito sinergético Ni-Co
indicaram que os catalisadores dopados com Ni e Co simultineamente
conduzem a maiores atividades e seletividades que aqueles gque
contém niquel! (BMNIL1S) e cobalto {BMCO70) separadamente,

Relativamente ao méitodo de preparagdo do catalisador foi
observado gue a etapa de lavagem do suporte pode interferir no
nivel de impregnacfc do catalisador.

A observac8o dos efeitos decorrentes de variacles no processo
de ativag8o0 do catalisador indicou que o tempo de estabilizacdo
interfere na relacHo V"/V*S e consequentemente na
atividade/seletividade do mesmo.

A extensio do tempo de oxidac8o, por mais uma hora a 500°C, no
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processo de ativagio do catalisador n#o resultou em nenhuma
mudanca estrutural favoravel havendo sim uma desativacl3o do
catalisador.

O0s experimentos desenvolvides com o objetive de verificar a
influéncia da diluig8o do leito catalitico no esquema de reacdes
em série e paraleloéindicaram que relativamente 34 cinética de
desaparecimento do béuzeno n8c ocorre & a&associacido do processo
homogéneo junto aoc heterogéneo no entanto, relativamente a
cinética de desaparecimento do anidrido maleico esta associacho
ocorre de forma bem significativa a altas temperaturas do reator.

A impregnac8io da formulac8o dos catalisadores BMNICO (niquel-
cobalto) e BMSB50 (5% de Sby03) em suporte de &rea especifica
reduzida conduziu a resultados distintos. Para o BMNICO foi
observado um aumento da seletividade com a diminuic8o da conversfo
enquantc para o© BMSB350 houve decréscimo da seletividade e da
conversfio simulti3neamente. Estes resultados levam & conclusfio que
a reducfio da area especifica causou uma alterag¢®o na distribuicHo

dos «centros ativos favorecendo somente a seletividade dos

catalisadores com caracteristicas fortemente oxidantes.
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CAPITULO 5 - ANALISE CINETICA E MODELO DA REACAO

5.1 - INTRODUGAO

As correlacdes gque permitem estimar a taxa da reac8io sfo de
extrema importancia-bara os processos de engenharia das reacdes
gquimicas. Quando se disple de um modelo para uma reacio especifica
é possivel prever o desempenho de um reator e a sua resposta 3as
variacdes das condi¢des operacionais. O estudo detalhado da
cinética de uma determinada reacfo ¢ o caminho para o entendimento
do seu mecanismo. A partir do mecanismo ¢ possivel entfo atingir o
objetivo maior que €& o modelo matematico que represente
satisfatoriamente os dados experimentais.

Para umsa reac8o catalitica em que um fluido na fase gasosa
reage com um catalisador poroso, muitas etapas podem em principio
ocorrer. Para que a reac8io aconteca, ¢ necessario gque haja
transporte do reagente no seio do fluido para a superficie do
catalisador, seguido da difus8o através dos poros para atingir os
sitios cataliticamente ativos. Nestes sitios, a reacgfio tem lugar
entre os reagentes quimissorvidos ou entre um quimissorvido e o
outro na fase gasosa ou ainda fisicamente adsorvido. Apdés a reacdo
o8 produtos s8o dessorvidos, passam por um processo de difus#io
através dos poros para atingir a superficie do catalisador e
finalmente, desta superficie externa até o seio do fluido.

Normalmente uma ou mais destas etapas & limitante e este
conhecimento é¢ fundamental para chegar-se ao verdadeiro mecanismo
e a0 modelo da reacio.

Um modelo completo de uma reaclo catalitica heterogénea conduz
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normalmente a uma formulac8o complexa com varios para3metros para
serem ajustados com o0s dados experimentais, Esta & uma tarefa
dificil wvisto que complexos esguemas com reacles em série e
paralelo conduzem geralmente a modelos com um numero grande de
parametros, resultando em dificuldade no ajuste. Por outro lado,
quandoe uma TreacHo _ocorre por um complexo mecanismo, seu
comportamento pode 2as vezes ser convenientemente descrito por
correlagdes empiricas.

No caso especifico da oxidacg8o catalitica do benzeno a anidrido
maleico, a literatura tem demonstrado que a reagdo é quimicamente
controlada [7,12]. Desta forma, neste trabalho serf3o utilizadas
tanto as correlacgdes empiricas quanto o modelo matemédtico baseado
ne mecanismo de Mars & van Krevelen [20) extendido para as reacles
em série e em paralelo.

Os dados experimentais foram obtidos em condicBes isotérmicas
em reator tubular integral ao qual est3o associadas altas
convers3es e a seguir & descrita a8 metodologia usada de analise

cinética.

5.2 - METODOLOGIA DA ANALISE CINETICA

Em uma investigac¢3o cinética n8lo é conhecida, em principio, a
etapa controladora da reac8o assim como, a forma da equac8o da
taxa e o modelo de reagHo. Também nHo ¢é conhecido o valor do
coeficiente k da taxa e dos coeficientes de adsorcio K, ou em
outras palavras os parametros do modelo. Com base nos resultados

experimentais ¢é possivel ent3o realizar o estudo cinético, que

consiste principalmente da discriminacso do modelo e da estimativa
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de parametros.

Os reatores tubulares podem operar de uma forma diferencial,
quando a conversfo fracional é muito baixa, e de uma forma
integral, para altas conversdes fracionais [85]. No reator
integral a gquantidade de catalisador W ¢ compativel com o fluxo de
alimentacdo Fa do componente de referéncia A. Uma larga faixa de
conversoes e, pode sgf coberta pela variac8ico da razio W/FAO.

A analise cinética dos dados obtidos em um reator integral pode
ser feita tanto pelo método diferencial como pelo integral.

0 método diferencial de anadlise utiliza as taxas de reac8o que
s%o obtidas pela diferenciac3o grafica ou numérica dos dados de
conversfio e tempo espacial modificado.

Partindo-se da equacglio da continuidade para o componente de

referéncia A no reator tem-se:
Fa, ch = (-r,) aw (5.1)

onde (—rA) ¢ a taxa da reaclio relativa ac reagente A.
A taxa da reaclio é entHo obtida pela derivac8c dos dados da

conversfio em funclic do tempo espacial modificado ou seja:

daA

(-r,) = arw/FA) (5.2)

Segundo Froment & Hosten [88] o calculo das derivadas dos dados
experimentais € notadamente uma conduta que leva a erros pequenos
no entanto, as caracteristicas da distribuvic8o do erro sobre a
varidvel dependente derivada sHo completamente desconhecidos.
Desta forma o caminho mais apropriado de analise de dados deve

usar os dados como obtidos. Partindo-se da equac8o da continuidade

5.1, chega~se 34 forma integrada a seguir:
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W ]'“31 de, (5.3)
Fa ~ (-r ) :
] QAO A

A integracHo analitica da equac¢fio da taxa em condicdes de
pressfdo e temperatura: constantes conduz & expressdes do tipo:
W

FAD

gr reees) (5.4)

= § (&, k, K1, K

As equagles do tipo da (5.4) s#io geralmente complexas visto

que pode ser verificada uma dependéncia nf%o muito simples com
qualquer dos parametros intrinsecos.

Para se avaliar o modelo, ou possiveis modelos, da reaclfio é

necessario proceder a estimativa de parametros. Nesta estimativa,

0 critério de minimizac3io dos residuos pode ser baseado no tempo

espacial modificado,

s —
w w2 -
Fa FA_, » Min {5.5}
ou ainda na conversio
N _ z
z ( e, -2, ) —— Min {5.6)

Nas expressdes 5.5 e 5.6 os residuos sio representados pela

diferenca entre valores experimentais e valores previstos pelo

modelo.
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Se ¢ critério de minimizag8o 5.5 é utilizado, a regressio
envolvida pode ser linear ou nf#o linear, em func8o da expressfo
5.4 ser ou n#o linear nos grupos de parametros.

Quando a minimizaclio ¢ feita segundo o critério apresentado na
expressfio 5.6, a regressfio ¢ sempre nfo linear visto que a equacgiio
é@ implicita em <.

No item 5.3 estai apresentada a andlise cinética utilizando
diretamente as correlacdes empiricas. O item 5.4 aborda a
estimativa de parlmetros, sendo posteriormente descrita a analige

cinética através do ajuste de um modelo algébrico n&io linear.

5.3 - CORRELACOES EMPIRICAS

Como abordado na introduc8io deste capitulo, um mecanismo

complexo de reac3io pode as vezes ser adequadamente descriteo por
correlagtes empiricas. Desta forma, neste item ¢ procedida uma
anadlise cinética acompanhada da determinac83o dos par@metros, a
partir de correlacdes empiricas da literatura.

Os experimentos foram conduzidos com a alimentacfio do benzeno a
uma concentrac8io molar de 1%. Desta forma a reacio procedia com
excesso de oxigénio de modo que as variagBes na pressfio parcial do .
oxigénio durante a reac¢l3o sf#o despreziveis, podendo ser assumido
que a taxa da reacfio ¢ independente da concentrac¢8io do oxigénio,
hip6tese esta suportada por Ioffe _& Lyubarskii [2] para
concentracdes do oxigénio acima de 4x30;3 moles/litro.

A Figura 5.1 indica os dados de conversfio em fung8c do tempo
espacial modificado para o catalisador BMSBS0. A diferenciacgso

numérica dos dados integrais & apresentada na Figura 5.2,
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sugerindo uma expressfo de primeira ordem para a taxa de
desaparecimento do benzeno, resultado este plenamente de acordc
com a literatura (7,9,12,14].

Alguns autores [7,9] tem sugerido o seguinte esgquema cinético
para a sequéncia de reag¢Bes envolvidas na oxidag80 catalitica da

benzeno a anidrido maleico.

