Estudo da Incineragdo Catalitica de Compostos

Volateis Organicos em Planta Piloto



UNIVERSIDADE ESTADUAL DE CAMPINAS
FACULDADE DE ENGENHARIA QUIMICA
AREA DE CONCENTRACAQO DESENVOLVIMENTO DE PROCESSOS
QUIMICOS

ESTUDO DA INCINERACAO CATALITICA DE COMPOSTOS
VOLATEIS ORGANICOS EM PLANTA PILOTO

AUTOR: GEORGES KASKANTZIS NETO
ORIENTADOR: PROF. DR. JOSE CLAUDIO MOURA

TESE APRESENTADA A FACULDADE DE ENGENHARIA QUIMICA
COMO PARTE DOS REQUISITOS EXIGIDOS PARA A OBTENCAO DO TITULO
DE DOUTOR EM ENGENHARIA QUIMICA.

MAIO / 1995
CAMPINAS - SAQ PAULO

§ BHICARP z
¥ b
i PERIDVECS CENYRAL ¢




CHA=-B00759293-2

FICHA CATALOGRAFICA ELABORADA PELA

BIBLIOTECA DA AREA DE ENGENHARIA - BAE - UNICAMP

Kl15Ze

Kaskantzis Neto, Georges

Estudo da incineracfio catalitica de compostos volateis
orglnicos em planta piloto. / Georges Kaskantzis Neto.--
Campinas, SP: [s.n.], 1995.

Orientador: Jos¢ Claudio Moura.
Tese {(doutorado) - Universidade Estadual de Campinas,
Faculdade de Engenharia Quinica.

1. Ar-Poluigdio. 2. Incineracfio. 3. Catélise. I José
Caudio Moura. II. Universidade Estadual de Campinas.
Faculdade de Engenharia Quimica. I11. Titulo.

T T T

e e g e A amh A e ok R e e e amee s gl A aBE o ae aBe  ae  gRe e e an i o



Esta versio corresponde a redagéo final da Tese de Doutorado em Engenharia
Quimica defendida pelo Engenheiro Quimico Georges Kaskantzis Neto, & aprovada pela
comissio Julgadoraem ....29/...05../...1995.

— . . T
José Cliudio Moura™



Tese defendida e aprovada, em ...29.. de. .maio.. .de 1995,

pela banca examinadora constituida pelos professores:

Prof. Dr. Jos¢ Claudio Moﬁ~ nenmdor)

u g\w‘w\/“L

Prof. Dr. Saul A@n@dves d’ Avila.

Prof. Dr. Rubens Maciel Fitho

U

Prof. Iér Marco Guz%iett

LET o, e,

Prof. Dr. Moacir Kaminski



A minha familia,



AGRADECIMENTOS

Ao Prof. Dr, José Claudio Moura pela orientagZo legando-me paciéncia, conheci;nento
¢ a incomparavel altivez de seu espirito.

Aos colegas e professores da Faculdade de Engenharia Quimica, sem os quais no seria
possivel o desenvolvimento do trabalho.

Ao Prof. Dr. Théo Guenter Kieckbusch pele empréstimo do sistema de anélise.

Aos professores colegas do Departamento de Tecnologia Quimica da Universidade
Federal do Parana pela confianga depositada.

A TERMOQUIP, especialmente ao Engenheiro Themistocles, pela ajuda prestada no
projeto e construgdo da instalagio experimental.

A FAEP pelos recursos para a realizagio do trabatho conforme solicitagio nimero
0139/92.

Ao CNPq e CAPES pelo suporte financeiro.



RESUMO

A reduciico de compostos volateis orgédnicos (VOCs) através da incineracdo catalitica €
estudada em instalagdo piloto contendo um reator de leito fixo de catalisador de paladio
suportado em alumina. Os experimentos com etanol, tolueno, acetona, acetato de etila, n-
hexano e a mistura contendo acetona, acetato de etila ¢ n-hexano, diluidos em ar, s#o
conduzidos na faixa de temperatura de 200° - 380°C, vazdes de 0,20 - 0,70 Nm’/min e
concentragdes de 300 - 3000 ppmv de VOC. O efeito da variagdo de entalpia devido a taxa de
reagdo dos diferentes compostos estudados, ¢ igualado através da definigdo de uma base
energética comum a todos os compostos, permitindo a comparacio dos resultados. Os
resultados s3o analisados de forma qualitativa, verificando-se a influéncia das variaveis
operacionais sobre a conversio e, estabelecendo-se a ordem de facilidade de conversdo dos
VOCs em relagiio a temperatura de entrada do gés. A analise quantitativa dos resultados €
realizada com o modelo adiabatico unidimensional utilizando como taxa global de reagéo, a
taxa de transferéncia de massa dos reagentes da fase fluida para a superficie do catalisador. A
eficiéncia do trocador de calor na recuperagdo de energia do sistema ¢ determinada para varias
condi¢Ses operacionais. Os resultados mostram que a eficiéncia na incineragdo catalitica ¢
superior a 98% para os VOCs e para a mistura em condigdes de operacio adequadas e que a
diferenca de temperatura entre a maxima atingida e a maxima de operagdo permite estabelecer

compensagdo para a mudanga da atividade catalitica.

Palavras Chave: Polui¢iio Atmosférica, Compostos Volateis Organicos (VOCs), Incineragéo
Catalitica.
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NOMENCLATURA

- area da segio transversal do reator (cm®).

- base energética (kcal/Nm®).

- concentragio (mol/cm’).

- calor especifico do gas (cal/g °C).

- niimero de Damkgohler.

- difusividade méssica molecular da espécie A em B (cm’/s).
- difusividade massica efetiva (cm?/s).

~ didmetro da particula do catalisador (cm).

- eficiéncia

- energia de ativacdo (cal/mol).

- fluxo molar (mol/cm? s).

- fluxo massico especifico (g/ecm’ s).

- coeficiente de transferéncia de calor (cal/h m? °C).

- variagio de entalpia da reagfio (cal/mol).

- fator de Colburn para a transferéncia de massa.

- fator de Colburn para a transferéncia de calor.

- costante cinética da reagio.

- coeficiente convectivo de transferéncia de massa (cm/s).
- constante cinética aparente da reagdo.

- constante de equilibrio de adsor¢io.

- massa molecular (g/mol).

- vazio massica (kg/min).

- ordem da reag:ﬁd.

- pressdo (atm),

- taxa real de transferéncia de calor (cal/cm’ h)
- vazio de gas (Nm*/min).

- constante universal dos gases ideais.

- taxa de reagdo

- taxa de transferéncia de massa (mol/g cat s).

- taxa intriseca da reagdo.
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g - taxa global da reagfo.

rexp - taxa de reagdo do VOC experimental (mol VOC/g cat s).

Re - nimero de Reynolds.

s - velocidade espacial (h'lj.

Sa - &rea da superficie interna do catalisador (cm®).
Sx - é4rea da superficie externa do catalisador (cm’).
sg - 4rea externa especifica do catalisador (cm®/g).

Sc - numero de Schmidt.

T - temperatura absoluta (K).
TE - temperatura de entrada do gas (°C).
u - velocidade do gas (cm/s).
Ve - volume da particula do catalisador (cm’).
X - conversdo (%o).
z - comprimento (cm).
W - massa de catalisador (g).
Letras gregas
vd - constante adimensional da equagdo 2.12-2.
B - termicidade de Prater.
Y - nimero de Arrhenius.
£ - porosidade do leito de catalisador.
£, - constante da equacio 2.12-9.
- fator de efetividade interno isotérmico do catalisador.
' - fator de efetividade interno nfo isotérmico do catalisador.
o - fator de efetividade externo isotérmico.

ne - fator de efetividade externo n#o isotérmico.

Ne - fator de efetividade global da reacéo.

Ae - condutividade térmica efetiva do gés (cal/em s °C).
p - viscosidade do gis (g/cm s).

v - viscosidade cinematica do gas (cm?/s).

v - coeficiente estequeométrico.

p - massa especifica do gas (g/cm’).
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ps - densidade do leito de catalisador (g/cm®).

Pp - massa especifica da particula de catalisador (g/cm’).
G - didmetro eficaz de colisio (3).

T - constante adimensional da equacio 2.12-9.

¢ - mo6dulo de Thiele.

Qy - integral de coliséo,

Subscritos

A - espécie quimica genérica.

AR -ar

B - espécie quimica genérica.

cal - valor calculado da variavel.
exp - valor experimental da variavel.
F - fluido.

g - gas.

i - componente genérico.

mis - mistura.

O - seio da fase fluida.

S - superficie do catalisador.

T - total.

voc - composto volatil orgnico.
Superscritos

o - condigdo de entrada do reator.
Siglas

EPA - Environmental Protection Agency.
LEL - limite inferior de explosividade.
PCl - poder calorifico inferior (kcal/kg).
VOC - composto volatil orgénico.

UEL - limite superior de explosividade.
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Capitulo 1

Introdugao

Durante muitos anos a preocupagiio contra a poluigiio se voltava quase que
exclusivamente para a defesa dos empregados em indistrias onde era elevado o risco de danos
a saude, em face dos contaminantes e poluentes nelas utilizados e produzidos.

Nos ultimos anos, a opinido publica, alertada por defensores da preservacio ecologica,
tomou conhecimento e se posicionou em defesa do meio ambiente contra varias formas de
devastag@o e poluigdo, entre as quais as que decorrem do langamento, na atmosfera, de gases,
fumagcas, vapores, particulados e fumos provenientes das mais variadas inddstrias.

Entidades nacionais e de 4mbito internacional, governos, partidos politicos € meios de
comunicagio se mobilizam para impedir que os efeitos da poluicdo atinjam as temiveis
proporg¢des de calamidade em escala mundial, afetando a saude, a temperatura, os climas, os
niveis dos mares, a camada protetora de 0z6nio e ocasionando a precipitagdo de chuvas 4cidas.

A solugfo dessas questdes em admbito do planeta € o grande desafio que os paises de
todo o mundo deverfio enfrentar, para preservar as condigdes de sobrevivéncia das geragdes
futuras.

A solugdo global é complexa e dispendiosa, mas ndo € concebivel que se aguardem
anos até que a ciéncia chegue a precisar melhor as causas da perturbagio ecologica. Enquanto
se realizam as pesquisas, é imprescindivel combater causas perfeitamente conhecidas como
poluidoras, conscientizando as indstrias a se equiparem com 0s recursos que impegam males
que possam ser causados aos seus operdrios e, pela poluigdo da atmosfera circundante, as
popula¢des mais ou menos afastadas.

Os paises mais industrializados sﬁo certamente os mais poluidores, mas atualmente
investem mais macicamente em controle da poluigio e eliminagiio de residuos poluidores
oriundds de combust@o € de processos industriais (Macintyre, 1990).

O propoésito deste trabalho é contribuir para a redu¢fio de contaminantes gasosos,
através do estudo da incineragdo catalitica de compostos volateis orgnicos.

O objetivo do estudo ¢ avaliar a influéncia das principais varidveis operacionais sobre a
conversio do etanol, acetona, acetato de etila, n-hexano e da mistura de acetona, acetato de
etila e n-hexano, diluidos em ar, e comparar os valores experimentais de conversdo e

temperatura com os valores calculados pelo modelo adiabatico do reator.



O trabalho ¢ desenvolvido em trés etapas, a primeira etapa consiste na coleta dos
pontos experimentais da incineragfo catalitica de diferentes tipos de compostos volateis
orgénicos, a segunda etapa refere-se ao tratamento e analise qualitativa dos resultados e, a
terceira etapa consiste na analise quantitativa dos resultados.

Os pontos experimentais da conversio dos compostos estudados em fungio da
temperatura de entrada do gas, para diferentes concentracOes em ar e vazdes de gas, sio
coletados em uma instala¢io experimental em escala piloto contendo um reator de leito fixo de
catalisador e demais sistemas auxiliares.

Uma base energética comum a todos os compostos estudados ¢ estabelecida com o
propésito de eliminar a influéncia da variagiio de entalpia da reagfio sobre os resultados,
permitindo a sua compara¢io. O modelo matemdtico do reator ¢ obtido com os balangos de
massa € energia do sistema e, a taxa global da reagiio ¢ adotada como sendo a taxa de
transferéncia de massa dos compostos. )

A revisdio dos trabalhos encontrados na literatura, sobre a incineragfo catalitica de
compostos volateis orginicos, € apresentada do segundo capitulo englobando, a comparagio
das técnicas utilizadas para a reducfio destes contaminantes, 0s atuais processos de incineragio
catalitica existentes, a descrigBo dos fenOmenos de transporte associados ao processo da
incineragdo catalitica e a modelagem do reator catalitico .

O capitulo trés apresenta a descricio da instalagio experimental em escala piloto, os
reagentes ¢ os critérios utilizados na sua escolha, o catalisador e suas caracteristicas, a
defini¢do da base energética ¢ as faixas das variaveis operacionais estudadas.

No capitulo quatro sdo apresentados os pontos experimentais coletados e respectivas
curvas de conversio dos compostos estudados, a analise qualitativa e quantitativa dos
resultados. A eficiéncia do trocador de calor na recuperagdo de uma parcela da energia
introduzida no sistema também € apresentada. ‘

Finalmente, no capitulo cinco sfio apresentadas as conclusbes que mostram a

viabilidade técnica da incineragfio catalitica para a redugio de compostos volateis orgénicos.



Capitulo 2

Revisao do Estado da Arte

2.1 - Intreducio.

Este capitulo apresenta inicialmente uma descricio sobre o problema da poluigio
atmosférica, os principais contaminantes atmosféricos, os efeitos desses contaminantes sobre
0s corpos receptores e os padrdes de qualidade do ar atmosférico.

A seguir, apresenta-se a defini¢io dos contaminantes atmosféricos conhecidos como
compostos volateis organicos, as suas fontes emissoras, as tecnologias disponiveis para sua
reducio e a comparagio técnica e econdmica destas tecnologia.

Finalmente, apresenta-se uma descrigdo sobre o processo de incineragdio catalitica
aplicada na redugdo dos compostos voliteis orgdnicos, os estudos relevantes sobre a
incineragdo catalitica destes contaminantes, os fendmenos de transporte associados a taxa de

reagdo e a modelagem dos reatores quimicos heterogéneos.

2.2 - A Poluicio Atmosférica.

A contaminagio atmosférica pode ser definida como qualquer condi¢do atmosférica na
qual certas substncias alcangam concentrages elevadas acima de seu nivel normal, podendo
produzir efeitos mensuréveis sobre os seres vivos e os materiais.

As substincias podem ser qualquer elemento ou composto quimico natural ou artificial
capaz de permanecer ou ser arrastado pelo ar atmosférico. Esses poluentes podem existir na
atmosfera na forma de gases, gotas ou particulas solidas.

O problema da contaminagio atmosférica pode ser representado de forma simples
como um sistema integrado de trés componentes basicos, as fontes emissoras dos poluentes, a
atmosfera e o0s corpos receptores.

As fontes emissoras langam os contaminantes primérios na atmosfera onde .em
combinagdo com Os seus consfituintes, transformam-se quimicamente em contaminantes
secundérios, os quais s3o langados sobre os corpos receptores.

O objetivo principal de um estudo sobre esse sistema consiste em encontrar uma

solugio técnica e econdbmica adequada para se reduzir a contaminagdo atmosférica.



Na realidade € praticamente impossivel eliminar por completo todas as emissdes
artificiais de gases e particulas da atmosfera.

O mais razoavel é reduzir as emissBes desses contaminantes a niveis de concentragiio
em que os graves efeitos desfavoraveis, associados com a presenga desses poluentes no ar,
sejam eliminados.

A redugdo da poluigio atmosférica nos grandes centros urbanos do mundo exigira
grandes investimentos econdmicos, assim como, mudangas no modo de vida e nos habitos do
uso da energia e dos produtos quimicos.

A necessidade de significativos gastos de recursos monetérios certamente devera

envolver agdes politicas e sociais para se alcancar os objetivos desejados.

2.3 - Os Contaminantes Atmosféricos.

-

A grande variedade de substincias capazes de permanecer no ar resulta numa
dificuldade em se estabelecer uma classificagdo ordenada das mesmas.

Basicamente, podemos dividir os contaminantes atmosféricos em dois grupos: Os
contaminantes primarios, aqueles procedentes das fontes emissoras e, os contaminantes
secundarios, aqueles originados por transformacio quimica entre os contaminantes primarios e
os constituintes normais da atmosfera.

A analise das emissGes procedentes das varias fontes nos fornece mformagdes sobre o
tipo e a quantidade dos contaminantes primarios em termos de espécies quimicas e estado
fisico em que se encontram. A identificagio dos contaminantes secundarios € obtida através
das medidas realizadas na atmosfera.

A composi¢8o do ar atmosférico seco ao nivel do mar € apresentada na Tabela 2.1. A
concentragio dos constituintes estd expressa na unidade de partes por milho em volume
(ppmv), visto que a concentracio dos contaminantes atmosféricos € pequena para ser expressa
em outras unidades.

Nota-se que o ar atmosférico ¢ constituido por uma mistura de gases e contém
pequenas ciﬁantidades dos gases considerados tOxicos quando os seus niveis de concentragio
excedem os normais,

A Tabela 2.2 apresenta a classificagio dos contaminantes atmosféricos gasosos em

duas categorias (Davis ¢ Cornwell, 1991). O contaminante primario ¢ o contaminante



secundario correspondente formado pela reagio do contaminante primaric com os
constituintes do ar atmosférico.

As reag0es que transformam os contaminantes primarios em secundarios sao as reagdes
térmicas e fotoquimicas que ocorrem na fase gasosa e, as idnicas de fase liquida que ocorrem
nas gotas suspensas na atmosfera (Seinfeld, 1975).

As reacOes térmicas ocorrem através das colisdes moleculares em niveis de energia
adequados, as reagOes fotoquimicas envolvem a dissociagdo ou excitagio das moléculas

através da absorgdo de radiagdo e as reages na fase liquida sfio geralmente de natureza idnica.

Tabela z 1 Composxgao do ar atmosfenco seco ao nivel do mar (Seinfeld, 1975).

Constxtumte Gasoso Concentrac;aa (ppmv)
Nltrogemo | 780840
Oxigénio 209460
Argdnio 9340
Dioxido de Carbono 315
Nebnio 18
Hélio 52
Metano 1,0-1,5
Cnptonio 1,1
Oxido Nitroso 0,5
Xendnio 0,08
Hidrogénio 0,5

Tabeia 2.2 - Classificacio dos contaminantes atmosfencos gasosos

- Tipode Contammante : Contammante anario Con_tm_mnante Secundano ' .
.Compestcs de Enxofre . SOZ s st 1 SO, , H2304 =
Compostos de Nitrogénio NO , NH; NOx
Compostos de Carbono Compostos C; - C; Aldeidos, Cetonas, Esteres
Oxidos de Carbono CO, CO, nenhum
Compostos Halogenados HF , HCi nenhum




As principais fontes emissoras dos contaminantes primérios s@o os processos de
incineragio de combustiveis fosseis contendo elevados teores de enxofre, de combustiveis
refinados do petroleo e, os processos de combustio conduzidos a altas temperaturas na
presenga de oxigénio e nitrogénio. Os compostos halogenados se originam nos processos
industriais que utilizam ou fabricam esses compostos (Davis e Comwell, 1991).

A qualquer instante, no ar atmosférico dos centros urbanos ou industriais, existe certa
quantidade de contaminantes primarios e secundarios.

As cidades situadas em zonas de clima frio onde a produgio de energia elétrica ¢ a
calefagio sdo intensas, constituem importantes fontes de emissdo de contaminantes. Nas
regiGes de elevadas temperaturas, baixos niveis de umidade e alta incidéncia solar os
contaminantes primarios sfo transformados por oxidagio em uma névoa conhecida como
“smog” fotoquimico.

A Tabela 2.3 apresenta os niveis de concentragio dos contaminantes gasosos

encontrados no ar limpo e contaminado, conforme mostrado por Seinfeld (Seinfeld ,1975).

Tabela 2.3 - Niveis de concentragio dos poluentes gasosos no ar atmosférico impo
e contaminado.

- Contaminante  { - Arlimpo  Ar contaminado
CO, 310 - 330 ppmv 350 - 700 ppmv

CO < 1 ppmv 5-20 ppmv

NOx 0,001 - 0,01 ppmv 0,01 - 0,5 ppmv
Hidrocarbonetos 1 ppmv 5 - 20 ppmv
Particulas 10 - 20 ug / Nm® 70 - 700 pg / Nm’

2.4 - Os Efeitos da Contaminacio do Ar Atmosférico.

A partir de evidéncias reais sabe-se que a contaminagio do ar afeta a saidde do homem,
destroi a vegetacdo, deteriora os materiais, afeta o clima, reduz a visibilidade e a radiagdo
solar, prejudica os processos de produgdo aumentando os riscos e prejudicando a qualidade da

vida, sem a qual ¢ impossivel se atingir a qualidade total



Os efeitos mais visiveis da contaminagdo do ar sobre as propriedades atmosféricas sdo
a reducgio da visibilidade, a formagio e precipitagio de neblina, a redugio da radiagio solar,
alterag@o das temperaturas locais ¢ distribui¢io dos ventos.

Os poluentes atmosféricos podem afetar os materiais deteriorando sua composigio
quimica. As elevadas concentragbes de fumos contendo substdncias acidas ou alcalinas
corroem OS materiais, as pinturas, os contatos elétricos e os tecidos ocasionando elevados
gastos de manutengio .

Os contaminantes atmosféricos conhecidos como fitotoxicos como por exemplo, os
derivados do enxofre e o peroxido de acetila provenientes da oxidagio da névoa fotoquimica e
do etileno, penetram nas plantas durante o seu processo natural de respiragio. Uma vez
incorporados, estes compostos destroem parte da clorofila prejudicando a fotossintese o que
pode conduzir o vegetal ao enfraquecimento ou até a morte.

O didxido de enxofre € altamente soluvel ¢ como conseqiiéncia ¢ absorvido nos
condutos respiratorios umidos. A exposicdo 4 niveis de concentragdo superior 2 1 ppmv
produz constrigdes das vias respiratonias reduzindo a capacidade pulmonar.

O mondxido de carbono, gas incolor e inodoro, se incorpora a hemoglobina reduzindo
o nivel de oxigenagdo do sangue. A exposigio a niveis de concentragdo superior a 5000 ppmv
do referido gés, provoca a morte em poucos minutos.

A permanéncia de seres vivos em ambientes contendo diéxido de nitrogénio a niveis de
concentragdo acima de 5 ppmv por um tempo superior a 15 minutos resulta irritagdes cronicas
da traquéia (Seinfeld, 1975).

Os hidrocarbonetos participantes na formagdo dos oxidantes fotoquimicos tais como,
os nitratos do perdxido de acetila e do peroxido de benzila, aldeidos, ozfnio e Oxidos de
nitrogénio, sfio reconhecidos pela Environmental Protection Agency (EPA), como promotores
de tumores malignos. Nessa categoria podem ser incluidos os hidrocarbonetos, os

polinucleares, os pesticidas, as bifenilas policloradas e as dioxinas (Davis e Cornwell, 1991),

2.5 - Os Padroes de Qualidade do Ar Atmosférico.
Nos Estados Unidos da América do Norte a legislagio fundamental sobre a poluigio
atmosférica estd baseada no documento denominado “Clean Air Act” de 1963 e suas emendas

de 1970 que estabelecem os padrdes primérios e secundarios da qualidade do ar atmosférico.



Os padrdes primérios sd0 aqueles necessérios para proteger a saiide piblica com uma
margem de seguranga adequada. Os padrles secundarios estabelecem os niveis de
concentragdo necessarios para proteger o bem estar piblico contra qualquer efeito perigoso,
conhecido ou previsto, associado a presenga dos contaminantes no ambiente. A Tabela 2 4
apresenta um resumo dos padrdes estabelecidos pelo documento citado. O tempo médio
apresentado na Tabela 2.4 representa um critério adotado, o qual implica na possibilidade de
ocorréncia de niveis de concentragio superiores aos padrdes para tempos de exposi¢hes

menores que 0 tempo médio.

Tabeia 2 4 - Padroes pnmanos e secundanos da quaiidade do ar atmosfenco (Semfeld 1975)

Co R — — ppmv e A 35ppmv
8 horas 9 ppmv 9 ppmv
NO; 1 hora 0,25 ppmv 0,25 ppmv
média anual 0,05 ppmv 0,05 ppmv
SO, 1 hora 0,5 ppmv -—-
3 horas -—- 0,5 ppmv
24 horas 0,14 ppmv —-
média anual 0,03 ppmv -
Oxidantes Fotoguimicos 1 hora 0,12 ppmv 0,08 ppmv
Hidrocarbonetos 3 horas 0,24 ppmv 0,24 ppmv
Particulados 24 horas 260 pg/m’ 150 pg/m
média anual 75 pg / m’ 60 ug /m

Naturalmente, nfo € o escopo deste trabalho uma analise completa das formas de
redugdo de todos os contaminantes atmosféricos apresentados. A partir deste ponto do
trabalho nos concentraremos mais especificamente no estudo da redugdo dos contaminantes

atmosféricos conhecidos como compostos volateis organicos.



2.6 - Os Compostos Volateis Organicos.

A partir de 1986 a Environmental Protection Agency estabeleceu diversas classes de
compostos que devem ser monitorados com o objetivo de quantificar ¢ controlar as suas
emissOes na agua e na atmosfera.

As classes estabelecidas agrupam os compostos em fungfo da classe quimica, forma de
tratamento ou origem dos contaminantes.

As classes estabelecidas pela EPA sfio: os compostos volateis organicos (VOCs), os
compostos orginicos sintéticos (SOCs), compostos quimicos inorgénicos (I0Cs), os
subprodutos de desinfecgdo (DBPs), produtos de tratamento de agua (SWTR), chumbo e
cobre, produtos radioativos e coliformes,

A classe dos compostos volateis orgénicos ¢ formada por conjunto de substincias que
engloba os hidrocarbonetos simples, os aromaticos, os hidrocarbonetos contendo halogénio, as
cetonas, os €steres, os alcoois, os aldeidos, os acidos orgénicos e diversos solventes orgénicos
industriais.

Os compostos voladteis orgdnicos sdo aqueles cujos vapores podem reagir
fotogquimicamente com os constituintes da atmosfera, para formar os oxidantes fotoquimicos
responsaveis pela formagdo da névoa fotoquimica, conhecida popularmente como “smog”.

O principal oxidante fotoguimico é 0 ozdnio considerado pela EPA como prejudicial a
saiade humana quando encontrado na atmosfera em concentragio superiores a 0,1 ppmv
conforme estabelecida pelos padrdes de qualidade. A formag8o natural do ozdnio € usualmente
atribuida a um ciclo fotoquimico do qual participam o didoxido de nitrogénio e o oxigénio
(Davis e Cornwell, 1991).

Os hidrocarbonetos presentes em excesso na atmosfera modificam esse ciclo reagindo
com 0 oxigénio atdmico para formar radiais livres que reagem com o didxido de nitrogénio
formando mais ozdnio e didxido de nitrogénio,

Nos ambientes domésticos e industriais esses compostos provocam intoxicagdes, maus
odores, irritagGes cutineas e oculares além de propiciarem riscos de incéndios e explosdes.

Os vapores destes compostos voldteis organicos geralmente encontram-se¢ em mistura
com o ar atmosférico. As misturas sfio altamente inflaméveis dependendo da concentragio do

VOC na mistura, temperatura ¢ pressdo em que se encontra o sistema.
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Os limites de explosividade inferior (LEL) e superior (UEL) caracteristicos de cada
composto organico, estabelecem a faixa de concentragio do VOC na mistura com o ar
atmosférico, na qual ocorre a explosdo na presenca de fonte de ignigo.

Os valores dos limites de explosividade sdo geralmente expressos em percentagem
volumeétrica. Para se evitar as explosGes e os incéndios durante a manipulagio das misturas de
ar - VOC, a concentragio do VOC deve estar na faixa de 25-50% do LEL.

Para as misturas de VOCs em ar atmosférico, o limite inferior de explosividade da
mistura (LELnix ) deve situar-se na faixa de 25-50% LEL e, pode ser calculado através da
relacdo abaixo (Strehlow, 1985),

(2.6-1)

onde n é o numero de componentes volateis orgnicos presentes na mistura, X; Tepresenta a
fragdo molar do componente volatil i na mistura e LEIL; representa o limite inferior de
explostvidade do componente volatil j da mistura.

A quantidade de VOC presente na mistura ¢ um pardmetro que pode ser utilizado para
a escolha da técnica mais adequada de redug@io do contaminante e pode também ser empregada
para se avaliar a2 maxima energia possivel liberada, durante o processo de incineragdo.

A Tabela 2.5 mostra algumas propriedades fisico-quimicas dos compostos volateis
orgénicos de maior interesse nesse trabalho.
‘ O limite de tolerdncia {LT) representa ¢ nivel maximo de concentragdo de VOC a qual
as pessoas podem estar expostas dia apos dia, a determinadas substincias. O poder calorifico
inferior (PCI) representa a energia liberada durante a combustdo completa do composto
considerando-se que téda a z’igua formada esteja no estado vapor.

A legislagio NR -15 (Normas Regulamentadoras de Seguranga e Medicina do

Trabalho) estabelece que os limites de tolerfincia sfio os valores medios ponderados de
concentragdo no ambiente para uma jornada de trabalho de 7 a 8 horas por dia e de até 48

horas por semana (Verneret, 1984).
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Tabeia 2 5 Prqpnedade ﬁ31co~qu1micas dos VOCs (Verneret, 1983).

"~ Composto | Mol (kgfmo) | LT (pprv) | LEL %4(v) | UEL9GG) | PCT Gealig)
pHexano """”86,”1%}'” T 5o 1,25 7,50 1547
Tolueno 92,140 100 120 7,10 9700
Etanol 46,069 1000 277 19,0 6400
Acetona 58,080 780 2,16 12,8 6700
Acetato de Etila | 88,106 310 2,00 11,40 5720
Benzeno 78,113 10 1,30 710 9630

2.7 - As Fontes Emissoras de Composfos Volateis Orgénicos.

Uma série de processos industriais sfo fontes emissoras de compostos volateis
orglnicos. As inddstrias quimicas, petroquimicas, papel e celulose, alimentos, tintas e vernizes
sdo os locais poluidores em potencial, uma vez, que fabricam ou utilizam em seus processos
esses compostos voléteis orglnicos em grandes quantidades.

As principais inddstrias poluidoras e a média anual das quantidades de VOCs langados
na atmosfera, durante o ano de 1979 nos EU.A sdo apresentados no trabalho de Morgenstern

(Morgenstern, 1980) . A Tabela 2.6 apresenta parte dos dados compilados pelo autor.

Tabela 2 6 - Emissdes medlas de VOCs nos EU A no ano de ‘i979

i 5-__'i_n_c1ﬁst'r;i_a_ h S messao Mecha (tone}adas ;’ ano)
Prodﬁfos Téxteis S 98.0
Recobrimentos 148,0
Moveis e Compensados 50,70
Papel e Celulose 44,80
Farmacéutica 59,40
Tintas 62,20
Metais 42.80
Eletrdnica 26,10
Impresséo off - set 22,0
Plasticos 62,70
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O grupo de catilise para o meio ambiente da Engelhard Company publicou um trabalho
(Durilla, 1988) onde constam os principais compostos volateis orginicos empregados nas

industrias americanas. A Tabela 2.7 mostra os dados reportados pelos autores.

Tabela 2, 7 Os compostos volatezs orgamcos tzplcos ut;i;zados na mdustna

.Automov.els R Cetonas Xxiencs Esteres —
Recobnmentos Aromaticos, Eteres
Eletronica Butilacetatos

Fios Elétricos Etilenoglicol

Sintese de Alcoois C;,C,, Cs
Petroquimica Gasolina , Nafta
Impressio off - set Celosolve, Acetatos

Latas Cetonas, Alcoois, Hexanol

2.8 - As Tecnologias Disponiveis para a Reducio dos VOCs.

Os processos empregados para a redugdio dos compostos volateis orginicos sdo
classificados de acordo com o principio fisico-quimico utilizado para reté-los. As técnicas mais
utilizadas s#o a absorg#o, a adsorgfio, a condensagio e as incineragdes térmica e catalitica.

A condensagdo, absorgdo e adsorgdio permitem a recuperagdo do composto para a
reutilizago no processo principal, enquanto a incineragio térmica ¢ a catalitica transformam os
reagentes em dioxido de carbono e 4gua principalmente (Jennings, 1984 ; Katari ¢ Vatavuk,
1987).

A adsorgdo em carvio ativo é uma tecnologia bastante conhecida e largamente usada
na industria. O processo da adsorgiio remove o composto volatil organico da corrente de gas
residual através da adsorgdo sobre a superficie de carvio ativo. O composto volatil orgénico é -
posteriormente dessorvido da superficie do carbono e recuperado.

Os adsorvedores empregados sdo os de leito fixo ou leito fluidizado. O processo da
adsor¢lio é empregado nos processos onde a concentragio do VOC € superior a 25% do LEL

¢ o produto recuperado tem alto valor comercial agregado.
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A condensacio é uma opera¢fio fisica que separa um ou mais compostos volateis
orginicos de uma mistura através da condensagdo dos componentes da mistura da fase vapor
para a fase liquida.

O processo da condensagio dos vapores € realizado por abaixamento de temperatura
até que a pressdo de vapor dos componentes recuperaveis seja igual as suas respectivas
pressdes parciais, entdo com o continuo abaixamento da temperatura da mistura, os
componentes se condensam,

Na absorgdo um ou mais componentes de uma mistura gasosa sdo separados através do
intimo contato com um liquido absorvente. Existem basicamente dois tipos de absorvedores
utilizados na recuperagio de VOCs, o absorvedor de coluna recheada e o absorvedor de
coluna com pratos,

Os absorvedores geralmente operam em contracorrente, o gas residual contendo o
VOC ¢ introduzido na base da coluna e escoa através dos intersticios do empacotamento
enquanto o liquido ¢ introduzido no topo da coluna através de um distribuidor e escoa sobre 0
recheio absorvendo o VOC contido no gés.

A técnica da absorgdo ¢ conveniente quando o liquido absorvente pode ser reutilizado
no processo sem a necessidade de remogiio das pequenas quantidades de VOCs contidas no
efluente (Jennings, 1984).

Os trés tipos de incineragdo aplicados no tratamento de gases contendo compostos
volateis orgénicos sd0 a incineragfo com chama direta, a incineragio térmica € a incineragio
catalitica (Katari e Vatavuk, 1987, Vaart ¢ Vatavuk, 1991).

Os parametros que determinam a boa performance de um sistema de incineragfo sio o
tempo de residéncia do gés no sistema, a temperatura na qual € conduzida a incineragio e a
turbuléncia obtida no interior do equipamento. Este conjunto de parimetros € conhecido na
literatura como os trés T°s da combustio (Strehlow, 1985, Katari e Vatavuk, 1987).

A incineragdo com chama direta é um dos métodos aplicados no tratamento das
misturas ar - VOC contendo alta concentragdo de VOC em pequenos volumes de gas. O gas
residual pode ser utilizado diretamente como combustivel se a quantidade de VOC presente na
mistura for capaz de fornecer acima de 800 kcal/Nm® quando ocorre a combustio completa do
VOC (Katart e Vatavuk, 1987).
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O processo da incineragio direta seja ele conduzido no magarico ou em tocha, ocorre
na faixa de temperatura de 1100°-1650°C, o que possibilita a formagdo dos oxidos de
nitrogénio.

A incinerag@o térmica é uma técnica simples e direta de se destruir compostos volateis
orginicos em misturas com o ar e pode ser aplicada a uma grande variedade de contaminantes
industriais, produzindo um efluente limpo.

O conteddo de VOC na mistura deve situar-se fora dos limites de explosividade,
preferencialmente na faixa de 50-25% do LEL e, a quantidade de oxigénio deve ser suficiente
para queimar o combustivel auxiliar e o contaminante.

A incineragio dos gases residuais contendo compostos clorados forma acido cloridrico,
compostos organicos clorados como as bifenilas, os furanos e as dioxinas. Estes compostos
formados sdo dificeis de incinerar, neste caso, a temperatura no incinerador deve ser mantida
acima dos 1200 °C, o tempo de residéncia do gas no equipamento deve ser de no minimo 2
segundos e, a quantidade de oxigénio deve ser de aproximadamente 3% (v/v) acima da
estequiomeétrica. Essas condigBes utilizadas garantem a redugdo dos contaminantes, porém, o
gas de saida deve ser lavado e neutralizado (Katari e Vatavuk, 1987).

Para as misturas de ar - VOC n#o cloradas, o processo de incinerago ¢ conduzido na
faixa de temperatura de 650°-850°C e com tempo de residéncia na faixa de 0,5 - 1 segundo.
Os gases quentes de saida podem ser utilizados para gerar vapor de baixa pressdo ou pré-
aquecer os gases de entrada com auxilio de um trocador de calor do tipo regenerativo ou
recuperativo (Katari e Vatavuk, 1987, Ross, 1972),

O processo da incineragdo catalitica transforma a matéria organica em diéxido de
carbono e agua em condi¢des mais suaves de temperatura, na faixa de 200°-450°C, que as
empregadas na incineragéo térmica.

Essa caracteristica de processo torna a incineragdo catalitica economicamente atraente ‘
porque emprega uma menor quantidade de combustivel auxiliar € a0 mesmo tempo reduz a
formagiio dos oxidos de nitrogénio (Stein, 1960; Acres, 1971; Prasad, 1984, Spivey, 1987,
Kosuko, 1990 e Vaart e Vatavuk, 1991) . .

A incinerag@o catalitica pode ser aplicada a gases que n3o possuem po e contaminantes
tais como: fosforo, antimbnio e chumbo, que desativam o catalisador conforme citado por
Lester (Lester, 1988). As misturas devem conter concentragSes de VOC abaixo dos 25% do

LEL e quantidade suficiente de oxigénio para incinerar 0 VOC e o combustivel auxiliar.
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As instalagBes de incineragdo catalitica s3o basicamente constituidas de um reator
contendo o catalisador, um queimador ou aquecedor elétrico para o pré-aquecimento dos
gases de entrada a temperatura adequada de incineragio catalitica ¢ um trocador de calor
necessario para recuperar parte da energia contida nos gases de saida (Jennings, 1984) .

A Figura 2.1 mostra o esquema de uma instalagio tipica de incineragio catalitica com

recuperagdo de energia.

Saida do Gas
Descontaminado
»
Chaminé .
Combustivel N
. A — &
Auxiliar
L
l 7/
- —— / ey — 1,
l /] . \\
i \
Camara de Catalisador
Aquecimento do Trocador de
Gis T Calor
Entrada do Gas
Contaminado

Figura 2.1 - Esquema de uma instalagio de incinera¢io catalitica de compostos volateis
organicos com recuperagio de energia.

A instalagio de incineragdo catalitica mostrada na Figura 2.1 opera basicamente da
seguinte forma, o gis contaminado proveniente do processo principal € introduzido no
trocador de calor onde recebe um pré-aquecimento com os gases de saida do incinerador,
entdo o gas € conduzido para a cimara de aquecimento onde recebe a energia cedida pela
queima de um combustivel auxiliar, para atingir a temperatura necessdria a incineragdo

catalitica, uma vez aquecido, o gas € enviando ao leito de catalisador que promove a sua
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incineragdo, apods a reagdo, o gas descontaminado cede parte da sua energia ao gas de entrada
e, é lancado na atmosfera através de uma chaminé.

Os catalisadores empregados sio geralmente preparados com metais nobres do grupo
da platina e impregnados sobre suportes cermicos ou metalicos conforme divulgam os
trabalhos de Miller, Keith e Kenneth (Miller, 1967; Keith, 1990, Kenneth, 1990).

Esses catalisadores dispostos em leitos fixos ou estruturados na forma de colmeias,
apresentam limitagdes quanto a temperatura maxima de operagdo. A maioria dos catalisadores
opera na temperatura maxima de 650°C quando comega a volatilizagdo dos elementos ativos
do catalisador com grande perda de atividade e redugdo de sua vida util (Heck, 1988).

O catalisador € susceptivel de desativagiio irreversivel, portanto a economia de
combustivel auxiliar deve ser confrontada com o custo de reposig@o do catalisador (Kaskantzis
e Moura, 1992). A perda de atividade do catalisador pode ser compensada pelo aumento da
temperatura de operagfo do incinerador (Fogler, 1992).

As principais vantagens do processo da incineragio catalitica sio o baixo consumo de
energia auxiliar, as baixas emissdes de monodxido de carbono e oéxidos de nitrogénio, a
recuperagio de energia através de trocadores de calor e as instalagbes compactas que podem
ser dispostas nos tetos dos prédios industriais, liberando mais espago para as linhas de
produgio. As desvantagens sdo a necessidade de diluigdo das correntes contendo alta

concentracio de VOC, a reposigiio e a desativagio irreversivel do catalisador.

2.9 - A Comparacio Técnica e Econdmica das Tecnologias de Reducao de
VOCs,

As tecnologias comparadas neste trabalho s8o a adsorgdio em carvdo ativo, a
incinerag@io térmica e a catalitica, as demais tecnologias sdo excluidas devido ao poucouso e a
falta de dados necessarios para a realizagio do estudo em questéo.

A comparacio das tecnologias para a redugdio dos compostos volateis organicos €
apresentada através de critérios técnicos e econdmicos. )

Os critérios técnicos sdo a operagio e manutengdo do processo, o ambiental ¢ o
energético e, 0s critérios econdmicos s30 0 custo fixo de investimento e o custo anual de

operagdo das tecnologias.
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A Comparagdo Técnica.

As técnicas de redugio dos compostos volateis orginicos atingem alta eficiéncia de
redugio, acima de 95% de remogdo ou destruigio dos compostos volateis organicos.

As tecnologias em questio s#o projetadas para operar em condigdes de menor
eficiéncia de redugiio que a maxima possivel, devido aos seguintes fatores:

- A incineragio térmica requer excessivas quantidades de combustivel auxiliar.

- A incinerac@io catalitica requer muito catalisador e energia auxiliar,

- A adsorgao requer grandes leitos de carvio ativo.

O projeto e a operagio destas tecnologias com eficiéncia de reducio menor que a
maxima possivel, torna os processos mais econdmicos. Nos casos onde a méxima eficiéneia
possivel € necessaria, a incinerago térmica é a técnica preferida.

A variabilidade da eficiéncia de redugfio dos compostos volateis orgnicos ao longo do
tempo ¢ um critério utilizado para a comparagio das tecnologias. Para periodos de dois a cinco
anos de operaglio, os processos da adsor¢do e da incineragfo catalitica necessitam de maior
manuteng@o do que o processo da incineragéo térmica, devido a necessidade de regeneragfo e
substituigdo do adsorvente e catalisador (Jennings, 1984),

A contaminagdo do meio ambiente pelos contaminantes secundarios gerados durante o
emprego das tecnologias apresentadas ¢ um fator relevante na escolha da técnica mais
adequada. A adsor¢io gera contaminantes secundarios liquidos e solidos provenientes das
etapas de regeneragfo e substitui¢do do leito de adsorvente.

A incineragd@o térmica ndo produz efluentes liquidos secundarios, porém, a incineragio
de compostos halogenados produz gases acidos. As altas temperaturas em que o processo da
incineragdo térmica ¢ conduzido permitem a formago de 6xidos de nitrogénio presentes nos
gases de saida. A deficiéncia de oxigénio na incineragio térmica acarreta na combustio
incompleta dos residuos e o aumento das emissGes de mondxido de carbono.

A incineragdo catalitica ndo gera efluentes liquidos e solidos secundérios e, devido a
menor temperatura de operagdo, ndo ocorre a formagdo de 6xidos de nitrogénio. O catalisador
usado € reciclado devido ao fato do alto custo do metal nobre presente.

Com relagio a questdo energética, todas as tecnologias necessitam de combustivel
auxiliar ou energia elétrica, para processar os contaminantes.

O fato da adsorgiio recuperar o composto volétil orglnico para a reutilizagio no

processo principal confere a essa téenica uma compensagdo em relagdo a energia utilizada, ou
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seja, o valor agregado do produto recuperado é na maioria das vezes superior ao valor da
energia auxiliar empregada no processo.

Esta caracteristica torna a adsor¢lo bastante atraente quando a quantidade de
composto volatil orglnico recuperavel ¢ significativa e de alto valor comercial agregado.

O sistema de incineragBio térmica necessita grande quantidade de energia auxiliar e
requer intervalos de tempo longo para se atingir a temperatura de operagio. A incineragio
catalitica necessita de menor quantidade de energia auxiliar, em torno de 25% menor que a
necessaria na incineragfo térmica (Vaart e Vatavuk, 1991).

A recuperagio de uma parcela da energia introduzida no sistema € obtida com
trocadores de calor do tipo recuperativos ou regenerativos. A transferéncia de calor no
trocador do tipo recuperativo ocorre por condugdo e convecgio, de um fluido quente para um
fluido fito, geralmente separados por uma parede metéalica,

O trocador de calor regenerativo contém um recheio cerdmico ou metalico através do
qual passam alternadamente fluidos quentes e frios. Uma valvula automdtica regula o

escoamento periodico dos dois fluidos. Durante o escoamento do fluido quente, o calor ¢

(418

transferido do fluido para o recheio do trocador, depois o escoamento do fluido quente
interrompido e, principia o escoamento do fluido fric que recebe o calor transferido do
recheio, completando-se assim um ciclo de operagdo.

O trocador de calor recuperativo alcanga eficiéncia, definida como a quantidade de
energia contida nos gases de exaustio retornada ao sistema, de 30 a 60%, enquanto, o
trocador regenerativo atinge eficiéncia de recuperagio de energia de até 85 % (Ozisik, 1990).

Para se obter alta eficiéncia na recuperagdo de energia, a quantidade de VOC na

corrente principal deve ser superior a 5 % do LEL (Jennings, 1984).

A Comparagio Econdomica

O estudo econdmico das tecnologias de redugio de compostos volateis orgénicos €
feito através da comparagad do custo fixo de investimento e do custo de operagdo anual da
adsor¢io, incineragiio térmica e incineragdo catalitica.

Os fatores determinantes na selegio da téenica mais econdmica para a redugio de
compostos volateis orginicos sio a concentragio do VOC no gas, a vazfio e a temperatura do

gas contaminado.
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A maior parcela do custo operacional anual das tecnologias € o custo do combustivel
auxiliar utilizado, para o aquecimento do gis & temperatura necessaria para o tratamento dos
contaminantes.

Naturalmente, quanto maior é a temperatura do gis contaminado na entrada do
incinerador, menor € a quantidade de energia auxiliar necessaria para o aquecimento, o que
significa reduc¢Zo no custo operacional anual.

A concentragio do composto volatil orginico no gas influencia o custo operacional,
uma vez que, o aumento da concentragdo do VOC implica em menor quantidade de energia
auxiliar necessaria para o seu tratamento.

Nos processos em que a concentragio de VOC no gas é de até 15% do LFL, a
incineragdo catalitica € a opgdo mais econdmica devido ao fato da menor temperatura e
quantidade de combustivel auxiliar necessarios.

Para a concentragdo do VOC no gés, na faixa de 15-20% do LEL, o custo operacional
anual é semelhante para a incineragfo térmica e catalitica.

As técnicas mais econdmicas de tratamento de gases contendo compostos volateis
orgénicos com concentragio superior a 20% do LEL, s@o a adsor¢fio e a incinerag@o térmica.
Neste nivel de concentragdo se o valor comercial do composto volatil orgénico for alto, o
processo da adsorgio torna-se a tecnologia mais econdmica.

A variavel que mais influencia o custo fixo de investimento das tecnologias estudadas ¢
a vazdo do gas, devido ao aumento do tamanho do equipamento. Com o aumento da vazio,
concentragdo e temperatura do gas, a incineragdo térmica € mais econdmica devido a

necessidade de diluigiio da corrente, para o emprego da incineragio catalitica (Jennings, 1984).

2.10 - Os Atuais Processos de Incineraciao Catalitica de VOCs,

Nesta se¢do sdo apresentados os principais € atuals processos existentes para a
incineraglo catalitica de compostos volateis orglnicos. Estes processos sdo utilizados em
diversos setores industriais em varias regides do mundo. As informagbes apresentadas foram
obtidas através dos fabricantes dos equipamentos.

A empresa norte americana MET-PRO Corporation desenvolveu o processo
denominado Catalytic/Thermal Oxidation System. A redugfo dos compostos volateis

orginicos € obtida através do emprego de um catalisador cerdmico em forma de colmeia

contendo platina dispersa. O processo € conduzido na temperatura de 370°C, com tempo de
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residéncia do gas na faixa de 0,5-1 segundo e a recuperagdio de energia ¢ feita com um
trocador de calor do tipo recuperativo.

O processo americano denominado LT-DS (Low Temperature Destruction System)
desenvolvido pela Grace Company em conjuntc com a Kamet Company, reduz
hidrocarbonetos, éxidos de carbono e nitrogénio simultaneamente empregando um catalisador
metalico estruturado. O catalisador desenvolvido pela Kamet € constituido por um conjunto de
placas delgadas de ago inoxidavel, corrugadas e sobrepostas, sobre as quais € depositado um
material cerdmico que posteriormente recebe uma carga de metais preciosos. Esta estrutura
confere um contato muito bom do gas com o catalisador garantindo alta conversio e baixa
perda de carga no equipamento.

O processo alemdo denominado Katec também utiliza um catalisador metalico para a
reducdo de compostos volateis organicos. O catalisador € constituido por um conjunto de fitas
delgadas de ago inoxidivel contendo platina e promotores impregnados através da
eletrodeposi¢do. O processo € conduzido na faixa de temperatura de 400-450°C com tempo de
residéncia do gas na faixa de 0,05-0,5 segundos .

A Anguil Enviromental Systems desenvolveu um sistema para o tratamento de mais de
150 espécies de compostos volateis encontrados nos diversos processos industriais. O sistema
¢ formado por pré-aquecedor de gas, um conjunto de leitos fixos de catalisador e trocador de
calor do tipo recuperativo modular bastante versatil.

O processo americano inovador para purificacio de gases denominado Swingtherm
combina a incinerago catalitica de compostos volateis organicos com um trocador de calor do
tipo regenerativo. O calor liberado na reagdo ¢ transferido para os leitos fixos cerdmicos que
pré-aquecem os gases de entrada através da inversio ciclica das correntes de entrada ¢ saida
do gas. A empresa americana MODO-Chemetics Engineering detentora da tecnologia divulga
eficiéncia de redugio de 95% para a temperatura de operagdo na faixa de 300°-500°C. A
partida do sistema ¢é realizada através de aquecimento elétrico e, no regime estacionério se a
concentracBes do VOC for de 1-3 g/Nm’ de gis, o sistema torna-se autotérmico,

A CSM Systems Inc. desenvolveu o processo denominado Torvex Catalytic Oxidation
System para o tratamento gases contendo compostos volateis orginicos. O processo emprega
um catalisador fabricado pela Allied-Signal’s constituido de metais preciosos dispersos em
alumina cimentada sobre uma colmeia cerdmica. A incineragio catalitica dos compostos

volateis organicos ¢ realizada na faixa de temperatura de 320°-480°C obtendo-se conversdo na
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faixa de 95-99%. A recuperagio de calor € da ordem de 60 - 70% utilizando um trocador de

calor recuperativo modular denominado Kalex.

2.11 - Os Estudos Relevantes sobre a Incineraciio Catalitica de VOCs.

Nesta se¢do s@o apresentados os trabalhos mais relevantes e de maior interesse deste
estudo, sobre o processo da incineragdo catalitica de compostos volateis orgénicos,
encontrados na literatura.

O processo da incineragio catalitica foi aplicado para o tratamento de gases poluentes
a partir da década de sessenta e tem sido continuamente utilizado e aperfeigoado até o presente
momento.

O trabaltho pioneiro de Houdry (Houdry e Hayes, 1958) mostra a utilizagdo de um
catalisador impregnado com platina, na forma de ladrilho ¢ disposto nas bases das chaminés,
utilizado para a redugio de solventes organicos. O processo patenteado sob o nome de Oxycat
era conduzido na temperatura de 980°C e, o catalisador apresentava um tempo de vida 0til de
18 meses.

Durante a década de sessenta os estudos se concentraram na pesquisa e
desenvolvimento de novos catalisadores procurando-se reduzir a temperatura necessaria para a
incineragdo catalitica dos compostos volateis orgénicos.

O trabatho de Stein (Stein e Feenam, 1960) divulga a utilizag8o de 6xidos de cobalto,
cromo, niquel e ferro para o tratamento de gases residuais. O emprego destes catalisadores
reduziu a temperatura do processo para 600°C obtendo-se a conversio de 80% do VOC. O
trabalho cita que, além da temperatura existem outras variaveis como a vazdo e concentragio
que influenciam a conversio dos compostos volateis organicos.

Johnson (Johnson, et. al., 1961) empregou um catalisador denominado hopcalite,
constituido de uma mistura de 6xidos de manganés e cobre, para incinerar compostos volateis
organicos. O processo conduzido na temperatura de 450°C apresentava conversdo de até 90%.
O autor cita que as maiores conversdes eram obtidas com alta vazio de gas e baixa
concentragio de compostos volateis orgénicos na corrente de entrada.