CgHe + 4 Oy —m:tww CyHzO3 + CO « CO, + 2 HyO (5.7)
5 k2
Cy Ha0p + ~5 O — 3 C0z + CO + HaO (5.8)
13 ka
Cehg + —5= 0z — 4 COz + 2 CO + 3 HgO (5.9)

Resultando entlo nas seguintes equacdes diferenciais para a

taxas de desaparecimento de reagentes e formac3oc de produtos.

dp

B

dp

AN
dt = ky Py = kg P (5.11)
dPC0
It = (kg + 2 kg) Pa + kg PAH (5.12)
choa ,
onde t = PBO(WIFS°) {(5.14)

Resolvendo as equacdes acima resulta:
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- *(kz‘!‘ta)t
PB = Pao e (5.15)
ks Py, ~(kg+kg) t - kgt
- atkg)t _ 2
Pan = Tz - (kg + kg) [ . € ] (5.16)
P kyky

—_Be - ke - -(ky+ka)t -
Poo ® Thg + K3 [ ka = 2k kz - (kgtky) ] [ € 1 ]

k*PBo kot
2t |
* e ¢ '] (517
P 3kykq
s —B0 | . - - ~(kythg)t _
PCO = Ty + K3 [ ks - 4ks kz ~ (kytky) ] [ © ! ]
3kyP
Bo "*zt -
+ kg ~ (Kitkg) [ ® 1 ] (5.18)

Os valores de (kg + k3) s#Ho encontrados pelos dados de conversic
em funclo do tempo espacial modificado.

Multiplicando~-se ambos os membros da Eq. 5.16 pelo termo:

1/ By, [ e~ (katka)t _ - kat ]

chega-se & forma mais adequada escrita abaixo.

p_/P

AM

o [e" (kg+ka)t _ kst ] =k / [t, - (kg + k) ] (5.19)

Desta forma, com dois valores experimentais de P“/PBo e SEeus

respectivos tempos espaciais ¢ possivel determinar ky e ky.
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Os dados do BMSB50 foram tratados segundo a sistematica descrita

acima.

Os valores encontrados s83o listados na Tabela 5.1.

A (mol/g h atm) Ea {cal/mol)
ks 6530,28 16228,81
kz 9,15 8000,02
ks 790,28 13910,40

Tabela 5.1 - Valores para os par@metros da equacio
de Arrhenius - Catalisador BMSB350

A Figura 5.3 apresenta uma compara¢fHo entre os resultados

experimentais de PAH/PBo e PB/PBo e o0s calculados através das

0.6
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Figura 5.3 - Comparag¢do entre dados experimentais e calculados
com as correlac8es empiricas. Catalisador BMSB50.




152

equa¢des empiricas com os parlmetros cinéticos estimados. E
verificada uma concord&ncia muito boa observando-se somente um
pequeno desvio nos valores PAH/PBo para baixos tempos espaciais
modificados (400 a 600 g h/mol) o que sugere alguma interferéncia

de efeitos difusivos internos nestas condicfes.

5.4 - ESTIMATIVA DE PARAMETROS EM MODELOS ALGEBRICOS NAO

LINEARES

O problema que se apresenta é& estimar parametros nf3o conhecidos
de um modelo do sistema a partir de medidas experimentais
susceptiveis de erro.

Desta forma, para se obter © melhor ajuste de uma eguacfio para
o conjunto de dados experimentais o quel inclui um erro aleatério
normalmente distribuido ¢é necessario se utilizar a equacfio que
minimiza as discrepéincias entre as predi¢Ses do modelo e os

valores medidos,

onde s8o0 realizados N experimentos com resultados Y e valores
preditos pelo modelo ?1.

Considerando um processo no qual a variadvel dependente Y ¢
relacionada com a variavel independente X e o0s parametros nfo

conhecidos K de &cordo com a seguinte expressfo:
Y = £ (X,K) (5.20)

$30 realizados N experimentos nos quais, para um valor
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conhecido de X, & medido Y. As medidas de Y poderfio conter erros
experimentais aleatérios de modo que para dados de cada

experimento [89] tem-se:
Y, = € (X ,K) + & (5.21)

com i = 1, 2, ......, N

e Si - erro experimental ndo observado para o experimento i

Dese ja~se determinar o vetor de par@metros K de modo gue haja
uma concordféncia satisfatéria entre as predicdes do modelo e os
dados experimentais.

Ent%o o critério de minimos quadrades para a estimativa de

parametros estabelece que:

N
s(k) = ) (¥, - £ (X,,K)1* —FE—s win (5.21)
im1

onde S{(K) ¢é uma func3o da matriz dos residuos a ser minimizada,
chamada de funcg8o objetivo.

Para a minimizac#o da func8o objetivo ¢ necessario buscar o
método mais adequado. Segundo Himmelblau [90] sHo duas as
categorias basicas dos métodos para minimizar a soma dos quadrados
dos residuos:

a) o procedimento usando derivadas,

b) o procedimento sem o uso de derivadas ou método de busca.
0s métodos da primeira categoria baseiam-se na expansfo em série
de Taylor da func8o a ser estudada, envolvendo na maior parte dos
casos a primeira derivada e em alguns, também a segunda derivada.
Ja os métodos da segunda categoria buscam o minimo da funcHo

objetivo através da determinagfio da direg3co de minimizac@io por
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avaliacBes sucessivas da fungHo objetivo.

Segundo Rodrigues [91] os métodos da primeira categoria s#o
preferidos aos métodos da segunda por apresentarem convergéncia
mais rapida no entanto, para fungdes que apresentam um numero
elevado de parametros, existe a dificuldade associada a0 calculo
analitico das derivadas.

Dentre os métodos propostos na literatura para a primeira

categoria destaca-se o método de Newton-Gauss.
5.4.1 - METODO DE NEWTON~GAUSS

A técnica de Newton-Gauss [92] é baseada na linearizac¢3o da
equac8o do modelo através do desenvolvimento em série de Taylor em
torno de uma estimativa inicial K0 para K, desprezando todas as
derivadas parciais de ordem igual ou maior que 2.

Considerando a equac3o de regressfio linear multivariavel com M

parAmetros desconhecidos X, tem-se:

Y =8 (X, Xp0en0Xs K

O Kyr Kpoonnos Ky ) (5.23)

onde s¥o utilizados N pontos experimentais para Yl e sendo Xl , 8
*
variavel independente com i=1,2,....,N e i=1,2,....,Q.
Expandindo Y, em série de Taylor em torno dos coeficientes do

modelo e considerando somente os termos lineares resulta:

3 ?1 *
.......-I'{w-a-**i(“—"] AK! (5.24})
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OﬂdeAK} = [ Kj ""Kj ]9 j = 1,2,----,M,

e o asterisco indica quantidades avaliadas na ultima iterac#o,

A funcg8o a ser minimizada é:

S(K) =i[ Y, - & ( xi:K ) )2 =i[ Y, - Y, ]2 (5.25)

O modelo linearizado ¢é substituido dentro da fungHo objetivo
sendo as equacles geradas pelas derivadas parciais da fung#o
objetivo em rela¢lo aos parametros e estas equagles igualadas a

zero, ou seja:

F) .
__5%.1(_1_ = 0, com j = 1,2,....,M (5.26)
j

Desta forma, a soluc3io do método & dada 'pela avaliac3o

repetitiva da express#o:

(K"K ) 8K = K (

Y - Y ) (5.27)

onde K ¢ a matriz das derivadas parciais expressa para cada ponto

experimental i da forma,

. ) [ ‘ ] _ ( N AN Xk,l’K )
- i - jij = ;] K (5.28)

€ gi ¢ a transposta da matriz K.
Segundo Kuester & Mize [92] o método de Newton-Gauss mostra-se
eficiente quando se dispfGe de boas estimativas iniciais para oS

parametros n8o conhecidos.
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Seinfeld [92] referindo-se a estudos anteriores da literatura
classifica como o algoritimo mais eficiente aquele gerado pelo
método de Newton-Gauss. Em oposic3o a estes resultados Froment
(857 vé falhas neste método visto que a linearizac¢3o da funcio
objetivo através do truncamento da série de Taylor apés o termo
linear, pode conduzir a valores de 8K suficientemente grandes pafa
gue o metodo tornej%e instavel. Para contormar este problema
Marquardt [93] introduziu uma modificacfo neste método de forma a

condicionar a direc80 de minimizacio, evitando a instabilidade.

5.4.2 - METODO DE MARQUARDT

O procedimento de Marguardt [93] & uma extensioc do método de
Newton-Gauss gue permite a convergéncia com fracas estimativas
iniciais para os parmetros desconhecidos. No método € utilizada
uma funcg#o objetivo de minimos gquadrados no entanto, as equacgdes
de Newton-Gauss s3oc modificadas atravées da introduc3io de um fator
A, um multiplicador de Lagrange, que ¢é& continuamente adaptado e
controla simultaneamente a direclo e o comprimento de cada
iteracgHo.

A expressdo a ser avaliada repetitivamente no método de

Marquardt torna-se entéo:

[K"K+2118K=K [¥Y-Y 1 (5.29)

onde 1 é a matriz identidade.
O procedimento de Marquardt apresenta caracteristicas do método
do passo descendente (A — + ®) e do Gauss-Newton (A = 0). O

método do passo descendente apresenta boa convergéncia para fracas
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estimativas iniciais dos parametros no entanto & lento no tocante
ao tempo de processamento. Por outro lado, ¢ método de
Gauss-Newton converge rapidamente quando s83o wutilizadas boas
estimativas iniciais. Como consequéncia, o valor inicial de 2 ¢
grande e vai tendendo a zero a medida que a otimizacldo comeca a

ser atingida.

5.4.3 - ESTIMATIVA DE PARAMETROS PARA O MODELC DE MARS E VAN

KREVELEN

O modelo de oxidac¢8o reduc8o proposto por Mars & van Krevelen
[20] ests descrito no sub-item 1.3.1 do Capitulo 1. O objetivo,
neste capitulo, ¢ estender este modelo para o esquema triangular
de reagBes em série e paralelo da oxidaclo catalitica do benzeno a
anidrido maleico e estimar todos os parfmetros utilizando o método
de Marquardt.

De acordo com o modelo de Mars e van Krevelen para o esquema

triangular abaixo,

1
B » AM
kg
2 ka2 ks 3
COx

podem ser escritas as seguintes equacdes de oxidac3o para cada

hidrocarboneto em um sitio ativo:

k
a+(§:___.....’:m____,m+cn+co, + HgO tif;) (5.30)
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x kz <
AM + S * 0 + COp + HaD + S (5.31)
{6} (1-6)
x ks L]
B +{g) + CO + COy + Hy0 ?156) (5.32)

e a equacio de reoxidécﬁo do catalisador,

$° + 0Oy r s* (5.33)
(1-8) (e)

onde @ & a frac8io da superficie do catalisador que contém sitios
ativos.
A taxa de reacfic do hidrocarboneto para cada etapa do esquems

triangular é dada por,

ry = kg Py e (5.34)
rg = kg P, 6 (5.35)
rg = kg PB e (5.36)

e 8 taxa de oxidac8o da superficie por

rs = k F".Z'2 (1-8}, (5.37)

onde PB, PAH e Pca s8o as pressdes parciais do benzeno, anidrido
maleico e oxigénio, respectivamente,

No equilibrio, a soma das taxas de oxidacg8o dos hidrocarbonetos
é igual a4 taxa de reoxidaclio do catalisador, de modo gue,

rg = By ry + Bg rz2 + By r3, {(5.38)
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onde B é o numero de moléculas de oxigénio necessArias para a
oxidac8do de uma molécula de hidrocarboneto.
Substituindo as equacdes 5.34 a 5.37 na equac8o 5.38 chega-se 2

seguinte expressfo:

k Po2
& 5.39
By kg P, + By k2 B, + By kg P, + k Po, ( )
Considerando gque
f"B = h; PB g + ky PB 8 = (*1 "l"ka) PB e {(5.40)
e substituindo nesta equacido o valor de O resulta:
k (*1"‘*3) POZ P8
r, = - {5.41)
B By kg PB + B2 kg PAH + By k3 Pa + k PGE
Mas,
deB
Te ® Tq(W/Fs_) (3-42)
onde QB & a convers8o fracional, ou seja
N - N P - P
Bo B Bo B
@ = 5 = B (5.43)
Bo Bo

com, N, e N sendo o niumero de moles do benzeno na alimentacHo e
na mistura efluente do reator,

e P e P, sendo a press8o parcial do benzeno na alimentacfio e
na mistura efluente do reator.

Ent8o:
de #“"-"-f}"-——-— (5»44}
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Inserindo as equagdes 5.42 e 5.44 em 5.41 obtem-se a equacHo do

modelo na forma diferencial escrita a seguir:

W By ky By kg P oy dPB
i, a( .._..] = dp_ +
FBO k (ki'l'ks) P02 PBO B k (k1+k3} POZ PBO PB
Ba ka k dPB
+ dp_ + .
k (ky+kg) Po, P B k (ky+kg) P, Py
e {5,45)

Integrando a equacdo 5.45 ao longo do reator e utilizando como
limites de integraglio as condicgdes de entrada e saida do mesmo,

resulta a expressfo final do modelo:;

W By ky Fa ka
= @& *> &
FB_ k (ky+k3) Po, B k (ky+kz) Po, °B
Bz k2 P,, 1
ceeee{5.46)

Pela estequiometria das reacdes P assume os seguintes valores:

ﬁ1=4sﬁg=2158ﬂ3=6,5
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Fazendo com gque a equagio 5.46 torne-se

4 k4 6,5 kp
w = [ * [+ 4
FB k (kg+kg) Po, B k (kg+kg) Po, B

. | 1-@ - 1 1-& .
k (kavkg) Po, B, !0 (1=%) ~ gy e In (10%p)

L4
10000(5n47)

O ajuste dos par2metros desconhecidos, kg, kz, k3 e k, foi
obtido com a wutilizac8oc do algoritimo BSOLVE (92), baseado no
método de Marquardt, adaptado para o modelo em gquestHo.

0Os experimentos visando a estimativa de parémetros foram
realizados com 20 g do catalisador BMCO70, nas temperaturas de
410°C, 440°c, 470°C e 500°C.

Os valores ajustados para os pardmeiros s#o apresentados na

Tabela 5.2.

A {mol/g h atm) Ea (cal/motl)
ky 712,29 13484,58
ke 14,01 7806,83
kay 755,00 12263,47
k 30,75 7551,38

Tabela 5.2 - Valores ajustados para os parmetros do modelo redox
de Mars & van Krevelen - catalisador BMCO70



i62

A Figura 5.4 apresenta a comparacio entre 0s dados
experimentais (@€ em fun¢8o de W/Fso) ¢ os calculados através do
modelo de Mars e van Krevelen com os parametros ajustados, &
observado gque na temperatura de 470°C se verifica a melhor
concordancia entre os dados experimentais e a previsio do modelo.
Toda reac#o catalitica possui uma faixa de temperatura que
favorece a susa atividgade e para temperaturas acima ou abaixo desta
faixa a reac3o n#Ho ocorre (conversf#o zero) ou entio ocorre com
convers8es muito baixas. O cobalto, quando utilizado como promotor

no catalisador para a reacgHo de oxidacio do benzenoc a anidrido

maleico, apresenta a caracteristica de atingir altas
100 F 50'C 5
Bucoro 4 ¢ z et :
6° a )
i ¢
80 o 4 -
- . a g

)

{=
o)

O 60+ o
<
5 ol 0
0 401 a
Q
: g o Tr=410°C
20 b © o Tr=440°C
4 Tr=470°C
¢ Tr=500"C
09 ¢ ~ Modelo de Mors
0 & van Krevelen

) Fl i i 1 L | i i 1 ; i i i

( 200 400 800  BOO 1000 1200 1400
W/FBo {g h/mol)

Figura 5.4 - Comparac83c entre dados experimentais e calculados
utilizando o modelo de Mars & van Krevelen.
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atividades cataliticas para as maiores temperaturas dentro da
faixa de reac®o, como demonstrado na Figura 5.5. Desta forma, os
parAmetros ajustados apresentam sua regi8o de confiabilidade
2 90%, para temperaturas entre 440°C e 500°C. Outra possibilidade
&€ gque na temperatura de 410°C o mecanismo da reaclo nio seja
inteiramente rTepresentado pelo modelo de Mars e wvan Krevelen
havendo a necessidade de inserir constantes que permitam a
previs3o dos efeitos.difusivos. Esta ultima hipdtese & baseada nos
resuitados apresentados na Figura 2.4, Capitulo 2, gque indica a
influéncia crescente da difus¥o no filme gasoso com o decréscimo

da temperatura do reator.

100
80F
;\ b
~ B0k
T
> L
g *or
- BNCO70
204 w=20 g
W/FBo=590 g h/mol
) i i | i | i i i
360 400 440 480 520

T reator { C)

Figura 5.5 - Conversfio fracional em func8do da temperatura do
reator. Catalisador BMCO70,.
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5.5 - CONCLUSOES

A analise cinética demonstrou gue um mecanismo complexo de
reac8o pode ser adequadamente descrito por correlacles empiricas.
Os parametros cinéticos determinados para o BMSB5S0 (5% em peso de
Sby0; na massa ativa) permitiram uma boa concordancia entre os
resultados experiment#is e 0os calculados através das correlacdes
empiricas.

A ordem aparente determinada a partir dos dados experimentais
para a reacdoc de desaparecimento do benzeno (1= ordem) esta de
acordo com as referéncias da literatura.

Os par@metros cinéticos do modelo de oxidacfio reducfio de Mars e
van Krevelen, estimados para o catalisador BMCO70 utilizando-se o
método de Marquardt, mostraram-se confiaveis para temperaturas
entre 440°C e 500°C.

Pode-se conciuir que o modelo de Mars e van Krevelen mostra-se
adequado para descrever cinéticas de reacdes nas quais os

catalisadores tem uma acio fortemente oxidativa.
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CAPITULO 6 - MODELAGEM MATEMATICA

6.1 - CONSIDERACOES GERAIS

0 desenvolvimento de um modelo matemadtico para reatores de
leito fixo e conduzi@5 por dois aspectos conflitantes, precisfo e
praticidade. A precis@o induz a inclusio no modelo de relagdes
matematicas que descrevam de forma completa todos os aspectos do
sistema de reag¢do no entanto, este tratamento pode levar a um
conjunto de equagles de solug3o extremamente dificil e que
apresenta poucas informacdes adicionais uteis. Por outro lado, com
o objetivo de realizar uma modelagem matematica, pode-se desprezar
alguns aspectos que em principio apresentem menor importancia.
Desta forma, uma pratica normal ¢ estabelecer um modelo inicial, o
mais simples possivel, gque possa futuramente ser estendido para
uma forma mais complexa. A evolugHo do modelo matematico objetiva
um melhor ajuste entre as suas predicBes e o8 resultados
experimentais obtidos em planta piloto.

Para reatores tubulares cataliticos, n#o isotérmicos, fixado um
conjunto de par3metros de projeto €& necessario prever o
comportamento do reator. De uma forma geral, os par3metros gque
comandam o desempenho do reator para um dado sistema de reacgHo
catalitica s#o:

a) parametros operacionais- composic83o e vazHo da alimentacio,
presso, temperatura do sistema de refrigeraclo;

b) parametros de transporte - coeficientes de transferéncia de
calor e massa;

c) parametros cinéticos - constantes da taxa, energia de



166

ativag#o.

Os parlmetros operacionais s#Ho bem definidos e disponiveis
experimentalmente. Os parametros cinéticos e de transporte por
outro lado, n3o sfHo faceis de determinar.

Para reatores em escala piloto ou industrial, n8oc isotérmicos,
é& muito dificil obter os parAmetros cinéticos livres da influéncia
dos parametros de transporte. Por esta raz¥o & necessaria a
determinac@io dos dados cinéticos em laboratério, mantendo-se as
condicdes isotérmicas.