O trabalho de Thornton (Thornton, 1963) menciona o emprego de fitas metalicas
platinizadas por eletrodeposicio e dispostas em malhas, para a redug@o de compostos volateis
organicos. O processo era conduzido na temperatura de 400°C. Estabeleceu-se neste trabalho

que o nivel de concentragdo do composto volatil orgénico no gas de entrada, deve estar
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sempre abaixo dos 25% do LEL, para se evitar o problema do acréscimo excessivo de
temperatura no leito de catalisador.

A excelente série de trabathos de Ken Nobe (Accomazzo e Nobe, 1965, Caretto e
Nobe, 1966; Thomas e Nobe, 1968) apresenta o estudo sobre a incineragdo catalitica de
hidrocarbonetos simples contendo de um a trés dtomos de carbono.

O estudo de Nobe envolve o preparo de um catalisador de cobre suportado em
alumina, a determinagiio dos pardmetros cinéticos da taxa da reagdo do tipo lei de poténcia e,
a inclusdo dos transportes de massa ¢ calor intra e interfases no modelo cinético.

O autor concluiu que a taxa de reagio ¢ de primeira ordem em relagdo ao
hidrocarboneto e que os efeitos de transporte intrafases sdo significativos somente acima de
350°C, no leito de catalisador. O trabatho divulga que as moléculas menores sdo as mais
dificeis de reagir obtendo-se conversdes de 80 % para temperaturas de 400°C de operaggo.

O primeiro estudo sobre a incineragdo catalitica de compostos volateis orginicos em
escala piloto foi realizado por Miller (Miller, 1967). O pesquisador estudou a influéncia da
forma do catalisador sobre a conversdo do n-heptano e concluiu que o catalisador de platina
em forma de colmeia apresentava a maior conversdo, em torno de 90%, para a temperatura de
operagéo de 450°C.

Durante a década de setenta os estudos sobre a redugfio de contaminantes gasosos
concentraram-se no desenvolvimento de catalisadores especificos para a redugdo de poluentes
gerados pelos automdveis e avides. Os resultados desses estudos foram estendidos para a
reducio do tolueno, aldeidos e alcoois responsdveis por maus odores nos ambientes de
trabatho.

O estudo de Acres {Acres, 1971) apresenta os resultados da incineragdo catalitica de
diversos compostos volateis sobre um catalisador na forma de colmeia metalica platinizada.
Apresenta-se no trabalho uma lista de compostos volateis 6rg§.nicos e respectivas temperaturas
minimas para a incineragdo catalitica. A faixa de temperatura de entrada do gas estabelecida ¢
de 250°-500°C para a conversio de 90% dos compostos estudados. .

Os &xidos de cébaho foram utilizados por Pope (Pope, et. al., 1976) com o objetivo de
reduzir as emissdes de aldeidos. O trabatho sugere a temperatura de entrada do gas na faixa de
200°-300°C para a conversdo de 98%, para os compostos estudados. Apresenta-se também

neste trabalho, o estudo sobre a desativag#o reversivel do catalisador por enxofre.
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O trabalho de Adel (Adel ¢ Marthur, 1978) mostra os testes conduzidos com
catalisadores a base de platina, paladio e 6xido de cobalto todos suportados sobre gama
alumina para redugfo de tolueno e butanal. Neste trabalho estudou-se também a influéncia do
catalisador e das varidveis operacionais sobre a conversdo. O trabalho cita que o melhor
catalisador para a combustio destes compostos era constituido de 0,5% de platina suportada
em alumina. Adel cita que a temperatura de entrada do gas e a velocidade espacial, definida
como a relagdo da vazio volumétrica do gas ¢ do volume de catalisador, s¥0 as varidveis
operacionais mais significativas sobre a conversio dos compostos estudados.

Os trabalhos desenvolvidos durante a década de 80 podem ser divididos em dois
grupos. O primeiro grupo desenvolveu os trabalhos de caracter mais tecnolégico e o segundo
grupo desenvolveu os modelos matematicos para as simulagbes por computador do
comportamento dos processos de incineragdo catalitica de contaminantes atmosféricos.

Os trabalhos de carater mais tecnologicos de Meinhold (Meinhold, 1980), Jennings
(Jennings, 1984} e Katari (Katari e Vatavuk, 1987) apresentam estudos comparativos técnicos
e econdmicos sobre a incineragdio térmica e catalitica. Nestes trabalhos sdo estabelecidas as
faixas operacionais dos pardmetros mais relevantes no projeto basico dos incineradores. A
necessidade de recuperagiio da energia auxiliar necessaria para a realizagfo dos processos
também foi investigada.

No primeiro grupo ainda podem ser incluidos, o trabalho de revisdo do estado da arte
de Spivey (Spivey, 1987) e o trabalho de Palazzolo (Palazzolo, et. al, 1985) que em
colaboragdo com a EPA, estuda a influéncia das variaveis operacionais sobre a conversio de
30 compostos de diferentes classes quimicas presentes nos processos industriais.

O segundo grupo envolvido no estudo e desenvolvimento dos modelos matematicos,
utilizou as técnicas numéricas da colocagio ortogonal e elementos finitos para resolver o
problema. Os trabalhos de Aris (Ads e Zygourakis, 1983), Flytzani (Flytzani, et. al, 1986) e
Trimm (Trimm, et. al., 1986) determinaram os perfis de concentragdo e temperatura, nos
catalisadores do tipo colmeia, durante o estado transiente e permanente de operagdo.

A partir da década de noventa procurou-se reduzir o problema da desativagio
reversivel e irreversivel dos catalisadores através de novas formulagdes. O objetivo € tornar o
processo mais competitivo economicamente, aumentando a vida Gtil do catalisador e
possibilitar o tratamento de gases residuais contendo compostos volateis organicos

halogenados.
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O trabalho de Keith (Keith, 1990) divulga os resultados iniciais sobre o emprego de
novos catalisadores para incineragio de compostos volateis orgénicos halogenados. O estudo
de Kenneth (Kenneth, 1990) apresenta uma técnica de regenerago de catalisadores metalicos
platinizados, através de lavagens ciclicas 4cidas e alcalinas. Os resultados mostram que ¢
possivel recuperar parte da atividade catalitica dos catalisadores envenenados.

O trabalho de Kaskantzis ¢ Moura (Kaskantzis e Moura, 1992) sugere uma sistematica
de categorizag@o do gas residual, para a selegio da técnica mais adequada entre a incineragio
térmica com chama direta, térmica ou catalitica, em funciio da concentragdo do VOC e 2
presenca de contaminantes para o catalisador.

A partir dos trabathos divulgados até o presente momento pode-se concluir que a
generalizag@o do processo da incineragio catalitica dos compostos volateis orgnicos, ainda
nio € possivel. Pouco se tem estudado sobre a incineragdo catalitica de misturas de compostos
volateis orgénicos, 0 que representa uma situagio real e complexa encontrada nos processos
industriais.

Sabe-se que as varidveis mais importantes do processo s&o a temperatura de entrada do
gas residual, a vazio da corrente de entrada e a concentragio dos volateis orgénicos na
mistura, para um dado catalisador. Para os novos problemas necessita-se de experiéncias de

laboratorio ou em planta piloto.

2.12 - Os Fendmenos de Transporte de Massa e Calor Associados ao
Processo da Incineracio Catalitica de VOCs,

A curva de conversio dos compostos volateis orginicos em fungéo da temperatura de
entrada do gas, mostrada na Figura 2.2, apresenta a forma sigmoide. Este comportamento
segundo Frank-Kamenetskii (Frank-Kamenetskii, 1969) caracteriza duas regides distintas de
operagio do catalisador.

A primeira regido, a baixas temperaturas de entrada do gas e baixas conversbes, regido
cinética de operagiio do catalisador e, a segunda regido a altas temperaturas e altas conversoes,
regifio de operagdo limitada pela transferéncia de massa dos reagentes da fase gasosa para a

superficie do catalisador.
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Figura 2.2 - Curva da conversdo do composto volatil orginico em fungdo da temperatura de

entrada do gas TE, caracterizando duas regides distintas de operagio do catalisador.

A observagio de Frank-Kamenetskii associada & forma da curva de conversio dos
compostos volateis orgénicos sugere que 0 processo da incineragiio catalitica dos VOCs ¢
realizada através de processos quimicos e fisicos associados.

A conversio dos compostos volateis orginicos em dioxido de carbono e agua
principalmente, ¢ realizada através de um processo de catélise heterogénea envolvendo um gas
e um sélido utilizado como catalisador.

Nas reages catalisadas por solidos, a presenga do catalisador nas proximidades das
moléculas do gas promove a reagdo. A utilizag@o de particulas porosas de catalisador faz com
que a reag@o ocorra na interface gés-solido, tanto na superficie externa como na superficie
interna dos poros do catalisador. Para esse sistema, a representagio mais razoavel da realidade
mostra a reagio ocorrendo, em maior ou menor proporgio, em toda a extensdo da particula do
catalisador.
| No desenvolvimento das expressdes das taxas das reagles cataliticas deve-se
considerar os varios fendmenos fisicos e quimicos que influenciam a taxa global da reag3o.

Os fenbmenos fisicos envolvidos nas reagdes cataliticas gas-solido sdo o transporte de

massa e calor que ocorrem entre a fase fluida e a superficie externa do catalisador, conhecido
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como transporte interfase e, os transportes de massa e calor que ocorrem no interior dos poros
a partir da superficie externa do catalisador, conhecido como transporte intrafase (Carberry,
1976).

Os fendmenos quimicos presentes nas reagdes cataliticas gas-sélido sdo a adsorcdo
quimica dos reagentes na superficie do catalisador, a reagdo na superficie ativa do catalisador e
a dessor¢30 dos produtos da superficie do catalisador (Carberry, 1976).

ReagOes rapidas acompanhadas de grande desprendimento ou absorgio de calor, o
fluxo de calor que entra ou sai da zona de reagiio pode nfo ser suficientemente rapido para
manter a particula isotérmica. Se isso acontecer, a particula se resfriara ou se aquecera
fortemente, afetando a taxa global da reag3o. Dessa forma, a resisténcia ao transporte de calor
através da camada gasosa de gas ou dentro da particula do catalisador pode influenciar a taxa
global da reagéo.

A seguir sio apresentadas as expressdes para as taxas dos processos fisicos e quimicos
associados as reagdes cataliticas gas-sélido e, os fatores de efetividade utilizados para indicar a
influéncias destes processos na reagdo quimica.

A taxa de transferéncia de massa dos reagentes da fase gasosa para a superficie externa
do catalisador ocorre através de um filme de fluido “estagnado” ao redor da particula de

catalisador e, segundo a teoria do filme pode ser expressa como (Fogler, 1992),

o= KC- 8g - (CA,O" CA,s) s (2.12-1)

onde T € 2 taxa de transferéncia de massa do reagente A por unidade de massa do catalisador,
kc é o coeficiente convectivo de transferéncia de massa por unidade de area do catalisador, sg
¢ a 4rea externa especifica do catalisador e Cp0 e Cas sfo as concentragOes do reagente A na
fase fluida e na superficie externa do catalisador, respectivamente.

A taxa de uma reagio catalitica gas-solido, ocorrendo sobre a superficie ativa do
catalisador, determinada em regime isotérmico e sem a presenga de efeitos difusionais a
transferéncia de massa, € conhecida como taxa intrinseca da reagdio (1) €, pode ser

representada de forma generalizada da seguinte maneira (Figueiredo, 1987),

= (2.12-2)
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onde k € a constante cinética da reagio que obedece a lei de Arrhenius, Ki & a constante de
equilibrio de adsor¢o do componente i, C; é a concentragdo do reagente i na superficie ativa
do catalisador e o € o niimero de sitios ativos envolvidos na etapa controladora da reagéo.

No entanto, para as reagdes irreversiveis com constantes de equilibrio de adsorgio
pequenas, € possivel usar correlagbes empiricas do tipo lei de poténcia e exprimir as taxas das

reagOes heterogéneas como,

=k-[IC.% , _ (2.12-3)

onde m; € a ordem da taxa da reag@o em relagdo ao reagentei.

Embora as formas empriricas das equagdes das taxas de reagio ndo representem de
forma completa os modelos cinéticos das reagdes heterogéneas, estas equagdes sdo uteis no
projeto de reatores e, portanto, serdo utilizadas nas consideragdes que se seguem.

A taxa global (rg) das reag8es cataliticas gas-solido € escrita em fungdo da taxa

intrinseca da reagfo e do fator de efetividade global 1, , conforme mostrado abaixo,
rg o rhﬁ . ns (2 12"4)

O fator de efetividade global da reagdo pode ser expresso em fungdo dos fatores de

efetividade externo m, e interno do catalisador i conforme mostrado abaixo (Carberry, 1976),

MNg="o" M (2.12-5)

A influéncia do transporte de massa do reagente da fase fluida para a superficie externa
do catalisador, ocorrendo em regime isotérmico, sobre a taxa global da reagio, € indicada pelo

fator de efetividade externo isotérmico 1 , escrito como (Fogler, 1992),

taxa global da reacdo
n = 7 < (2.12-6)

0 taxa da reagdo resultante se toda a superficie do

catalisador for exposta a condigdo de concentragdo

do reagente da superficie externa do catalisador
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Na regido onde a concentragdo do reagente € uma fun¢fio da distincia a superficie
externa do catalisador, chamada de filme “estagnado”, o perfil de concentragio do reagente no
filme € uma fungio do nimero adimensional de Damkdhler escrito como {(Carberry, 1979),

taxa mdxima da reagdo na superficie

pa= _ (2.12-7)

taxa mdxima de transporte de massa quando

a concentrag¢do do reagente da superficie

externa do catalisador tende a Zzero.

A expressio que relaciona o fator de efetividade externo isotérmico com o nimero de

Dambkohler, para uma reagio de ordem n tem a forma (Carberry, 1976),

I_ o
Da ﬁ-;i—;f—, (2.12-8)

Colocando-se em um grafico o fator de efetividade externo isotérmico em fungfio do

nimero de Damkohler, conforme mostrado na Figura 2.3, observamos que:
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Figura 2.3 - Fator de efetividade externo isotérmico my em fungdo do nimero de

Damkoier Da, para diferentes ordens de reagdo (Carberry, 1976).
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- A baixos valores de Da, que significam taxa de transporte do reagente muito maior
que a taxa maxima de reagdo, o fator de efetividade externo isotérmico tem valor
aproximadamente unitario

- O fator de efetividade aumenta com o nimero de Damkohler para reagdes de ordem
menor que zero, € permanece igual a um para reagGes de ordem zero.

— O fator de efetividade diminui com o mimero de Damkohler para as reagdes de

ordem maior que zero, sendo maior o decréscimo quanto maior for a ordem da

reacio.

A influéncia do transporte de massa sobre a taxa global da reagfio, quando existe
diferenca de temperatura entre a superficie do catalisador e a fase fluida, ¢ indicada pelo fator

de efetividade externo ndo isotérmico ne' , escrito como (Carberry, 1976),

C=(1-n-Da)" e re (——-———L————— T (2.12-9
M =-n xp[ (137 Da J 12-9)
corm,
Ea ke —AH-C
= 2.12-10 = e+ e 20 2.12-1
EO R'TF ( ) e I h TF > (}’2 l)

onde Ea € a energia de ativagfo aparente da reagio, R € a constante universal dos gases, hé o
coeficiente de transferéncia de calor entre a fase fluida e a superficie do catalisador, AH € a
variagdo de entalpia da reagéo e Tr é a temperatura da fase fluida.

A estimativa do coeficiente de transferéncia de calor h, em funcfo das propriedades do
fluido e geometria do catalisador € realizada através do fator de Colburn de transferéncia de
calor. A analogia de Chilton-Colburn que assume o fator de transferéncia de massa jd igual ao
fator de transferéncia de calor jh, terﬁ se correlacionado bem com os resultados experimentais
(Carberry, 1976).

A Figura 2.4 ilustra o comportamento do fator de efetividade ndo isotérmico no' em
fun¢do do produto 1’ - Da, de uma reag@o de primeira ordem para gy = 20 e diversos valores

de 1 (Carberry, 1976).
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Figura 2 4 - Fator de efetividade externo ndo isotérmico 1’ em fungdo do produto
Ne' -Da para reagdes de primeira ordem e diversos 1 (Carberry, 1976).

A Figura 2.4 mostra que o fator de efetividade externo nfio isotérmico depende muito
do valor de 1, podendo assumir valores acima de 1 para as reagfes exotérmicas e abaixo de 1
para as reagdes endotérmicas.

A influéneia do transporte de massa do reagente da superficie externa para o interior
dos poros do catalisador, em regime isotérmico, € indicada pelo fator de efetividade interno

isotérmico do catalisador n, escrito como (Fogler, 1992),

taxa gliobal da reagdo

n= (2.12-12)

taxa da rea¢do resultante se toda a superficie
Interna for exposta & condigdo de concentracdo

do reagente da superficie externa do catalisador

A variagio da concentragio do reagente da superficie externa ao longo dos poros do
catalisador ¢ uma fungio da concentragiio do reagente na entrada do poro e do parimetro
adimensional conhecido como médulo de Thiele (¢) (Fogler, 1992).

Considerando uma reagdo reversivel de ordem n, a expressdo geral para qualquer

geometria de particula do catalisador do médulo de Thiele é dada por (Carberry, 1976),
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(o3 o] ey
= Sx +

2.12-13
: 5 ) (2.12-13)

onde V, € o volume da particula de catalisador, S; € a 4rea externa da particula do catalisador,
pp € massa especifica do catalisador ¢ De ¢ a difusividade massica efetiva do gas na particula
do catalisador.

Existem graficos (Carberry, 1976; Fogler, 1992, Aris, 1975) que relacionam o fator de
efetividade interno isotérmico do catalisador com o médulo de Thiele, para diferentes ordens
de reacdo e diversas geometrias da particula do catalisador.

A Figura 2.5 representa 1 em fungdo do modulo de Thiele, para reagGes quimicas de
diversas ordens, sendo valida para qualquer tipo de geometria do catalisador .A Figura mostra
que para os baixos valores do mddulo de Thiele (¢ < 0,5), o fator de efetividade interno
isotérmico € aproximadamente igual a um.

Esta situagdo ocorre quando ndo ha resisténcias a difusdo no poro, ou seja, quando o
comprimento do poro € pequeno, a reagdo ¢ lenta ou a difusividade massica efetiva € alta,

Para valores do médulo de Thiele maiores que cinco as resisténcias a difusdo no poro
sdo grandes seja porque a reagio € rapida, o poro é muito longo, ou a difusividade massica

efetiva é baixa.
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Figura 2.5. - Fator de efetividade interno isotérmico em fungdo do médulo de
Thiele para varias formas de particula de catalisador {Aris, 1975).
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A influéncia do transporte de massa e calor na particula de catalisador sobre a taxa da

reacdio global, é indicada pelo fator de efetividade interno ndio isotérmico 1), escrito com
(Fogler, 1992),

. taxa global da reac¢do
M = g c . (2.12-14)

taxa da reagdo resultante se toda a superficie

interna for exposta as condicdes de concentracgdo

e temperatura da superficie externa do catalisador

Este fator de efetividade interno nHo isotérmico é expresso em fungio de trés
pardmetros adimensionais, o médulo de Thiele, o nimero de Arrhenius y e a termicidade de

Prater B, escritos como {Carberry, 1976),

Ea ~AH De-C
12-15 = =
R-T, (2.12-13) © b e - T ’

(2.12-16)

onde Ts € temperatura da superficie do catalisador e Ae ¢ a condutividade térmica efetiva do
gas.

A Figura 2.6 apresenta a curva, que representa o fator de efetividade interno nio
isotérmico em fungio de 3¢ para p = 0,4 e y = 30, para uma reagio quimica irreversivel de
primeira ordem, ocorrendo em uma particula esférica de catalisador (Finlayson, 1980).

Observa-se na Figura 2.6 que o valor do fator de efetividade interno nfio isotérmico
pode ser maior que um, no caso das reagOes exotérmicas (§>0) e para valores de 3¢ baixos.
Isto significa que o efeito positivo da limitag8o difusional interna & transferéncia de calor
prevalece sobre o efeito negativo da limitagdo difusional interna a transferéncia de massa,
causando o aumento da taxa global da reagéo.

Para valores elevados de P e na regifio de baixos valores de ¢, a. cada valor de o,
correspondem trés valores de n'. Este comportamento resulta da fungio fortemente ndo linear
da constante de veibcidade k em relagdo a temperatura, 0 que conduz a valores multiplos de iy’

para um mesmo valorde ¢ .
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Figura 2.6 - Fator de efetividade interno nio isotérmico versus modulo de Thiele para
uma reagiio de primeira ordem exotérmica ocorrendo em uma particula esférica de
catalisador.

Nesta situagdo de multiplos estados estacionarios somente os valores mais baixos ou
mais altos de n' sio atingidos, conforme a diregio da aproximagio, correspondendo os valores
médios a um estado instavel de operagdo do catalisador (Figueiredo, 1987).

Para as taxas de reag@o exotérmicas muito rapidas, quando o calor liberado na particula
do catalisador no pode ser removido com suficiente rapidez, de modo a manter a particula
sempre na mesma temperatura do fluido, surgem gradientes de temperatura no interior da
particula e na camada gasosa.

Nas reagfes exotérmicas, o calor liberado mantém as particulas mais aquecidas que o
fluido envolvente. Se o choque térmico nio destroi o catalisador e nfo altera sua seletividade,
¢ vantajoso darmos condigdes para que o sistema permanega nio isotérmico, porque a taxa da
reagdo € maior do que num sistema iéotérmico,

Para os sistemas gas-solido, ‘McGreavy e co-autores (McGreavy, 1970) chegaram 2
conclus@o de que, se a reagdo é suficientemente rapida para introduzir efeitos ndo isotérmicos,
entfio o gradiente de temperatura aparece inicialmente na camada gasosa e ndo no interior da

particuia.
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Nesta situagdo, a particula de catalisador fica aquecida a tal ponto que todos os
reagentes sdo consumidos assim que alcangam a superficie externa do catalisador e, o
suprimento de reagentes ao catalisador € a etapa mais lenta, ou seja, a taxa de transferéncia de
massa através da camada gasosa passa a controlar a taxa global da reagéo.

O fator de efetividade global isotérmico 1, indica a influéncia do transporte de massa
interfase e intrafase ocorrendo simultaneamente com a reagio quimica sobre a taxa da reagfo
global.

O fator de efetividade global pode ser escrito em fungio da concentragio do reagente
na superficie externa do catalisador ou de forma alternativa em fungio da concentragio do
reagente na fase fluida. Adotando a segunda alternativa, podemos escrever o fator de
efetividade global como sendo,

taxa de reagdoc global

= . (2.12-17)

Tkm_taxa de reagdo resultante se toda a superficie do

catalisador for exposta & condigdo de concentragdo

do reagente da fase fluida

Para uma reacgio irreversivel de primeira ordem escrita na forma empirica da lei de

poténcia, o fator de efetividade global pode ser escrito como (Fogler, 1992),

N -
“S’Hn-k‘Sa S (2.12-18)
ke sg

onde k € constante cinética que segue a lei de Arrhenius, ko € o coeficiente convectivo de
transferécia de massa ¢ Sa ¢ a 4rea da superficie interna do catalisador.
A partir desta definicio do fator de efetividade global, podemos escrever a taxa da

reagio global em fungio da concentrag@o da fase fluida como,

S R—
k-
1+“-«-~——--n Sa

kc- sg

g = k-8a-C,,, ) (2.12-19)

reagrupando,
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1
g = i 7 Cao - (2.12-20)

_+_
N-k-Sa kec-sg
Definindo uma constante cinética aparente da reagdo kap como,

1
1 . 1 ’
n-k-Sa ke-sg

kap = (2.12-21)

podemos expressar a taxa da reagiio global da reagdo em fungio da constante cinética aparente

e da concentragdo do reagente da fase fluida escrita como,
rg =kap - Cag . (2.12-22)

Nesta constante cinética aparente estdo representadas as constantes de velocidade dos
processos quimicos e fisicos envolvidos nas reagdes cataliticas gas-solido.

As fungtes de dependéncia dessas constantes em relago & temperatura mostram que a
constante cinética da reagdo intrinseca € fortemente dependente da temperatura conforme
estabelecido pela lei de Arrhenius enquanto as constantes de velocidade dos processos fisicos
sdo pouco dependentes da temperatura.

A representagio grafica do logaritmo da constante cinética aparente contra o inverso
da temperatura é mostrada na Figura 2.7.

A anélise do grafico indica que existem regides distintas de operagdo do catalisador em
fungfo da temperatura. Nestas regides, os processos quimicos ¢ fisicos envolvidos tem uma
maior ou menor influéncia sobre a taxa global da reacgfo.

Na regido de alta temperatura, onde a taxa da reagio quimica € intensa, os processos de
transporte de massa interfase € intrafase sfo os que mais inﬂﬁenciam a taxa global da reagio.
Na regifo de baixa temperatura, os efeitos difusionais sdo despreziveis e, a taxa da reagio
quimica intrinseca ¢ a propria taxa global da reagio.

O coeficiente angular das retas que identificam as distintas regides de operagiio do
catalisador, representam a energia de ativagio necessaria para a ocorréncia dos processos

quimicos e fisicos envolvidos.
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1
g = 1 1 Cuo - (2.12-20)

+
n-k-Sa kc-sg
Definindo uma constante cinética aparente da reagdo kap como,

1
1 N 1 ’
n-k-Sa kc-sg

kap = (2.12-21)

podemos expressar a taxa da reagio global da reacdo em funco da constante cinética aparente

¢ da concentragdo do reagente da fase fluida escrita como,
rg=kap  Cp . (2.12-22)

Nesta constante cinética aparente estdo representadas as constantes de velocidade dos
processos quimicos e fisicos envolvidos nas reagfes cataliticas gas-sélido.

As fungdes de dependéncia dessas constantes em relaglo a temperatura mostram que a
constante cinética da reaco intrinseca ¢ fortemente dependente da temperatura conforme
estabelecido pela lei de Arrhenius enquanto as constantes de velocidade dos processos fisicos
séo pouco dependentes da temperatura.

A representacio grafica do logaritmo da constante cinética aparente contra © inverso
da temperatura ¢ mostrada na Figura 2.7,

A analise do grafico indica que existem regides distintas de operagio do catalisador em
fungdo da temperatura. Nestas regides, os processos quimicos ¢ fisicos envolvidos tem uma
maior ou menor influéncia sobre a taxa global da reagio.

Na regido de alta temperatura, onde a taxa da reagéo quimica € intensa, os processos de
transporte de massa interfase e mtrafase sdo os que mais influenciam a taxa global da reagio.
Na regido de baixa temperatura, os efeitos difusionais sdo despreziveis e, a taxa da reagio
quimica intrinseca € a propria taxa global da reagdo.