Objetivando prever o comportamento do reator catalitico de
leito fixo e necessario formular um modelo matematico que
descreva, simultineamente, o0s aspectos de transferéncia de calor,
transferéncia de massa e reacfio quimica no sistema.

Foi desenvolvido um modelo bidimensional obtide pela aplicacHo
de um balanco diferencial de calor e massa sobre um elemento do
reator ¢ estabelecido na forma de equa¢Bes diferenciais. Este
modelo foi simplificado para a forma unidimensional e embora
simples, no ambito desta tese foi possivel permitir a comparacfo
entre os perfis de temperatura experimentais com os obtidos da

simelacdco com os parAmetros cinéticos determinados.

6.2 - ESTRUTURA DO MODELO

Para & definicdHo do modelo foi considerada uma TreacHo
irreversivel de primeira ordem occorrendo em um reator catalitico
de leito fixo. Foi ainda adotado um modelo pseudo-homogéneo no
qual n8o se faz disting8o entre as condigdes da fase gasosa e da

fase sélida.
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Para a realizagBio dos balangos de massa e calor foi
estabelecido um elemento infinitesimal de volume de secglo
transversal anular, considerando simetria axial e perfil plano de
velocidade (escoamento pist8o). O elemento de volume ¢ indicado na

Figura 6.1.

Figura 6.1 - Elemento de volume 2rr.Ar.Az

As suposicdes feitas na forma mais geral do balango sHo:
transporte axial de calor e massa por convec¢Ho, transporte axial
e radial de calor e massa por difus3o e geragfic (ou consnmn)rde
calor e massa por reac8o quimica. Além destas, foi ainda feita a
consideracio de regime estacionfirio no qual a soma algébrica dos
termos do balanco ¢ igual a zero.

Para a formulacdo do modelo geral bidimensional foram escritos

os balancos, avaiiando os termos em (r+Ar) e (z+8z} em torno dos
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pontos r e 2z respectivamente e desprezando os infinitésimos de

segunda ordem resulta:

i - equac8io do balanco de massa

2 : 2
a3 pA 1 i 0 PA o PA G a pA
kanr 2 + T + kemn 2 T AP
agr 9 r a9z T g z

= P, (t-e) R [ PA,T ] {6.1)

ii - equac8io do balango de calor

- p, (1-€) (- AH) % (PA,T) (6.2)

onde R(PA,T) ¢ uma func8o da taxa de reag8io que para reacdes

irreversiveis de primeira ordem é definida da seguinte forma:

(-E,/RT)
% (P,T)=Ace P (6.3)

A
Come foi dito no inicio deste capitulo o objetivo deste
trabalho ¢ estabelecer um modelo inicial, o mais simples possivel,

que possa evoluir para formas de maior complexidade. Desta
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maneira, foi proposta a aproximac8o unidimensional resultado de
simplificagBes do modelo bidimensional desenvolvido anteriormente.
FPara tanto, considera-se que toda a Tesist&ncia para a
transferéncia de calor fica em um filme localizado junto A& parede,
utilizando-se assim valores médios de concentracdo e temperatura
na secHo transversgl do reator. Uma outra simplificacgfo
introduzida neste moéelo ¢ que os termos de dispersfio axial s#o
negligenciaveis.

Desta forma, as condig¢Bes de contorno {[94] que devem ser

adotadas para a solucg8o das equagles sio:

Z = 0 3 PA = P’nt y T =T, . =T, para 0 £ r S R (6.4)
arp
3
r =0 ; [ara]=0:[a’f)‘0 (6.5)
3 p
_ . A _ ~ 8T -
IHR’ [ar]—o’ kecr[ar]rﬂﬂ-au[T“TwJ (6'6)

De acordo com as suposicdes assumidas resultam as seguintes

equac3es para o modelo unidimensional:

d P, L PPy

T35 =" a6 (1-¢) ® (P,,T) (6.7)
&

dtr _ P (-aH) _ — —

i (UL N Tow (T (6.8)

Comc ¢ feita a considerac8fio que toda a resisténcia &
transferéncia de calor fica em um filme localizado junto & parede,

o coeficiente global de transferéncia de calor pode Ser
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correlacionado com as resisténcias em série a4 transferéncia de

calor, pela seguinte expressio:

R
UgRo[Roﬁwo‘Fk IHR +RW] {6.9)

onde,
&uo e ﬁm1'4 coeficiente de transferéncia de calor na interface
sdlido~fluido da parede interna e externa do reator,
kp + condutividade térmica na parede do reator,
R eR, - raio interno e externo do reator.
Ao serem feitas as seguintes aproximacdes:

v = 8w = Aw e R = R resulta
o 1 [

1!

Substituindo a equacfio 6.10 em 6.8 e Tazendo Rt = Dt/z chega-se

a sgquacg8o:

d T Pa (-am 4. U
. = Cp—L (1-€) ® (P,,T) — —*e— (T-T))  (6.11)

As equacdes 6.7 e 6.11 quando aplicadas ao esquema triangular
de reac8es em série e paraleio da oxidacio catalitica do benzeno a

anidrido maleico fornece as tres seguintes equagSes do modelo:

d PB ¥ PT Py
W - (1“'5) ﬂa (Png) {6-12}
d p & p_p
a‘;ﬂ N 2 (1-¢) %, (P,,,T) (6.13)
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3

pa . 4 U
=5 . (1-5)!21(-63i} x (P,,T) - “E“E;—ﬁr— ( T-T,) (6.14)

dT
d z

6.3 - RESOLUCAO DO MODELO

A integracg83o das equacBes de massa e calor do modelo
unidimensional pode ser realizada atraves dos métodos de
integrag¢ido numérica convencionais. 0O método numerico utilizado foi
o Runge-Kutta-Gill [95] dada a sua exatiddo e a vantagem de poder
ser iniciado sem a ajuda de outros métodos.

O modelo foi aplicado para um reator catalitico de 80 cm de
comprimento e di&imetro interno de 2,54 cm., Os parametros cinéticos
utilizados no modelo foram os dados relativos ao catalisador
BMCO70 (modelo de Mars & van Krevelen) e os relativos ao
catalisador BMSB50 (correlacgles empiricas) de modo que foram
feitas duas simulagdes referentes a cada um destes catalisadores.
Os valores das constantes e propriedades fisico-quimicas assim
como dos parametros geometiricos e cinéticos utilizados na
simulac8o, estdo listados no Anexo H. A listagem do programa para
a modelagzem do reator estd apresentada no Anexo I.

A Figura 6.2 apresenta os perfis de temperatura obtidos para a _
simulacio do reator com o catalisador BMCO70 e o BMSB30 utilizando
dois valores distintos para o coeficiente global de transferéncia
de calor U. Foram utilizados os valores do coeficiente global de
transferéncia calor U estimados por Ramirez & Calderbank {14) para
reator catalitico de igual geometria, no gqual ocorria & mesma
reac3o de oxidac3o do benzeno.

E observado gue os perfis de temperatura (Figura 6.2)
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apresentam um comportamento tiﬁico dos verificados para reacdes
altamente exotérmicas, como mostrado n# referéncia {141, com a
temperatura maxima ocorrendo na primeira terca parte do reator., A
;iteratura [14] apresenta perfis experimentais de temperatura
obtidos em reator tubular piloto, sendo estes resultados oriundos
da ac8%o de <catalisadores com caracteristicas distintas dos
utilizados neste ty&balho. A Figura 6.3 apresenta um destes
perfis. E importante observar que os perfis de temperatura medidos
por Ramirez & Calderbank [14] apresentam um ponto de maximo bem
menor que o©os calculados pelo modelo. Segundo estes autores, &
razoavel supor que as altas temperaturas preditas na modelagem
ocorrem de fato no inicic da operacfio do reator, porém causam uma
consideravel redugfio da atividade catalitica o gue implica na
atenuac8o da temperatura maxima do perfil experimental observado
em estado estacionario.

Na Figura 6.2 pode-se também observar que a utilizac8o, na
modelagem, dos parlmetros cinéticos do catalisador BMSB50 conduziu
a picos de temperatura bem menores que os calculados com os
parametros do BMCO70. Este fato & justificavel em razf%o do BMSBSO
ser um catalisador mais seletivo, que desfavorece tanto a reac#io
de sobre oxidac8o do anidrido maleico (AH=-186303 cal/mol) como a
queima direta do benzeno a 6xidos de carbono (AH=-514975 cal/mol).
Outro aspecto que pode ainda ser observado na Figura 6.2 & a
significativa influéncia do coeficiente global de transferéncia de
calor U no desempenho do reator. Esta influéncia & bem visivel na

Figura 6.4 e na Figura 6.5,
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A Figura 6.4 apresenta os perfis de pressfio parcial do benzeno
¢ do anidrido maleico ao longo do reator, previstos na modelagem
utiiizando os dados cinéticos ajustados para o catalisador BMCQ70.
Esta Figura mostra claramente o efeito acentuado da sobre oxidacfo
do anidrido maleico, traduzido na forma do perfil que apresenta um
maximo na pressfo deste produto no primeiro terco do reator e
depois decresce ac longo do comprimento do mesmo.

Nos perfis da Figura 6.5 este efeito de sobre oxidaclo
permanece no entanto, de uma forma bem menos acentuada visto que o
catalisador BMSB50 ¢ muito mais seletivo que o BMCO70. Como
consequéncia, a modelagem do reator utilizando os dados cinéticos
do catalisador BMSB50 apresenta maiores teores do anidrido maleico

formado e uma sobre oxida¢fio de muito menor intensidade.

0.010

PAM {otm)

U = 0.00236 cal/s cm c
U = 0.00333 colfs cm® C -

0.002

Figura 6.4 - Perfis de press8io do benzeno e do anidrido
maleico - catalisador BMCO70
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Figura 6.5 - Perfis de press8o do benzeno e do anidrido
maleico - catalisador - BMSB50

6.4 - CONCLUSOES

0 modelo unidimensional pseudo-homogéneo utilizado na modelagem
matemaAtica do reator para a reacdo de oxidac8Ho catalitica do
benzeno a anidrido maleico, apesar de encerrar algumas
simplifica¢cdes, descreve de forma satisfatéria os perfis de
temperatura e press8o ao longo do reator.

Os dados cinéticos utilizados nas modelagens sfHo relativos ao
esquema triangular de reaqgdes em série e em paralelo de modo que
fica visivel nos perfis de concentragiio o efeito da sobre oxidacso

do anidrido maleico que ocasiona, apdés um ponto de maximo, a
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reducBo da concentrac8#o ao longo do reator. Este efeito & bem
menos acentuado no BMSB50, que & um catalisador menos ativo e mais
seletivo que o BMCO70.

A influéncia do coeficiente global de transferéncia de calor U
nos perfis de temperatura e pressifo indica ser este um parimetro
importante a ser obsqrvado no controle e otimizaclo dos reatores
cataliticos de reacdes altamente exotérmicas.

Dados os bons resultados da simulac3o utilizando os dados
cinéticos obtidos, o que se confirma através da comparacfo com
perfis de planta piloto, pode-se afirmar que estes dados cinéticos

¢ a metodologia utilizada para a sua obtenc8o, s8o confiaveis para

o projeto de reatores cataliticos.
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CAPITULO 7 - CONCLUSJES E SUGESTOES PARA FUTUROS TRABALHOS

O presente trabalho teve como principal objetivo 0
desenvolvimento de catalisadores suportados para & reaclo de
oxidac#o do benzeno a anidrido maleico, utilizando suporte
nacional. Para a avaliag¢8o destes catalisadores foi montada uma
linha experimental buscando atender os requisitos de operag8io do
sistema de reac8io. A linha experimental mostrou-se confiavel e
com facilidade operacional.

A seguir s#o apresentadas as principais conclus@es tiradas do
desenvolvimento do trabalho sobre oxidagfo catalitica do benieno a
anidrido maleico.

O niquel ¢ um promotor gque contribui para o aumento da
seletividade paralelamente a diminuig#o da convers#o, © que sugere
um favorecimento da reacfio de conversfio do benzeno a anidrido
maleico. © aumento da seletividade foi mais visivel nas
temperaturas de 380°C, 410°C e 440°C indicando ser o nigquel! um
promotor mais adequado para ser adicionado a catalisadores
utilizados em processos desenvoividos nas temperaturas mais baixas
da faixa reativa. Os maiores valores de seletividade foram
atingidos nos experimentos com o BMNII1S, catalisador com 1,5% de
NiSO, .6H,0 adicionado & mistura de precursores para formar a faseu
ativa.

A adic8io do cobalto indica que este promotor atua incrementando
simultaneamente a atividade e a seletividade. Dentre os
catalisadores da série cobalto o BMCO70, com 7% de Cop0; na fase
ativa, mostrou-se o de melhor desempenho, apresentando o ponto

maximo de seletividade para a temperatura do reator de 470°C. As
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andlises da microsonda eletrdnica indicaram 9que o catalisador
BMCO70 apresentou uma estrutura homogénea da fase ativa o que
sugere uma me lhor distribuig8io dos sitios oxidantes junto aos
sitios de adsor¢8o do hidrocarboneto. O incremento da conversHo
faz crer que O cobalto contribua para uma menor estabilidade do
oxigénio da rede. A fase Coy(P0,)y, identificada nas analises de
difracio de raios X',i tem possivelmente alguma relacBo com este
efeito caracteristico do cobalto.

O antimbénio, dentre o8 promotores avaliados, mostrou-se o de
melhor desempenho com o aumento significative da seletividade
paralelamente & diminuic8o da atividade. Para os catalisadores da
série o8 melhores resultados foram apresentados pelo catalisador
BMSB50, com 5% em peso de SbylD; adicionado a mistura de
precursores para formar a fase ativa. E observada uma correlac8io
entre a energia de ativacHo aparente e a seletividade sugerindo
que a energia de ativaclio da reaclio de oxidagfio do benzeno a
anidrido maleico seja maior que a da reacf%o de queima direta do
benzeno a 6xidos de carbono. Estes resultados levam a crer que o
antimdbnio exerce um controle quimico sobre os sitios oxidantes de
modo que os mesmos atuem seletivamente na produ¢3o do anidrido
maleico. As analises de microsonda eletrénica e difraco de raios
X mostraram que o bom desempenho do antiménio como promotor esti
associado entdo A sua atuac83o quimica de promover a distribuicso
homogénea da massa ativa no suporte e de formar fases que fornecem
a relaclio adequada V*S/Vtaul a qual otimiza a razfo
seletividade/atividade.

0Os testes para a avaliac8o do efeito sinergético Ni~Co
indicaram gue os catalisadores dopados com NI ¢ Co simultfneamente

conduzem a maiores atividades e seletividades que aquelies gue
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contém niquel! (BMNI15) e cobalto (BMCO70) separadamente. Estes
resultados s83o0 um indicio de gue o0 sinergismo Ni-Co concorre tanto
para o favorecimento da reacfio de conversfio do benzeno a anidrido
maleico quanto da reac8o de queima direts do benzeno e de sobre
oxidaclio do anidrido maleico. As anadlises de difracfio de raios X
identificaram fases que apresentam uma predomin&ncia do vanadio no
estado de oxidacdo ¥5 o que ¢ um indicio da existéncia de um
grande numero de centros oxidantes, justificando assim a atuac8o
fortemente oxidante do catalisador.

Relativamente ao método de preparacf8o do catalisador foi
observado que a etapa de lavagem do supocrte pode interferir no
nivel de impregnac8o do catalisador.

A observaclio dos efeitos de variagdes no processo de ativac#io
do catalisador indicou gque o tempo de estabilizaclo interfere
diretamente na atividade/seletividade do mesmo. Apds o periodo de
reducsio onde se atinge um nivel muito alto de VH o catalisador é
pouco ativo e seletivo no entanto, nas condi¢des do experimento,
parte do vanadio v'* ¢ oxidado a ¥v*° o que permite & elevacl8io da
conversfdo e da seletividade. Foi constatado que esta reoxidacio
parcial do vanadio na superficie ativa do catalisador & muito mais
rapida e efetiva a temperaturas acima de 440°C.

Os testes relativos ao efeito do tempo de oxidagfo no processo
de ativacfio do catalisador mostraram que a eXxtensfio do tempo de
oxidac8o por mais uma hora a 500°C n#o resultou em nenhuma mudanca
estrutural favoriavel havendo sim uma desativac8c do catalisador.

0Os experimentos desenvolvidos com o objetivo de verificar a
influéncia da diluig8o do leito catalitico no esquema de reacgBes
em série e paralelo indicaram gque relativamente a4 cinética de

desaparecimento do benzeno n#io ocorre a associlagfio do processo
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homogéneo junto a0 heterogéneo no entanto, relativamente 2
cinética de desaparecimento do anidrido maleico esta associac¢fo
ocorre de forma bem significativa a altas temperaturas do reator.

A impregnacfio da formulag8o do catalisador BMNICO, niquel-
cobalto, em suporte de area especifica reduzida conduziu ao
aumento da seletividade com a diminuic85o da conversfio. Este
resultado levou a coqélusae de que a diminuicﬁo da aArea especifica
com a formacgBo de macroporos resulta em prejuizo na distribuicHo
dos centros ativos reduzindo a acfo fortemente oxidante
apresentada pelo catalisador dopado com Ni e Co simultaneamente.
Ja4 para a formulac8o do BMSBS50, que favoreceu fortemente & reacHo
de conversfio do benzeno a anidrido maleico, a reduclio da area
especifica do suporte conduz ao decréscimo da seletividade e da
conversfio, como consequéncia da modificacBio na distribuicfio dos
centros ativos.

No tocante A andlise cinética ¢ concluido que um mecanismo
complexo de reac8o pode ser adequadamente descrito por correlacgdes
empiricas. Os parémetros cinéticos determinados para o BMSBS50
permitiram uma boa concord&ncia entre os dados experimentais e o0s
calculados através das correlacges empiricas.

A reacBo de desaparecimento do benzeno mostrou-se ser de 12
ordem (calculada a partir dos dados experimentais).

Os parmetros do modelo de oxidac¢8io reduc8io proposto por Mars e
van Krevelen foram estimados para o catalisador BMCO70,
utilizando-se o método de Marquardt. Os parameiros ajustados
apresentam sua regifo de confiabilidade na previs3o de dados
cinéticos para temperaturas entre 440°C e 500°C. Pode-se concluir
que o modelo de Mars e van Krevelen ¢ mais adequado para descrever

cinéticas de reagBes de oxidac8o Aas guais estfio associadas altas
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conversdes ou seja, onde os catalisadores tem uma acio fortemente
oxidativa.

Conclui~se que o modelo wunidimensional pseudo homogéneo
utilizado na modelagem matematica do reator para a reacfo de
oxidac8io catalitica do benzeno a anidrido maleico, apesar de
encerrar algumas simp}ificacbes, descreve de forma satisfatéria os
perfis de temperatura\e pressfio ao longo do reator.

Os dados cinéticos obtidos s8o confiiveis para modelar um
reator industrial na medida em que foram encontrados resultados
compativeis com o que ocorre na pratica.

0 coeficiente de transferéncia de <calor U influencia
sensivelmente nos perfis de temperatura e pressfioc sendo um
parametro importante a ser observado no controle e otimizac8o dos
reatores cataliticos de reacfes aitamente exotérmicas.

No tocante a futuros trabalhos algumas sugestdes sHo
relacionadas & seguir.

Com o0 objetivo de aumentar a seletividade do catalisador
sugere-se o estudo sistematico da influéncia do outros promotores,
notadamente a prata gque tem sua acfo descrita na literatura
[79,80].