O coeficiente angular das retas que identificam as distintas regides de operagio do
catalisador, representam a energia de ativagdo necessaria para a ocorréncia dos processos

quimicos e fisicos envolvidos.
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No regime difusivo, a energia de ativagdo denominada aparente € aproximadamente a
metade da energia de ativagio verdadeira da reag@o quimica (Fogler, 1992).

Segundo Fogler (Fogler,1992), toda reagdo catalitica sob forte influéncia difusional tem
a ordem de reagdo aparente alterada, ou seja, para uma reagdio de ordem n, a ordem aparente
sera (nt1)/2.

A partir do exposto nesta segio, podemos verificar que o processo da incineragio
catalitica dos compostos volateis orginicos ocorre através de processos fisicos € quimicos
associados, os quais devem ser incorporados na expressio da taxa global da reagfo.

No processo de incineragio de VOCs, a situagio de maior interesse € aquela em que se
consegue a maior conversio, esta situagio é obtida operando o reator de forma mais adiabatica
possivel € com o catalisador operando em regime de transferéncia de massa. Nesta situagio a
transferéncia de massa dos reagentes para a superficie do catalisador determina a taxa global

-

da reagdo.

Transferéncia de Massa no Filme

In kap

Difusfio nos Poros
ER2

Regime Cinético

E - Energia de Ativagfo da Reacgéio

/T

Figura 2.7 - Influéncia das limitagGes difusionais & transferéncia de massa na
energia de ativagio das reagOes cataliticas.



37

2.13 - As Correlagbes para o Calculo do Coeficiente de Transferéncia
de Massa em Leitos Fixos.

A determinagfo do coeficiente de transferéncia de massa em fungdo das condi¢Ges de
operag@io do reator é uma opera¢ido complexa, e o que se determinado experimentalmente sio
valores médios do coeficiente.

Nessa estimativa supde-se que a superficie externa do catalisador € igualmente
acessivel ao fluido, o que sabemos néo ser real devido ao contato existente entre as particulas.
Supde-se também que a velocidade do fluido € uniforme em todas as particulas, quando
sabemos que h4 maior velocidade nas particulas proximas a parede do reator e que a superficie
exposta perpendicularmente a dire¢iio do fluxo sofre uma influéncia maior deste que a parede
oposta dessa particula (Carberry, 1976).

A equagdo mais conhecida para a estimativa do coeficiente de transferéncia de massa
foi proposta por Chilton e Colburn em 1934, em fungdo de um pardmetro adimensional, jd,
definido como (Smith, 1981),

ke-p
G

jd = -S¢*?, (2.13-1)

onde k¢ é o coeficiente de transferéncia de massa por unidade de area do sélido, p ¢ a
densidade do fluido, G é fluxo massico especifico do fluido € Sc o nmero de Schimidt.
A relag3o entre jd e o nimero de Reynolds nas condigbes de operagio do reator esta

dada por,

. c
jd_—s-Rem >

(2.13-2)

onde ¢ e m s30 constantes determinadas experimentalmente em fungdo do tipo de fluido ¢ do

tipo de leito do reator, € ¢ a porosidade do leito ¢ Re € o nimero de Reynolds definido como,

G-
Re = udp , (2.13-3)
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A determinagdo dos coeficientes de transferéncia de massa e calor nos reatores com
catalisadores do tipo colmeia tem sido bastante estudada (Cybulski, 1994, Ullah, 1992). Os
resultados mostram que a influéncia da difusdio dos reagentes na camada de alumina cimentada
nas paredes da colmeia catalitica, dificulta a determinag8o dos coeficientes de transferéncia e
impossibilita a determinagdo dos valores dos numeros de Sherwood e Nusselt durante o regime
transiente de operagio do reator (Hayes, 1994).

Para o calculo do coeficiente de transferéncia de massa € necessario o calculo da
difusividade massica molecular do reagente nas condigdes de operagio do processo.

A expressio mais utilizada para o calculo da difusividade massica € a correlagio de
Chapman-Enskog (Welty, 1984). A correlagio de Chapman-Enskog foi obtida a partir da
teoria cinética dos gases que leva em conta as forgas de atragdo e repulsdo intermolecular
baseando-se no modelo de Lennard- Jones. A expressio para o calculo da difusividade

massica, valida para gases ideais, tem a forma (Welty, 1984),

P 1 ”?
0,001858 -T2 tﬁ” + E/I_
Dy = 2 P (2.13-7)
AR P.o, - Q,

onde Djp € a difusividade massica do composto A através do composto B, T ¢ a temperatura
absoluta, M e Mg sdo a massas moleculares de A e B respectivamente, P € a presséio, oap € 0
didmetro de colisio e p € a integral de colisfo. Os valores do didmetro e da integral de

colisio podem ser obtidos na literatura técnica (Welty, 1984).

2.14 - A Modelagem de Reatores Quimicos.

A modelagem do reator quimico contribui para a melhoria da qualidade, produtividade,
seguranga € maior garantia de preservagdo do meio ambiente. O reator € considerado o
coragio dos processos industriais. O seu estudo rigoroso, desde as primeiras etapas de
concepgdo do processo, tem impacto decisivo sobré 0 sucesso técnico, econbmico, social e
ambiental do projeto. '

A descrigio matematica do reator ¢ um problema multidisciplinar, que deve ser

analisado e decomposto em vérios subproblemas. Em cada subproblema busca-se identificar os
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fendmenos fisicos e quimicos relevantes, equacionando-se pelos recursos s teorias cientificas
aplicaveis e s evidéncias experimentais disponiveis.

O modelo de um reator é a descrigio matematica, desejavelmente informatizada, do
comportamento do sistema. O modelo € construido a partir da analise deterministica ¢
fenomenologica, considerando-se: o balango de energia, o balango de massa, o balango de
quantidade de movimento, a cinética, as relagdes termodinimicas e as correlagdes de
transporte de massa, calor ¢ momento.

Os modelos de reator sdo classificados em dindmicos e estaticos. Os modelos
dindmicos podem ainda ser do tipo rigoroso ou reduzido € a solugdo destes, nos fornece
informagBes sobre 0 comportamento do sistema reacional ao longo do tempo.

Os modelos rigorosos apresentam um maior detathamento do reator e exigem maior
tempo de computador para a sua solug@o, por outro lado, os modelos reduzidos s&o modelos
dindmicos mais simplificados e de mais rapida solugio, e por essa razdo sio amplémente
usados em sistemas de controle (Froment, 1990).

Os modelos estaticos representam o comportamento do reator em estado estacionario e
no caso dos reatores cataliticos de leito fixo, podem ser classificados em heterogéneos e
pseudo-homogéneos (Froment, 1990).

A descrigdo do reator através do modelo heterogéneo considera duas fases distintas no
interior no reator, a fase gasosa e a fase s6lida constituida pelo catalisador.

Pelo fato de se considerar duas fases distintas, os modelos heterogéneos tornam-se
bastante complexos de se resolver, principalmente quando ocorrem os fendmenos de
transporte inter e intrafases associados a reagio catalitica.

A modelagem do reator através do modelo pseudo-homogéneo considera as fases gas e
solida como uma Unica pseudofase; esse procedimento reduz o niimero de equag8o diferenciais
do problema, facilitando a sua solugéo.

O modelo pseudo-homogéneo pode ainda sofrer diversas outras simplificagGes
obtendo-se os modelos isotérmico e adiabatico. Esses Gltimos, pbr sua vez, podem ser do tipo
bidimensionais, unidimensionais, com ou sem dispersio axial e radial de massa ¢ calor
(Froment, 1990),

A descrigBo matematica do reator de leito fixo de catalisador através do modelo
adiabatico unidimensional, que € o de maior interesse deste trabalho, considera que, as

propriedades do fluido, temperatura, pressio e composi¢io sdo uniformes ao longo da secio
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transversal do reator, 0 escoamento do fluido no interior do reator € pistonado, a dispersio de
massa € calor nas diregdes axial e radial do reator sfo despreziveis, ndo ocorre transferéncia de
calor através das paredes do reator, para sistemas diluidos a queda de pressio é constante ao
longo do reator, € a variagfio da concentragio e temperatura do gas ocorre somente ao longo
da dire¢do axial do reator (Hill, 1979).

Com estas hipoteses simplificadoras as equag¢bes de balango de massa para o reagente

limite A e o balango de energia para o g&s podem ser escritas conforme (Hill, 1979),
Balango de Massa

dx,

m =1, , (2.14-1)

onde X, € a conversdo do reagente imite A, W € a massa de catalisador, Fao °© € o fluxo molar

do reagente a na entrada do reator e 14 € a taxa global da reagiio.

Balanco de Energia
dT,
Ug Py Py = Ta P (-aH,), (2.14-2)

onde u; € a velocidade do gds no reator vazio, p, € a densidade molar do gas, T, € a
temperatura axial do gés, z € o comprimento do reator, ps € a densidade do leito de catalisador

e AH ¢ a variagdo de entalpia da reagfo.

2.15 - A Eficiéncia de Recuperacio de Calor.

A energia introduzida para o pré-aquecimento dos gases a temperatura necessaria para
a incineragiio catalitica e a enefgia desprendida na incineracdo do VOC, contida nos gases de
saida, pode ser parcialmente recuperada com o emprego de um trocador de calor.

A eficiéncia na recuperagio de energia pode ser determinada utilizando-se o conceito

de eficiéncia E, desenvolvido por Kays e London (Kays, 1984), e definida como,
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B taxa real de transferéncia de calor q (2.15-1
" taxa méxima possivel de transferéncia “—qﬂmx . 15-1)

de calor de uma corrente para outra.

A taxa maxima possivel de transferéncia de calor gms ¢ obtida no trocador de calor
contracorrente se a variagdo de temperatura do fluido que tiver um valor minimo do produto
da massa do fluido pela capacidade calorifica (m-cp)m. for igual & diferenca entre as
temperaturas de entrada dos fluidos quente e frio. Com esta consideragfo, qms € escolhido

como,
Qe = (M- Cp) " (L, - T, (2.15-2)

aqui, (M-CPp)min € 0 menor entre {m-cp)q do fluido quente e (m-cp)r do fluido frio, T, e T; sio
as temperaturas de entrada do fluido quente e frio, respectivamente.

A taxa de transferéncia de calor real é dada por,
g=(m-cp)y (T, ~ T)=(m-cp)e - (T, - T), (2.15-3)

onde Ty e Tz sdo as temperaturas de entrada e saida do fluido frio, respectivamente.
A substituicdo da equagio 2.15-2 e 2.15-3 na equagdo 2.15-1 fornece a expressdo para

o calculo da eficiéncia de recuperagio de calor, para o caso de escoamento contracorrente ,

_ (m ) cp)Q ’ (T4 - Tj)
- (m-cp)y, (T, —-T)

ou (2.15-4)

_ (moop)y (T~ T)
(m-cp)y, (T, - T}

(2.15-5)

Para as correntes de fluido dispostas de forma diferente do tipo contracorrente, a
definigio da eficiéncia pode ser encontrada nos trabalhos de Kays e London e Ozisik (Kays,
1984; Ozisik, 1990).



Capitulo 3

Materiais e Métodos

3.1- Introducgio

A instalagdio e o procedimento experimental adotado, para a obtencio dos dados
cinéticos da incineragdo catalitica dos compostos volateis orginicos selecionados, sdo
apresentados neste capitulo.

Os compostos utilizados, os critérios adotados para sua selecfio, o catalisador e as
condi¢Bes experimentais empregadas sfo descritos.

Uma base energética comum a todos os compostos é definida, e a partir do seu

estabelecimento, o conjunto de experimentos ¢ apresentado.

3.2 - A Instalacdo Experimental

A instalagio experimental em escala piloto € constituida pelos sistemas de medida da
vazdo, alimentagio dos reagentes, reaclio, aquecimento e recuperagdo de energia, analise dos
reagentes e instrumentagdo e controle das variaveis operacionais.

O diagrama de blocos da instalagBo experimental ¢ apresentado na Figura 3.1. A
Figura 3.2 mostra o fluxograma da instalagio experimental de maneira mais detathada.

Nas Figuras 3.3 e 3.4 sfo apresentadas as fotografias da instalagio experimental
mostrando o reator, o vaporizador, o trocador de calor e parte do aquecedor.

3.2.1 - O Sistema de Medida de Vazio.

O sistema de medida de vazfo ¢ constituido pela placa de orificio e pelo rotdmetro.

A placa de orificio € destinada 4 medida de vazio do ar usado como reagente. O
medidor foi construido com uma placa de ago inoxidavel de 3 mm de espessura contendo um
furo central de 0,75 polegadas projetada conforme Delmée (Delmée, 1982).

O rotametro utilizado na medida de vazo do VOC, modelo Fischer, cbnico com
ﬂutuadér esférico, conecta o tanque de alimentagio do reagente a um vaporizador total por

meio de um tubo de ago inoxidavel de 1/8”° de didmetro.
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Figura 3.1 - Diagrama de Blocos da Instalagio Experimental, SAR-Sistema de Alimentagfio dos Reagente, SMV-Sistema de Medida da Vazio, SARE-Sistema de Aquecimento ¢
Recuperagfo de Calor, SR-Sistema de Reaclio, SA-Sistema de Andlise, SIC-Sistema de Instrumentagio e Controle, SP-Soprador, TQ-Tangue de VOUC, PO-Placa de Orificio, RO-
Rotimetro, TC-Trocador de Calor, AQ-Aquecedor, VAP-Vaporizador, RT-Reator, CR-Cromatégrafo, RG-Registrador, IT-Integrador, CT-Controlador, T-Medida de Temperatura
P- Medida de Pressio, MC- Mandmetro.
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Figura 3.2 - Fluxograma da Instalago Piloto para o estudo

da incineracio catalitica de VOC.




- Nomenclatura da Figura 3.2

» AQ - Aquecedor elétrico.

e CR - Cromatografo.

o IT - Integrador eletrénico.

» MC - Medidor capilar de vazio.

« P - Ponto de medida de pressdo estatica.
» PO - Placa de orificio.

» R - Resisténcia elétrica.

e RT - Reator.

+ RO - Rotadmetro.

» RG - Registrador.

+ SP - Soprador de ar.

« T - Ponto de medida de temperatura.

e TC - Trocador de Calor.

« TQ - Tanque de Armazenamento de VOC.
e VAP - Vaporizador.

o V- Valvula reguladora de vazio.

¢ VA -Vilvula de amostragem de 6 vias.

e VR - Vilvula reguladora de pressao.

¢ ---- - Linhas aquecidas de ago inoxidavel de 1/8”’ de didmetro.

o - Linhas auxiliares de ago inoxidavel de 1/8"de didmetro.

e ___ -Linhas principais de ago carbono de 17"de didmetro.

46
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i e e

s T T it

Figura 3.3 - Fotografia da instalagio experimental mostrando o vaporizador e as linhas
aquecidas de amostragem de gis.

Figura 3.4 - Fotografia da instalagio experimental mostrando o reator, o trocador de calor e
parte do aguecedor.
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Figura 3.5- Reator de leito fixo para incineracgio catalitica de VOC.
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3.2.2 - O Sistema de Alimentacio dos Reagentes.

O sistema de alimentago dos reagentes é constituido por um soprador,
responsavel pelo suprimento de ar, e por um tanque elevado de armazenamento dos
compostos volateis organicos,

O soprador, modelo IBRAM CR-4, contendo um filtro na sucgfo, conduz o ar
ambiente através da tubulagio de ago carbono de 1” de didmetro interno que conecta
todos os sistemas da instalacio.

O tanque de armazenamento dos compostos volateis orgénicos € construido em
aco inoxidavel e tem uma capacidade de 4 litros. O tanque possui uma tampa flangeada
€Om uma Conexdo para a pressuriza¢do com nitrogénio.

A variag8o da vazdo do ar é feita através da manipulagio da valvula reguladora
de vazio V1, conduzindo uma parte do ar para fora do sistema. A variagéo da vazéo
do composto volatil orginico é obtida através da regulagem da valvula V8 do

rotametro.

3.2.3 - O Sistema de Reacio.

O sistema de reacio é composto de um reator adiabético, de um sistema de
aquecimento elétrico e de um sistema de medidas de temperatura e pressao.

O reator, construido em ago inoxidavel, € do tipo tubular de leito fixo de
catalisador com 180 mm de didmetro ¢ 420 mm de altura. O reator contém no seu
interior um tubo cilindrico, de 120 mm de didmetro ¢ 60 mm de altura, para
sustenta¢8o do catalisador. Na parte central do reator existem dois pogos de ago
inoxidavel de parede fina, que permitem o deslocamento dos termopares na direcio
axial e radial do leito de catalisador. A Figura 3.5 mostra o reator de leito fixo.
| O leito catalitico é montado no interior do tubo cilindrico em conjunto com
duas placas perfuradas de ago inoxidavel, as quais permitem a passagem do gas ¢ a
sustentacdo do catalisédor, Na parte inferior do reator, antes do tubo cilindrico, €
colocada uma placa perfurada de ago inoxidavel para methorar a distribuigdo do gas no
reator.

A queda de pressio no leito de catalisador é determinada através de um
manémetro em forma de U, contendo agua como fluido manométrico, conectado na

base e no topo do leito fixo de catalisador.
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Na regido anular formada pela parede interna do reator e pela parede externa
do tubo cilindrico ¢ colocada fibra cerimica, previamente tratada com écido sulfiirico,
para isolamento térmico do leito de catalisador. O isolamento térmico externo do
reator € realizado com fibra cerdmica e chapa de aluminio corrugada.

Na parede externa do reator € colocada uma resisténcia elétrica controlada por
uma variador de tensdo e, acoplada a um controlador de temperatura do tipo liga-

desliga da marca Engro, para se realizar a etapa de ativagiio do catalisador.

3.2.4 - O Sistema de Aquecimento e Recuperaciio de Energia.

O sistema de aquecimento e recuperagio de energia é formado pelo aquecedor
elétrico, vaporizador e trocador de calor.

O aquecedor elétrico é destinado ao aquecimento do ar utilizado como
reagente. O aquecedor € construido em ago carbono e possui quatro resisténcias
elétricas totalizando uma poténcia nominal de 12000 watts.

As resisténcias elétricas sfo ligadas através de chaves disjuntoras
independentes, o que permite o controle primario da temperatura do ar. O controle
mais preciso da temperatura do ar, é obtido através do comando da ultima resisténcia
por um controlador de temperatura, da marca Engro, tipo 6000-D PID, com termopar
Ferro -Constantan com sensor, colocado na saida do aquecedor.

O vaporizador dos compostos volateis orglnicos € construido com ago
inoxidavel na forma cilindrica com didmetro externo de 17, diametro interno de 1/27 e
10 c¢m de altura. O vaporizador possui conexdes para o pogo de termopar intermo e
para a entrada de gas de arraste.

O aquecimento do vaporizador € realizado através de resisténcia elétrica
externa, controlada por meio de um termostato bimetalico ligado a um variador de
tensdo. O composto volatil orginico alimentado € vaporizado, e introduzido na linha
principal, antes do reator, através ae um distribuidor instalado na tubulagio.

A recuperagio parcial da energia contida nos gases de saida do reator ¢
realizada por meio de um trocador de calor do tipo recuperativo. O trocador de calor,
construido em ago carbono € do tipo carcaga e tubos de contracorrente. A carcaga de
4’ de diametro contém no seu interior sete tubos de 1°’de didgmetro, totalizando uma

area de troca térmica de 1m’ .
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3.2.5 - O Sistema de Anilise.

O sistema de andlise dos gases € constituido por um cromatografo a gas ligado
em série a um registrador e a um integrador eletrénico.

O cromatdgrafo, modelo CG 3537-D, possui detetor de ionizagio de chama, e
coluna de analise do tipo Carbopack B / SP1000 / 60-80 mesh com 1,80 m de
comprimento e 1/8°” de didmetro.

A escolha desta coluna cromatografica foi baseada na possibilidade e facilidade
da mesma analisar todos os compostos selecionados de forma individual e em mistura,
em curto intervalo de tempo, através de uma Onica analise isotérmica.

O registrador usado € do tipo potenciométrico de 1 canal, modelo SRG-CG, ¢
opera em conjunto com o integrador eletronico programavel da marca Minigrator.

Os gases amostrados na entrada e na saida do reator sfio enviados ao
cromatdgrafo através das linhas aquecidas e isoladas, e conectadas a valvula aquecida
de 6 vias do cromatografo. O volume do lago de amostragem ¢ de 3,8 ml e foi
construido com uma serpentina de ago inoxidavel de 1/8”” de didmetro, previamente
calibrada, e acoplada & valvula de amostragem do cromatografo.

O gas de arraste utilizado foi o nitrogénio, padrio cromatografico, 8 uma
vazdo de 40 mU/mim. Os gases oxigénio e hidrogénio, utilizados no detetor de
ionizagdo de chama do cromatografo, foram alimentados 4 uma vazio de 300 ml/min e
40 ml/min respectivamente. A Tabela 3.1 mostra as condi¢bes de operagio do
cromatografo em fungdo dos compostos volateis organicos analisados. A mistura é
formada de acetona, acetato de etila e n-hexano, e o critério adotado para sua

constituigdo sera apresentado na segio 3.7.

Tabela 3.1 - Condices de operagdo do cromatdgrafo em fungdo do VOC analisado.

Composto Temperatura da | Temperatura do | Temperatura do Temperatura
Coluna (°C) Detetor (°C) | Vaporizador °C) | da Valvula (°C)
Etanol 125 260 150 150
Acetona 200 260 250 150
Acetato de Etila 200 260 250 150
Hexano 200 260 250 150
Tolueno 230 260 260 150
Mistura 200 260 250 150
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3.2.6 - O Sistema de Instrumentacio ¢ Controle.

O acompanhamento, controle € medida da temperatura, pressio e vazio dos
gases na instalagdo experimental é realizado através do sistema de instrumentagio e
controle constituido por, nove termopares, trés controladores de temperatura, um
termdmetro digital, nove manbmetros do tipo U, dez vilvulas do tipo agulha e duas
tipo borboleta, dois variadores de tensdo, voltimetros e amperimetros.

O aquecedor elétrico é monitorado por voltimetro ¢ amperimetro, e controlado
por um controlador de temperatura da marca Engro, modelo 6000-D com
caracteristica PID, ligado a um termopar localizado na saida do aquecedor.

Os termopares de Fe-Constantan sdo ligados no termdmetro digital, marca
IOPE, modelo TDB-40C12 de seis canais, permitindo a leitura instantinea da
temperatura em qualquer ponto da instalag@io, com precisdo de + 1°C.

As medidas de temperatura nos pontos T1 e T2 mostrados na Figura 3.2, )
possibilitam conhecer o acréscimo de temperatura sofrido pelo gas de entrada, ao
passar pelos tubos internos do trocador de calor, Os pontos de medida T4 e T5
permitem determinar o abaixamento de temperatura ocorrido no gas de saida do
reator, apds a passagem pela carcaca do trocador,

Através dos valores de temperatura do gas determinados nos pontos de medida
T1,72,T4 e T5 determina-se a eficiéncia do trocador de calor, para qualquer condi¢do
operacional.

No ponto de medida T3, o termopar estd acoplado ao controle da resisténcia
do aquecedor realizada por meio do controlador PID, Os valores das temperaturas
registradas nos pontos T2 ¢ T3 permitem conhecer a elevagio de temperatura sofrida
pelo gés ao passar pelo aquecedor elétrico.

- A medida de temperatura no pénto T10 permite controlar o vaponizador e,
manter a temperatura constante, evitando a degradagdo térmica do composto volatil
organico antes de ser introduzido no reator. ' '

O termopar utilizado na posigio de medida T6 no reator, fornece o valor da
temperatura de entrada do gds no leito de catalisador, Neste trabalho a temperatura

adotada como a temperatura de entrada do gas (TE) € a determinada neste ponto.
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O acréscimo de temperatura do géas no reator, devido a reago de combustdo
dos compostos volateis orginicos, € determinado através das medidas de temperatura
no pontos T6 ¢ T8.

A determinacio dos perfis de temperatura axial e radial, no leito de catalisador,
¢ realizada a partir das medidas de temperatura obtidas nos pontos T7 e T9.

A determinagiio do perfil de temperatura axial, no leito de catalisador, é
realizada por meio do deslocamento do termopar ao longo do pogo em 8 posi¢les
eqiiidistantes de 0,5 cm, a partir do inicio do leito.

O perfil radial de temperatura ¢ determinado, no leito de catalisador, pela
medigdo em 12 posigdes eqiiidistantes de 1 cm, a partir da parede interna do tubo
cilindrico contendo o catalisador. A determinacfio do perfil radial € realizada na metade
da altura do leito de catalisador, ao longo da posigio longitudinal no leito.

Os pontos de medida de pressdo estatica P1 e P2 sdo utilizados para a medida
da queda de pressdo no conjunto de tubos internos do trocador de calor. Os pontos de
medida de pressdo estatica P2 e P3 s3o utilizados para a medida da queda de pressdo
no aquecedor.

Os pontos de medida de pressdo estatica P4 e P5 sdo utilizados para a medida
da queda de pressio na carcaga do trocador de calor. Os pontos de medida de presséo

estatica P6 e P7 permitem avaliar a queda de pressdo no leito de catalisador.

3.2.7 - A Calibracio dos Instrumentos.

Nesta se¢do sfo apresentadas as técnicas de calibragio dos instrumentos de
medida de vazio, temperatura e analise. As curvas de calibragio da placa de orificio,
do rotdmetro e do cromatdgrafo para os todos os regentes e para a mistura referida na
Tabela 3.1, e as curvas de estabilizagio do sistema s3o apresentados no apéndice A.

A placa de orificio foi calibrada por meio de um aparelho calibrador de vazio
denominado “Elemento Laminar de Fluxo™, modelo S0MC2-2 da Meriam Instrument
Co. A partir dos pontos experimentaisﬂ de vazio de ar e correspondente deflexdo
manométrica observada nos mandmetros acoplados a placa de orificio e ao elemento
laminar de fluxo, obteve-se a curva de calibragiio da placa de orificio.

O rotimetro foi calibrado por meio da medida do volume de liquido obtido em

um determinado intervalo de tempo, utilizando uma proveta previamente calibrada, ¢
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um crondmetro, A partir dos pontos experimentais obtidos foram construidas as curvas
de calibrag@o do rotdmetro para todos os compostos individuais e para a mistura,

A calibragfio dos termopares foi realizada para a faixa de temperatura de 25°C
a 150°C com precisio de + 0,5°C utilizando-se um banho de 6leo mineral aquecido e
controlado € termOmetro de merchrio.