Sugere—se também um estudo mais detalhado da influéncia da area
especifica do suporte na atividade/seletividade do catalisador com-
a determinacfo do volume dos poros para caracterizar melhor a
distribuic8o dos centros ativos,

Qutras rotas para a obtenc8c do anidrideo maleico devem ser
exploradas como aquelas a partir dos compostos L. Como todas as
pesquisas neste sentido s6 apontam para a formac8io da fase ativa
em catalisadores nfo suportados ¢ necessario desenvolver ilinhas de

investigacBio objetivando a obtenc8o de catalisadores suportados
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para atender principalmente as exigéncias de resisténcia das
particuias em processos de leito fluidizado.

Sugere-se ainda que sejam testados modelos matematicos onde
sejam inseridas gradativamente considera¢des que o© tornem mais
descritivos das situa¢les praticas, até chegar ao modelo mais
completo, o bidimensional com dispers3io axial e radial de calor e
massa. Os perfis d; concentraciic e temperatura oriundos dos
diversos modelos devem ser comparados entre si e com os perfis
obtidos experimentalmente em reator piloto.'Neste sentido, fica
também a sugestfo de que seja desenvolvido um modelo matematico
que permita a simulacBio din@mica do reator, prevendo a perda de
atividade do catalisador. Deste modo, seria possivel um estudo
comparativo com o trabalho de Ramirez & Calderbank [14] o qual
explica oS perfis atenuados de temperatura obtidos
experimentalmente como uma consequéncia da rapida desativacg#o

causada pelas altas temperaturas iniciais do processo da reacgfo.



ANEXO A
ESPECIF ICA(;AO DOS REAGENTES



Al - Reagentes utilizados nas padronizagles.
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REAGENTE PUREZA (%) FORNECEDOR
Benzeno (CgHg) .99,50 Merck
99,00 Riedel - de Haén

Anidrido Maleico (CyHaOy)

A2 - Reagentes utilizados na preparacg8c dos catalisadores.

(Sbz03)

REAGENTE PUREZA (%) FORNECEDOR
Pentéxi?szgz)"“adi" 99,50 Riedel - de Haén
Triéxié?nggaf;“"ibdé“i“ 99,50 Merck
Pentéxi?gzg:)Fésforo 98,00 Merck
Trioxid?cgzag?balt" 99,98 Riedel ~ de Haén
iareinse hiforonss) | 200 | wisdel - de maen
Triéxido de Antiménio 39,00 GPR - General

Purpose Reagent

Acido Cloridrico
(HC1 )

36,30 - 38,00

Quimica Moderna




ANEXO B
PROPRIEDADES F1SICAS
DO BENZENO E DO ANIDRIDO MALEICO
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Bl - Propridades fisicas do benzeno {(CgHg)
Péso molecular 78,11 g/mol

Temperatura normal de ebulig#io

a 760 mmHg 80,10°C

Temperatura de solidificagfio

a 760 mmHg 5,50°C

Propriedades criticas

T 288, 50°C

<

Pc 47,70 atm

Condutividade térmica

T (°C) (10" kcal/m h °C)
0 77
50 111
100 153
200 246

Calor latente de vaporizagio

a 25°C 103,57 cal/g

Densidade relativa

a 20°C 0,879
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B2 - Propriedades fisicas do anidrido maleico (CyHp03)

Péso molecular 98,06 g/mol

Temperatura de fusfo

a 760 mmHg 52,50°C

Temperatura de ebulic8o

a 760 mmHg 202,5°C
Calor de fuséo 2,75 kcal/mol
Calor dg hidratacio 8,33 kcal/mol
Calor de vaporizag8o 10,50 kcal/mol
Ponto de fulgor 116°C



ANEXO C
ANALISE DA MICROSOND
ELETRONICA
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¢1 « Analise da microsonda para o catalisador BMCO70

Point N: 23 X= 14334 Y= -25460 1= 93 NLETDIF

BMCO70, FASE ATIVA, BORDA
ELT. PEAK PEAK BACKGR. 1.X./1.STD. K.RATIO SIG/K BEAM
POS. (C/S) (C/8) 20
P 24008 103.63 59.41 0.00732 0.00732 3.2
Si 27737 339.89" 22.26 0.02507 0.00600 1.3
Al 32449 12537.37 51.96 1.95403 0.22238 0.7
Ni 41158 6.3 7.00 0.00000 0.00000 12.6
Co " 44418 47.51 5.90 0.00897 0.00897 4.6
v 62178 92.93 2.20 0.02775 0.02775 3.3
Sb 39288 10,80 10.10 0.00009 0.00009 9.6
Mo 61813 64.31 4,10 0.01998 0.01998 4.0
K WT % NORMALIZED
ELEMEN 1.X./I.5TD K.RATIO CONCEN. ATOM. C COMPOUND CONCEN.
P 0.0073 0.0015 0.166 0.18
$i 0.0251 0.0060 0.732 0.88
Al : 1.9540 0.2224 24.658 30.85
Ni 0.0000 0.0000 0.000 0.00
Co : 0.0090 0.0090 1.036 0.59
vV o 0.0278 0.0278 3.290 2.18
§b : 0.0001 0.0001 0.014 0.00
Mo 0.0200 0.0200 2.381 0.84
o 67.724 64.48 BY DIFFERENCE




ANEXO D
ESPECTRO DA MICROSONDA
ELETRONICA
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D1 - Espectro de uma analise pontual da microsonda eletrénica.
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ANEXO E
ESPECTRO DE ANALISE
XPS
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El - Espectro de uma analise XPS (Espectroscopia Fotoeletrénica)
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ANEXO F
DIFRATOGRAMA
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F1 - Difratograma de uma analise do catalisador BMSB50 usado.

T ]
4
Ajr
4 |
N BRI i A
1
i
L.
o
- x
it §
‘ i
F K
HE 3 3 ; § : i i
- 3
o
'y
M
4
- ]
il i £
| iL h 1) ] 5 i1
'
o . a‘
! ¢
i
r
'
i
, W
15
F
r
™
[ i;’
v T P 12 b s 7 f :
o 1
BT :
m
T 7
B l“‘--w_..,-‘ :
| 1
i .
I e 3
Ll o
1
E "
r "h»-..‘ ;n
S SESSanaaE :
1l i 1 7 i
7
El ‘h
ri
N
1
SHNNg
ARRRERESRun=cC. o
¥
b
' ¥e B B 1 £y = = ¥ it
3
; i
- a
31, !
MR i
i




ANEXO G
RESULTADOS DOS EXPERIMENTOS
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
{C) (g h/mol) (%) (%)

936 34,29 3,22

380 752 18,99 4,36

538 26,04 1,57

476 23,74 1,21

943 53,11 6,14

410 755§ 43,83 5,89

54l 45,63 3,07

476 58,43 1,99

238 71,24 7,05

440 770 65,29 6,46

5355 60,14 4,28

1900 92,95 9,16

973 84,94 7,40

470 784 65,36 14,87

563 72,26 6,58

445 64,50 7,51

973 94,22 7,09

563 83,94 7,58

445 74,73 8,99

Tabela Gl ~ Resultados experimentais para o catalisador BM
{Massa do catalisador = 30 g)
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
(C) (g h/mol) (%) (%)
1640 39,92 7,04
820 34,05 6,68
380 657 25,80 5,65
472 16,33 8,42
417 ' 18,73 3,67
1640 82,59 6,27
820 63,33 5,87
410 "~ 658 50,65 6,36
472 50,29 4,44
417 47,44 3,57
1670 92,64 7,72
839 75,50 10,12
440 675 69,21 9,80
486 56,63 8,88
429 52,45 7,49
1660 97,09 0
853 88,76 0
470 687 82,71 3,00
493 71,61 4,09
390 54,68 6,93
1660 99,28 0
853 94,53 0
500 687 88,75 2,65
493 81,70 2,94
390 63,77 7,34

Tabela G2 - Resultados experimentais para o catalisador BMNIOS
{Massa do catalisador = 30 g)
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
(C) (g h/mol) (%) (%)
1730 60,23 7,41
867 46,83 3,73
380 694 38,06 4,22
500 42,70 2,07
441 39,25 0,92
1740 75,55 9,83
867 51,94 10,00
410 695 34,95 11,45
498 39,42 4,28
441 33,15 4,15
1770 86,20 10,97
887 68,84 9,02
440 713 60,84 9,87
514 48,44 3,990
453 46,44 7,20
1750 89,19 5,53
901 77,42 9,82
470 728 73,14 8,93
521 44,09 18,08
412 35,44 18,09
1750 98,83 )
901 94,26 0
500 728 84,90 3,48
521 69,85 7,13
412 58,85 7,25

Tabeia GI3 - Resultados experimentais para o catalisador BMNI10
(Massa do catalisador = 30 g)
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
("C) (8 h/mol) (%) (%)

1680 27,57 5,06

841 34,48 3,57

380 675 17,20 4,02

428 29,93 1,26

1680 68,85 9,96

.__B46 §2,62 T 57

410 — 678 45,45 6,70

486 37,74 5,26

428 33,30 4,00

1710 79,20 16,26

860 72,22 9,51

440 691 61,33 9,98

498 54,69 7,38

439 46,87 6,83

1700 93,66 10,17

874 81,39 10,38

470 704 74,60 11,54

306 63,67 9,73

399 26,29 26,82

1700 97,90 5.46

874 95,32 5,65

300 704 84,93 11,08

506 77,44 9,76

399 66,94 11,58

Tabela G4 - Resultados experimentais para o catalisador BMNI1S
(Massa do catalisador = 30 g)
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
(¢ (g8 h/mol) (%) (%)
1670 58,61 13,95
838 48,38 6,58
380 673 39,34 6,85
482 43,15 2,80
426 41,11 2,59
1680 73,30 9,39
. 844 55,32 7,10
410 . 676 41,55 6,98
484 38,08 3,81
426 34,50 2,08
1710 87,44 9,65
857 66,56 10,21
440 689 54,49 11,29
497 49,02 7,87
438 25,52 12,45
1700 90,05 7,29
871 78,99 8,77
470 701 72,94 8,66
504 69,66 6,79
398 62,24 6,14
1700 97,24 6,62
871 91,32 6,77
500 701 82,84 15,03
504 74,75 8,03
398 68,01 8,27

Tabela G5 ~ Resultados experimentais para o catalisador BMNI20
{Massa do catalisador = 30 g)
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAC SELETIVIDADE
(7¢) (g h/mol) (%) (%)
1740 63,91 3,55
870 52,37 1,56
380 696 36,69 2,16
500 38,20 0,95
442 26,92 0,84
. 1740 78,57 5,072
...870 55,88 3,79
410 . 697 40,49 4,50
500 49,77 1,38
442 43,48 1,86
1770 90,28 4,81
890 71,99 5,32
440 7135 65,99 5,80
515 63,44 3,78
455 52,36 3,61
1760 96,12 2,78
904 85,55 4,97
470 728 80,52 7,27
523 54,53 11,50
413 52,47 9,61
1760 98,31 196
904 94,65 3,96
500 728 90,74 5,35
323 59,33 14,28
413 62,70 12,08

Tabela G6 - Resultados experimentais para o catalisador BMCOIL10
(Massa do catalisador = 30 g}
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSKO SELETIVIDADE
870 67,58 3,08
380 696 62,01 3,33
300 27,51 4,06
342 31,00 2,41
1740 97,03 513
- 870 80,93 6,72
410 697 72,54 £ 50
' 500 58,19 4,66
442 39,53 729
1770 99,15 8,15
883 93,16 10,18
440 711 88,25 10,22
515 77,18 9,76
435 73,14 10,24
1760 99,95 2,82
904 98, 66 13,97
470 728 96,76 13,44
523 96,65 4,30
413 86,40 12,33
1790 99,99 0,92
904 99,88 7,87
500 728 99,31 12,36
523 96,80 11,09
413 87,26 25,00

Tabela G7 - Resultados experimentais para o catalisador BMCO30
{Massa do catalisador = 30 g)
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
(°C) (g h/mol) (%) (%)

1740 50,20 3,31

870 40,21 1,77

380 696 28,22 1,63

500 30,64 0,66

442 32,76 0,53

. 1740 71,56 4,96

870 58,38 3,55

410 C 697 44,48 3,16

500 42,87 1,77

442 44,38 1,28

1770 86,21 8,18

883 76,02 6,50

440 711 63,17 7,31

515 61,25 4,24

455 54,50 4,39

1760 95,18 9,07

904 82,90 10,17

470 728 79,12 9,78

523 23,24 38,53

413 34,18 17,67

1760 98,93 6,38

904 93,08 10,39

500 728 88,13 11,79

523 81,70 8,21

413 62,31 14,71

Tabela G8 - Resultados experimentais para o catalisador BMCO50
(Massa do catalisador = 30 g)



TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIF1CADO CONVERSAO | SELETIVIDADE
(¢ (g h/mol) (%) (%)

1740 44,86 7,50

879 34,51 3,02

380 696 26,57 3,66

500 13,09 3,37

442 10,82 2,96

1740 81,15 8,92

870 56,63 7,83

410 657 47,09 7,92

' 500 10,44 23,08

442 33,24 4,93

883 89,87 9,99

440 711 79,31 11,64

513 62,35 12,13

__ 453 32,38 15,11

1760 99,91 14,80

904 99,10 12,74

470 728 96,80 15,23

323 90,32 16,36

413 69,73 33,10

1760 100,00 5,14

904 99,95 571

500 728 99,69 8,63

523 98,12 16,14

413 88,71 30,47

Tabela G9 -~ Resultados experimentais para o catalisador BMCO70
(Massa do catalisador

30 g)
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TEMPERATURA. TEMPO ESPACIAL
REQTOR MODIF I CADO CONVERSAO SELETIVIDADE
(c) (g h/mol) (%) (%)

1740 41,61 5,06

870 46,38 3,66

380 696 19,47 3,44

300 26,44 1,03

442 10,84 1,98

1740 79,03 5,51

. 870 63,61 6,01

410 697 51,96 6,26

500 46,59 4,91

442 45,06 3,67

1770 99,32 8,79

883 92,83 14,08

440 715 86,01 i4,27

513 76,09 11,39

4535 68,42 15,41

1760 99,99 5,01

904 98,77 11,72

470 728 97,42 15,61

523 92,06 15,31

413 87,17 18,49

1760 100,00 3,22

904 99,96 5,08

500 728 99,73 12,23

523 97,97 13,64

413 95,17 17,59

Tabela G10 - Resultados experimentais para o catalisador BMC0OS0
(Massa do catalisador

30 g)
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
{C) (8 h/mol) (%) (%)

1740 64,54 5,24

870 35,70 2,45

380 696 41,97 2,31

300 33,63 1,42

442 38,81 1,19

1 1740 83,83 14,59

870 62,02 14,42

410 697 46,62 15,39

500 45,19 8,47

442 37,37 8,82

1770 99,33 10,66

890 93,05 15,80

440 715 84,05 16,38

5135 78,46 14,32

4535 63,47 20,93

1760 99,99 4,26

904 99,51 16,05

470 728 97,91 22,51

523 93,75 20,05

413 85,68 19,35

1760 100,00 3,70

_ 904 99,96 7,09

500 728 99,74 17,31

323 97,94 14,96

413 94,92 18,77

Tabela G111 - Resultados experimentais para o catalisador BMNICO
{Massa do catalisador = 30 g}



TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
('C) (g h/mol) (%) (%)
1720 75,34 3,82
873 63,88 3,04
380 698 61,44 1,47
500 64,21 1,21
442 57,00 1,24
1720 84,52 5,79
873 72,80 5,08
410 698 67,41 5,22
500 65,54 2,00
442 68,19 2,52
1720 84,15 20,49
891 76,53 19,08
440 716 69,46 18,62
516 66,95 13,14
455 62,82 13,96
1780 96,35 11,52
906 87,46 18,48
470 727 83,92 19,48
521 78,29 15,72
459 69,64 18,49
1780 99,17 4,98
906 96,14 10,38
500 727 92,59 15,14
321 84,77 18,67
459 82,40 18,58

Tabela Gi12 - Resultados experimentais para o catalisador BMSBID
{(Massa de catalisador

30 g)
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TEMPERATURA

TEMPO ESPACIAL

REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
(C) (g h/mol) (%) (%)
1720 40,63 17,25
873 37,18 12,60
380 698 33,50 9,65
500 36,99 5,95
442 29,30 6,63
L1720 54,86 29,88
873 50,71 17,23
410 698 43,90 15,56
500 47,63 9,48
442 46,40 6,52
1720 82,41 25,72
891 69,35 22,48
440 716 67,80 21,11
516 63,36 14,93
455 60,84 14,99
1780 94,40 20,27
906 83,87 23,35
470 727 75,86 26,86
521 69,22 22,85
459 63,40 22,41
1780 98,29 15,13
906 94,05 18,28
500 727 88,72 24,51
521 82,37 22,35
459 78,83 22,71

30 g)

Tabela G13 - Resultados experimentais para o catalisador BMSB3¢
{Massa de catalisador
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIF1CADO CONVERSXO SELETIVIDADE
{C) (g h/mol) (%) (%)
1720 37,31 25,62
873 29,88 20,15
380 698 24,39 17,18
500 28,96 5,39
442 27,36 10,10
1720 73,07 29,74
873 63,12 19,50
410 698 55,37 18,87
500 49,80 13,93
442 41,98 16,29
1720 84,45 45,30
891 69,00 48,65
440 716 61,93 47,80
516 48,90 41,72
455 41,82 44,54
1780 96,353 39,30
906 85,48 47,74
470 727 78,56 48,44
321 70,57 40,17
459 62,11 45,71
1780 99,73 25,12
906 55,78 35,83
500 727 93,39 38,27
5321 79,63 45,64
459 79,13 44.45

Tabela G14 ~ Resultados experimentais para o catalisador BMSB50
(Massa de catalisador = 30 g)



TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
(C) (g h/mol) (%) (%)
1720 54,55 9,38
873 52,25 5,99
380 698 49,71 3,76
500 52,12 1,90
442 46,86 1,08
1720 64,46 20,48
873 61,58 10,75
410 698 56,82 8,74
442 58,54 2,88
1720 84,90 20,42
891 74,94 16,70
440 716 73,81 15,47
516 70,55 10,25
455 68,74 10,10
1780 94,89 16,40
906 86,06 18,53
470 727 79,82 20,84
521 74,84 16,98
459 70,58 16,04
1780 98,60 12,06
506 94,58 14,69
500 727 90,00 19,79
521 84,86 17,60
459 82,10 17,66

Tabela G15 - Resulitados experimentais para o catalisador BMSB70
{Massa de catalisador

o
-

30 g)
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIF1CADO CONVERSXO SELETIVIDADE
(°¢C) (g h/mol) (%) (%)
1720 €6.97 16,25
1150 53,10 17,74
873 58,96 9,32
698 50,13 5,59
380 582 49,32 8,28
500 49,39 6,07
442 45,33 5,690
397 44,39 6,04
1730 76,23 33,07
1150 70,50 21,04
873 66, 20 17,87
608 59,50 18,00
410 582 57,70 14,68
500 58,28 9.93
442 53,00 11,17
397 48,92 12,84
1720 97,84 25,49
1180 87,74 23,84
2801 76,01 28, 38
716 71,29 28,20
440 593 60,85 27,48
516 50,64 26,74
455 47,83 56,56
407 39,60 58,17
1780 96,33 22,30
1200 93,59 54,19
906 79, 64 38,08
70 727 79,05 35,58
4 607 71,04 31.64
521 70,16 27,16
459 63,85 29,06
413 59,41 30,50
1780 96,38 6,71
1200 97,00 14,17
906 93,78 18, 30
757 88,93 25,80
500 607 82,51 28,98
521 80,84 15,36
459 77,74 16,30
213 76,03 16,28