As curvas de calibragio do cromatdgrafo foram obtidas para todos os
compostos individuais e para a mistura. A calibragio foi realizada fixando a
temperatura e vazdo do ar, e variando a vazdo de liquido do composto volatil organico
no rotdmetro. As misturas com diferentes concentragdes do composto volatil orgénico
no ar, foram injetadas através da valvula de seis vias e analisadas no cromatografo,
obtendo-se assim, a curva de calibra¢fio para cada VOC selecionado.

O teste em branco foi realizado no reator sem a presenga do catalisador,
através da passagem do composto volatil orgénico diluido no ar. Para a condigdo —‘
operacional de velocidade espacial igual a 70000 h™, concentragio de 2000 ppmv de
acetona diluida em ar e temperatura de entrada do gas de 300°C, ndo foi observada
nenhuma conversdo do composto volatil orgfnico.

O teste de estabilidade do sistema ao longe do tempo, foi realizado
observando-se os perfis de temperatura axial e radial no leito de catalisador e o nivel
de conversdo obtido quando era provocada a mudanga na condi¢do operacional do
sistema. Observou-se que o tempo de estabilizagdo do sistema € de aproximamente 30
minutos quando ocorre a mudanga da condicdo operacional inicialmente adotada, e

que o catalisador se manteve estavel .

3.2.8 - A Técnica de Operacio.

No inicio, o ar € introduzido no sistema pelo soprador, a vazio ¢ regulada na
valvula V1, e medida através da placa de orificio. O ar é pré-aquecido no trocador de
calor pelos gases de saida do reator, e recebe um aquecimento adicional no aquecedor
elétrico para atingir a condigdo operacional escolhida.

O composto volatil orginico contido no tanque elevado de armazenamento
escoa por diferenga de altura para o rotdmetro, onde a vazio € medida e regulada
através da valvula V8. Em seguida, o composto volatil orgénico ¢ alimentado no

vaporizador, e introduzido na tubulagfo principal se misturando com o ar aquecido.
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Amostras dessa mistura s3o coletadas antes da entrada do reator e analisadas,
determinando-se a concentragfio inicial do composto volatil orgénico na mistura com o
ar. A mistura reagente segue para o reator onde ocorre a incineragfio catalitica do
VOC. Amostras do efluente gasoso sfio coletadas na saida do reator e analisadas,
determinando-se a concentragdo do VOC ndo convertido.

Durante a incineragfo catalitica realizam-se as medidas dos perfis de
temperatura axial e radial no leito de catalisador, e anotam-se os valores da
temperatura de entrada e saida dos gases no reator.

Os gases de saida do reator sdo enviados para o trocador de calor, pré-
aquecendo os gases de entrada, e conduzidos a chaminé de saida da instalagio

experimental.

3.3 - Os Reagentes Empregados.

As substincias quimicas utilizadas como reagentes neste trabalho foram os
compostos volateis orgénicos e o ar atmosférico. O catalisador e suas caracteristicas
também sdo apresentadas nesta secio.

A escolha dos compostos volateis orginicos para a reahizagdo do presente
trabalho foi baseada nos seguintes critérios;

¢ As substincias quimicas contendo diferentes grupos funcionais encontradas

em diversos processos industriais emissores de contaminantes atmosféricos.

s A boa solubilidade relativa entre alguns compostos permitindo o preparo de

misturas.

e A baixa toxidez relativa e o alto limite de tolerdncia que os compostos

apresentam conforme mostrado na Tabela 2.5 do capitulo 2.

A partir dos critérios estabelecidos foram selecionados os seguintes compostos
volateis orginicos: o etanol, a acetona, o acetato de etila, o tolueno e o n-hexano. A
procedéncia dos reagentes e suas principais propriedades termodindmicas s@o
apresentadas na Tabela 3 .2. ”

As propriedades fisicas e termodinfmicas volume molar do liquido, ponto de
ebulicBio normal e entalpia padrio de combustio, apresentadas na Tabela 3.2, foram
obtidas a partir das tabelas de propriedades de compostos puros de Danner et. al
(Danner, 1985).



Tabela 3.2 - Reagentes utilizados e propriedades fisicas e termodindmicas.

Propriedades Fisicas e Grau Massa Volume Ponto
Termodinimicas / de Pureza | Molecular | Molar | Ebuligio
Compostos (Origem) (kg/kmol) | (m*/kmol) (K)
Etanol (MERCK) analitico | 46,069 | 0,05852 | 351,44
Acetato de Etila (SYNTH) | comercial | 88,106 | 0,098605 | 350,21
Acetona (SYNTH) comercial | 58,080 | 0,073931 | 329,44
Tolueno (SYNTH) comercial | 92,140 | 0,106556 | 383,78
n-Hexano (SYNTH) comercial { 86,177 { 0,131287 | 341,88
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A mistura utilizada neste trabalho foi preparada a partir dos compostos puros e,

¢ constituida de acetona, acetato de etila e n-hexano. A solug3o liquida é constituida

de 38,42% (v/v) de acetato de etila, 36,95% (v/v) de acetona e 24,63% (v/v) de n-

hexano. Esta composicio foi selecionada de forma que cada componente contribui

com 1/3 do valor da base energética da mistura cuja defini¢io € apresentada na secfo

3.6 deste capitulo.

O catalisador utilizado ¢ o tipo R-20, da BASF, recomendado para a

eliminagdo catalitica de oxigénio e hidrogénio de gases de processo ¢ para a

incineragdo catalitica de VOC. Utilizou-se 395 gramas de catalisador na constitui¢io

de um leito fixo de 120 mm de didmetro e 40 mm de altura e porosidade aproximada

de 0,4. A Tabela 3.3 apresenta as principais caracteristica do catalisador empregado.

Tabela 3.3 - Principais caracteristicas do catalisador.

Carateristica do Catalisador Valores
Composigio Aproximada (% peso) 0,125 % Pd / ALLO;
Forma do Catalisador Esférico

| Tamanho {mm) 3
Densidade aparente (kg / litro) 0,8
Area especifica sg (m*/kg) 1,394
Temperatura de Trabalho (°C) 0-600
Estabilidade Térmica (°C) 650
Area Superficial de BET (m*/ g.) 248,16 +2,12
Area Superficial de Lagmuir (m*/ g.) 347,00 £ 15,90
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A determinagfo da éarea superficial do catalisador foi realizada no Laboratério
de Caracterizagdo Nanoestrutural do Instituto de Quimica da UNESP. As demais
caracteristicas apresentadas na Tabela 3.3 foram fomnecidas pelo fabricante do

catalisador.

3.4 - Ativacdo do Catalisador.

A ativagiio do catalisador foi realizada no proprio reator através da passagem
de hidrogénio durante 20 horas, € aquecimento gradativo do leito pela resisténcia
elétrica instalada na parede do reator.

Inicialmente foi estabelecida uma vazio de 100 m{/min de hidrogénio durante
110 minutos com elevagdo gradual de temperatura de 25° C até 120°C para a remocio
da umidade do catalisador, em seguida, a vazdo foi aumentada para 500 ml/min e
mantida durante 365 minutos com elevagdo de temperatura até 220°C para remogio de
possiveis impurezas de carbono presente, e finalmente, a vazdo de hidrogénio foi
reduzida a 100 ml/min e a temperatura mantida em 260°C durante 690 minutos para a
reducdio dos oOxidos de paladio para paladdio metdlico conforme sugere Anderson
(Anderson, 1985).

3.5 - As Condicdes Experimentais.

Na investigagio da eficiéncia da destruigio catalitica definida como a propria
conversdo do composto volatil organico em dioxido de carbono e agua, as variaveis
estudadas durante os testes, para uma massa de catalisador constante, foram: a
temperatura de entrada (TE) do gas, tipo e concentracio inicial do composto volatil
orgénico (C) e a velocidade espacial (s) definida como, a razio entre o volume de gas
alimentado na condi¢bes normais de temperatura e presséo, € o volume de catalisador
contido no leito fixo,

A Tabela 3.4 apresenta as faixas das variaveis operacionais selecionadas, para a
obtengio das curvas de conversio dos compostos volateis organicos em fungio da
temperatura de entrada do gas. A definicdo da base energética mostrada na Tabela 3.4

¢ apresentada a seguir.
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Tabela 3.4 - Variaveis e faixas operacionais estudadas.

Variavel Operacional Faixa de Estudo
Temperatura de Entrada do Gas (°C) 200 - 400
Vaziio do Gés (Q) (Nm*/min) 0,20 - 0,80
Concentracdo do VOC (ppmv) 300 - 3000
Velocidade Espacial (h™) 30000, 70000, 85000
Base Energética (kcal/Nm®) 19-38

3.6 - A Base Energética.

A reagio de combustdo dos compostos volateis orgdnicos é exotérmica, e a
quantidade de energia liberada € uma fungio da variagio de entalpia na combustdo,
especifica de cada reagente.

A taxa de reac@io dos compostos volateis orgénicos em sistema ndo isotérmico
¢ influenciada pela quantidade de energia liberada na combustdo, na medida em que
esta afeta a constante cinética da equagio.

Para a comparagio das taxas de reagdio dos compostos volateis orgénicos,
obtidas na mesma condigdo de temperatura € vazio, os efeitos térmicos sobre as taxas
da reagdio, associados aos valores da vanagio de entalpia de combustio dos
compostos, devem ser equiparados.

O estabelecimento de uma base energética comum a todos os compostos
volateis orgénicos € a mistura permite igualar a variacdo da entalpia de combustdo
devido a taxa de reagéo.

A base energética ¢ definida como, a quantidade méxima de energia liberada
durante a combustio completa e adiabdtica dos reagentes em produtos, por metro
cubico de mistura reagente alimentada nas condighes normais de temperatura e
pressdo.

Através do emprego desta base energética, podemos comparar as taxas de
reagio e conversdes dos compostos volateis orgdnicos estudados em condigdes

térmicas semelhantes. O célculo da base energética é feito com a equagdo 3.6.1 abaixo,

Mvoc ) PCIVOC

Q’I‘O’IAL

BE = (kcal / Nm®), 3.6-1)
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onde BE ¢ a base energética, Mvoc € a vazio massica do composto volatil orgénico,
PClyvoc € o poder calorifico inferior do composto volatil organico e, igual ao moédulo
da variagdo de entalpia da reagdo, e Qroran € a vazdo total de mistura reagente nas
condiges normais de temperatura e press3o.

As curvas cinéticas de temperatura de entrada do gas contra conversdo dos
compostos volateis organicos, sio obtidas para todos os compostos e para a mistura,
na base energética de 19 e 38 kcal/Nm® .

A base energética para a mistura pode ser calculada pela equago 3.6.2 abaixo,

_Z {Mvoc,i ‘PCIvoc,i)
BE, = , (3.6.2)

QTOTAL

onde BEy € a base energética da mistura, Myoc; € a vazdo massica do componente i da
mistura, PClvoc; € o poder calorifico inferior do componente 1 da mistura, Qrorar € a
vazio total da mistura reagente nas condi¢Ges normais de temperatura e pressdo, e n €

o nimero de componentes que formam a mistura.

3.7 - O Conjunto de Experimentos.

Através da variag@o das condi¢Bes operacionais dentro das faixas pre-estabelecidas na
Tabela 3.4, foram obtidas 26 curvas cinéticas. A Tabela 3.5 mostra o conjunto ¢
condi¢des experimentais nas quais foram determinadas os pontos experimentais na
faixa de temperatura de entrada de 200° a 400°C.

Tabela 3.5 - Conjunto de curvas cinéticas determinadas em funcdo das condicBes
experimentais e dos compostos volateis orgénicos estudados.

BE ~ 19 kcal / Nm’ BE ~ 38 kcal / Nm’
Composto s =70000 k" |s=85000h"| s=30000h"|s="70000h"|s=85000h"
Etanol X X X
Acetona X X X X X
Acetato de Etila X X X X X
Tolueno X X X
n-Hexano X X X X X
Mistura X X X X X




Capitulo 4

Resultados e Anélises

4.1 - Introducio.

Os pontos experimentais da incineragio catalitica dos compostos volateis
orgénicos coletados na instalago piloto s3o apresentados e analisados neste capitulo.

As curvas de conversdo dos compostos volateis organicos contra a temperatura
de entrada do gas, os pontos experimentais utilizados na constru¢iio das curvas e, as
condigbes experimentais nas quais foram determinados os pontos, sio apresentados na
forma de gréaficos e tabelas.

O tratamento dos pontos experimentais é realizado de forma qualitativa e
quantitativa.

A andlise qualitativa dos pontos experimentais tem o objetivo de determinar a
influéncia das varidveis operacionais sobre a conversdo dos compostos voléteis orgnicos
estudados de maneira individual e em mistura.

A ordem de facilidade da conversdo dos compostos volateis orginicos estudados
na instalagio piloto ¢ estabelecida em relacdo a taxa de reagdio para uma mesma
temperatura de entrada do gas,

Para a andlise quantitativa dos pontos experimentais € utilizado o modelo
adiabatico unidimensional do reator, com a taxa global da reag#o escrita como sendo a
taxa de transferéncia de massa dos compostos estudados. Os resultados da soluglio do
modelo s3o entdo comparados com os valores experimentais da conversdo dos VOCs e
da temperatura axial do gas.

A eficiéncia do trocador de calor para recuperar uma parcela da energia

introduzida no sistema € apresentada para diversas condigSes operacionais.

4.2 - As Curvas de Conversdo dos Compostos Volateis Organicos.

As curvas da conversio dos compostos volateis organicos foram obtidas pela
variagdo das condigdes operacionais, temperatura de entrada do gés, vazio do gas e
concentragdo do composto volatil no ar, para uma massa fixa de catalisador no reator,

Vinte e seis curvas de conversio dos compostos volateis orgénicos séio agrupadas

em funcdo da velocidade espacial e da concentragio do composto volatil orgénico no ar,
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representada pela base energética correspondente. Os pontos experimentais que formam
as curvas de conversdo foram ligados por fungBes cubicas polinomiais conhecidas na
literatura como fungdes spline (Cunha, 1993).

As Figuras 4.1 a 4.7 mostram as curvas de conversio contra a temperatura de
entrada do gas no reator para o etanol, tolueno, acetona, acetato de etila, n-hexano e
mistura constituida de acetona, acetato de etila e n-hexano, diluidos em ar, nas
velocidades espaciais aproximadas de 30000, 70000 e 85000 h' e base energética
aproximada de 19 e 38 kcal/Nm’ .
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Figura 4.1 - Curva de conversio do () etanol, {#) tolueno, (w) acetona, (e) acetato de
etila e (a) n-hexano, a s ~ 30000 h™' e base energética ~ 38 keal/Nm'.
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Figura 4.2 - Curva de conversio do (+) etanol, (e) tolueno, (=) acetona, (e) acetato de
etila e (a) n-hexano, a s ~ 70000 h! e base energética ~ 38 kcal/Nm®,
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Figura 4.3 - Curva de conversio do (%) etanol, () tol_ﬁeno, (=) acetona, (s) acetato de
etila e (4) n-hexano, a s =~ 85000 ™ e base energética ~ 38 keal/Nm’,
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. Figura 4.5 - Curva de conversdo da (=) acetona, () acetato de etila € (4) n-hexano, a s =
85000 h™' e base energética ~ 19 kcal/Nm®. '
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Figura 4.7 - Curva de conversio da mistura de acetona, acetato de etila e n-hexano a (w)
§~70000h" e (a) s~ 85000 h", na base ~ 19 kcal/Nm’.
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4.3 - Os Pontos Experimentais.

Os pontos ¢ as condighes experimentais empregadas na coleta dos dados s3o
mostrados nas Tabelas 4.2 a2 4.11.

As Tabelas apresentam a temperatura de entrada do gas (TE), a conversio do
composto volatil orginico (X), a velocidade espacial (s), a base energética (BE), a
concentragdo do composto volatil orginico no ar (C), a temperatura média do gés
(Tmédia) , a taxa de reagio experimental (rexp) e o codigo de identificagdio do ponto
experimental. ‘

A temperatura média do gés no reator € calculada a partir da temperatura média
determinada na direcfio axial e radial do leito de catalisador.

A taxa da reagfio experimental é definida como o nimero de moles do composto
volatil orgénico convertidos por unidade de tempo e por unidade de massa de
catalisador, contida no reator.

O cbddigo do ponto experimental é utilizado para identificar o composto volatil
organico empregado e as condi¢Bes experimentais utilizadas na sua determinagfo.

A simbologia utilizada na codificagio do ponto experimental € mostrada abaixo

através de um exemplo,

Composto\ /B ase Energética

Exemplo -  Cédigo do Ponto : A 30 38 - 01 —Numero do Ponto .

Velocidade
Espacial x 107
A letra identifica o composto volétil orglnico, os dois algarismos seguintes
indicam a velocidade espacial, os dois algarismos subsequentes indicam a base energética
e os dois ultimos algarismos indicam ¢ niimero do ponto.
A Tabela 4.1 mostra a simbologia adotada para os compostos ¢ a mistura na
defini¢Zo do codigo de identificagio do ponto experimental.
Os codigos dos pontos e as condigdes experimentais utilizadas no estudo da
incineragio catalitica dos compostos volateis orgénicos em planta piloto, estudados de

forma individual e em mistura, sdo apresentados nas Tabelas 4.2 a4.11.



Tabela 4.1 - Simbologia adotada na definigdo do codigo de identificagio do

ponto experimental.

Ftanod

Tolueno
Acetona

Acetato de Etila

n-Hexano
Mistura

70000 b o
85000 h™ s

38 kcal/Nm® 15
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Tabela 4.2- Pontos expenmentais da incineragdo catalitica do etano! diluido em ar na

base energetlca _ 38 kcalme

“:':-_izi: ..(moi V{)C:fs g ca’t)

1,078E-6

1,143E-6

1,189E-6

1,201E-6
A7038-1 203 | 83,01 | 69657 39,03 2965 238 2,433E-6
A7038-2 228 | 91,04 | 69657 39,03 2965 287 2,668E-6
AT7038-3 250 | 95,15 } 69657 37,93 2882 330 - 2,710E-6
AT7038-4 279 | 96,59 | 69657 37,86 2875 385 2,751E-6
AT7038-5 300 | 98,15 | 69657 37,93 2882 412 2,800E-6
AT7038-6 320 | 98,43 | 69657 38,09 2894 441 2,816E-6
AB538-1 202 | 75,34 | 85427 38,49 2924 219 2,670E-6
AB538-2 232 | 82,14 | 85427 38,26 2907 257 2,896E-6
AB538-3 252 | 89,93 | 85427 38,19 2902 294 3,163E-6
AB538-4 272 } 93,84 | 85427 38,37 2915 313 3,316E-6
AB538-5 291 | 95,56 | 85427 38,37 2915 360 3,377E-6
A8538-6 301 | 96,24 | 85427 38,26 2907 376 3,391E-6
A8538-7 310 1 96,54 | 85427 38,37 2915 387 3,411E-6

Tabela 4.3 - Pontos expenmentats da incineragdo catalitica do tolueno diluido em ar na

base energetaca 38 kcai/Nm

«Codigo | TE | X I s BE | C |Tmédia|  rexp
‘doPonto | 2'_("(3) i . ;(%) (h ) (kcal!Nm ) ('ppm'v) { Guy (mol voc/sg cat)
B3038-1 200 | 54,79 | 29308 37,95 951 213 2,168E-7
B3038-2 | 230 | 62,32 29308 | 37,95 951 249 2,466E-7
B3038-3 235 1 97,02 | 29308 37.95 951 369 3,837E-7
B3038-4 240 | 97,79 | 29308 37,95 951 357 3.870E-7
B3038-5 255 | 99,02 | 29308 37,95 951 381 3.917E-7
B3038-6 260 { 99,23 | 29308 37,95 951 385 3,927E-7
B7038-1 200 | 50,34 | 69345 37,58 942 208 4,665E-7
B7038-2 230 | 56,98 | 69657 37,89 950 243 5,348E-7
B7038-3 240 | 72,97 | 69345 38,06 954 282 6,850E-7
B7038-4 251 | 96,44 | 69345 38,06 954 356 9,052E-7
B7038-5 269 | 99,17 | 69657 37,89 950 385 9,310E-7
B8538-1 200 | 4243 | 85427 38,45 964 206 4,956E-7
B8538-2 250 | 55,81 | 85427 38,45 964 265 6,519E-7
B8538-3 281 | 98,36 | 85427 38,45 964 388 1,149E-6
B8538-4 292 | 98,82 { 85427 38,45 964 390 1,154E-6
B8538-5 301 | 99,06 | 85427 38,45 964 401 1,157E-6
B8538-6 321 {9910 | 85427 38,45 964 420 1,160E-6
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Tabela 4.4 - Pontos experimentais da incineragdo catalitica da acetona diluida em ar na

base energetica 38 kcal/Nm

- Cédigo | TE | Ci
“doPonto | O} (¥ {(h:} AL/} opmv) o (°C) [ imol vo :
C3038-1 200 | 56,41 | 29308 38,10 2193 214 5 I45E-7
C3038-2 231 | 60,28 | 29308 38,10 2193 252 5,498E-7
C3038-3 251 | 69,54 | 29308 38,10 2193 280 6,343E-7
C3038-4 271 | 89,88 | 29308 38,10 2193 405 8,200E-7
C3038-5 280 | 9516 | 29308 38,10 2193 430 8,680E-7
C3038-6 290 | 95,19 | 29308 39,17 2193 445 8,926E-7
C3038-7 301 { 95,63 | 29308 38,10 2193 459 8,722E-7
C3038-8 | 310 | 9580 | 20308 | 3810 2193 | 467 - 8,740E-7
C7038-1 200 | 51,43 | 69345 37,43 2155 207 1,090E-6
C7038-2 250 | 60,52 | 69345 38,71 2228 266 1,327E-6
C7038-3 279 | 84,28 | 69345 37,43 2155 320 1,787E-6
C7038-4 290 | 94,59 | 69345 38,16 2197 361 2,044E-6
C7038-5 301 | 95,05 | 69657 38,53 2218 386 2,084E-6
C7038-6 320 | 96,10 | 69657 37,93 2183 393 2,074E-6
C8538-1 203 | 45,46 | 85610 38,00 2188 211 1,208E-6
C8538-2 252 | 53,96 | 85610 38,00 2188 265 1,434E-6
(C8538-3 281 | 68,48 | 85610 38,00 2188 306 1,820E-6
C8538-4 301 § 91,42 | 85610 38,00 2188 381 2,430E-6
C8538-5 311 | 93,61 | 85610 38,10 2193 404 2,490E-6
C8538-6 320 { 96,70 | 85427 38,10 2193 411 2,571E-6
C8538-7 330 | 96,77 | 85427 38,10 2193 424 2,573E-6
C8538-8 340 | 96,52 | 85427 38,10 2193 429 2.570E-6

Tabela 4.5 - Pontos experimentais da incineragio catalitica da acetona diluida em ar na
base energenca ~ 19 kcai / Nm

B d{a Pont{; | ("C) s '{%) o (h ) al/N; opmv) | . (ﬂ(:l (mol voc is g2 cat)
C7019-1 200 | 72,59 | 69030 18,41 1060 209 7,540E-7
C7019-2 250 | 76,71 | 69030 19,05 1097 262 8,240E-7
C7019-3 280 | 82,26 | 69030 18,41 1060 298 8 540E-7
Ci7019-4 301 | 8722 | 65030 19,69 1134 331 G,684E-7
C7019-5 321 | 92,41 | 69030 19,69 1134 376 1,026E-6
C7019-6 331 | 93,99 | 69030 19,33 1113 393 1,024E-6
C7019-7 340 | 94,03 | 69030 19,69 1134 407 1,044E-6
C7019-8 361 | 94,09 | 69030 19,69 1134 431 1,045E-6
C7019-9 370 | 93,86 | 69030 19,33 1113 440 1,023E-6
C8519-1 206 | 68,63 | 85610 18,68 1075 213 8,960E-7
C8519-2 255 | 71,55} 85610 18,68 1075 266 9,350E-7
C8519-3 300 | 80,13 | 85610 18,68 1075 327 1,047E-6
C8519-4 320 | 84,86 | 85610 18,68 1075 362 1,110E-6
C8519-5 340 | 90,24 | 85610 18,70 1076 386 1,180E-6
C8519-6 360 | 90,74 | 85610 18,68 1075 413 1,185E-6
C8519-7 380 | 90,78 | 85427 18,74 1063 434 1,187E-6
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Tabela 4.6 - Pontos experimentais da incineragio catalitica do acetato de etila diluido em

ar na base energética ~ 38 kca}/Nm

D3038.1

29308

D3038-2 230 | 50,89 { 29308 38,26 1700 246 3,600E-7
D3038-3 250 |} 54,95 | 29308 38,73 1722 266 3,934E-7
D3038-4 270 | 62,53 | 29308 38,26 1700 291 4,422E-7
D3038-5 280 | 67,47 | 29308 38,26 1700 306 4,772E-7
D3038-6 290 | 74,04 | 29308 39,12 1739 337 5,354E-7
D3038-7 300 | 88,32 129308 38,26 1700 37 6,250E-7
D3038-8 320 | 98,64 | 29308 37,95 1687 415 -~ 6,920E-7
D3038-9 330 | 98,86 | 29308 38,39 1706 425 7,016E-7
D7038-1 200 | 44,57 | 69030 38,71 1721 206 7.512E-7
D7038-2 230 | 46,01 | 69030 37,91 1685 243 7,594E-7
D7038-3 250 | 48,32 | 69030 37,18 1653 264 7,821E-7
D7038-4 300 | 74,64 | 69030 38,64 1718 343 1,256E-6
D7038-5 320 | 95,08 | 69030 38,56 1713 394 1,600E-6
D7038-6 340 | 98,49 | 69030 38,56 1713 435 1,654E-6
D7038-7 360 | 98,96 | 69030 38,80 1725 463 1,671E-6
D8538-1 204 | 42,56 | 85427 37,99 1689 209 8,711E-7
D8538-2 251 | 44,95 | 85610 38,47 1710 262 9,340E-7
Dg538-3 282 | 54,30 | 85427 38,53 1713 292 1,127E-6
D8538-4 301 | 65,23 | 85427 38,53 1713 315 1,354E-6
D8538-5 320 ] 79,34 | 85610 38,47 1710 361 1,648E-6
D8538-6 340 | 96,10 | 85427 38,53 1713 409 1,995E-6
D8538-7 360 | 98,51 | 85427 38,53 1713 444 2,045E-6
Dg538-8 380 | 98,89 | 85427 38,53 1713 472 2.053E-6

T34R0ET
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Tabela 4.7 - Pontos experimentais da incineracgfo catalitica do acetato de etila diluido em
arna base energetlca ~ 19 kca!me

D7019-1 |

| 57 87

—aTET

838
D7019-2 249 | 59,34 | 69030 18,86 838 261 4,873E-7
D7019-3 300 | 69,78 | 69030 18,86 838 317 5,730E-7
D7019-4 320 | 84,81 | 69030 18,86 838 354 6,964E-7
D7019-5 330 § 92,23 | 69030 18,86 838 376 7,573E-7
D7019-6 | 340 | 96,18 | 69030 18,86 838 394 7,900E-7
D7019-7 350 197,80 { 69030 18,86 838 411 8,031E-7
D7019-8 360 | 98,58 | 69030 18,86 838 425 8,100E-7
D7019-9 370 | 98,92 | 69030 18,86 838 436 8,123E-7
D8519-1 207 | 53,96 | 85427 19,10 849 213 5,553E-7
D8519-2 250 | 57,58 | 85610 19,10 849 257 5,940E-7
D8519-3 282 | 60,81 | 85610 19,10 849 292 6,270E-7
D8519-4 301 | 67,12 | 85610 19,10 849 313 6,922E-7
D8519-5 320 | 76,99 | 85610 19,10 849 342 7,940E-7
D8519-6 341 | 93,87 | 85427 19,10 849 383 9,660E-7
D8519-7 362 | 98,13 | 85610 19,10 849 420 1,012E-6
D8519-8 383 | 98,93 | 85427 19,10 849 442 1,018E-6
D8519-9 403 | 98,99 | 85427 19,10 849 468 1,019E-6

Tabela 4.8 - Pontos experimentais da incineracio catalitica do n-hexano diluido em ar na

base energetma ~ 19 kcal/Nm

) ;(mol:.’s.foc /s g cat):'

E7019-1

. 69'03'()'“

00

\ 2,408E-7
E7019-2 230 |} 58,24 | 69030 18,95 427 241 2,434E-7
E7019-3 250 | 60,12 | 69030 19,53 440 262 2,590E-7
E7019-4 280 | 63,85 | 69030 19,25 433 295 2,710E-7
E7019-5 300 | 67,92 | 69030 19,25 433 320 2,883E-7
E7019-6 322 | 78,51 § 69030 19,25 433 350 3,333E-7
E7019-7 340 | 89,18 | 69030 19,53 440 388 3,840E-7
E7019-8 361 | 97,54 | 69030 19,34 435 426 4,160E-7
E7019-9 372 § 97,86 | 69030 19,34 435 440 4,173E-7
E7019-10 | 381 | 98,52 | 69030 19,34 435 448 4,201E-7
E8519-1 205 | 54,20 | 85427 18,79 423 212 2,780E-~7
E8519-2 254 | 56,87 | 85427 18,79 423 265 2,916E-7
E8519-3 303 | 63,12 | 85427 18,79 423 318 3,236E-7
E8519-4 321 | 69,88 | 85427 18,79 423 348 3,583E-7
E8519-5 343 | 84,15 | 85610 18,79 423 389 4,234E-7
E8519-6 365 | 95,42 | 85610 18,79 423 416 4,900E-7
E8519-7 381 | 97,30 { 85427 18,79 423 430 4,989E-7
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Tabela 4.9 - Pontos experimentais da incineragfo catalitica do n-hexano diluido em ar na
base energética =~ 38 kcal/Nm’.