212

Tabela G16 - Resultados experimentais para o catalisador BMNICO-AR

{Massa de catalisador

30 g)
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TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSAO SELETIVIDADE
(c) (g h/mol) (%) (%)

1150 46,28 12,30

770 33,89 13,27

582 23,11 13,69

466 9,98 21,63

410 388 10,37 16,07

333 8,30 8,73

295 4,82 14,45

365 0 0

1150 78,33 15,46

784 71,80 18,21

594 63,74 17,59

440 478 58,93 15,13

400 50,22 14,63

344 42,71 15,77

303 37,38 17,36

271 28,60 16,83

1190 96,40 8,86

801 93,03 11,85

604 87,58 16,40

o 484 81,32 19,48

47 4035 72,02 19,37

348 65,10 22,16

306 58,87 24,17

275 50,96 29,04

1190 59,80 3,30

801 99,24 6,44

604 97,64 10, 44

484 94,98 14,42

300 405 91,31 15,74

348 87,51 17,00

306 82,97 21,79

375 78,13 24,00

Tabela G17 - Resultados experimentais com o catalisador BMCO70
para a estimativa de parametros
{Massa do catalisador = 20 g)



TEMPERATURA TEMPO ESPACIAL
REATOR MODIFICADO CONVERSXO SELETIVIDADE
(c) (g h/mol) (%) (%)

1150 33,30 12,94
582 22,25 11,25
410 466 8,02 23,19
333 5,88 9,11

265 0 0
1150 71,04 10,22
394 51,85 14,55
. 440 478 42,11 17,04
344 32,79 13,84
271 12,98 26,03
1190 97,28 3,16
604 73,31 17,15
470 484 72,67 13,36
348 60,73 13,75
275 46,51 18,19

1190 56,55 0
604 97,87 2,81
500 484 92,62 8,69
348 84,40 9,57
275 75,73 12,96

Tabela Gi18 - Resultados experimentais com o catalisador BMSB70
para o estudo da diluicHo do leito

{
1

Massa de catalisador

Nimero de particulas

-~
4

20 g

a3

Massa de suporte = 16,04 g

Nimero de particulas

95
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ANEXO H
CONSTANTES E PARAMETROS
UTILIZADOS NA SIMULACAO
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H1 - Constantes fisicas, propriedades fisico-guimicas, parametros

geométricos e parametros cineticos utilizados na simulacfo.

ESQUEMA DA REACAO:

ks
C.H‘+403 D — C.,H303+C0+CD=+2H20
5 k2
CaHa03 + 5 O ""'"'—"—"""" 3 COg + CO + He0
k3

CHg + —5= Oz ——— 4 COz + 2 CO + 3 Hz0

CALOR DE REACAO:

AHy = - 328672 cal/mol
AHy = -~ 186303 cal/moli
AHy = ~ 514975 cal/mol

VELOCIDADE MASSICA DA MISTURA:
G = 200,903 g/s cm®

CAPACIDADE CALORIFICA A PRESSAO CONSTANTE:
c, = 0,237 cal/g °c

MASSA ESPECIFICA DO BENZENO:

P, = 2,893 g/cm’

POROSIDADE DO LEITO CATALITICO:
€ = 0,57

CONSTANTE DOS GASES IDEAIS:

R =1,9872 cal/mol K

DIAMETRO E ALTURA DO REATOR:

Dt = 2,54 cm Ht = 80,0 cm

PESO MOLECULAR MEDIO DA MISTURA:

A= 29,0 g/mol



COEFICIENTE GLOBAL DE TRANSFERENCIA DE CALOR:

U= 0,00236 cal/s cm° °C e U = 0,00333 cal/s cm® °C

PARAMETROS CINETICOS PARA O CATALISADOR BMSBS50:

[
vy
4]

6530,28 mol/g h atm = 1,81 mol/g s atm

>
]
)

= 9,15 mol/g h atmiz 2,54 x 1072 mol/g s atm

Ay = 790,28 mol/g h atm = 2,19 x 10™° mol/g s atm

Ea1 = 16228,81 cal/mol
Eaz = 8000,02 cai/moi
Ea_ = 13910.40 cal/mol

3
PARAMETROS CINETICOS PARA O CATALISADOR BMCO70:

1

Ag = 712,29 mol/g h atm = 1,98 x 10" mol/g s atm
Az = 14,01 mol/g h atm = 3,89 x 10"3 mol/g s atm
Ag = 755,00 mol/g h atm = 2,10 x 10" mol/g s atm

A= 30,75 mol/g h atm = 8,54 x 1072 mol/g s atm

Ea1 = 13484,58 cal/mol
Ea, = 7806,85 cal/mol
Ea3 = 12263,47 cal/mol
Ea = 7551,38 cal/mol {reoxidac¢8io do catalisador)
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ANEXO I
LISTAGEM DE PROGRAMA
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$DEBUG
20 3% 3 o ok ok ok 3 ok ok ok o 3 ok AR 3k 2k sk ok ok o e i e sk ok ok alk ok A ok ak 3k ak kol oKk ok ok R sk koK ok ok o ok ok ok o ok ok ok 3 s ok 3k 3k ok ok ok o 6 K

*

¥
*
*
%
*

PROGRAMA PARA MODELAGEM DE UM REATOR DE LEITO FIXO PARA A
REACAO DE OXIDACAO CATALITICA DO BENZENO A ANIDRIDO MALEICO

11

33

12

14
20

15

16

MODELO UNIDIMENSIONAL, PSEUDO-HOMOGENEOQ

et ok o ok o ok ek ko ok ke i ok ko ok ok ok ke g ok ok ok ok 3ok ok ok ok AR ok ke ok ok o ko ke e ok ok ok ok ok ok ok ok ok kR K ok o ok ok ok sk ok ok ok )

IMPLICIT REAL*8(A-H,0-Z)
DIMENSION Y(5)

COMMON / BLOC1 / NR

COMMON / BLOC2 / PMM,PT,ROC,G,VAZ,PO2
COMMON / BLOC3 / ¢CP,U,DT,ZF

COMMON / BLOC4 / BETA1,BETA2,BETA3
COMMON / BLOCS / RG,TW

COMMON / BLOC6 / AA{(5),EA(S5),DELH(S)

OPEN(UNIT=IO,FILE=’MODEL.DAD’,STATUSz’OLD’)
READ(10,*%)NE,NR,IIP
WRITE(#*,%¥) NE,NR,IIP
READ(10,%*) RG,ZF,DT,PT,TW,PASSO
WRITE(*,#%) RG,ZF,DT,PT,TW,PASSO
READ(10,.%*) PMM,ROC,VAZ,G,PO2
WRITE(*,* )} PMM,ROC,VAZ,G,PO2
READ(10,*) CP,U,BETAl,BETA2,BETA3
WRITE(*,*%) CP,U,BETA1,BETA2,BETA3
READ(10,%*) Y(1),Y{(2)},Y(3)
WRITE(*,%) Y(1),Y(2),Y(3)
DO 11 I=1,NR+1
READ(10,%) AA{I),EA(1)
CONTINUE
DO 33 I=1,NR
READ(10,#*) DELH({1)
CONTINUE
WRITE(*,12)
FORMAT (1H,3X,'COMP’,7X,’PBENZ’,7X, ' PAM’,7X, TEMP’)
Z0=0.
K=1
WRITE(#*,14) 20,Y(1),Y(2),Y{(3)
FORMAT (1H,3X,F8.6,2X,F8.5,2X,F8.5,2X,F8.3)
CALL RKG {(NE,PASS0,Z0,Y)
K=K+1
IF(K.EQ.IIP) WRITE(*,15) Z0,Y{1)},Y{(2),Y(3)
IF(K.EQ.IIP) K=0
FORMAT (1iH,3X,F8.6,2X,F8.5,2X,F8.5,2X,F8.3)
IF{(ZO.GE.ZF) GO TO 16
IF((ZO+H).GT.ZF) PASSO=ZF-Z0
GO TO 20
STOP
END

ERERRERREEE KRR EREEREFRERF R TR R AR R R R BRI kR kbR kR Rk R Rk ke Rk k% E

*
*

SUBROTINA FUNC

g S Y Y 3223212333332 23321113 2131111l InmMmr

SUBROUTINE FUNC(X,F)

IMPLICIT REAL*8(A-H,0-Z)

DIMENSION F(5),X(5),CKT(5)
COMMON / BLOC1 / NR



25

COMMON / BLOC2
COMMON / BLOC3
COMMON / BLOC4
COMMON / BLOCS
COMMON / BLOCé6

ALF1
ALF2
ALF3
DO 25
CKT(1)
TETA =

TAXA1
TAXA2
TAXA3
TAXAB
TAXAM
SOMA
F(1)
F(2)
F{3)
RETURN

nhnwun

PMM, PT,ROC,G,VAZ,PO2 220
CP,U,DT,ZF
BETAl,BETA2,BETA3
RG, TW
AA(5),EA{5),DELH(5}
(PMM*PT*ROC/G)*(1.~VAZ)

(ROC/{G*CP) }*{1.-VAZ)

4.%U/(G*CP*DT)
I=1,NR+1
= AA(I)*DEXP(-(EA(I)/{(RG*X(3)})}
CKT (4)*P0O2/(BETA1*CKT(1)*X(1) + BETA23CKT{2)%X(2) +
BETA3*CKT(3)*X{1) + CKT(4)*P0O2)

CKT(1)*X{1)*TETA

CKT(2)*X(2)*TETA

CKT(3)*X(1)*TETA

(CKT(1) + CKT(3))*X(1)*TETA

(CKT(2)*X(2) - CKT(1)*X(1)) * TETA
(-DELH(1)*TAXA1) + (~DELH(2)%TAXA2) + (~DELH(3)%TAXA3)
~ALF1 * TAXAB
~ALF1 * TAXAM
ALF2%S0OMA ~ ALF3*(X(3)-TW)

R

HuHunnu
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