 Cadigo [ TE

E3038-1

E3038-2 230 | 54,59 | 29917 37,82 851 251 1,973E-7
E3038-3 280 | 63,18 | 29917 37,82 851 275 2,284E-7
E3038-4 300 | 82,54 | 29917 37,82 851 399 2,983E-7
E3038-5 322 1 98,10 | 29917 37,82 851 438 3,546E-7
E3038-6 342 | 99,09 | 29917 37,82 851 459 3,581E-7
E7038-1 200 | 48,45 | 69345 37,81 851 212 - 4,058E-7
E7038-2 230 | 50,92 | 69345 37,81 851 242 4,265E-7
E7038-3 250 | 54,24 | 69345 37,64 847 264 4,522E-7
E7038-4 300 | 72,34 | 69030 38,66 870 336 6,167E-7
E7038-5 310 | 85,34 | 69030 38,66 870 356 71,275E-7
E7038-6 320 | 93,51 | 69345 39,83 897 390 8,253E-7
E7038-7 350 | 97,65 | 69345 38,48 866 438 8,323E-7
E7038-8 361 | 97,89 | 69030 38,66 870 443 8,344E-7
E8538-1 200 | 43,64 | 85427 37,98 855 210 4,523E-7
E8538-2 250 | 48,95 | 85427 38,55 868 261 5,150E-7
E8538-3 300 | 60,80 | 85243 37.63 847 326 6,230E-7
EB538-4 320 | 84,85 | 85427 37,98 855 377 8,794E-7
Eg8538-5 343 1 96,91 | 85610 37,48 844 411 9,933E-7
EB538-6 361 | 98,57 | 85610 37,48 844 446 1,010E-6
E8538-7 382 | 99,10 [ 85610 37,90 853 464 1,027E-6




Tabela 4.10 - Pontos expenmentais da incineracio catalitica da mistura de acetona, acetato de etila e n-hexano, diluida em ar, na base

energetlca 38 kcal/Nm

¢ _M;s_mra' 1l Abétoﬁa Etllacetato Hexano i f' ®") (kcal/Nm )  Mistura | (°C )
F3038-1 200 48,30 4350 51,82 47,73 29890 37 68 1582 217 3 230E-7
F3038.-2 250 50,60 51,94 54,85 50,60 | 29890 3768 1582 239 3,384E-7
F3038-3 271 55,73 53,98 56,28 52,96 | 29890 3768 1582 21 3,727E-7
F3038-4 280 62,59 64,41 64.41 57,50 | 29890 37,68 1582 314 4 186E-7
F3038-5 300 83,10 83,33 89,86 71,10 | 29890 37.68 1582 405 5,558E-7
F3038-6 320 97,90 97,93 99,10 9583 | 29890 37,68 1582 442 6,547E-T
F3038.7 340 98 65 98 13 99,40 96,23 | 29890 37,68 1582 451 6,571E-7
F7038-1 200 40,00 38,34 4720 4425 | 70000 37,98 1591 210 6,327E-7
F7038-2 230 41,36 4511 49,14 46,16 | 70000 3798 1591 242 6,543E-7
F7038-3 250 43,14 48,42 51,23 47,89 | 70000 3798 1591 263 6,824E-7
F7038-4 280 4915 53,04 54,31 50,45 | 70000 3798 1591 296 7,775E-7
F7038-5 .| 300 | $9.10 | 6534 | 7168 | 62.03 | 70000 | 3798 | 1591 | 327 9,349E-7
F7038-6 320 86,25 89,34 88,79 71,03 | 70000 3798 1591 393 1,364E-6
F7038-7 | 342 | 9708 | 9745 | 9879 | 93.45 | 70000 | 3798 | 1591 | 434 1.536E-6
¥7038-8 360 98,24 98,96 99,10 97,14 | 70000 37,98 1591 479 1,554E-6
F8538-1 204 35,21 32,95 43 21 41,38 | 84880 38,00 1595 210 6,770E-7
F8538-2 251 37,38 40,35 45,72 4325 | B4880 38,00 1595 282 7,187E-7
F8538-3 282 41,22 48,10 49,18 46,19 | 84880 38,00 1595 296, 7.926E-7
F8538-4 304 50,10 55,81 61,26 53,76 | 84880 38,00 1595 320 9,633E-7
F8538-5 322 69,66 70,58 8154 65,62 | 84880 38,00 1595 351 1,339E-7
FR538-6 344 94,63 96,21 95,26 87,69 | 84880 38,00 1595 419 1,820E-6
F8538-7 | 362 | 98.05 | 9748 | 9788 | 9576 | 84880 | 3800 | 1595 | 455 1 885E-6
F8538-8 381 99,06 39 30 99 32 98,21 ; 84880 38,00 1595 483 1,905E-6
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Tabela 4.11 - Pontos experimentais da incinerago catalitica da mistura de acetona, acetato de etila e n-hexano, diluida em ar, na base

energetnca ~ 19 kcal/Nm’,

- TE :_ it 'X"?:-i": - x Joox T x P s ] BE | C |[Tmédal  rexp

\ ceton: Enlacetatc) H'ei%{a‘nbé ..-;(h"):'. (kcai/Nm)  Mistura [ (°C) (mo voc /sgcat)
S eyt 1) A%y b ey : | (ppmv) 1
F7019-1 200 58 93 56,31 63 17 57,10 | 70000 18 69 4 59OE 7
F7019-2 250 61,67 58,70 67,33 58,56 | 70000 18,69 4,803E-7
F7019-3 300 73,36 73,89 - 80,78 63,51 | 70000 18,69 5,714E-7
F7019-4 320 83,50 82,20 93,10 68,23 | 70000 18,69 6,504E-7
F7019-5 340 95,70 96,80 98,60 88,78 | 70000 18,69 7.4548-7
F7019.6 360 98.45 98 44 99.8 95,52 | 70000 18,69 7,668E-7
F8519-1 203 56,80 50,30 60,20 52,36 | 84880 19,08 801 210 5,486E-7
F8519-2 253 59,69 55.37 65.14 53,75 | 84880 19,08 801 263 5,765E-7
F8510-3 | 282 | 6235 | 5953 | 7056 | 5524 | 84880 | 19,08 801 | 293 6,022E-7
F8519-4 301 66,43 64,23 77,52 58,35 | 84880 19,08 801 317 6,416E-7
F8519-5 322 78,63 74,26 88,78 62,51 | 84880 19,08 301 345 7,594E-7
F8519-6 343 91,84 93,56 9734 76,25 | 84880 19,08 801 382 8,870E-7
F8519-7 362 95,36 97.08 98,00 87,82 | 84880 19,08 801 417 9,210E-7
F8519-8 -| 382 98,03 98,13 98,75 97,85 | 84880 19,08 801 437 9 468E-7

76
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4.4 - Anilise Qualitativa dos Pontos Experimentais.

Nesta segdo sdo apresentados os resultados da anélise qualitativa dos pontos
experimentais realizada com o objetivo de determinar o efeito das varidveis operacionais
sobre & conversdo dos compostos volateis orgénicos, estudados de forma individual ¢ na
mistura.

As variaveis operacionais estudadas sdo a temperatura de entrada do gas, a vazio
do gas € a concentragio do composto volatil orgdnico no ar, para uma massa fixa de
catalisador no reator.

A ordem de facilidade de conversfo dos compostos volateis organicos estudados
¢ estabelecida em relagfio a taxa de reagfo para uma mesma temperatura de entrada do

g4s e analisada através da difusividade massica molecular dos compostos estudados.

4.4.1 - O Efeito da Temperatura de Entrada do Gas na Converséio dos VOCs,

A influéncia da temperatura de entrada do gas na conversdo dos compostos
volateis orgénicos, estudados de forma individual e na mistura ¢ apresentada nas Figuras
4.8 ¢ 4.9, respectivamente.

A Figura 4.8 mostra o efeito da temperatura de entrada do gas na conversdo de
aproximadamente 950 ppmv de tolueno, 2189 ppmv de acetona e 1704 ppmv de acetato
de etila 0 que corresponde a base energética ~ 38 kcal/Nm® e velocidade espacial ~
30000 b .

A Figura 4.9 mostra o efeito da temperatura de entrada do géas na converséo de
1591 ppmv da mistura constituida de 708 ppmv de acetona, 618 ppmv de acetato de etila
¢ 265 ppmv de n-hexano, a s = 70000 h™' e base energética ~ 38 kcal/Nm” .

As Figuras 4.8 e 4.9 mostram que o comportamento da conversio em relagio a
temperatura de entrada do gas é semelhante para os compostos volateis organicos
individuais e na mistura.

A forma sigmoide das curvas ajustadas pelo método spline sugere duas regides
distintas de operag@o do catalisador, de acordo com a Figura 2.2 do Capitulo 2.

A primeira regido a baixas temperaturas de entrada do gas e baixas conversdes,
regifio cinética de operagio do catalisador, e a segunda regido a altas temperaturas de
entrada do gas e altas conversdes, regiio de operag@o limitada pela transferéncia de

massa do VOC para a superficie do catalisador
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Figura 4.8 - Efeito da temperatura de entrada do gés na converso dos VOCs, a s ~

30000 b e base energética ~ 38 kcal/Nm’, para o () tolueno, a (=) acetona e o (e)
acetato de etila, diluidos em ar.
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Figura 4.9 - Efeito da temperatura de entrada do gés na conversfio da mistura de

acetona, acetato de etila e n-hexano diluidos em ar, a s = 70000 h™' e base energética ~
38 keal/Nm" .
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A analise da inclinacdo das curvas cinéticas mostra que na regifo de baixa
temperatura de entrada a inclinagiio é pequena, a partir de um valor da temperatura de
entrada observa-se um abrupto aumento das inclinagles para pequenos acréscimos de
temperatura de entrada do gas.

Na regifio de operagdo do catalisador limitada pela transferéncia de massa dos
reagentes para a superficie do catalisador, as conversdes ndo se modificam

significativamente com o acréscimo da temperatura de entrada do gas.

4.4.2 - O Efeito da Vazio do Gas na Conversio dos VOCs,

O efeito da vazio do gas sobre a conversdo do tolueno, do acetato de etila
individual e para o acetato de etila em mistura é mostrado nas Figuras 4.10, 4.11 e 4.12,
respectivamente.

Apresentam-se as curvas na base energética de ~ 38 kcal/ Nm’® para velocidade-
espacial de ~ 30000, 70000 e 85000 k™', o que corresponde a uma vazio de gas reagente
de 0,23, 0,53 ¢ 0,64 Nm*/min e concentragio de aproximadamente 950 ppmv para o

tolueno, 1700 ppmv para o acetato de etila individual e 618 ppmv para o acetato de etila

na mistura.
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Figura 4.10 - Efeito da vazdo do gas na conversdo do tolueno diluido em ar, na base
energética ~ 38 kcal/ Nm® a (w) s ~ 30000 b, (¢) 5 =~ 70000 h™ e (a) s ~ 85000 h™,
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Figura 4.11- Efeito da vaziio do gés na conversio do acetato de etila diluido em ar, na
base energética ~ 38 kcal/Nm®, a (w) s ~ 30000 h™', (e) s ~ 70000 h' e (a) s ~ 85000 h™.
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Figura 4.12- Efeito da vazio do gas na convers3o do acetato de etila na mistura, na base
energética ~ 38 kcal/Nm®, a (w) s ~ 30000 b’ (e) s ~ 70000 h™ e (a) s =~ 85000 b,



81

As Figuras 4.10 a 4,12 mostram que o efeito da vazio do gés sobre a conversdo
dos compostos volateis orginicos ¢ semelhante para todos os sistemas.

O comportamento da conversdo em relagio a variagio de vazio mostra que na
regido cinética de operagdo do catalisador o aumento da vazio de gds contribui para o
decréscimo da convers#o e, na regido limitada pela transferéncia de massa a variagio da
vazdo ndo altera de forma significativa a convers#o.

Para todos os compostos estudados de forma individual e na mistura, observa-se
comportamento semelthante, isto €, o efeito da vazio € mais pronunciado na regido de
baixas temperaturas de entrada do gas sem no entanto modificar a conversio maxima

obtida nas temperaturas altas.

4.4.3 - O Efeito da Concentraciio na Conversio dos VOCs.

O efeito da concentragio sobre a converso dos compostos volateis orgnicos é
mostrado nas Figuras 4.13 e 4.14 para a velocidade espacial s ~ 85000 k' e base
energética ~ 38 e 19 kcal/Nm’, o que corresponde as concentragdes aproximadas de 852
ppmv e 1595 ppmv na base maior e 423 ppmv e 801 ppmv na base menor para o sistema

ar-hexano e ar-mistura, respectivamente.
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Figura 4.13 - Efeito da concentragdo do hexano em ar, a s ~ 85000 h™ na base energética
(a) ~ 38 keal/Nm® (852 ppmv) e base energética (*) =~ 19 kcal/Nm® (423 ppmv).
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Figura 4.14 - Efeito da concentragfio da mistura em ar, a s ~ 85000 h™' na base energética
{*)~38 keal/Nm’ (1595 ppmv) e base energética (a) ~ 19 keal/Nm® (801 ppmv).

O comportamento da conversio em relagdo a variagiio da concentragio do

composto volatil organico no ar ¢ semelhante para todos os sistemas estudados. O

aumento de concentra¢do do composto volatil orgdnico no ar implica no aumento da

conversdo. Nas regides de altas temperaturas de entrada do gas, o efeito da concentragio

sobre a conversdo € menor do que nas regides de baixas temperaturas de entrada do gas.

O efeito mais importante devido ao aumento da concentragdo € o acréscimo da

temperatura do gés no leito de catalisador, conforme mostra a Tabela 4.11.

Tabela 4.12 - Temperatura maxima observada no leito de catalisador durante a
incineracio da mistura de VOCs, a s ~ 85000 h™' ¢ base energética ~ 19 e 38 kcal/Nm’.

TE (°C) BE » 19 kcal/Nm® BE =~ 38 kcal/Nm’
X (%) Tméxima (°C) X (%) Tméxima (°C)
320 78,63 354 85,43 370
340 91,84 398 94,63 445
360 95,36 435 98,05 476
380 98,03 444 99,06 501
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A variag@o da concentragio do composto volatil orgénico no ar, na mesma
temperatura de entrada do gas, influencia os perfis da temperatura do gis na diregéo
axial e radial no leito de catalisador.

As Figuras 4.15 e 4.16 mostram respectivamente, os valores experimentais da
temperatura do gas na dire¢3o axial e radial do leito de catalisador, correspondentes aos
pontos de codigo E8519-4 e E8538-5 do sistema n-hexano-ar.

Os pontos experimentais E8519-4 e¢ E8538-5, mostrados respectivamente nas
Tabela 4.9 ¢ 4.10, foram determinados na temperatura de entrada de 320°C, velocidade
espacial s = 85000 h? e base energética de 18,79 e 37,98 kcal/Nm’, o qué corresponde a

concentragdo do VOC de 423 e 855 ppmv, respectivamente.
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Figura 4.15 - Influéncia da concentracio do n-hexano no perfil de temperatura axial do
gas, a s = 85000 h”, na base energética (w) 37,8 kcal/Nm® (855 ppmv) e (o) 18,79
kcal/Nm® (423 ppmv), para os pontos E8538-5 ¢ E8519-4, respectivamente.

Os perfis de temperatura radial do gds,. apresentados na Figura 4.16, foram
determinados a dois centimetros do inicio do leito de catalisador o que corresponde a
metade da altura do leito de catalisador. Os pontos experimentais foram ajustados com

uma fungéo polinomial do segundo grau.
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Figura 4.16 - Influéncia da concentragio do n-hexano no perfil de temperatura radial do
gis, a s ~ 85000 h™ na base energética (w) 37,8 kcal/Nm® (855 ppmv) ¢ (s) 18,79
keal/Nm® (423 ppmv), para os pontos E8538-5 e E8519-4, respectivamente

Através das Figuras 4.15 e 4.16, observa-se na mesma temperatura de entrada do gas, a
duplicagio do valor da concentragdo, ocasiona um acréscimo de 53°C e 36°C da

temperatura do gés na dire¢3o axial e radial do leito de catalisador, respectivamente.

4.4.4 - O Estabelecimento da Ordem de Facilidade de Conversao dos
VOCs,

A analise das curvas de conversdo dos compostos volateis orgénicos estudados
de forma individual, indica que os compostos apresentam uma ordem de facilidade de
conversdo em relagdo a taxa de reagdo média experimental, na faixa de temperatura ¢
velocidade espacial estudadas.

A Tabela 4.13 mostra o valor da taxa de reacio média experimental dc;s
compostos estudados, nas bases energéticas aproximadas de 19 e 38 kcal/Nm® para

diversas temperaturas de entrada do gas e velocidades espaciais.
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Tabela 4.13 - Taxa de reagdo média experimental dos VOCs estudados para diversas

condi

 (molvoc/sgeataisado)

S ~Taxa de.'fea_c,:ﬁ() expenmentaléosV()Cs Lo

Cbndit;ées |

.B.E & 3.8 kcéI/NrrP
Operacionais/ | s=30000h" | s=70000h" | s=85000h" | s=85000h"
Composto TE=280°C | TE=300°C | TE=300°C | TE=320°C
Etanol 1,201E-6 2,800E-6 3,391E-6
Acetona 8,680E-6 2,084E-6 2,430E-6 2,571E-6
Acetato de Etila 4,772E-7 1,256E-6 1,354E-6 1,648E-6
Tolueno -- -— 1,157E-6 1,160E-6
n-Hexano 2,284E-7 6,167E-7 6,230E-7 8,794E-7
Condicdes BE =~ 19 kcal/Nm®
Operacionais/ | s=70000h" | s=70000h" | s=835000h" | s=85000h"
Composto TE=300°C | TE=360°C | TE=360°C | TE=380°C
Etanol - . -—-- —
Acetona 9,684E-7 1,045E-6 1,185E-6 1,187E-6
Acetato de Etila 5,730E-7 8,100E-7 1,012E-6 1,018E-6
Tolueno e --- - -
n-Hexano 2,8830E-7 4,160E-7 4,900E-7 4,989E-7

A anélise da Tabela 4.13 mostra que a taxa da reagfo experimental apresenta o

seguinte comportamento em relago as variiveis operacionais:

» mantendo-se a base energética e a velocidade espacial constantes, o aumento

da temperatura de entrada do gas provoca o aumento da taxa da reagio,

* mantendo-se a base energética e a temperatura de entrada do gés constantes, o

aumento da vazdo provoca o aumento da taxa de reacéo,

¢ mantendo-se a temperatura de entrada do gas e a velocidade espacial

constantes, o0 aumento da concentragdo de VOC aumenta a taxa da reagéo,
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» mantendo-se a base energética, a velocidade espacial e a temperatura de
entrada do gas constantes, observa-se que para todas as condi¢des
operacionais, o etanol apresenta o maior € 0 n-hexano o menor valor da taxa
de reagfo experimental.

A partir da Ultima observagdo, podemos estabelecer uma ordem de facilidade de
conversdo em relagBo a taxa de reagdio experimental para os compostos volateis

organicos estudados, conforme escrita abaixo,
Etanol > Acetona > Acetato de Etila > Tolueno > n- Hexano.

Esta ordem de facilidade de conversdo dos compostos volateis orgénicos €
analisada através da difusividade massica molecular dos compostos.

Na regido de operagdo de transferéncia de massa, a taxa global da reagio ¢ a taxa
de transferéncia de massa do composto volatil orgénico. ’.

A taxa de transferéncia de massa € uma fungfio do gradiente de concentragdo do
VOC, estabelecido entre o seio da fase gasosa e a superficie do catalisador e do
coeficiente convectivo de transferéncia de massa.

O coeficiente convectivo de transferéncia de massa € uma fungfio dos nimeros
adimensionais de Reynolds e Schmidt. Para a vazdio maéssica de gas constante, o
coeficiente convectivo de transferéncia de massa é somente uma fungdo do nimero de
Schmidt. A dependéncia do nimero de Schmidt em relagiio a temperatura esta expressa
na dependéncia da difusividade maéssica molecular com a mesma.

A Figura 4.17 mostra que os valores da difusividade massica molecular dos
compostos volateis organicos no ar, em fungio da temperatura calculados pela
correlagdo de Chapman-Enskog, apresentada na se¢io 2.13 do Capitulo 2.

O coeficiente de difusdo massica molecular dos compostos volateis orgénicos €
calculado pela correlago da Chapmam-Enskog apresentada no capitulo 2.

. A analise da Figura 4.17 mostra existem dois conjuntos de substancias com
valores praticamente idénticos de difusividade massica em fungio da temperatura. Na _
regio de altas temperaturas, o valor da difusividade massica molecular dos compostos

estudados é ordenada de maneira decrescente, conforme escrito abaixo,

Etanol > Acetona > Acetato de Etila ~ Tolueno > n-Hexano.
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Figura 4.17 - Coeficiente de difusfio massica molecular do VOC em ar em fungo da
temperatura, para o (A) n-hexano, (O) acetato de etila, (+) tolueno, (O) etanol e (0)
acetona.

A comparacgio da ordem de facilidade da conversdo dos VOCs e da ordem do
valor da difusividade méssica molecular dos compostos volateis orgénicos, em relagio a

taxa de reagdo experimental dos VOCs, mostra que elas séo concordantes.

4.5 - Analise Quantitativa dos Pontos Experimentais.

A anélise quantitativa dos pontos experimentais da incineragdo catalitica dos
compostos volateis orgénicos, tem o objetivo de comparar a conversdo e o perfil de
temperatura axial do gas experimentais com os calculados pela solugio do modelo
adiabatico unidimensional do reator.

O tratamento e a andlise quantitativa dos pontos experimentais da incineragio

catalitica dos compostos volateis orginicos € realizada através das seguintes etapas:

* Desenvolvimento do modelo adiabatico unidimensional do reator de leito fixo

com o catalisador operando no regime de transferéncia da massa.
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o Estabelecimento da sistematica de selegdio e tratamento dos dados
experimentais determinados com o catalisador operando no regime de
transferéncia de massa.

¢ Solugio do modelo adiabatico unidimensional para as condi¢des operacionais
correspondentes aos pontos experimentais selecionados na etapa anterior.

o Comparagio da conversio dos VOCs e da temperatura axial do gas
experimentais e calculados pelo modelo adiabético.

A eficiéncia da recuperagio de calor € apresentada analisando-se os dados

experimentais da temperatura do gas, no trocador de calor para diversas condigles

operacionais.

4.5.1 - O Modelo do Reator de Incineracio Catalitica dos VOCs.

O modelo matematico do reator é obtido com os balangos de massa e energia do
sistema e, a taxa global da reag@o é adotada como sendo a taxa de transferéncia de massa
dos compostos estudados, calculada através da correlagdo de Satterfield apresentada na
secdo 2.13 do capitulo 2.

O modelo adiabatico unidimensional desenvolvido € aplicado para o tratamento
quantitativo dos pontos experimentais determinados com o catalisador operando no
regime de transferéncia de massa.

A solugido do modelo adiabético pelo método de Runge-Kutta de quarta ordem,
fornece a conversio do composto volatil orginico, a temperatura axial do gés, a taxa de
reagdo e o coeficiente convectivo de transferéncia de massa ao longo do comprimento do

leito de catalisador.
O Modelo Adiabdtico Unidimensional

O balango de massa do composto volatil orgdnico no reator de leito fixo de

catalisador € escrito como,

dx T
voC — _vocC

d(W/ Ff;oc) Vooe

, (4.5.1-1)
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onde Xvoc € a conversio do VOC, W € a massa de catalisador, F°yoc € a vazio molar
do VOC na entrada, 1yoc € a taxa de reagdio do VOC, vvoc é 0 coeficiente
estequeométrico da reagiio do VOC e, tem valor igual a menos um.

O balango de energia para o gas no reator de leito fixo de catalisador é escrito
como,

dT

e 8 oo
P Py g, > Py (~AH_
vOC

by s (4.5.1-2)
onde u, € a velocidade do gas, p, ¢ a densidade molar do gas, T, é a temperatura axial do
gas, z € o comprimento do leito do catalisador, pg € densidade do leito de catalisador e
AHyoc € a variagfio de entalpia da reagdo do VOC.

O gés ¢ considerado como sendo o ar, devido a baixa concentragdo do composto
volatil orgénico na mistura gasosa reagente e, os valores da capacidade calorifica do gas
¢ da variagio de entalpia da reagio sfio considerados constantes na faixa de temperatura

estudada.

A vazao molar total do gas (Fr ) pode ser escrita como,
FTE Ug'pg'A, (4.5.1—3)

onde A € a area da segio transversal do reator.

O elemento diferencial de massa de catalisador € escrito como,
dW=pp-A-dz. (4.5.1-4)

A conversio do composto volatil organico ao longo do reator pode ser obtida
pela substituigdo da equagio 4.5.1-4 na equagio 4.5.1-1, obtendo-se a equaciio 4.5.1-5

mostrada abaixo,

r -p A
dX = —N¥oc °B . .4, (4.5.1-5)

A taxa de reago rvoc , para o catalisador operando no regime de transferéncia de
massa, € adotada como sendo a taxa de transferéncia de massa do composto volatil

orgénico do seic da fase gasosa para a superficie do catalisador escrita como,
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rvoc = ke - 5g - (Cuoc g - Cvocs) » (4.5.1-6)

onde kc € o coeficiente convectivo de transferéncia de massa, sg é a area superficial do
catalisador por unidade de massa, Cvoc, g € Cvoc, s € a concentragdo do composto volatil
orgénico no seio da fase gasosa e na superficie do catalisador, respectivamente.
Admitindo que a reagdio quimica € rapida na superficie do catalisador, podemos
assumir que Cvoc g >> Cvoc, s €, considerando a pressfio praticamente constante no leito
e a expansdo de volume pequena, devido a grande diluigdo, a equagio 4.5.1-6 em

fungdo da conversiio do VOC ¢ escrita comd,
rvoc = ke - sg - Covoc,g (1-Xvoc)  TE/T,, (4.5.1-7)

onde Cvoc, g € & concentragfo inicial do VOC na entrada do reator.

O coeficiente convectivo de transferéncia de massa ke € calculado pela correlagio

de Satterfield, apresentada na segfio 2.13 do Capitulo 2, conforme mostrado abaixo,

g-jd = 0,94 Re®? | (4.5.1-8)
onde € ¢ a porosidade do leito de catalisador, jd € o fator de Colburn para a transferéncia
de massa e Re ¢ o nimero de Reynolds baseado no didmetro da particula.

O fator de Colburn jd escrito em fungio do coeficiente convectivo de
transferéncia de massa (kc), da velocidade do gas (u) e do nimero de Schimidt (Sc) tem

a forma,
jd = — .8, (4.5.1-9)

O ntimero de Reynolds é definido como,

G-dp
Re = ——>n | S (4.5.1-10)
u
onde G ¢ a velocidade massica do gas, dp € o didmetro da particula do catalisadorep é a

viscosidade do gas escrito como fungio da temperatura.

O numero de Schimidt é definido como,
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S¢c = —0— (45.1-11)

Dvoc AR

onde Sc € o nimero de Schimidt, v € a viscosidade cinemaética do gas e Dvoc, ak € a
difusividade massica molecular do composto volatil orgénico no ar, escrito como fungo
da temperatura.

A substituicdo das equactes 4.5.1-9 a 4.5.1-11 na equagio 451-8 e
agrupamento dos termos, fornece a expressdo para o calculo do coeficiente convectivo

de transferéncia de massa escrito como,

u G-.d - 0,72 v - 2/3
ke = —-0,941[ p] (B_—j | (4.5.1-12)

€ I8 VOC, AR

A difusividade massica do VOC no ar € calculada pela correlagio de Chapman-
Enskog. A substituicio da equagdo 4.5.1-7 na equagdo 4.5.1-5 e agrupamento dos

termos fornece,

dXoc - ke - sg - CE\},’OC,g (1= Xy ) TE/ Tg “pp A
dz Floc ‘

(4.5.1-13)

A temperatura axial do gas ao longo do comprimento do leito de catalisador, na
presenga da reagdo quimica, pode ser calculada pela substituicio das equagdes 4.5.1-1 na

equagdo 4.5.1-2 conforme mostrado abaixo,

dT, ¢

g X yoc

Ug * Pg - CPg - = - pg AH o - 45.1-14
g " Pg " CPg dz d(W/y\(:OC) Ps voc ( )

A substituigdo das equagdes 4.5.1-3 ¢ 4.5.1-4 na equagio 4.5.1-14 fornece,

F '
dTg - F;f;;)g '(”mvoc)'dxvoc - ) (4.5.1-15)

A integragfio da equagfio 4.5.1-15 com as condi¢es de contorno,

para Tg = TE,XVQCL“O e,

para T, = T, , Xvoc = Xvoc,
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resulta na equagio 4.5.1-16, que permite calcular a temperatura axial do gas ao longo do
comprimento do leito de catalisador z para uma dada conversio do composto volatil
orgénico Xvoc .

o
FV O

T, = TE + —Y% (AHy0) Xvoe - (4.5.1-16)
FT‘Cpg

A solugio do modelo adiabatico unidimensional € obtida através da integragio
numeérica da equagdo 4.5.1-13, com as condigdes de contorno para z = 0, Xyoc = 0O e,
para z = z, Xvoc = Xvoc , utilizando o método de Runge-Kutta e, as equagdes 4.5.1-12 ¢
4.5.1-16, para o célculo do coeficiente convectivo de transferéncia de massa e a
temperatura axial do gas, respectivamente.

O programa encontra-se am anexo no apéndice B e fornece os valores do perfil
de conversdo do VOC, a temperatura axial do gas, a taxa de reagdo e o coeﬁcient;::

convectivo de transferéncia de massa ao longo do comprimento do leito de catalisador.

4.5.2 - A Sistematica de Selecio e Tratamento dos Pontos Experimentais.

A sistematica de sele¢io e tratamento dos dados experimentais da incineragio
catalitica dos compostos volateis orgénicos tem o objetivo de comparar a converséo € o
perfil de temperatura axial do gés experimentais e calculados pelo modelo adiabatico.

A sistematica € desenvolvida através das seguintes etapas;

¢ Identificacio e selegdo dos pontos experimentais, determinados com o

catalisador operando em regime de transferéncia de massa.

¢ Solugfio do modelo adiabatico unidimensional para as condi¢des experimentais

correspondentes aos pontos selecionados.

o Comparagio da conversio e do perfil axial de temperatura do gas

experimental e calculado.

A sistematica de selegio e tratamento dos pontos experimentais ¢ exemplificada,
utilizando-se o sistema ar-acetato de etila, determinado a velocidade espacial ~ 85000 h

e base energética ~ 38 kcal/Nm” e, apresentado na Tabela 4.6.
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Etapa de Identificagdo e Sele¢do dos Pontos Experimentais.

A identificagfo dos pontos experimentais, obtidos com o catalisador operando no
regime de transferéncia de massa, é realizada pela analise do grafico do logaritmo da taxa
experimental (rexp) contra o inverso da temperatura média (Tmédia) do gas no reator.

A Figura 4.18 apresenta o grafico do logaritmo da taxa da rea¢fio experimental
contra o inverso da temperatura média do gas no do leito de catalisador, correspondente
aos pontos D8538-2 a D8538-8 do sistema acetato de etila-ar.

A analise do grafico mostra que os pontos experimentais do sistema estudado,
foram determinados em duas regides distintas de operagiio do catalisador e, que os
pontos de codigo D8538-6 a D8538-8, mostrados na parte superior esquerda do gréfico,
foram determinados com o catalisador operando no regime de transferéncia de massa.

A partir desta analise, os pontos experimentais de codigo D8538-6 a D8538-8

sdo os pontos selecionados e simulados pelo modelo adiabatico unidimensional,
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\
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Figura 4.18 - Comportamento das taxas de reacdo experimentais do acetato de etila em
fun¢io da temperatura média do leito de catalisador, caracterizando duas regibes
distintas de operacgdo do catalisador.
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Etapa de Solugdio do Modelo Adiabdtico Unidimensional |

Apbs a identificagdo e selegdo dos pontos experimentais, 0 modelo adiabatico €
resolvide para as condigdes operacionais correspondentes aos pontos selecionados,
obtendo-se a converséo e o perfil axial de temperatura do gés.

Os resultados da solﬁgﬁo do modelo adiabético unidimensional para as condigdes
experimentais correspondentes ao ponto D8538-6 sdo mostrados na Tabela 4.14.

Os resultados mostrados na Tabela 4.14, em fungo do comprimento Z do reator,
sdo a concentragdo do acetato de etila (C), a conversio do acetato de etila (X), a
temperatura axial do gas (Taxial), o coeficiente convectivo de transferéncia de massa
(kc) e a taxa da reagdo (taxaea ).

A Figura 4.19 mostra o perfil da concentragdo do acetato de etila, da taxa de
reagdo e do coeficiente convectivo de transferéncia de massa ao longo do reator, obtidos

a partir dos valores mostrados na Tabela 4.14.

Tabela 4.14 - Resultados da solugio do modelo adiabatico unidimensional para as
condigdes experimentais, temperatura de entrada do gas = 340°C, s = 85427 h' e
concentragdo de 1713 ppmv, correspondentes ac ponto D8538-6 do sistema acetato de
etila-ar.

oz p o G X Taxial ke daxaw
CGem) | (molem®) | (9) | O | (ems) | (molyvoe/sgcat)

0,5 5,438E-8 28,88 369 12,71 9,200E-6

1,0 3,831E-8 4989 396 13,54 6,627E-6

1,5 2,685E-8 64,88 415 14,12 4,709E-6

2,0 1,874E-8 75,49 429 14,54 3,317E-6

2,5 1,304E-8 82,94 438 14,83 2,325E-6

3,0 9,061E-9 88,15 445 15,03 1,621E-6

3,5 6,2$5E-9 91,78 449 - 15,17 1,129E-6

4,0 4,358E-9 94,30 452 15,27 7,844E-7
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Concentragio (mol/cm3) o s kc (cm/s)
8.0E-8 135+ 15E-5
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Figura 4.19 - Perfil da concentragio do acetato de etila, do coeficiente convectivo de
transferéncia de massa e da taxa de reagdo ao longo do reator obtidos pela solugio do
modelo adiabatico unidimensional para o ponto D8538-6.

Etapa de Comparagdo dos Resultados.

A comparacdo dos valores experimentais ¢ calculados pelo modelo adiabatico €
realizada pelo calculo do desvio relativo e desvio absoluto, da conversio dos VOC’s e
da temperatura axial do gas, respectivamente.

A Figura 420 mostra o perfil calculado pelo modelo adiabédtico e os pontos
expérimentais da temperatura axial do gas, ao longo do comprimento do reator,
correspondentes aos pontos de codigo D8538-6 a D8538-8, do sistema acetato de etila-
ar. ' ‘

A Tabela 4.15 mostra os valores da temperatura axial do gas experimental, os
valores calculados pelo modelo adiabatico e os desvios absolutos da temperatura
calculada em relagio a temperatura axial do gis experimental, correspondentes ao

pontos DB8538-6 a D8538-8, do sistema acetato de etila-ar.

» Taxa (mol voc /s g.cat)
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Tabela 4.15 - Valores experimentais, calculados € desvios absolutos da temperatura axial

do gés, para a mcmeragao do etllacetato as~ 85000 h' e base energetlca 38 kcalme

POSIGaO AXJBJ *';?onto Ponitc onto
(x05cm) | DBS3®6 | _.Déssfs_:? ';98538-8 o
— T Texp Tcal d.esv.zé Texp . ..Tcéi. désﬁo Texp Teal desvxo
FC) | CC) [COY*| (°C) | CO) | CO) | COY | (CO) | O
0 340 | 340 | O | 360 | 360 { © | 380 | 380 | 0
0,5 375 | 369 | +6 | 390 | 380 | +1 | 416 | 410 | +6
1,0 3908 | 396 | +2 | 417 | 416 | +1 | 443 | 437 | +6
1,5 412 | 415 | -3 ['439 | 436 | +3 | 457 | 456 | +1
2,0 426 | 4290 | -3 | 453 | 449 | +4 | 472 | 469 | +3
2,5 439 | 438 | +1 | 460 | 458 | +2 | 480 | 479 | +1
3,0 445 | 445 | 0 | 467 | 465 | +2 | 486 | 485 | +1
3,5 453 | 449 | +4 | 470 | 469 | +1 | 491 | 489 | +2
4,0 455 | 452 | +3 | 475 | 473 | +2 | 493 | 493 | o

* desvio absoluto = Texp - Tcal
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Aplicando a sistematica de sele¢iio e tratamento no sistema acetato de etila-ar
determinado a s ~ 30000 e 70000 h™' na base energética ~ 38,00 kcal/Nm’, obtém-se os

resultados mostrados na Tabela 4.16,

Tabela 4.16 - Valores da conversdo experimental, calculada e desvio relativo da
conversdo experimental em relagio a calculada, para o acetato de etila, na base
energética = 38 kcal/Nm’ a s ~ 30000, 70000 e 85000 h™' .

sy L TE(C) | Xexp(%) [ Xcal(%)
S i R

330 98,86 99,80

70000 320 95,08 96,31 -1,29
340 98,49 96,49 +2,03
360 98,96 96,65 +2,33

85000 340 96,10 94,30 +1,87
360 98,51 94,52 + 4,05
380 98,89 94,72 +422

* desvio relativo = (Xexp - Xcal) / Xexp x 100.

Como pode ser observado através da Figura 4.20 e das Tabelas 4.15 € 4.16, o
modelo adiabatico unidimensional representa de forma satisfatdrio os pontos
experimentais da incineragdo catalitica do acetato de etila diluido em ar a s ~ 85000 h™' e

base energética = 38 kcal/Nm® .

4.5.3 - Os Resultados do Modelo Adiabatico Unidimensional.

Nesta segfio sfio apresentados os resultados obtidos com o emprego da
sistematica de selegdo e tratamento dos pontos experimentais da incinerago catalitica
dos compostos volateis orgénicos estudados.

Os pontos experimentais selecionados pela sistematica, as conversSes
 experimentais, as conversdes calculadas e os desvios relativos entre os valores
experimentais e calculados da conversio dos compostos volateis orglnicos sio

apresentados nas Tabelas 4.17 a 4.24.
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Tabela 4.17 - Pontos selecionados, conversio experimental, convers3o calculada

e desvio r

elativo, do sistema etanol-ar na base energética ~ 38 kcal/Nm’ .

s=300001"

AT7038-2
A7038-3
A7038-4
A7038-5
AT7038- 6

AB538-4
ABS38-5
AB538-6
AB538-7

97,33
97,48
97,55
97,64

-3,72
-2,01
-1,36
-1,14
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Tabela 4.18 - Pontos selecionados, conversio experimental, converso calculada
e desvio reiaiwo do s;stema toiueno -ar na base energetlca 38 kcaL’Nm

- $=130000 hj 7 o
- Codigo Xcal (%) ] desVi_o;(%)ff
B3038-3 97,02 99,68 -2,74
B3038-4 97,79 99,60 - 1,94
B3038-5 99,02 99,72 - 0,71
B3038-6 99,23 99,73 - 0,50

SET0000RA| g e
Codigo Xéxp (%) " : :
B7038-4 96,44
B7038-5 99,17

5=85000h-1 ol
- Codigo | Xexp (%) | Xcal (%) | desvio (%)
B8538-3 98,36 93,56 +4,88
B8538-4 98,82 93,73 +5,15
B8538-5 99,06 93,86 +5,25
B8538-6 99,10 94,13 +5,02

Tabela 4.19 - Pontos selecionados, conversdo experimental, conversio calculada

e desvio relativo, do sistema acetona-ar na base energetlca 19 kcal/Nm’,

s*”"?OOOO h-To] e i S T .
“Codigo Xexp (%) Xcal (%) deswo (%)" "

C7019-6 93.99 95,59 -1,70
C7019-7 94,03 95.70 -1,78
C7019-8 94,09 95,91 -1,93
C7019-9 93,86 95,99 -2,27

C8519-5 90,24 93,19 -3,27
C8519-6 90,74 93,47 - 3,01
C8519-7 90,78 93,75 - 3,27
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Tabela 4.20 - Pontos selecionados, conversio experimental, converso calculada
e desvio relatlvo do sistema acetona-ar na base energetlca 38 kcal/Nm®.

5=30000 0"

""" Codigo | Xexp (%)
C3038-5 95,16 99,69 -4.76
C3038-6 95,19 99,71 - 4,75
C3038-7 95,63 99,72 -428
C3038-8 95.80 99 73 - 4,10

C7038-4 94,59

C7038-5 95,05

C7038-6 96,10
segsR

. Codigo

C8538-4
(C8538-5
(C8538-6
C8538-7
(C8538-8

Tabela 4.21 - Pontos selecionados, conversdo experimental, conversio calculada
e desvio relatwo do srstema acetato de enia-ar na base energetxca ~ 19 keal/Nm®

D7019-6 96,18 96,12 +0,06
D7019-7 97.80 96,22 +1,62
D7019-8 98,58 96,32 +2,29
D7019-9 98,92 | 9641 +2.54

D8519-6 93,87 93,84 +0,03
D8519-7 9¢R,13 |+ 54,09 + 4,12
D8519-8 98,93 94,37 +4,61

D8519-9 98,99 94,58 +4. 46
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Tabela 4.22 - Pontos selecionados, conversio experimental, conversio calculada e
desvio relativo, do mstema acetato de etlla-ar na base energenca 38 0 kcal/Nm

D3038-8 98,64 99,79 -1,17
D3038-9 98,86 99,80 - 0,95
's=70000 h & -
- Codigo - desvio (%)
D7038-5 95,08 96,31 -1,29
D7038-6 98,49 96,49 + 2,03
D7038-7 08,96 96,65 +2,33
Codigo | Xexp (%) | Xcal (%) | desvio (%)
D8538-6 96,10 94,30 +1,87
D8538-7 98,51 94,52 + 4,05
D8538-8 98,89 94,72 +4,22

Tabela 4.23 - Pontos selecionados, conversdo experimental, conversio calculada
e desvio relativo, do sistema n-hexano na base energética ~ 19, 0 kcal/Nm’,
3= = 70000 h-1

- Codigo: |
E7019-8 97,54 9591 +1,67
£E7019-9 97,86 96,02 +1,88

E7019-10 98,52 96,10 +2,46

'$ = 85000 h-1

. Codigo. | Xex
E8519-5 84,15 93,25 -10,81
E8519-6 95,42 93,55 +1,96

E8519-7 97,30 93,78 + 3,62
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Tabela 4.24 - Pontos selecionados, conversdo experimental, conversio calculada

e desvio relativo, do sxstema n-hexano-ar na base energética ~ 38 0 kcal/Nm

5=30000h |
. Codigo 1
E3038-5 322 98,10 99,72 - 1,65
E3038-6 342 99 09 99,74 - 0,66
SET00001 | i s b e
. Cédigo.. | TE(°C) | Xexp (%) | Xcal (%) | desvio (¥
E7038-7 350 97,65 96,12 + 1,57
E7038-8 361 97,89 96,25 + 1,68
'5=85000 0"
Codigo.
E8538-5 343 96,91 093,72 + 3,29
E8538-6 361 98,57 93,93 +4,71
E8538-7 382 99.10 94,16 + 4,98

Os desvios relativos entre a conversdo experimental e a calculada, mostrados nas
Tabelas 4.17 a 4.24, indicam que o modelo adiabatico unidimensional ajusta de forma
adequada os pontos experimentais de conversdo, determinados com o catalisador
operando no regime de transferéncia de massa.

As Figuras 421 a 428 e as Tabelas 4.25 a 432 mostram os valores da
temperatura axial do gas experimental! e calculada pelo modelo adiabatico e os desvios
absolutos entre os valores experimentais e calculados da temperatura axial do gés, dos
compostos volateis organicos estudados nas condigdes experimentais preestabelecidas..

A mfluéncia da variagio da vazBo do gas no perfil axial de temperatura é
estudada pela analise da temperatura axial do gas experimental, do sistema n-hexano-ar,
determinado na temperatura de entrada do gas de 343°C, base energética = 38,00
kcal/Nm® a s ~ 30000 e 85000 h™' , mostrado nas Tabelas 4.30 e 4.31, respectivamente.

A influéncia da variagio da concentragdo do VOC no perfil axial de temperatura
do gas ¢ estudada pela andlise do valor da temperatura axial do gas experimental, do
sistema n-hexano-ar, determinado na temperatura de entrada do gas de 343°C, a s ~
85000 h™ e bases energéticas ~ 19,00 e 38,00 kcal/Nm’ , mostrado nas Tabelas 4.32 ¢

4.31, respectivamente.
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Figura 4.21 - Perfil calculado e valores experimentais da temperatura axial do gas,
correspondentes aos pontos (e) A7038-4, (a) A7038-5, (e) A7038-0, da incineragdo
catalitica do etanol, conduzida na s ~ 70000 h™! e base energética ~ 38 kcal /Nm® .

Tabela 4.25 - Valores experimentais, calculados e desvios absolutos da temperatura axial
do gas, para a mcmeragao do etanol asm 70000 h'e base energetlca 38 kcaf /Nm

Posn;:ao Ax:lal G ~ Ponto
: e .;f'A7038 s

Texp Tca} Tdesvio Téxp Tcal desv10 Texp .Tic.:él ] ”d.e::svio
O | CO | (CC) | O | O) | (O | °C) | (CCO) | O
0 279 | 279 | O | 300 | 300 | O | 320 | 320 | ©
0,5 315 | 318 | -3 | 341 | 340 | +1 | 357 | 360 | -3
10 346 | 350 { -4 [ 370 | 372 | -2 | 390 | 393 | -3
1,5 368 | 370 | -2 | 388 | 391 | -3 | 413 | 412 | +1
2,0 380 | 381 | -1 | 401 | 403 | -2 | 420 | 423 | -3
2,5 301 | 388 | +3 | 410 | 409 | +1 | 428 | 430 | -2
3,0 393 | 392 { +1 | 413 | 413 | 0 | 435 | 434 | +1
3,5 305 | 394 | +1 | 416 | 415 | +1 | 438 | 436 | +2
4,0 306 | 396 | 0 | 418 | 417 | +1 | 440 | 437 | +3
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Figura 4.22 - Perfil calculado e valores experimentais da temperatura axial do gas,
correspondentes aos pontos (e) B3038-4, (x) B3038-5, (e) B3038-6, da incineragdo

catalitica do tolueno, conduzida na s ~ 30000 h* e base energética ~ 38 kcal /Nnr" .

Tabela 4.26 - Valores experimentais, calculados e desvios absolutos da temperatura axial

do gas, para a mcmerag:ao do tolueno asw 30000 hle base ener etlca 38 keal /Nm

Posxgao A}ﬂai o ~Ponto - Ponto Ponto’ ;
(Cm} """ | ;::.f:..}:}‘3038‘“‘4 : 33038‘5 s 33933'6':'_-1'-':-2?2:
- 'fexp Tcal desvm Texp Tcai deéﬁo .Texp Tcal desv.io”

CO L O | CO|CO|CC [ CO | CO | CO | O

0 240 240 0 255 255 0 260 260 0

0,5 301 290 | +11 306 305 +1 339 310 | +29
1,0 - 326 | 325 +1 352 341 +11 360 346 | +14
1,5 346 343 +3 359 358 +1 372 363 +9
2,0 358 | 352 +6 368 | 367 | +1 376 | 372 +4
2,5 360 | 356 | +4 373 | 371 +2 380 | 376 | +4
3,0 364 358 +6 375 372 +3 382 378 +4
3,5 365 359 +6 380 | 373 +7 385 | 379 | +4
4,0 365 | 360 +5 383 374 | +9 387 | 380 +7
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Figura 4.23 - Perfil calculado e valores experimentais da temperatura axial do gas,
correspondentes aos Pontos (e) C7038-4, (x) C7038-5, (») C7038-6, da incineragdo
catalitica da acetona, conduzida na s ~ 70000 h™* e base energética ~ 38 keal /Nm’ .

Tabela 4.27 - Valores experimentais, calculados e desvios absolutos da temperatura axial

do gas, para a mcmeragao da acetonaa s~ 70000 h'le Base Energetaca = 38 kcal /Nrn _

Posu;ao szai Ponto - . Ponto i “Ponto
(cm) 07033 4 ' C7038 5 """ (3703345
Texp Teal desvxo Texp Tcal desvzo Texp Tcal desﬁé |
CO | €O | CO | CC | €O | CO) | CC | CO | CO
0 290 250 0 301 301 0 320 320 0
0,5 323 320 +3 349 343 + 6 380 351  +29
1,0 341 348 -7 360 360 0 388 379 | +11
1,5 350 368 | -18 375 380 -5 400 398 +2
2,0 364 381 - 17 388 393 -5 414 411 +3
2,5 375 396 | -15 400 | 402 -2 423 420 +3
3,0 384 397 | -13 407 408 -1 428 426 + 2
3,5 392 400 -8 413 413 0 432 430 +2
4,0 397 403 -6 415 416 -1 433 433 0
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Figura 4.24 - Perfil calculado e valores experimentais da temperatura axial do gas,
correspondentes aos pontos (¢) C7019-7, (w) C7019-8, (e) C7019-9, da incineragio

catalitica da acetona, conduzida a s ~ 70000 h™' e base energética ~ 19 kcal /Nm® .

Tabela 4.28 - Valores experimentais, calculados e desvios absolutos da temperatura axial
do gas, paraa mcmerac;ao da acetonaa s~ 70000 h'e base energetlca R 19 kca! /Nm

Pastgao A}aal .. Pomto. 4 . Ponto o
(cm) 1 ._ --..'....--':3'.;'C?619‘.'7 b _;;.:____.._:._ZC’IOlQ- : 5.;_.1:.:ég
— fexp Tcal deswo. | Téxp Tcal deswo Téxp T Tcal desvio
CO | CO | CC | CO O | CO | O CO | CO
0 340 340 0 361 361 0 370 370 0
0,5 360 356 +4 385 378 +7 400 380 | +14
1,0 371 | 371 0 397 [ 392 | +5 { 411 { 401 | +10
1,5 380 | 381 -1 405 | 402 | +3 418 | 411 +7
2,0 387 388 -1 412 409 +3 424 417 +7
2,5 392 | 392 0 416 | 414 | +2 | 428 | 422 | +6
3,0 394 395 -1 418 417 +1 429 425 +4
3,5 401 398 +3 421 419 +2 430 427 +3
4,0 406 399 +7 424 420 +4 432 428 +4
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Figura 4.25 - Perfil calculado e valores experimentais da temperatura axial do gas,
correspondentes aos pontos (¢)D7038-5, (2)D7038-6, (#)D7038-7, da incineragio
catalitica do acetato de etila, conduzida a s ~ 70000 h™ e base energética ~ 38 kcal /Nm”.

Tabela 4.29 - Valores experimentais, calculados e desvios absolutos da temperatura axial

do gas, da 1 mcmerag:ao do et1lacetat0 asx 70@00 h'e base energetlca 38 keal /Nm

Posu;ao Amal o Ponto AR - Ponto._
(em) ﬁf-;:i _.zms.-s;s:__ e ff?; i 0?038-6 | Dss7
Texp Tcal | deswo TéXp Tcai deswo Texp Tcal dés{fi.o
CO [ CCO) | CO | GO | CC) § O | CC) | CO) | O
0 320 320 0 340 340 0 360 360 0
0,5 359 | 352 | +7 | 385 | 378 | +7 | 412 | 394 | +18
1,0 366 381 - 15 406 402 ' +4 | 437 423 + 14
1,5 386 401 - 21 421 422 -1 451 443 +8
2,0 3905 | 414 | -19 | 436 | 435 | +1 465 | 456 | +9
2,5 407 423 -16 448 444 +4 475 465 + 10
3,0 417 428 -11 454 449 +5 481 470 | +11
3,5 426 | 432 -6 458 | 453 | +5 482 | 474 | +8
4.0 431 435 -4 461 455 +6 482 476 +6
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Figura 4.26 - Perfil calculado e valores experimentais da temperatura axial do gas,
correspondentes aos pontos {¢) E3038-5, (#) E3038-6, da incineragio catalitica do n-

hexano, conduzida a s = 30000 h™' e base energética ~ 38 kcal /Nm®,

Tabela 4.30 - Valores experimentais, calculados e desvios absolutos da temperatura axial

do gés, para a incineracdo do n~hexano asm 30000 h e base energet:ca 38 kecal /Nm® .

P051ga0 Ax;al : Ponto -~ Ponte
C(em) | EEs | B303&s
— .Texp. TcaE desvzo Texp Tcal d.é.s'{i.io
(0C) | (0C) | (0C) | (0C) | (oC) | (oC)
0 322 | 322 0 | 342 342 0
0,5 388 373 | +15 | 403 393 | +10
1,0 410 | 407 +3 431 428 +3
1,5 426 | 424 +2 446 445 +1
2,0 439 | 433 +6 457 453 + 4
2,5 444 | 437 +7 462 456 +6
3,0 446 | 438 +38 464 458 +6
3.5 451 | 439 | +12 | 471 | 459 | +12
40 452 | 440 | +12 | 471 460 | +11
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Figura 4.27 - Perfil calculado e valores experimentais da temperatura axial do gas,
correspondentes aos pontos (¢)E8538-5, (=)E8538-6, (#)E8538-7, para a incineragio
catalitica do n-hexano, conduzida a s ~ 85000 h™ e base energética ~ 38 kcal /Nm” .

Tabela 4.31- Valores experimentais, calculados e desvios absolutos da temperatura axial
do gés, para a incineracdo do n—hexano as= 85000 h'e base energeuca ~ 38 kcai /Nm

?Posagﬁo A)ﬂai Ponto - Ponto § A ~Ponto -

o (cr_ﬁ}'.} ‘1'28538 5 Essrss 6 ESSBS 7

..... ) .Texp Tca} desvxo. Texp Tcal desmo Texp Tcal deswo

O | CCO) | CO) | O | °C) | (°O) | (CC) | (°O) | CO)

0 343 | 343 | 0 | 361 | 361 0 382 | 382 | ©
0,5 365 | 370 | -5 | 392 | 3890 | +3 | 414 | 410 | +4
1,0 383 | 396 | -13 | 418 | 415 | +3 | 438 | 437 | +1
1,5 394 | 415 | -21 | 428 | 433 | -5 | 447 | 455 | -8
2,0 406 | 428 | -22 | 440 | 446 | -6 | 460 | 469 | -9
2,5 416 | 437 | -21 | 450 { 456 | -6 | 469 | 478 | -9
3,0 422 | 444 | -22 | 457 | 462 | -5 | 475 | 485 | -10
3,5 430 | 449 | -19 | 462 | 467 | -5 | 481 | 489 | -8
4.0 431 | 452 | -21 | 462 | 470 | -8 | 482 | 492 | -10
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Figura 4.28 - Perfil calculado e valores experimentais da temperatura axial do gas,
correspondentes aos pontos (¢} E8519-5, (m) E8519-6, () E8519-7, da incineragdo
catalitica do n-hexano, conduzida a s ~ 85000 h' e base energética = 19 kcal /Nm® .

Tabela 4.32 - Valores experimentais, calculados e desvio absoluto da temperatura axial
do gas, para a mcmeragao do n—hexano as= 85000 h'e base energenca =~ 19 kcal /Nm

Posxgao A)ﬂal I’onto ot Pomto. - o - Pomtor v
- Lommas L _'_::'”_Egg_g_g_;é;_ﬁ__._ ;__:._5:_5_;_;:;58519-7 .
Texp Tcél. | ”de'svi.o. ”Texp Tcal deswo ”Texp Tcal | desvio
CC) | CO) | O | CC) | (°C) | CC) | CO) | CC)y | (°C)
0 343 343 0 365 365 0 381 381 0
0,5 363 | 357 | +6 | 376 | 379 | -3 | 401 | 395 | +6
1,0 377 370 +7 400 392 + 8 416 408 +8
1,5 380 379 +1 405 401 +4 422 417 +5
2,0 386 385 + 1 413 408 + 5 425 424 +1
2,5 391 390 +1 416 412 + 4 430 429 + 1
3,0 392 394 -2 420 416 + 4 434 432 +2
3,5 394 396 -2 423 418 +5 440 434 +6
40 401 398 +3 423 420 +3 442 436 +6
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Os valores experimentais da temperatura axial do gas, ao longo do leito de
catalisador, para a incineragio do n-hexano conduzida na temperatura de entrada do gas
de 343°C a s ~ 30000 e 85000 h' e bases energética ~ 19 e 38 kcal/Nm’ sio

apresentados na Tabela 4.33.

Tabela 4.33 - Valores experimentais da temperatura axial do gis ao longo do

compnmento do 1e1to de catalisador, para a mcmeragao catalztzca do n-hexano

(s s___ssooah1
.... Posxgao Axial
(cm) (°O 0
0 343 342
0,5 363 365 403
1,0 377 383 431
1,5 380 394 446
2,0 386 406 457
2,5 391 416 462
3,0 392 422 464
3,5 394 430 471
4.0 401 431 471
Conversad (%) I f o osals 9691 9900

A analise dos valores da temperatura axial experimental do gas apresentados na
Tabela 4.33 mostra que o decréscimo de vazio do gés para a mesma temperatura de
entrada e base energética, aumenta os valores da temperatura do gas ao longo do reator
e aumenta a conversio do n-hexano.

Para a mesma vazo de gés e temperatura de entrada, o aumento da concentragdo
do composto volatil orgnico na mistura reagente aumenta os valores da temperatura
axial do gas, ao longo do leito de catalisador e aumenta a conversio.

Os valores da temperatura axial do gas, apresentados na Tabela 4.33, mostram
que o efeito do aumento de concentragio é menor que o efeito do decréscimo de vazdo
na conversio final e no perfil axial de temperatura do gas.

Os desvios absolutos da temperatura axial calculada em relagio a temperatura

axial experimental, mostrados nas Tabelas 4.25 a 4.33, indicam que o modelo adiabatico
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unidimensional representa de forma satisfatéria os pontos experimentais da incineraco
catalitica dos compostos volateis orginicos, determinados com o catalisador operando

no regime de transferéncia de massa.

4.5.4 - A Eficiéncia de Recuperacio de Calor.

A efici€ncia na recuperagio de calor (E) € definida como, a quantidade de energia
transferida do fluido quente para a corrente de entrada do gés, como a massa do sistema
n#o sofre variagdo significante e o valor da capacidade calorifica do ar € praticamente
constante nas condigbes operacionais utilizadas, a eficiéncia pode ser calculada através

da equacdo 4.3.1-18 em conjunto com os dados da Tabela 4.34 como,
E = : (4.54-1)

A Tabela 4.34 mostra os valores das temperaturas de entrada do fluido frio nos
tubos T; , saida do fluido frio T, , entrada do fluido quente na carcaga T, e saida do

fluido quente Ts para varios sistemas e varias condi¢bes operacionais utilizadas.

Tabela 4.34 - Eficiéncia de recuperacgdo de calor para diversas condigdes operacionais.

Slsfema B e T4T5E
Ar-Etilacetato 181 | 57
Ar-Acetona 117 | 66
Ar-Hexano 159 | 59
Ar-Tolueno 167 | 57

A analise da Tabela 4.34 mostra que a maior eficiéncia de recuperagio calor €

obtida para as condi¢bes operacionais de menor velocidade espacial e maior base

energética.



Capitulo 5

Conclusodes e Sugestdes

Os resultados do estudo da incineragdio catalitica dos compostos volateis orgénicos
mostram que a eficiéncia da incineragio catalitica é superior a 98% para todos 0s compostos
estudados, nas faixas de velocidade espacial e concentragdio de VOC estabelecidas, quando a
temperatura de entrada do gas € superior a 350°C.

A forma da curva experimental da conversio dos compostos volateis orgénicos em
fungdo da temperatura de entrada do gas, indica que o processo da incineragBio catalitica
ocorre através de fendmenos fisicos € quimicos associados. .

O estabelecimento da base energética permitiu a comparagiio dos resultados livre do
efeito térmico associado a variagdo de entalpia da reagio dos diferentes compostos estudados.
O emprego da base energética possibilitou determinar que o comportamento da conversdo em
relagio as varidveis operacionais é semelhante para todos os compostos estudados, de forma
individual e na mistura.

A analise qualitativa dos pontos experimentais mostrou que o processo da incineragdo
catalitica é muito sensivel & temperatura de entrada do gas e ao tipo de composto estudado,
embora a velocidade espacial € a concentragdo também se mostrem importantes.

Os resultados indicam que o efeito da vazdo e da concentracio do VOC sobre a
conversdo ¢ mais pronunciado na regifo de baixas temperaturas de entrada do gas.

A variagio da concentrac¢do influencia os perfis de temperatura axial e radial no leito de
catalisador, os resultados mostram que o aumento da concentragio acarreta no aumento da
temperatura do leito.

. A temperatura maxima de 501°C observada durante a incineragio da mistura de
VOCs, conduzida na velocidade espacial de 85000 h! e base energética de 38 kcal/Nm’,
permite que a queda de atividade do catalisador seja compensada pelo aumento da temperatura
de entrada do gas, até que seja atingida a temperatura limite do catalisador de 650°C.

Com relagio aos compostos estudados individualmente, na faixa de temperatura de
entrada do gas e velocidade espacial estabelecidas e, com o catalisador operando no regime de

transferéncia de massa, os resultados mostram que existe uma ordem de facilidade de
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convers3o dos VOCs em relacfio 4 taxa de reagio experimental. Esta ordem pode ser explicada
através do comportamento da difusividade massica molecular em relagdo a temperatura. A

ordem estabelecida tem a sequéncia mostrada abaixo,
Etanol > Acetona > Acetato de Etila > Tolueno > n- Hexano.

A sistematica desenvolvida para a sele¢io e tratamento quantitativo dos pontos
expenmentais, determinados com o catalisador operando no regime de transferéncia de massa,
mostrou-se adequada.

A descrigio matemaética do sistema reacional utilizando o modelo adiabatico
unidimensional e a taxa global da reagio como sendo a taxa de transferéncia de massa, apesar
de nfo retratar a completa realidade do sistema, devido as hipoteses simplificadoras adotadas,
representou a conversdo e temperatura axial do gas, dos pontos experimentais selecionados, de
forma satisfatoria.

Os pontos experimentais selecionados e determinados nas temperaturas mais baixas néo
se ajustaram bem 2o modelo adiabatico. Este comportamento pode ser associado ao fato que
nas temperaturas mais baixas, a taxa global da reagio € provavelmente mais influenciada pela
taxa de difusfo dos reagentes nos poros do catalisador.

A analise quantitativa dos pontos experimentais mostra ainda que a conversdo e o perfil
axial de temperatura do gas, s8o mais influenciados pelo decréscimo da vaziio do géas do que,
pelo aumento da concentragio do VOC,

Os resultados indicam que o melhor desempenho do reator de leito fixo, para a
incinerago catalitica dos VOCs, ¢ obtida quando se opera de maneira adiabatica € com o
catalisador funcionando no regime de transferéncia de massa.

As altas temperaturas de entrada do gas propiciam a operag¢io do catalisador no regime
de transferéncia de massa e, nesta regifio, 0 aumento significativo da conversio somente pode
ser obtido pelo aumento da area de transferéncia de massa, o que implica em maior quantidade
de catalisador e consequentemente o aumento do tamanho do reator.

Com relagfio 2 eficiéncia na recuperagfio de calor, os resultados mostram que a maior
eficiéncia é obtida com o sistema operando na menor velocidade espacial € maior base
energética. A eficiéncia de 60 % na recuperagio de calor, indica que ainda € possivel methorar
o projeto do trocador de calor de forma a aumentar a eficiéncia, utilizando diferentes

configuragdes de escoamento € aumentando a area de transferéncia.
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Atraveés do estudo da influéncia das variaveis operacionais e tipo de composto sobre a
conversio, determinou-se as condigdes operacionais adequadas para se obter alta eficiéncia na
incineragfio catalitica de VOCs sem comprometer a atividade e estrutura do catalisador.

Para futuras investigagdes sobre a incineragfo catalitica de compostos volateis seguem
as sugestdes descritas a seguir.

A determinagio das condigBes operacionais que tornam o processo da incineragio
catalitica autotérmico € um problema interessante de ser estudado. A sua solugio, se possivel,
pode ser utilizada na pratica proporcionando uma significativa economia de combustivel
auxiliar.

A obtengio de uma expressio para o calculo do coeficiente de transferéncia de massa
utilizando o modelo pseudo-homogéneo bidimensional, uma técnica de ajuste de pardmetros e
os dados experimentais de conversdo e temperatura apresentados neste trabalho, ¢ uma
contribuigdo significativa que pode ser incorporada ao estudo da incineragdo catalitica de
compostos voléteis orginicos.

Finalmente sugere-se, 0 emprego de um catalisador na forma de colmeia, como o
utilizado na industria automobilistica nacional, para estudar a incineragio catalitica de
compostos volateis orglnicos responsaveis pelos maus odores nos processos industriais, este

trabalho pode ser desenvolvido na instalagio piloto descrita neste trabatho.
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APENDICE A

CURVAS DE CALIBRAGAO

A1 - Curvas de Calibragio do rotdmetro e do cromatografo dos compostos

volateis orgénicos.

- Tolueno
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Figura A 1.1 - Curva de calibragio do rotdmetro para o tolueno.
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Figura A.1.2 - Curva de calibragdo do cromatografo para o tolueno.
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- Etanol.
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Figura A 1.3 - Curva de calibragio do rotametro para o etanol.
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Figura A.1.4 - Curva de calibragio do cromatografo para o etanol



- Acetona.
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Figura A.1.5 - Curva de calibragfo do rotdmetro para a acetona,
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Figura A.1.6 - Curva de calibragdo do cromatdgrafo para a acetona.
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- Acetato de Etila
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Figura A.1.7 - Curva de calibrag@o do rotdmetro para o acetato de etila.
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Figura A.1.8 - Curva de calibraco do cromatégrafo para o acetato de etila.
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- Hexano.
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Figura A 1.9 - Curva de calibragfio do rotdmetro para o n-hexano.
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Figura A.1.10 - Curva de calibragio do cromatografo para o n-hexano.
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- Mistura
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Figura A 1.11 - Curva de calibracio do rotdmetro para a mistura liquida de 36,95
% (v/v} de acetona, 38,42 % (v/v) de acetato de etila € 24,63% (v/v) de n-hexano.

A.2 - Curva de Calibragio da placa de orificio para o ar.
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Figura A.1.12 - Curva de calibracfo da placa de orificio para medida da vazdo de ar.



APENDICE B

PROGRAMA DE CALCULO DO REATOR ADIABATICO

B.1 - Programa para o calculo do reator adiabético.

/* Programa para o Calculo do Reator Adiabatico Unidimensional */
/* Metodo de Runge-Kutta de 4a. ordem */

#include <stdio h>
#include <math h>
#include <float.h>
float visco();

float ro{};

float cp(),

float D),

float tgas();

float fvoc(),

float kk(),

main()

{

FILE *r, ‘

char nome[ 10],fulano[50], codigo[107];

int 1,seco;

float Mvoc, pei te s,be R, ve, Mar,t,f H x Qarn,t0,Molar,Massar,

Qare,Qarnl Massavoc, Massavocl, Molvoc,Qvocn, Qvoce,Qtotaln, Qtotale,
Massatotal Moltotal,Ce,Cn,tg kc,taux5 k1 k2 k3 k4,A rob,epsa,xvoc[60],
tvoc[60],pos[60],kx[60];

/* Entrada de Dados */

printf("Nome do Composto : "),
gets(fulano);

printf("Codigo do Ponto : "),
scanf{"%es", &codigo);

printf{"Massa Molecular VOC : "),
scanf("%f",&Mvoc),

printf{"Poder calorifico (kcal/kg) : "),
scanf("%f", &pci);

printf(" Temperatura de Entrada (oC) : "),
scanf("%{" &te);

printf(" Velocidade espacial (b-1) : ",
scanf("%of" &s),

printf("Base Energetica (kcal/Nm3) : "),
scanf("%f",&be);
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/* Inicializacao de Variaveis */

rob = 0.87,
epsa = 0.3958;
A =113.10;
R =82.006,
ve =452.39,
Mar =29.0,
10 =te + 27315,
1 =0

f =0

H =01,

X 0,

/* Processamento */

/* Ar */

Qarn =s *ve/60.0;

Molar = Qarn/ (R * 273.15),
Massar == Molar * Mar;

Qare = Qarm *t0/273.15,

/* Voc */

Qaml = Qarn/ le6,
Massavocl =be * Qarnl / pei;
Massavoc = Massavoct * 1000,
Molvoe = Massavoc/Mvoc,
Qvocn  =Molvoe * R * 273,15,
Quvoce = Qvocn *t0/273.15;

/* Gas Total */

Qtotaln = Qarn + Qvocn;
Qtotale = Qare + Qvoce;
Massatotal = Massar + Massavoc,
Moltotal = Molar + Molvoc;

/* Concentracao */

Cn = Molvoc / Qtotaln;

Ce = Molvoc / Qtotale;

1 =10,

/* Integracao de Runge-Kutta*/

for(i=1;1<=40;i++) {

tg = tgas(t,10,f,pci,Massavoc,Massatotal); /* Calculo da Temperatura do Gas */
ke = kk(tg,t0,Qare); /* Calculo do Coeficiente de Transferencia de massa */

k1 = fvoc(f,10,tg ke, A rob,Ce,Molvoc);
k2 = fvoc{f+H/2*k1,10,tg kc A rob,Ce,Molvoc);
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k3 = fvoc(f+H/2*k2,t0,1g ke, A, rob,Ce, Molvoc);
k4 = fvoc(f+H*k3,10,tg.kc,A,rob,Ce Molvoc),
f=f+H/6.0*(kl+2*k2+2*k3 + k4);
x=x+H,

taux5 =tg - 273.15;
posfi} = x;

xvocli] =f

tvoc[i] = tauxS;
kx[i] =ke/13.94,

t=tg,
)

/* Saida para Impressao */

nomef0] = "\0",
printf("\n");
printf{"Nome do Arquivo : \n");
if{scanf{"%os", nome)!=EQF)
{
rr = fopen(nome,"w"};
while(seco '=EOF)
{

fprintf{rr,"\n");

fprintf(rr,"\n "),

fprintf{rr,"Nome do Composto : %s\n " fulano),
fprintf{rr,"Codigo do Ponto  : %s\n “,codigo);
fprintf{rr,"Massa Molecular VOC : %-5.3f\n ", Mvoc);,
fprintf{rr,"PCI (kcal/kg)  : %-5.0f\n ",pci),
fprintf{rr,"Temp. Entrada (0C) : %-5.0f\n " te);
fprintf{rr," Vel. espacial (h-1) : %-5.0f\n ",s);
fprintf(rr,"B.Energ.(kcal/Nm3) : %-5.2f\n " be),
fprintf(rr,"\n "),

fprintf(rr,"\n "},

fprintf(rr,"x = %-5.2f f=%-5.4f tg=%-52f kc=%-52fn
" pos[5].xvoc[5],tvoc[5].kx[5]);

fprintf{rr,"x = %-5 2f £=%-5.4f tg = %-5.2f ke = %-5.2f\n

" pos[10},xvoc[10],tvoc][10],kx[10]);

fprintf{rr,"x = %-5.2f f=%-5.4f tg=%-5.2f k¢ =%-5.2f\n
" pos[15],xvoc[15],tvoc[15] kx[15]);

fprintf{rr,"x = %-5.2f f=%-5.4f tg = %-5.2f kc = %-52f\n
* pos{20],xvoc[20],tvoc[20] kx[201);

fprintf{rr,"x = %-5.2f f=%.-5.4f tg = %-5.2f kc=%-52f\n
" pos[25],xvoc[25],tvoc[25] kx[25]),

forintf{rr,"x = %-5.2f = %-5.4f tg=%-5.2f k¢ = %-5.2f\n
" pos[30},xvoc[30],tvoc[30],kx[30]);
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fprintfirr,"x = %-5.2f f=%-5.4f tg=%-52f kc = %-5.2f\n
" pos[35],xvoc[35],tvoc[35],kx[35]);

fprintf{rr,"x = %-5.2f {=9%-54f tg = %-5.2f kc = %-5.2f\n
* pos[40],xvoc[40],tvoc[40] kx[40]);

break;
}
fclose(rr),

}
}

/* Rotinas Auxiliares */
/* Rotina Viscosidade do Ar (g/cm s) */

#include <stdio.h>
#include <math h>
#include <float.h>

float visco(t)
float t;
{
float vis,taxu0,
taxu0=t-273.15;
vis = (17.11 + 0.0536 * taxu0) * le-5,
return{vis),

}
/* Rotina Massa Especifica do Ar (g/cm3) */

#include <stdio.h>
#include <math.h>
#include <float.h>

float ro(t)
float t;
{
float roar;
roar =0354/t;
return(roar),

}
/* Rotina Cp do Ar (kcal/kg oC) */
#inchude <stdio.h>
#include <math h>

#include <float h>

float cp(t)
float t;
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{

float cpar;

double tauxl;

taux1 =t - 273.15;

cpar = 2.443e-8 * pow(tauxl,2) + 4 44¢-6 * taux1 + 0.2402,;
return(cpar),

}

/* Rotina Dvoc,ar (cm2/s) */

#include <stdio.h>
#include <math h>
#include <float.h>

/* Dvoc = 1.653e-3 * pow(taxu2,0.9793); Etanol */

/* Dvoc = 9.781e-4 * pow(taxu2,0.9969), Tolueno */

/* Dvoc = 1.450e-3* pow(taxu2,1.003); Acetona */

/* Dvoc = 9.50e-4 * pow(taxu2,1.001), Acetato de Etila */
/* Dvoc = 9.55%-4 * pow(taxu2,0.9916); n-Hexano */

float D(t)
float t;
{
float Dvoc;
double taxu2;
taxu2 =t-273.15;
Dvoc =9.781e-4 * pow(taxu2,0.9969), /* Tolueno */
return(Dvoc);
}

/* Rotina Temperatura do Gas (0C) */

#include <stdio.h>
#include <math h>
#include <float.h>

float cp();

float tgas(t,10,f pci,Massavoc,Massatotal)
float t,t0,f,pci, Massavoc,Massatotal,
{

float cpgas,alfa,taxu3,taxud,tg;
cpgas = cp(t);
alfa’ = Massavoc * pci / (Massatotal * cpgas),
taxu3 = t0 - 273.15,
taxu4 = taxu3 + alfa * f;
tg ~taxud4 +273.15;
return(tg),

}



/* Rotina para a Conversao */

#include <stdio.h>
#include <math h>
#include <float.h>

float fvoc(f,t0,t,ke, A rob,Ce,Molvoc)
float £t0,t,kc, A rob,Ce Molvoc;

float Fvoc, beta,g;

Fvoc = Molvoc /60,

beta = rob * A * Ce / Fvoc,

g =Dbeta*kc*(1-f)*t0/¢
return(g),

}
/* Rotina para ke (cm/s) */

#include <stdio h>
#include <math h>
#include <float h>
float visco(),

float ro();

float D(),

float kik(t,t0,Qare)
float Qare 10,
double t;
{

float A,ap.dp,epsa,R visl,roari,Dvocl Qar,Qarl,velo,vell,ni,D1 kap k,

aux1,aux2;
double Re,Sc;

visl = visco(t),
roarl = ro(t);
Dvocl = D(1),

dp =03,

R =82.006,
epsa = 0.3958;
A =113.10;
ap =13.94,

Qar = Qare * t/t0,

Qarl =Qar/ 60,

velo =Qarl / A,

vell =velo/ epsa,

Re =roarl * dp * velo / visl;
ni =visl /roari;

S¢  =ni/Dvocl;

aux1 = pow(Re,-0.717),
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aux2 = pow(Sc,-0.667);

k  =wvell *0.94* aux! * aux2;
kap =k *ap,

return(kap);

}



ABSTRACT

The reduction of volatile organic compound (VOC’s) by catalitic incineration was studied in a
pilot-scale plant containing a fixed bed reactor constituted with palladium supported in alumina
catalyst. The experiments with ethanol, toluene, acetone, ethyl acetate, n-hexane and a mixture
formed with acetone, ethyl acetate and n-hexane, diluted in air, was conducted in the range of
temperature of 200° - 380°C, flow rate of 0,20 - 0,70 Nm®/min and concentration of 300 -
3000 ppmv of VOC. The effect of enthalpy variation due rate reaction was equalize by
definition of an energetic base, common to all compounds, which allows to compare the
results. The qualitative analysis of results venfy the effect of operating parameters on
conversion and establish the order compound conversion in relation of reaction rate. The
quantitative analysis of results was done with adiabatic model of reator and with global
reaction rate assumed as the mass transfer rate of compounds from fluid fase to catalyst
surface. The efficiency of heat exchanger, which was used to recorver a part of energy
introduced in the system, was determined for several operating conditions. The results indicate
that catalytic incineration conversion is more than 98% for VOC’s and mixture in adequate
operation conditions and the maximum temperature observed in the fixed bed allows to

compensate activity change of catalyst.



